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Resumo

Neste trabalho é apresentado um modelo numérico para a simulacdo do escoamento de fluidos
refrigerantes ao longo de tubos capilares usados como dispositivos de expansdo em sistemas de
refrigeracdo. Tal escoamento é dividido em uma regido onde o fluido refrigerante encontra-se no
estado de liquido subresfriado e outra de escoamento bifasico hquido-vapor. Devido a
compressibilidade do escoamento na regido bifasica, geralmente condi¢des de escoamento critico
ou bloqueado séo encontradas em tubos capilares.

No modelo proposto considera-se o tubo capilar reto, horizontal, com escoamento
unidimensional, adiabatico, em regime permanente e sem regides de metaestabilidade. Na regido
liquida, s@o solucionadas as equacdes de conservacdo da massa e da quantidade de movimento
linear para o célculo da pressdo e da temperatura do refrigerante. Na regido bifésica é usado o
modelo de dois fluidos, considerando tanto o ndo-equibTirio hidrodindmico quanto o térmico.
Nessa regido, sdo resolvidas as equacbes de conservacdo da massa da mistura, quantidade de
movimento da fase liquida, quantidade de movimento da fase de vapor, energia da mistura e da
energia da fase de vapor. A solucdo dessas equacBes permite o célculo das seguintes variaveis:
velocidade do liquido, velocidade do vapor, pressao, fracdo de vazio e temperatura do liquido.

O modelo incorpora uma correlacdo para o fetor de atrito na regido liquida e equacbes
constitutivas para os termos associados a transferéncia de quantidade de movimento, massa e

energia entre as feses, além de equacbes para o calculo das propriedades termodinamicas e
termofisicas do refrigerante.

O sistema de equacdes diferenciais é resolvido pelo método de Runge-Kutta de quarta
ordem. O critério numérico adotado para a determinacdo da sec¢do de bloqueio do escoamento,

considera que tal secdo corresponda a posi¢do onde o sinal do gradiente de pressdes (dp/dz) se
inverte.

A solucdo do sistema de equac@es diferenciais é obtida ao longo do tubo até que a condicao
de blocagem seja alcancada, ou até que a pressdo de evaporacdo seja atingida, caso 0 escoamento
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ndo esteja bloqueado. O modelo permite o calculo do comprimento do tubo, conhecidos o fluxo
de massa e as condi¢Oes de operacgdo, ou do fluxo de massa, conhecidas a geometria do tubo e as
condi¢cdes de operacdo. Nesse ultimo caso, o0 procedimento numérico é iterativo, sendo que o

fluxo de massa é ajustado para que a se¢do de bloqueio do escoamento coincida com o final do
tubo.

O modelo foi validado comparando 0s seus resultados com dados experimentais dispomVeis
no Nucleo de Pesquisa em Refrigeracdo, Ventilacdo e Condicionamento de Ar do Departamento
de Engenharia Mecéanica da Universidade Federal de Santa Catarina. As vazGes massicas e
distribuicOes de presséo, ao longo de dois tubos capilares operando com o refrigerante HFC-134a,
em diferentes condicGes de operacdo, foram utilizadas nessa comparacdo. Apresenta-se também
uma anélise detalhada da influéncia das equacbes constitutivas e alguns pardmetros empiricos
sobre os resultados do modelo. O erro absoluto médio obtido entre as vazBes massicas criticas

calculadas e medidas foi de 2,4 % e entre os valores dos comprimentos do tubo capilar calculados
e medidos foi de 4,5 %.

O modelo de dois fluidos permite uma abordagem mais realista do escoamento bifasico no
interior de tubos capilares. Entretanto, essa sofisticacdo implica na utilizagdo de um maior nimero
de equaces constitutivas em relacdo ao modelo homogéneo.

Alguns resultados computacionais referentes ao titulo, fracdo de vazio, velocidades e
temperaturas de cada fase sdo apresentados e discutidos. O modelo € também utilizado para
mostrar a relacdo entre a vazdo maéssica, comprimento e didmetro do tubo, grau de
subresfilamento e pressao de condensagéo.
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Abstract

This work presents a numerical model to simulate refrigerant flow through capillary tubes,
commonly used as expansion devices in refrigeration systems. The flow is divided in a single-phase
region, where the refrigerant is in the subcooled liquid state, and a region of two-phase flow. Due
to compressibility of the flow in the two-phase region, critical or choked flow condition is
generally found in capillary tubes.

For the present model the capillary tube is considered straight and horizontal. The flow is
taken as one-dimensional and adiabatic. Steady state condition is also assumed and the metastable
flow phenomena are neglected. In the single phase region, the refrigerant pressure and temperature
are calculated by solving the mass and momentum conservation equations.

The two-fluid model, considering the hydrodynamic and thermal non-equilibrium between
the liquid and vapor phases, is applied to the two-phase flow region. In this region, the
conservation equations for the mass of the mixture, momentum of the liquid phase, momentxun of
the vapor phase, energy of the mixture and energy for the vapor phase, are solved for the liquid
velocity, vapor velocity, pressure, void fraction and liquid temperature.

Closure of the governing equations is performed with the friction factor correlation for the
single-phase region and constitutive equations for the terms related with the transport of mass,
momentum and energy between the phases

The system of differential equations is solved using a 4th order Runge-Kutta method.
Choked flow is assumed at the tube exit where dp/dz is taken as minus infinity. Numerically this
conditions is implemented by evaluating dp/dz at each location along the tube until it becomes
positive indicating that the maximum absolute value has been reached.

The solution of the system of differential equations is performed along the tube until the
flow is choked, or until the evaporation pressure is reached, if the flow is not choked. From the
model the length of capillary tube can be obtained, from known mass flow rate and operating
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conditions, or the mass flow rate can be determined from a known tube geometry and operating
conditions. In this last case, the numerical procedure has to be iterative and the mass flow rate is
adjusted so that choked flow coincides with the end ofthe tube.

The model was validated using experimental data available in the Center for Refrigeration,
Ventilation and Air Conditioning Research, NRVA. The mass flow rate and pressure distribution
along two capillary tubes working with refrigerant HFC-134a in different operating conditions,
were used for the comparison between model and experiments. A detailed analysis of the influence
of the constitutive equations and some empirical parameters on the model, is also presented. The
difference in the critical mass flow rate measured and calculated was in the average, 2,4 % and the
difference in the tube lengths calculated and measured was in the average, 4,5 %.

The two-fluid model allows a most realistic approach of the two-phase flow in capillary
tubes. However, this requires a greater number of constitutive equations when compared to with
respect to the homogeneous model. Some computational results referring to the quality, void
fraction, velocities and temperatures of each phase are presented and discussed. The model is also
used to explore the relationship between the mass flow rate, length and diameter of the tube,
degree of subcooling and condensation pressure.
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Uma das grandes preocupacdes da comunidade cientifica na atualidade tem sido a reducdo da
camada de ozobnio presente na estratosfera. A agdo dos fluidos refiigerantes halogenados sobre
essa camada é discutida brevemente neste capitulo e tem motivado a realizacdo de indmeras
pesquisas e grandes investimentos, tanto na procura de refiigerantes alternativos, quanto na

analise do comportamento dos componentes de um sistema de refiigeracdo, quando esses
refi"igerantes sdo usados.

Algumas generalidades sobre os tubos capilares sdo apresentadas, destacando-se as suas
principais caracteristicas, suas vantagens e desvantagens. Em seguida, apresentam-se uma revisao
bibliografica, os procedimentos de andlise e dimensionamento desses tubos e 0s objetivos desta
tese. No item de revisdo bibliogréafica, discutem-se algumas das principais contribuicGes sobre a
analise do escoamento em tubos capilares.

1.1 Fluidos Refrigerantes Halogenados

Os clorofluorcarbonos, CFCs, como 0 nome sugere, sdo compostos quimicos coristituidos por
cloro, fluor e carbono. Considerados uma das maiores descobertas dos ultimos anos, esses gases
sdo aplicados pela industria como fluidos refi-igerantes em sistemas de refiigeracdo, propelentes
para aerossois, agentes para a producdo de espumas e solventes, dentre outras aplicacbes nas
areas de salde, comunicacbes e transportes, propiciando a sociedade, alem de conforto, a
satisfacdo de necessidades basicas.

Os CFCs reunem algumas propriedades importantes, tais como; ndo sdo inflamaveis,
explosivos ou corrosivos; sdo extremamente estaveis e muito pouco tdéxicos. lronicamente a
elevada estabilidade dos CFCs, tomou-se uma ameaca em potencial para a camada de 0z6nio da

estratosfera. [Esse problema foi inicialmente abordado pelos pesquisadores Molina e
Rowland (1974).
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De acordo com Stolarshi (1988), gases inertes ndo se degradam na troposfera, a fabca da
atmosfera que vai desde a superficie terrestre até a altura de 10 km, podendo atingir a estratosfera
que se estende por uma faixa de 50 km. Acima dos 25 km de altitude, onde a concentragéo de
0zonio é maxima, as moléculas dos gases inertes tomam-se sujeitas & acdo intensa dos raios
ultravioleta. Essa radiagdo pode romper as moléculas estaveis, como por exemplo eis dos
clorofluorcarbonos, originando formas mais reativas como os atomos de cloro.

Testes de laboratorio mostram que os &tomos de cloro destroem as moléculas de 0zénio. Uma
vez que milhdes de toneladas de clorofluorcarbonos estédo sendo liberados na atmosfera, muitos
pesquisadores preocupam-se com a continuidade dessa liberacdo, que poderia levar ao acimulo
dos CFCs na estratosfera a niveis capazes de destmir a camada de ozénio.

Salienta-se que, mesmo se a liberacdo dos CFCs fosse imediatamente interrompida, o
processo destmtivo ainda continuaria, uma vez que tais compostos permanecem na atmosfera por
varias décadas. Como exemplo, estima-se que o tempo de permanéncia na atmosfera das
variedades mais comuns o CFC-11 (CFCI3 ) e o CFC-12 (CF2Cl2) seja, respectivamente, de 75 e
100 anos.

A acdo dos CFCs sobre a camada de ozdnio é mostrada esquematicamente na Fig. 1.1,
considerando o CFCIs (CFC-11). O &tomo de cloro, que € liberado quando a radiacdo ultravioleta
atinge o CFC, ao colidir com uma molécula de 0z6nio combina-se com um atomo de oxigénio
formando mondxido de cloro, CIO, e uma molécula de oxigénio. Ao encontrar um atomo de

oxigénio, o oxigénio do monoxido de cloro é fortemente atraido, liberando o cloro para reiniciar a
reacdo com o ozonio.

Devido a essa reacdo catalitica, estima-se que, cada 4&tomo de cloro possa destmir 100.000
moléculas de ozbnio antes de se tomar inativo ou retomar & troposfera, onde a precipitacdo ou
mesmo outro processo, ird remové-lo da atmosfera.

Reacdo Catalitica

CFCI3
(CFC-)

Figura 1.1 Acéo do CFCI3 (CFC-11) sobre o ozonio da estratosfera (Stolarshi, 1988).
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Em 1987, o Protocolo de Montreal, assinado por 46 paises, estabeleceu um plano para reduzir
a producdo dos CFCs até 1998 a 50% daquela referente aos niveis de 1986. Tal protocolo foi
revisto em Londres, em 1990 e assinado por 62 nagdes, quando foram estabelecidas medidas mais
restritivas. Em 1992, outra revisdo ocorreu em Copenhagen, onde se estabeleceu que a producéo
devera ser reduzida em 75% daquela de 1986, até 1994 e em 100% até 1996. Para os paises com

baixo consumo per capita, menos do 300 g/ano, a aplicacdo das medidas de controle serdo
adiadas por 10 anos.

A comunidade cientifica vem realizando atualmente um grande esforco, objetivando a
substituicdo dos CFCs. Pesquisas recentes mostram que uma opcao promissora sdo os HFCs
(hidrogénio, fltor e carbono) e a médio prazo, os HCFCs (hidrogénio, cloro, flGor e carbono). Na
revisdo do protocolo de Montreal realizada em Copenhagen, estabeleceu-se que, mesmo 0s
HCFCs deverao ter o consumo estabilizado até 1996.

Para a substituicdo do CFC-12, muito usado em unidades de refrigeracéo, estudos indicam o
refrigerante HFC-134a, cujas caracteristicas importantes sdo: (i) propriedades termodinamicas
préximas daquelas do CFC-12; (ii) ndo possui cloro; (il)) ndo é inflamavel.

Entretanto, devido as diferencas entre as propriedades termodinamicas e de transporte do
CFC-12 e do HFC-134a, toma-se necessario o conhecimento das caracteristicas do escoamento
desse novo refiigerante através de cada um dos componentes do sistema de refiigeracdo, visando
a otimizacdo do seu desempenho.

Grandes esforcos e investimentos tém sido aplicados no estudo e desenvolvimento de
compressores para 0 emprego do HFC-134a. A motivacdo do presente trabalho, é analisar outro
componente do sistema de refiigeracdo: o tubo capilar, usado como dispositivo de expansdo em
sistemas de babca capacidade.

1.2 Generalidades Sobre Tubos Capilares

O dispositivo de expansdo € usado no sistema de refiigeracdo, com as finalidades de reduzir a
pressdo do fluido refrigerante, desde aquela de condensacédo até a de evaporacdo, e de controlar o
fluxo de massa de refrigerante que entra no evaporador.

Os tubos capilares sdo dispositivos de expansdo largamente usados em sistemas de
refiigeracdo e condicioimmento de ar de pequeno porte, com capacidade maxima da ordem de
10 KW (34130 Btu/h). Sao tubos de comprimento variando entre 1,0 e 6,0 m e diametro variando
entre 0,5 e 2,0 mm, o que toma a nomenclatura "tubo capilar" inapropriada uma vez que tais
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didametros sdo muito grandes para produzirem uma acdo capilar. A grande utilizacdo desses
dispositivos ocorreu a partir do advento dos compressores herméticos e dos fluidos refrigerantes
halogenados, os CFCs.

Devido a simplicidade, os tubos capilares apresentam um custo reduzido e possuem outras
vantagens, como a de permitir a operacdo em ciclo reverso, a auséncia de partes moveis e ainda
propiciam a eqtializacdo das pressdes do sistema durante os ciclos de parada, possibilitando o uso
de um motor de acionamento do compressor com menor torque de partida.

Entretanto, tais dispositivos ndo sdo ajustaveis para atender condicGes de carga térmica
distintas e sdo projetados para uma faka de condi¢cdes de operacdo. Com isso, estdo sujeitos a
uma reducdo de eficiéncia operacional caso ocorram variacbes de carga térmica ou de
temperatura de condensacdo em relacdo as condicdes de projeto. Outras desvantagens sdo: a
possibilidade de obstrucdo por particulas e a exigéncia de uma carga de refiigerante dentro de
limites estreitos. Essa ultima condicdo justifica 0 seu uso em unidades herméticas nas quais a
possibilidade de vazamentos é minima.

Na Fig. 1.2 é mostrado esquematicamente um sistema de refiigeracdo padrdo, no qual se
observa a posicdo relativa dos quatro principais componentes: compressor, condensador,
evaporador e o dispositivo de expansao, neste caso um tubo capilar.

Evaporador
O g~
4A

Figura 1.2 Representacdo esquematica de um sistema de refiigeracdo padréo.

Os estados termodinamicos do fluido refiigerante ao longo desse sistema sdo freqiientemente
representados em um diagrama pressao-entalpia, mostrado na Fig. 1.3. O vapor no estado
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superaquecido, ponto 1, ou saturado, ponto 1, € comprimido da pressdo de evaporacao até a de
condensacdo, sendo para isso necesséria a adicdo de trabalho, , provido pelo compressor,

O vapor em alta temperatura e pressdo €, entdo, condensado até o estado de liquido saturado,
ponto 3', ou ainda resfriado até o estado de liquido sub-resfiiado, ponto 3, rejeitando calor, Q"
para 0 meio. Em seguida a pressdo do liquido € reduzida ao longo do tubo capilar até a de
evaporacdo, ponto 4. Tal reducdo deve-se ao atrito e & aceleragdo do fluido refrigerante,
resultando na evaporacdo de parte do liquido. A mistura de liquido e vapor na saida do tubo €
conduzida para o evaporador, onde calor  é absorvido do ambiente a ser refrigerado, e dai para
0 compressor, no qual se inicia um novo ciclo de operacéo.

Os tubos capilares possuem uma influéncia significativa sobre o fluxo de massa de refiigerante
e sobre o desempenho dos sistemas de refrigeracdo. Para uma determinada pressdo de
condensagéo, o sistema estabelece uma pressao de succdo de forma a originar uma condi¢do de
equilibrio, ou seja, a condi¢do na giml o fluxo de massa aspirado pelo compressor é igual aquele
com que o dispositivo de expansdo alimenta o evaporador. A pressdo de evaporagdo €
determinada pela quantidade de calor a ser absorvida no evaporador, ou seja a carga térmica do
sistema, a uma dada pressdo de condensacdo. Caso ocorra uma variagdo de carga térmica, o
resultado é uma condigdo transitoria de desequihTirio entre o compressor e o tubo capilar,
podendo o fluxo de massa fornecido ao evaporador tomar-se excessivo ou deficiente.

Figura 1.3 Diagrama esquematico p-h mostrando os estados termodindmicos

do fluido refiigerante no sistema de refiigeragéo.
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A Fig. 1.4 (Stoecker e Jones, 1985) mostra esquematicamente as alteragdes das condicGes de
equilibrio e ndo-equilibrio com o esvaziamento ou a inundagdo do evaporador. Nessa figura, o
ponto A representa a condigdo de equilibrio entre o compressor e o tubo capilar, a uma dada
pressdo de condensacdo 1 (Pcondh)

Um aumento de carga térmica implica em um aumento de temperatura e pressdo de
evaporacéo, resultando em um deslocamento da pressédo de succdo para o ponto B, mostrado na
Fig. 1.4. Nessa condicdo, o tubo capilar fornece um fluxo de massa insuficiente ao evaporador,
causando um superaquecimento do vapor na entrada do compressor e em conseqléncia, a
elevacdo da temperatura de descarga. A agdo corretiva nesse caso consiste no aumento da
pressdo de condensacgao (Poonck)’ reduzindo a capacidade do compressor e aumentando o fluxo de
massa fornecido pelo tubo capilar até que o equilibrio seja reestabelecido no ponto C. Observa-se
gue o aumento da pressdo de condensacdo, reduz o coeficiente de eficacia do ciclo de
refrigeragao.

Figura 1.4 llustracdo esquematica das condicdes de funcionamento para o
compressor € o tubo capilar (Stoecker e Jones, 1985).

No caso de reducdo de carga térmica, a temperatura e a pressdo de succdo deslocam-se para o
ponto D, mostrado na Fig. 1.4, no qual o fluxo de massa aspirado pelo compressor é menor do
que o fornecido pelo tubo capilar. A sobrealimentacdo causa a inundagédo do evaporador, havendo
a possibilidade de golpe de liquido no compressor. Além disso, ndo haverad qualquer vedacdo de
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liquido na saida do condensador e uma mistura de liquido e vapor podera entrar no tubo capilar,
reduzindo o fluxo de massa por ele fornecido, devido ao maior volume especifico do vapor, Com
iss0, um novo ponto de equilibrio, ponto E, é estabelecido.

Salienta-se que, apesar de representar uma situacdo de equilibrio, ndo é conveniente que se
trabalhe na condicdo E, uma vez que a presenca da mistura liquido-vapor na entrada do tubo
capilar produz imi efeito de refiigeragdo menor em relacdo ao produzido caso liquido saturado,
ou sub-resfiiado, estivesse presente na sua entrada. Em resumo, o retomo a condicdo de
equihljrio ocorre sempre com uma reducdo do coeficiente de eficacia. Com isso, observa-se a
grande importancia de uma selecdo adequada do tubo capilar, de modo que o ponto de operagao
satisfeca a condigdo de carga térmica desejada.

Frequientemente, Varios pesquisadores tém verificado a existéncia da condi¢do de escoamento
critico, ou escoamento bloqueado na saida de tubo capilares, mostrando que, alcancada tal

condicdo, reducdes posteriores na pressdo de evaporagdo ndo exercem influéncia sobre o fluxo de
massa.

O escoamento monofasico compressivel ao longo de um tubo reto de secdo transversal
constante é dito critico ou bloqueado quando a pressao a jusante do tubo é suficientemente baka
para que a velocidade do escoamento em sua saida iguale-se a velocidade do som,
correspondendo ao ponto em que a entropia do fluido atinge o valor maximo.

O escoamento ao longo do tubo capilar pode ser um exemplo classico do escoamento
representado pela linha de Fanno, caso seja considerado unidimensional, adiabatico, em regime
permanente e o tubo seja reto, horizontal e com sec¢do transversal constante. Nesse caso, 0s
estados termodinamicos do fluido ao longo do tubo capilar podem ser também representados pela
linha de Fanno no diagrama entalpia-entropia, mostrada na Fig. 1.5, em que se observa a reducao
de entalpia com a entropia em direcdo a saida do tubo.

Atingida a velocidade do som, observa-se que a redugdo posterior da pressao do fluido, ou de
sua temperatura, resulta m reducdo de entropia, 0 que viola 0 segundo principio da
termodindmica para um processo adiabatico, Com isso, para um dado fluxo de massa e condi¢oes
de entrada, a velocidade do som ndo pode ser atingida no interior do tubo, mas somente em sua
saida.

Quaisquer variagdes na pressdo de evaporacdo abako do valor correspondente & condigdo
critica, ndo exercem influéncia sobre a fluxo de massa do fluido refi-igerante e 0 escoamento no
tubo capilar ndo pode mais ser acelerado. Somente acima do valor critico uma reducdo de pressao
no evaporador implica em um aumento do fluxo de massa. O valor da pressdo correspondente a
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condicdo critica deve ser calculado adequadamente para a correta determinacdo do fluxo de
massa de refiigerante ao longo do tubo capilar.

Figura 1.5 Diagrama esquematico h-s para o escoamento adiabatico com atrito em duto de
secdo transversal constante - Linha de Fanno.

Observa-se que, embora o tubo capilar seja um dispositivo fisicamente simples, o escoamento
do fluido reingerante em seu interior é bastante complexo, identificando-se, devido a mudanca de
fase, duas regiGes: uma de escoamento monofasico e outra de escoamento bifasico liquido-vapor.
Alem disso, o escoamento é turbulento, considerando que a faixa de valores de numeros de
Reynolds é de 4x10" a 20x10", e compressivel, sendo que a condigdo critica pode ser atingida.

1.3 Revisao Bibliografica

A analise do escoamento em tubos capilares, quer seja de forma experimental ou analitica, tem
sido objeto de estudo de varios pesquisadores, 0 que é comprovado na revisdo apresentada por
Schulz (1985). Nesses trabalhos estudam-se as caracteristicas do escoamento através de tubos
capilares segundo parametros tais como; a queda de pressdo devido ao atrito na regido de
escoamento bifasico, a vazdo massica, o fluxo de massa critico e a regido de metaestabilidade.
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Os primeiros estudos associados ao escoamento em tubos capilares, surgiram na década de 40
e até a década de 60 restringiam-se a analises qualitativas, em fim¢do das limitacdes
computacionais entdo existentes.

Swart (1946) apresentou os primeiros resultados experimentais obtidos com tubos capilares
soldados externamente a um trecho da linha de succdo, formando um trocador de calor em
contracorrente. Tal configuracdo € comum em muitos sistemas de refiigeracdo, favorecendo o
superagquecimento do vapor na saida do evaporador e o sub-resfilamento do liquido na saida do
condensador. Os tubos capilares podem, também, constituir um trocador de calor do tipo
concéntrico com a linha de suc¢do do compressor.

No trabalho de Swart (1946), mostram-se alguns diagramas de distribuicdo de pressédo ao
longo do tubo capilar, nos quais se observa a tendéncia a um gradiente linear na regido de
escoamento de liquido e um gradiente exponencial na regido bifésica. Contudo, uma vez que as
condicdes experimentais ndo sdo detalhadas, os resultados apresentados tém aplicacdo limitada na
verificagdo de modelos tedricos.

Um estudo de grande importancia sobre o escoamento em tubos capilares foi realizado por
Bolstad e Jordan (1948,1949), no qual alguns tubos de varios diametros e comprimentos foram
testados com o refiigerante CFC-12. O aparato experimental empregado permitia o controle
simultaneo da pressdo e temperatura do fluido refi-igerante na entrada do tubo capilar e também
da pressédo de evaporacéo.

Para obter as distribuicdes de temperatura Bolstad e Jordan (1948, 1949) instalaram
termopares ao longo da parede externa dos tubos e, para um dos tubos analisados, com diametro
de 1,067 mm e comprimento de 5,49 m, foram também realizadas medi¢des de pressdo, usando
tomadas de pressdo especiais para evitar alteracdes nos padrdes do escoamento.

Considerando o tubo capilar adiabatico e Uquido sub-resfi'iado em sua entrada, as distribuicdes
de pressdo medida e de pressdo de saturacdo relativa a temperatura medida ao longo do
comprimento, foram similares aquelas mostradas na Fig. 1.6.

Observa-se nessa figura a ocorréncia de uma pequena queda de pressao na entrada do tubo
capilar, entre os pontos 1 e 2, usualmente ndo detectada pelos manometros tipo Bourdon usados
por Bolstad e Jordan. Entre os pontos 2 e 3 o decréscimo de pressdo € linear, enquanto a
temperatura mantém-se aproximadamente constante. O ponto 3, sob condi¢bes de equihljrio
termodindmico, corresponde ao inicio da vaporizacdo do fluido refiigerante, onde o escoamento
alcanca a condicdo de saturacdo, ou seja, a pressao nesse ponto € a de saturacdo em relacdo a
temperatura de entrada.

A partir do ponto 3 em direcdo ao final do tubo, as linhas de pressdo e de temperatura
tomam-se coincidentes e a reducdo de pressdo é consideravelmente maior, devido a aceleracdo e
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aos efeitos causados pelo atrito no escoamento bifasico. Na maioria dos testes observou-se uma
reducdo significativa de pressdo entre a saida do tubo capilar, ponto 4, e o evaporador, ponto 5.

Nas medicOes realizadas com um tubo capilar de mesmas dimensdes, mas ndo possuindo
tomadas de pressdo, Bolstad e Jordan (1948, 1949) obtiveram os mesmos resultados para o fluxo
de massa e distribuicdo de temperatura, e concluiram que o efeito sobre o escoamento causado
por essas tomadas de pressdo poderia ser desconsiderado.

Distancia da entrada do tubo, m

Figura 1.6 Distribuicdes de pressdo ao longo do tubo capilar adiabatico
(Bolstad e Jordan, 1948).

Bolstad e Jordan (1948, 1949), mostraram também que 0 uso de um separador de 6éleo no
sistema reduziu o fluxo de massa, em aproximadamente 8%. Observa-se, entretanto, que a
concentragcdo de 6leo no dois casos ndo foi estabelecida. Eles salientaram que o 6leo reduz a
pressdo de vaporizagdo do reingerante mantendo-o na fase liquida em um trecho maior de tubo.
Uma vez que a resisténcia ao escoamento do refiigerante liquido é menor do que aquela imposta
ao escoamento bifasico, conforme mostrado na Fig. 1.6, o fluxo de massa através do tubo é maior
com a presenca de 6leo.*"
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Bolstad e Jordan (1948, 1949) atribuiram ao 06leo as variacfes no fluxo de massa nas mesmas
condicdes de operacdo, uma vez que, segundo esses autores, dependendo do tempo de operacéo
do equipamento, a concentracdo de 6leo no sistema poderia variar, produzindo as mudancgas no
fluxo de massa. Além disso, em seus testes com os tubos capilares adiabaticos, Bolstad e
Jordan (1948, 1949) verificaram a existéncia da condicdo de escoamento bloqueado na saida do
tubo.

Marcy (1949), apresentou uma técnica para a selecdo de tubos caplares adiabaticos,
envolvendo a integracdo grafica da equacdo de Fanning para a queda de pressdo devido ao atrito.
Marcy obteve uma boa concordancia entre os comprimentos de tubo e fluxos de massa calculados
com os dados experimentais para 0 CFC-12 e o SO2. Entretanto, tais comparages foram
realizadas em condicGes de escoamento laminar, com valores bakos de pressdes de entrada e de
fluxos de massa.

Outro método de selecdo de tubos capilares adiabaticos, foi apresentado por Prosek (1953),
usando os fluidos refiigerantes CFC-12 e HCFC-22. Nesse metodo, o comprimento do tubo é
determinado em fungdo da temperatura de evaporacdo e do fluxo de massa em diagramas
especificos para um Unico didmetro e uma unica temperatura de condensacao.

Prosek (1953) incluiu nesse trabalho diagramas de correcdo para diferentes temperaturas de
condensacdo e diferentes diametros de tubo. Porém, os fatores de correcdo para o diametro foram
determinados para 0 escoamento de ar, 0 que reduz a aplicacdo pratica desse processo.

Whitesel (1957) apresentou um estudo tedrico e experimental sobre o escoamento dos
refirigerantes CFC-12 e HCFC-22, ao longo de tubos capilares adiabaticos. Em seus
experimentos, Whitesel (1957) considerou somente 0s casos nos quais o titulo do refiigerante na
entrada do tubo variava entre 0 e 100 % e mediu o fluxo de massa de refirigerante para tubos com
didmetros variando de 0,914 a 2,286 mm e comprimentos variando de 0,305 a 3,05 m, em
diferentes pressbes de entrada e saida. Ndo foram efetuadas medidas locais de pressdo e
temperatura. No modelo tedrico, Whitesel (1957) calculou o fluxo de massa de refirigerante
integrando analiticamente a equacdo diferencial governante do escoamento. Para tanto foi
necessario estabelecer uma expressdo para a massa especifica média na regido bifasica e utilizar
um modelo empirico para o célculo do fator de atrito médio na regido bifésica.

Cooper et al. (1957) apresentaram um estudo analitico sobre as caracteristicas do escoamento
ao longo de tubos capilares e obtiveram também uma correlacdo experimental, que deu origem a
imi outro método de selecdo. Nesse trabalho. Cooper et al. (1957) observaram que, em todos 0s
casos nos quais os dados experimentais foram substituidos na equacdo de previsdo do
comprimento do tubo, os resultados obtidos foram inferiores ao comprimento real. Tal
discrepancia tomava-se maior com o aumento do fator de atrito empregado.
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Para analisar o problema. Cooper et al. (1957) realizaram testes em um tubo capilar de vidro e
verificaram a existéncia de condi¢des instaveis no escoamento, havendo a necessidade de inserir
um fio fino de cobre no interior do tubo. Feito isso, o ponto de inicio de vaporizacdo passou a se
deslocar regularmente ao longo do tubo, de acordo com a varia¢do do grau de sub-resfriamento
na entrada. O escoamento da mistura de liquido e vapor foi descrito como uma névoa, sem
aparentemente a presenca de bolhas ou "slugs".

Além disso, Cooper et al. (1957) observaram que o comprimento visivel de liquido era maior
do que aquele calculado usando a queda de pressdo associada somente com a regido de liquido
sub-resfiiado. Concluiram entdo, que havia um atraso do inicio da vaporizacdo do fluido
refiigerante, representando uma condi¢do de ndo-equiKbrio termodindmico e caracterizando um
escoamento metaestavel. Assim, Cooper et al. (1957) foram os primeiros a observar o fenémeno
da metaestabilidade do escoamento em tubos capilares, no qual o refrigerante permanece liquido a
uma temperatura superior a temperatura de saturacdo correspondente a sua pressao, ou seja,
nessa regido o refiigerante encontra-se no estado de liquido superaquecido. A vaporizagdo
ocorrera em uma pressao inferior a do ponto normal de saturacdo. A diferenca entre essas duas
pressdes € conhecida como subpressdo de vaporizacao.

Usando os seus dados experimentais, Cooper et al. (1957) calcularam iterativamente o atraso
do inicio do ponto de vaporizacédo, até que o comprimento calculado pelo procedimento analitico
se igualasse com o comprimento real. Os resultados foram apresentados na forma de gréficos, nos
quais o atraso do ponto de vaporizacdo poderia ser calculado em fim¢do do grau de sub-
resfriamento, do didmetro, do comprimento e da pressdo na entrada do tubo.

Um estudo experimental detalhado do escoamento monofasico e do escoamento bifasico em
tubos capilares, foi realizado por Mikol (1963) e Mikol e Dudley (1964). Nesses trabalhos,
realizaram-se medicOes de pressdo e temperatura ao longo de tubos capilares de cobre, com
1,41 mm de didmetro, e estudos de visualizacdo do escoamento em um tubo capilar de vidro, com
didmetro aproximado de 1,27 mm, empregando os fluidos refrigerantes CFC-12 e HCFC-22.
Assim como Bolstad e Jordan (1949), Mikol (1963) também observou o fendmeno de
escoamento bloqueado nas medicGes realizadas.

Além disso, Mikol (1963) concluiu que: (i) os tubos capilares ndo podem ser considerados
como tubos lisos, devendo a rugosidade relativa ser avaliada para permitir a determinacdo do
fator de atrito; (ii) o fator de atrito na regido de escoiunento de h'quido sub-resfriado do tubo
capilar, tanto para o escoamento laminar como para o turbulento, pode ser obtido pelas
correlagbes de Moody (1944). As distribuicdes de temperatura e pressdo, para um dos casos
obtidos por Mikol (1963), sdo mostradas na Fig. 1.7.
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Salienta-se que nessa figura as escalas sdo tais que, na saturacdo, pressao e temperatura sdo
coincidentes. Caso a curva de pressao esteja acima da curva de temperatura, a pressao medida €
maior do que a de saturacdo correspondente aquela temperatura, ocorrendo 0 inverso caso a
curva de pressdo esteja abaixo da curva de temperatura.

1200
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800 7 472~ m. 3
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| 600J
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Figura 1.7 DistribuicBes de temperatura e pressdo ao longo do tubo capilar adiabético
(Mikol, 1963).

Na Fig. 1.7 observa-se uma regido de escoamento metaestavel ou de ndo-equiibrio
termodinamico, trechos Il e Ill, que foi descrita por Mikol (1963) como a regido onde o
refiigerante persiste no estado liquido em pressdes inferiores a pressdo de saturagédo
correspondente a sua temperatura. O ponto de inflexdo 3, é o ponto onde a temperatura diminui
subitamente, devido a vaporizacdo do fluido refiigerante e a absorcéo de calor latente.

Observa-se também na Fig. 1.7, que o equilibrio termodindmico somente é restabelecido apos
0 ponto 4, onde as curvas que indicam a temperatura e a pressdo do fluido refrigerante tomam-se
coincidentes. O fendmeno de metaestabilidade foi observado por Mikol (1963) tanto no estudo de
visualizacdo como em todas as medicOes realizadas.

No trabalho de visualizacdo, Micol e Dudley (1964) melhoraram as observagdes de Cooper et
al. (1957) e estabeleceram a natureza dos padrdes do escoamento em tubos capilares adiabaticos.
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Tais padrbes foram descritos como: escoamento de liquido sub-resfriado, escoamento de liquido
metaestavel e escoamento bifésico.

O inicio da vaporizacao do fluido refrigerante, segundo Mikol e Dudley (1964), ocorre com 0
aparecimento de uma corrente de pequenas bolhas, originando-se na parede do tubo ou muito
préoximo dela. Tais bolhas crescem a medida que escoam ao longo do tubo e movem-se para o
centro, sendo envolvidas pelo liquido. Com o aumento da concentra¢do do vapor, a transferéncia
de quantidade de movimento entre as duas fases aparentemente aumenta e 0 escoamento toma-se
uma nevoa ou "spray"” uniforme de gotas de liquido conduzidas pelo vapor.

Mikol e Dudley (1964) observaram que o imcio da vaporizacdo do refrigerante ocorria em
pontos aleatdrios do capilar, 0 que também foi relatado por Cooper et al. (1957) que atribuiram
essa instabilidade a falta de pontos de nucleacdo nas paredes lisas do capilar de vidro. Seguindo o
mesmo procedimento de Cooper et al. (1957), Mikol e Dudley (1964) introduziram um fio de
constantan, com 0,11 mm de didmetro, no interior do tubo e obtiveram uma melhoria quanto a
estabilizacdo do ponto de vaporizacéo.

Entretanto ndo se alcancou um movimento continuo do ponto de vaporizagdo com a variagdo
do grau de sub-resfilamento na entrada do tubo. Observou-se que o0 ponto de vaporizagao
possuia uma tendéncia a se mover em saltos discretos, a medida que o sub-resfriamento era
mudado na entrada do tubo. Mikol e Dudley (1964) consideraram esse escoamento pulsante
como fim¢&o das caracteristicas dindmicas do aparato experimental empregado.

Niaz e Davis (1969) apresentaram um estudo sobre o fator de atrito no escoamento do
refrigerante CFC-12 em tubos capilares adiabaticos. No modelo tedrico as hipo6tese de
escoamento unidimensional e isoentalpico foram consideradas. Niaz e Davis (1969) realizaram
também um trabalho experimental, com medicGes de fluxo de massa, de pressao e de temperatura
ao longo do tubo e obtiveram uma correlacéo para o fator de atrito no escoamento de refrigerante
liquido. Nas medicdes realizadas, Niaz e Davis (1969) observaram:

(i) a ocorréncia de metaestabilidade do escoamento quando o refrigerante entrava no tubo
capilar como liquido sub-resfiiado;

(if) a ocorréncia de equiMbrio termodinamico quando na entrada do tubo capilar o refiigerante
encontrava-se no estado saturado;

(iii) a ocorréncia do blogueio do escoamento na saida do tubo.

Erth (1970) apresenta um modelo unidimensional para a analise e selecdo de tubos capilares,
considerando 0 escoamento biiasico como homogéneo. O modelo homogéneo consiste na
aproximagdo mais simples do problema, na qual o escoamento bifasico é assumido como um
escoamento monofasico com pseudo-propriedades, como a densidade e a viscosidade, obtidas
pela média ponderada das propriedades das fases individuais. Com isso, as velocidades, pressoes e
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temperaturas de cada fase sdo consideradas iguais e as equagdes a serem resolvidas sdo as
mesmas do escoamento monofésico.

Erth (1970) integrou numericamente as equacOes governantes do modelo homogéneo
unidimensional, de uma maneira similar ao procedimento de Whitesel (1957a, 1957b). Usando
técnicas de regressdo numérica, obteve também uma correlacdo para o célculo do fator de atrito

médio na regido bifosica, a partir dos dados experimentais de Bolstad e Jordan (1948) e Ungar et
al. (1960).

Embora tenha sido observado por Cooper et al. (1957), por Mikol e Dudley (1964) e por Niaz
e Davis (1968), o fenbmeno de metaestabilidade foi considerado por Erth (1970) como uma
"anomalia” do escoamento. Erth (1970) argumentou que tal fenémeno nédo havia sido relatado por
outros pesquisadores, tais como Bolstad e Jordan (1948) e Ungar et al. (1960), e, além disso,
considerou as observactes de Mikol e Dudley (1964) no trabalho de visualizagdo do escoamento,
Apesar dos cuidados tomados na elaboracdo das tomadas de pressdo, Mikol e Dudley (1964)
observaram que, nos tubos de vidro, as mesmas atuaram como pontos de nucleacéo de inicio de
vaporizacdo e acreditavam que isso também ocorresse em suas medicdes nos tubos capilares de
cobre.

Das comparagfes com os dados experimentais de Whitesel (1957a, 1957b), Bolstad e
Jordan (1948) e Ungar et al. (1960), os resultados obtidos por Erth (1970) encontram-se na febca
de £ 20 % em relacdo aos valores experimentais, em 69 % dos casos em gque 0s comprimentos da

regido bifasica eram calculados e em 85,6 % dos casos em que as vazdes massicas eram
calculadas.

Scott (1976) apresentou uma revisdo bibliografica detalhada dos trabalhos experimentais,
analises prévias e diagramas para a selecdo de tubos capilares. Nesse trabalho, Scott (1976)
analisou o escoamento bifasico usando o modelo homogéneo e realizou medicdes de temperatura
e pressdo ao longo de tubos capilares de diferentes diametros e comprimentos, detectando a
ocorréncia de uma regido de metaestabilidade em todos os casos testados.

Um estudo experimental em tubos capilares de cobre e de aco inoxidavel e um trabalho de
visualizacdo do escoamento em tubos capilares de vidro é apresentado por Koizumi e
Yokoyama (1980). Nesse trabalho os autores observaram, no inicio da vaporizacdo do
refrigerante, a formagdo de pequenas bolhas distribuidas uniformemente no liquido, que se
tomavam maiores e, algumas delas, se coalesciam a medida que escoavam ao longo do tubo.
Proximo a regido de saida do tubo, Koizumi e Yokoyama afirmaram que o escoamento €
aproximadamente homogéneo, envolvendo inimeras bolhas. E também apresentado um modelo
simplificado para o célculo do comprimento dos tubos capilares, considerando o escoamento
adiabéatico e homogeéneo.
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Um procedimento iterativo para simular o escoamento em tubos capilares foi apresentado por
Goldstein (1981), considerando liquido ou mistura bifasica na entrada do tubo, assim como
liquido ou mistura bifasica em sua saida. Goldstein (1981) estudou o escoamento sob condic¢des
de equilibrio termodindmico e homogeneidade. Entretanto, ndo apresentou as distribui¢es de
temperatura e pressdo ao longo dos tubos capilares e a validagdo do seu modelo com resultados
experimentais.

O escoamento ndo-adiabatico ao longo de tubos capilares foi estudado por Pate (1982). Nesse
trabalho o tubo capilar foi soldado externamente a outro tubo de didmetro maior, formando um
trocador de calor em contracorrente. Pate (1982) realizou medicOes e apresentou um modelo
numérico para a simulacdo do escoamento usando a hipOtese de homogeneidade na regido
bifasica e 0 método das diferencas finitas na discretizagdo das equagdes diferenciais. Com 0s
dados experimentais obtidos, Pate (1982) analisou os padrdes do escoamento em tubos capilares
e correlacionou a queda de pressdo na regido bifasica com a queda de pressdo na regido de
liquido.

Maczek et al. (1983) apresentaram imi modelo considerando o escoamento ndo-adiabatico e o
fenbmeno de metaestabilidade. Na regido bifasica, 0 modelo é baseado na criacdo e expansao de
bolhas nucleadas no interior do liquido superaquecido, regido metaestavel, incluindo termos de
transferéncia de massa entre as fases de liquido e vapor na equacdo da continuidade. Nesse
trabalho ndo foram apresentadas as distribuicdes de temperatura e pressao ao longo do tubo e os
autores mostraram que os resultados obtidos com o modelo, referentes ao comprimento dos

tubos capilares, eram mais préximos dos resultados experimentais do que aqueles obtidos com o
modelo homogéneo.

Kuehl e Goldschmidt (1990) apresentaram um trabalho experimental em tubos capilares, para
o fluido refiigerante HCFC-22. Os dados obtidos demonstraram, mais uma vez, a existéncia da
regido de metaestalidade do escoamento. Um modelo tedrico foi apresentado por Kuehl e
Goldschmidt (1991), considerando o escoamento adiabatico, isoentalpico e a hipdtese de
escoamento homogéneo na regido bifasica. Kuehl e Goldschmidt (1991) usaram os dados
experimentais para avaliar o comprimento da regido metaestavel e observaram que os resultados
obtidos para o comprimento dos tubos capilares apresentaram uma diferenca de 10% em relacéo
aos valores experimentais.

Chen et al. (1990) analisaram através de experimentos o escoamento metaestdvel do
refi-igerante CFC-12 e, através da teoria cléssica da nucleacdo, desenvolveram um método para
predizer a nucleacdo heterogénea no escoamento de refiigerantes ao longo de tubos capilares.
Obtiveram, entdo, uma correlacdo para determinar a diferenca de presséo entre o ponto de
saturacdo teorico e o ponto real de inicio da vaporizacdo (subpressdo de vaporizacao).
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Essa correlacdo apresenta constantes empiricas, que foram obtidas por técnicas de regressao a
partir de um conjunto de 238 dados experimentais para 0 CFC-12, em dois tubos capilares de
1,5 m de comprimento e de 0,66 mm e 1,17 mm de didmetro. Além disso, é a Unica correlacdo
disponivel até o presente e apresenta um erro padrdo de 26 % em relagdo aos dados
experimentais usados no seu desenvolvimento.

Um modelo para simular o escoamento unidimensional de CFC-12, em regime permanente ao
longo de tubos capilares, foi desenvolvido por Li et al. (1990). Esse modelo considera o
fendbmeno de ndo-equilibrio termodindmico durante a vaporizagdo e a velocidade relativa entre as
fases de liquido e vapor. Um sistema de cinco equac@es diferenciais baseadas no modelo de
deslizamento ("drift flux™) para a analise de escoamentos bifasicos, € resolvido usando o método
de Runge-Kutta.

Além dessas equacBes, 0 modelo necessita de relacbes constitutivas para: 0 comprimento da
regido metaestavel, para o fetor de atrito na regido bifésica, para a transferéncia de massa devido
a vaporizacdo e para a velocidade de deslocamento entre as feses. As distribui¢des de presséo
calculadas pelo modelo, apresentaram uma boa concordancia com os dados experimentais
obtidos. Li et al. (1990) observaram ainda que a velocidade relativa entre as feses era bastante

pequena, sendo que o maximo valor obtido para os quatro casos testados foi de aproximadamente
7 %.

Lin et al. (1991), usando o mesmo conjunto de dados experimentais obtidos por Chen et
al. (1990), analisaram a queda de pressdo devido ao atrito durante a vaporiza¢do do CFC-12 ao
longo de tubos capilares. Na regido de liquido o fator de atrito calculado a partir dos dados
experimentais foi 20 % superior aquele calculado pela correlacdo de Blasius para 0 escoamento
turbulento em tubos lisos. Para incluir os efeitos da rugosidade da parede do tubo, foi usada a
equacdo de Churchill (1977) que reproduz bem o diagrama de Moody para escoamentos em
tubos rugosos.

Em comparacdo com os dados experimentais, os resultados do iator de atrito calculados pela
equacdo de Churchill (1977) apresentaram um erro padrdo de 6,1% e 4,8 %, respectivamente
para os tubos de 0,66 mm e 1,17 mm de didmetro. Isso mostrou que, devido aos pequenos
didmetros dos tubos capilares, a rugosidade apresenta um efeito consideravel sobre a tensdo de
cisalhamento na parede.

Na regido bifasica, Lin et al. (1991) modelaram a queda de pressdo devido ao atrito usando a

definicdo do multiplicador bifasico ()lo (Lockhart e Martinelli, 1949), avaliando o nimero de

Reynolds com a viscosidade da mistura Uquido-vapor calculada tanto pela equagdo de McAdams
et al. (1942), quanto pela equacdo de Cicchitti et al. (1960). Em ambos os casos, a diferenca

entre os valores de Q@lo calculados e os dados experimentais foi em média de 24 %. Lin et
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al. (1991) atribuiram essa diferenca a pequena velocidade relativa entre as fases e modificziram a
equacdo de McAdams et al. (1942), introduzindo uma constante, obtida a partir dos dados

experimentais disponiveis. Com essa modificacéo, o erro relativo padrdo entre os valores de (Slo
calculados e os dados experimentais foi reduzido para 15,3 %.

Uma comparacdo entre o desempenho de tubos capilares empregando como fluidos
refi-igerantes 0 HFC-134a e o CFC-12, foi realizada por Wijaya (1991). A partir dos resultados
experimentais, Wijaya observou que o HFC-134a gerou fluxos de massa superiores aqueles
gerados pelo CFC-12 em 3,7 % e 5,6 %, respectivamente em relacdo aos graus de sub-
resfi-iamento de 20 °F (s 11,11 °C) e 30 °F (s 16,7 °C). Wijaya (1991) observou também que:
(i) a diferenca entre o desempenho dos tubos capilares com os dois refirigerantes, € maior em
tubos de comprimentos e didmetros maiores; (ii) que a presenca de um separador de 6leo nao
influenciou o desempenho dos tubos capilares, tanto para o HFC-134a quanto para o CFC-12.

Melo et al. (1992), propuseram um modelo matematico para simular o desempenho de tubos
capilares adiabéaticos e apresentaram uma andlise de sensibilidade, realizando compara¢Ges com
dados experimentais. Nesse modelo as hipbteses consideradas foram: tubo capilar reto, horizontal
e com diametro constante; escoamento unidimensional, homogéneo, adiabatico e em equihbrio
termodindmico; refi-igerante sem Oleo. Das comparaces reaUzadas, em 82,8% dos casos, a
concordancia entre os resultados, em termos de vazdo méssica, obtidos com o modelo e os dados
experimentais de Bolstad e Jordan (1948), Ungar et al. (1960), Whitesel (1957) e Mikol (1963)
foi de 10%. Quando comparadas com os dados experimentais de Wijaya (1991), as vazdes
massicas calculadas foram até 23 % inferiores as vazdes massicas medidas.

A andlise de sensibilidade do modelo foi realizada com relacdo aos seguintes parametros:
(i) didmetro interno do tubo capiar; (ii) perda de carga na entrada do tubo; (iii) extensédo da
regido de escoamento metaestavel; (iv) fator de atrito na regido liquida; (v) fetor de atrito na
regido bifasica. Dessa andlise concluiu-se que o modelo € significativamente afetado pelas
equac0es constitutivas adotadas.

Nesse trabalho Melo et al. (1992) sugeriram que esforcos deveriam ser concentrados na
obtencdo de informacgBes experimentais seguras, com o controle adequado de todas as variaveis
envolvidas. 1sso levaria ao pleno entendimento dos fenémenos do escoamento ao longo de tubos
capilares, permitindo assim a elaboracdo de modelos numéricos mais refinados.

O trabalho de Melo et al. (1992) originou uma extensa atividade experimental (Gongalves,
1994; Melo et al., 1994a, 1994b, 1994c), com a elaboracdo de imia bancada que se encontra
instalada no Laboratério de Engenharia e Ciéncias Térmicas do Departamento de Engenharia
Mecénica da Universidade Federal de Santa Catarina. Essa bancada constitui-se em um sistema de
refi-igeracdo instrumentado, que permite o controle e a medicdo das variaveis relevantes do
escoamento.
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Gongalves (1994) obteve um banco de dados para trés fluidos refrigerantes: o CFC-12, o
HFC-134a e o HC-600a. Foram realizados mais de 700 testes medindo somente as condic¢des de
entrada e saida, e 187 testes medindo também as pressdes e temperaturas em varios pontos ao
longo dos tubos capilares. Segimdo Gongalves, 0 escoamento comportou-se da maneira classica e
foi identificada a presenca de uma regido de metaestabilidade.

Melo et al. (1994a) mostraram que, para a mesma pressao de condensagdo e mesmo grau de
sub-resfriamento na entrada do tubo capilar, os refrigerantes CFC-12 e HFC-134a geraram fluxos
de massa praticamente iguais e 33 % superiores aqueles gerados pelo refrigerante HC-600a

Os dados experimentais obtidos por Gongalves (1994) foram comparados com os resultados
obtidos pelo modelo proposto por Melo et al. (1992). Conforme mostrado por Melo et
al. (1994a, 1994b) e Boabaid Neto (1994), uma concordancia na faka de + 10 % foi obtida entre
as vazOes massicas medidas e aquelas fornecidas pelo modelo.

Boabaid Neto (1994) apresentou um modelo para a simulacdo do desempenho de tubos
capilares adibaticos, usando a hipotese de escoamento bifasico homogéneo. Nesse modelo, similar
ao procedimento de Melo et al. (1992), obtém-se diretamente os comprimentos da regido liquida
e da regido bifasica integrando-se a equacdo da conservacao da quantidade de movimento, em
cada uma dessas regides. Esse procedimento apresenta um tempo computacional relativamente
babco, mas ndo permite registrar passo a passo a evolugdo do escoamento no interior do tubo.

Um modelo para a previsdo do desempenho de tubos capilares adiabaticos e ndo-adiabaticos,
foi apresentado por Mezavila (1995). Nesse caso a solucdo das equacdes de conservacédo é obtida
passo a passo ao longo do tubo, permitindo a estimativa do fluxo de massa de refrigerante e a
determinacdo dos perfis de pressdo, de temperatura e de titulo, para uma dada configuracdo de
trocador de calor tubo capilar-linha de succéo.

Nesta revisao bibliografica ficou evidenciado que inimeros estudos sobre tubos capilares tém
sido realizados, tanto experimentais quanto computacionais. Entretanto, muitas vezes, os dados
experimentais ndao sdo apresentados numa forma organizada e completa. Nesse sentido, é
importante mencionar a grande contribuicdo realizada por Scott (1976), que reuniu, organizou e
analisou a maioria dos dados experimentais disponiveis até 1976.

Boabaid Neto (1994) apresentou uma anélise dos trabalhos experimentais em tubos capilares,
salientando também a feita de informacdes sobre os dados experimentais disponiveis e as
dificuldades envolvidas na realizacdo dos experimentos. Algims pontos importantes séo:

(i) observa-se na maioria dos trabalhos experimentais, que as incertezas das medicOGes de
pressdo, temperatura e fluxo de massa ndo sdo apresentadas, com excecdo dos trabalhos de
Linet al. (1991), Wijaya (1991) e Gongalves (1997
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(i) os resultados experimentais mostram que a ocorréncia do fenébmeno de metaestabilidade em
tubos capilares é bastante provavel e extremamente randémica, estando o mesmo sujeito a
varidveis dificeis de serem controladas nos experimentos, sendo entdo, complexa a sua
predicdo tedrica;

(i) estudos de visualizacdo do escoamento em tubos capilares de vidro provavelmente nédo
refletem o escoamento em tubos de cobre, devido a diferenca de rugosidade;

(iv) a quase totalidade dos dados experimentais referem-se ao refrigerante CFC-12 e apenas em
alguns trabalhos encontram-se dados para o refrigerante HCFC-22. Mais recentemente foram
obtidos dados para o HFC-134a (Wijaya,1991) (Gongalves,1994) e para o isobutano
HC600a (Melo et al. 1994);

(v) o didmetro interno do tubo capilar possui uma influéncia significativa sobre o escoamento e a
imprecisdo na avaliacdo desse parametro inviabiliza qualquer analise baseada nos dados
experimentais publicados. Na maioria dos trabalhos experimentais, ndo € mencionado o
procedimento de medicdo do diametro interno do tubo capilar. Em geral, utiliza-se o
diametro nominal, com excecdo de algims trabalhos, como por exemplo os de Kuijpers e
Janssen (1983) e de Goncalves (1994);

(vi) na maioria dos trabalhos a rugosidade absoluta foi estimada, ou entdo, o tubo foi considerado
Uso. Sweedyk (1981) entretanto, mostrou que a rugosidade da parede interna dos tubos
capilares pode variar muito, dependendo do processo de febricacdo, do fabric”te e do lote
de febricacéo.

As consideracdes anteriores, evidenciam as dificuldades de utilizacdo dos dados experimentais
em exercicios de validacdo de modelos numéricos.

Verificou-se também nesta revisdo bibliografica, que a maioria dos modelos computacionais
disponiveis na literatura, considera o escoamento bifasico como homogéneo. Conforme sera
apresentado com maiores detalhes no item 2.5, essa € a abordagem mais simples do problema, na
qual o escoamento bifasico é assumido como monofasico, com pseudo-propriedades obtidas pela
média ponderada das propriedades das fases individuais.

Em muitos desses modelos os resultados numéricos sdo comparados com dados experimentais
especificos e ndo se apresentam os erros medios ou as faixas de erros percentuais obtidos nessas
comparagfes. Em alguns trabalhos em que tais erros sdo apresentados, observou-se que 0s
resultados calculados pelo modelo homogéneo, quando comparados aos dados experimentais,
estdo na faixa de = 20 % (Erth, 1970) e + 10 % (Melo et al., 1992).
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1.4 Procedimentos de Analise e Dimensionamento de Tubos Capilares

Do ponto de vista tecnologico, o principal interesse dos fabricantes de sistemas de
refrigeracdo é a obtencdo de um par comprimento/didmetro de tubo capilar que atenda a uma
capacidade de refrigeracdo, especificados os parametros do escoamento na entrada e na saida do
tubo. Com isso, toma-se importante o desenvolvimento de métodos que permitam o
dimensionamento de tubos capilares, principalmente em se tratanto de refrigerantes altemativos.
Apesar de sua grande influéncia sobre o desempenho dos sistemas de refiigeragdo, os tubos
capilares sdo ainda dimensionados com poucos critérios.

Um procedimento simples e ainda hoje usado, é a escolha do tubo capilar por um processo de
tentativa e erro, conhecido como "cut-and-try", ou seja "cortar-e-testar", no qual o tubo é cortado
e ensaiado até fomecer as condigdes requeridas. Nesse processo, instala-se no sistema um tubo de
comprimento tal que a pressdo de aspiracdo do compressor seja inferior a requerida no projeto.
Em seguida, o tubo é progressivamente cortado até que se alcance a pressdo de evaporacao
desejada.

Existem também alguns procedimentos gréficos, sendo o mais relevante aquele apresentado
pela "American Society of Heating, Refrigerating and Air-Conditioning Engineers - ASHRAE"
(1983). Os diagramas apresentados pela ASHRAE sdo de fécil uso tanto na determinacdo do
fluxo de massa, conhecidas as dimensdes do tubo capilar, quanto na obtencdo do comprimento e
do didmetro, conhecidas as condi¢Bes do escoamento e fluxo de massa. Néo é clara a inclusdo do
efeito do grau de sub-resfriamento nesses diagramas, pois eles originaram-se dos trabalhos de
Whitesel (1957), que ndo considerou esse efeito tanto nos experimentos quanto em seu trabalho
teorico.

Além de estarem disponiveis somente para os fluidos refrigerantes CFC-12 e HCFC-22, o0s
diagramas da ASHRAE fomecem resultados imprecisos, como mostrado por Scott (1976), Melo
et al. (1988), Kuehl e Goldschmidt (1991) e Wijaya (1991).

Erth (1970) realizouuma andlise detalhada do trabalho de Whitesel (1957) e identificou
diferencas de até 20% entre os valores de vazGes massicas medidas e calculadas. Esses erros,
segundo Erth (1970), estdo relacionados com as aproximacoes feitas por Whitesel (1957): (i) na
avaliacdo das propriedades termodindmicas, (ii) na determinacdo da pressdo critica, (iii) na
determinacdo do fator de atrito na regido bifasica,

Um procedimento normalizado para testar a capacidade de tubos capilares em termos de fluxo
de massa é o estabelecido pela norma ASHRAE 28-78 e consiste em medir o fluxo de massa de
nitrogénio seco, sob determinadas condicOes, atraves do tubo capilar de interesse. Os resultados
obtidos com esse procedimento ndo definem as caracteristicas do escoamento ao lorigo do tubo
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em um ciclo de refrigeracdo, mas o fluxo de massa de nitrogénio é um indicativo dessas
caracteristicas, mesmo que a relagdo matemaética entre as duas condigdes ndo possa ser
precisamente estabelecida.

Stoecker e Jones (1985) apresentaram um modelo para o calculo do comprimento do tubo
capilar, usando uma forma simplificada das leis de conservacdo. O comprimento de cada

incremento do tubo é obtido para lama dada reducdo de pressdo de saturacdo do refrigerante,
conhecidas as condicdes de entrada nesse trecho.

A partir do exposto anteriormente, observa-se mais Xima vez a necessidade de se estabelecer
uma metodologia mais refinada para a analise do escoamento de fluidos refrigerantes em tubos
capilares, visando o estabelecimento de critérios para o dimensionamento desses tubos.

A solucdo analitica das equacfes que descrevem o escoamento do refrigerante ao longo do
tubo capilar, é dificultada devido a complexidade do problema. Isso favorece o desenvolvimento
de uma grande variedade de modelos numéricos, que sdo na sua maioria validados em relacdo a
conjvintos especificos de dados experimentais. Nesse processo de validacdo, coeficientes
empiricos e correlacdes sdo selecionados da literatura, o que origina um grau de liberdade
consideravel a este processo (Melo et al, 1992).

A hipétese de escoamento homogéneo ao longo de tubos capilares baseia-se em trabalhos de
visualizacdo do escoamento em tubos de vidro de pequenos diametros. Restricdes sdo impostas
quanto a validade dessas observacfes, uma vez que os tubos de vidro ndo podem simular as
condicbes de rugosidade da parede interna dos tubos capilares usados nos sistemas de
refrigeracdo.

Um método de anélise mais complexo € o que emprega o modelo de dois fluidos, na regido de
escoamento bifasico. Nesse caso, dois conjuntos de equacdes de conservacao sao usadas, um para
cada fase, permitindo que aspectos tais como o ndo-equilibrio hidrodindmio e térmico sejam
considerados. Esse modelo sera usado no presente trabalho com o intuito de melhor representar o
escoamento bifasico. Com isso, espera-se contribuir para o estabelecimento de uma nova
metodologia de analise do escoamento em tubos capuares.

1.5 Objetivos da Tese

O objetivo do presente tabalho é simular o escoamento ao longo de tubos capilares usados como
dispositivos de expansdo em sistemas de refrigeracdo, através de uma abordagem mais realista do
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escoamento bifosico, procurando reproduzir melhor os resultados experimentais e também o
melhor entendimento dos fendmenos complexos envolvidos nesse tipo de escoamento.

Para tanto o escoamento ¢ dividido em duas regides: uma de liquido sub-resfriado e outra de
escoamento bifasico liquido-vapor. Considera-se 0 tubo capilar reto, horizontal, de seccdo
transversal constante, com escoamento unidimensional, adiabatico, em regime permanente, sem
regides de metaestabilidade e utiliza-se 0 modelo de dois fluidos na regido bifasica.

Na entrada do tubo, o fluido refrigerante é considerado como Hquido sub-resfriado. Os
resultados obtidos sdo comparados com aqueles do modelo homogéneo e com os resultados
experimentais obtidos por Gongalves (1994) e Melo et al. (1995).



2 EscoamentosB ifasicos

Alguns fimdamentos da analise dos escoamentos bifasicos sdo introduzidos neste capitulo. Além
das diferentes aplicacbes tecnoldgicas, apresentam-se importantes aspectos qualitativos e a
classificacdo geral desses escoamentos.

Apresentam-se também os métodos de analise dos escoamentos bifasicos e em particular sdo
abordados o modelo homogéneo, aplicado ao escoamento em tubos capilares, e 0 modelo de dois

fluidos. Esse ultimo, a ser empregado no presente trabalho, é apresentado conforme a
metodologia desenvolvida por Ishii (1975).

2.1 Aspectos Qualitativos

Os escoamentos multifasicos estdo presentes em uma grande variedade de problemas de
engenharia e possuem uma importancia fimdamental tanto na procura das condi¢des Otimas de
projeto de um sistema, quanto na preocupacdo com as suas condicdes de operacdo. Além disso,
esse tipo de escoamento apresenta-se em uma grande variedade de fenémenos naturais, que
precisam ser melhor entendidos.

Algumas aplica¢des importantes séo (Ishii, 1975):

(i) reatores nucleares, motores de combustdo interna, motores a jato, propelentes liquidos ou
solidos para foguetes;

(i) evaporadores, condensadores, torres de resfi-iamento, tubos de calor e sistemas de
refi-igeracéo;

(iii) unidades de destilacéo, leitos fluidiados e meios porosos;

(iv) canalizacdes para o transporte de misturas de gases e 0Oleos, de fibras e de particulas sélidas
pulverizadas;
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(v) sistemas de lubrificacao;

(vi) condicionadores de ar, refrigeradores, resfriadores, sistemas de ventilacdo e controle de
poluicéo do ar;

(vii) fendbmenos geo-meteoroldgicos tais como: sedimentacdo, erosdao de solos, formacgdo de
dunas, formacéo e movimento de gotas de chuva e formacao de gelo.

>

A vaporizacdo de um liquido escoando ao longo de um tubo e originando um escoamento
bifasico liquido-vapor, pode-se dar devido a adi¢do de calor ou como resultado da reducéo de
pressdo desse fluido. Esse ultimo caso € o que ocorre no escoamento ao longo de um tubo
capilar. Cabe salientar que em muitas aplicagdes esses dois processos ocorrem simultaneamente.

No escoamento bifesico, tanto a adigdo ou a remogéo de calor, quanto a reducdo de pressao
do fluido, causam variagdes na quantidade e na distribuicdo espacial de cada fase, alterando o
padrdo ou a "topologia” do escoamento. Devido a essas varia¢cdes e as mudangas continuas nas
propriedades do fluido ao longo do tubo, o escoamento ndo se toma plenamente desenvolvido.
Em adicéo a essa situagcdo de ndo-equiUbrio local, algumas situacfes envolvem propriedades que
variam com o tempo e o ndo-equilibrio termodinamico.

Além das forgas devido aos efeitos de inércia, efeitos viscosos e de pressdo, presentes no
escoamento monofasico, 0s escoamentos bifosicos sdo afetados pela forca de tensdo interfacial,
pelas caracteristicas de molhamento do liquido sobre a parede do tubo e pela treuisferéncia de
massa, quantidade de movimento e calor entre as fases. Observa-se, com isso, a complexidade dos
fendbmenos presentes nos escoamentos bifasicos. Alguns aspectos importantes desses escoamentos
sdo abordados a seguir.

2.1.1 Limite Termodinamico de Superaquecimento

Um liquido sub-resfriado com pressdo e temperatura elevadas, quando é submetido a um
processo de expansdo ao longo de um tubo, pode atingir um estado de Uquido superaquecido. Na
Fig. 21 mostra-se num diagrama pressao-volume especifico, os estados termodindmicos pelos
quais passa o liquido durante esse processo de expansao.

Partindo do ponto A, a expansdao ocorre ao longo de um processo aproximadamente
isotérmico. Verifica-se através de experimentos que a evaporagdo quase sempre nao ocorre
exatamente no ponto B, sobre a curva de liquido saturado, onde deveria ocorrer caso houvesse
equilibrio termodinamico.
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Na verdade, a evaporagdo ocorre subitamente no ponto C auma pressao p,,/ , conhecida
como pressdo de nucleacdo, inferior a pressao de saturacdo p“Y, relativa a temperatura inicial
(ponto B). Quanto mais rapida for a expansdo, maior a diferenca entre as pressoes p*j e p™y...
Entre os pontos B e C o Uquido encontra-se superaquecido a uma temperatura superior a sua
temperatura de saturacdo relativa a pressdo local, ou seja, em um estado metaestavel. Assim
como o Uquido pode estar superaquecido, o vapor também pode-se encontrar no estado
metaestavel como vapor sub-resfriado, sobre o trecho E-F da isoterma mostrada na Fig. 2.1,

Figura 2.1 Representacdo esquematica do processo de expansdo de um Uquido sub-resfriado.

Conforme mostrado por*Carey (1992), o critério de estabilidade mecénica de um sistema
requer que (5p/5v)-j. <0, onde v € o volume especifico. Nota-se que o Uquido ou o vapor nas
regides metaestdveis sd0 mecanicamente estaveis, embora ndo estejam em equihTjrio
termodinamico. Entre os pontos C e E, o critério de estabiUdade é violado, uma vez que
(6p/dv)™ > 0. O local onde a derivada (Sp/Ov)™ inverte o sinal é conhecido como limite intrinseco
de estabilidade ou limite "spinodal™. Para um Uquido com temperatura superior a temperatura de
saturacdo relativa & pressdo local, o limite "spinodal” € também conhecido por limite
termodinamico de superaquecimento. A regido entre as curvas de Uquido e vapor “spinodal”,
mostrada na Fig. 2.1, € interpretada como sendo inacessivel ao sistema, uma vez que aqueles
estados violam o critério de estabilidade.
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2.1.2 Processos de Nucleacédo e de Crescimento de Bolhas

A partir de experimentos, observa-se também que a formacgdo de bolhas no interior de um bquido
superaquecido ocorre geralmente dentro de uma faka de temperaturas na regido metaestavel.
Devido a curvatura da interfece, a pressdo na bolha ou nucleo de vapor, py, considerado esférico,
e a pressdo no liquido, P1, ndo sdo iguais, mas estdo relacionadas através da equacéo de Young-
Laplace (Carey, 1992) dada por,

2a
Pv-P1=— (2.1)

na qual a é a tensdo superficial, r € o raio do nucleo de vapor e os subindices L e V indicam,
respectivamente, as fases de liquido e de vapor. Essa equacdo mostra que o raio do ndcleo de
vapor no equilibrio toma-se menor a medida que 0 superaquecimento aumenta, ou seja, & medida
que a pressao P1 é reduzida ao longo do trecho BC, mostrado na Fig. 2.1. Nota-se que Py é a
pressdo de saturacdo na temperatura do sistema.

Flutuacbes internas podem ocorrer mesmo em sistemas que empregam hquidos
termodinamicamente estaveis (Carey, 1992). Essas flutuacbes sdo desvios localizados e
transientes do estado normal e incluem flutuacbes da densidade molecular local no liquido.
Distante das condi¢des normais de satiiracdo, tais flutuacdes no liquido sub-resfilado ocorrem
provavelmente dentro dos limites consistentes com a existéncia da fese liquida. Entretanto, para
0s estados proximos a curva de saturacdo, as flutuacdes de densidade no liquido podem exceder
tais limites, resultando em regides onde a densidade molecular seja reduzida para valores
proximos ao de vapor saturado. Essas flutuacfes podem atingir niveis que originam pequenos
embrides de bolhas de vapor no interior do liquido. Esse processo de formacédo de vapor, em que

a nucleacdo de bolhas ocorre completamente no interior de liquidos superaquecidos, é conhecido
como nucleacdo homogénea:

A nucleacdo que ocorre na interface entre uma fase metaestavel e outra, usualmente a solida, é
conhecida como nucleacdo heterogénea. Adguns exemplos de ndcleos que agem como centros de
formacdo de vapor séo:

(i) gases ndo condensaveis em suspensdo no liquido;

(i) gases ou vapores preenchendo pequenas cavidades de superficies solidas, conhecidas como
"sitios” de nucleacéo;

(iii) particulas em suspenséao no liquido.
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As superficies solidas reais, invariavelmente, contém cavidades que podem ter desde tamanhos
microscopicos até macroscopicos. Se a superficie ndo estiver completamente molhada pelo
liquido, espera-se que muitas dessas cavidades estejam preenchidas por gases, o que reduz o
superaquecimento requerido para o inicio da nucleacdo, ou seja, a vaporizagdo poderé ocorrer em
temperaturas relativamente menores, na interface liquido-gas dessas cavidades.

Uma vez formada uma bolha de vapor em um liquido superaquecido, seu crescimento é
controlado pela inércia do liquido, pelatensdo superficial e pela taxa de transferéncia de calor na
interface, necessaria para suprir o calor latente de vaporizacdo (Carey, 1992). Na Fig. 2.2 é
mostrada uma bolha com pressdo py e temperatura Ty imersa em um liquido com pressdao p” e
temperatura T1-No momento em que esse nucleo de vapor é formado, a temperatura da interface
sera aproximadamente igual a temperatura do liquido superaquecido e o vapor gerado na
interface estard na pressao proxima & pressdo de saturacdo relativa & temperatura do liquido,
PAXTI)-

Liquido P 1

fv.Tv

Figura 2.2 Nucleo de vapor em liquido superaquecido.

A medida que o liquido superaquecido proximo a interface é usado como fonte de energia
para fornecer calor latente de vaporizacdo, a temperatura na interfiice é reduzida para aquela
proxima da temperatura de saturacdo relativa & pressdo do liquido, T#,(Pl). Durante o processo
de crescimento do ndcleo de vapor, a diferenca de pressdo através da interface diminui @ medida
que o raio aumenta (vide Eq. 2.1) e a pressao dentro da bolha reduz-se para aquela préxima a PI-
Com isso, durante o processo de crescimento, ,, e -, . irdo variar dentro das fabcas de pressoes e
temperaturas, respectivamente, dadas por

P1 ~"Pv/~Psat(TL) ; TN(pd<Tv<Tl (2.2)
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Além disso, distinguem-se dois casos limites no processo de crescimento de uma bolha. O
primeiro, que usualmente ocorre durante 0s estagios iniciais, € aquele em que
Pv =Psat (TlI) e Ty s TI. Nesse caso, o crescimento do nucleo de vapor depende fortemente da
tensdo superficial e da inércia do Hquido. A transferéncia de calor para a interfece € muito rapida e
ndo € o fator limitante do crescimento. Essa etapa € conhecida como etapa de crescimento
controlado por inércia, pois a taxa de crescimento é governada por interacdes de quantidade de
movimento entre a bolha e o liquido.

A taxa de crescimento da bolha é alta nos estagios iniciais, mas é reduzida na medida em que a
temperatura e, entdo, a pressao dentro da bolha diminuem. Espera-se portanto que a velocidade
da interface da bolha possua um valor maximo. Conforme ja& mencionado, a reducdo da
temperatura no interior da bolha é uma conseqiiéncia do calor latente requerido para a
evaporacao que ocorre na interface liquido-vapor, & medida que a bolha cresce.

No segundo caso; Pv =Pl ®Ty s Ts,(PIl), geralmente corresponde aos estagios finais do
crescimento da bolha, quando o hquido superaquecido proximo a interfece foi significativamente
consumido. O crescimento toma-se limitado pela taxa, relativamente menor, na qual o calor
latente de vaporizacdo é suprido na superficie da bolha (Plesset e Zwick, 1954; Scriven, 1959).
Em conseqliéncia, o movimento da interface é lento quando comparado com a etapa de
crescimento controlado por inércia, e a transferéncia de quantidade de movimento entre a bolha e
0 hquido ndo € o fator limitante. Essa etapa é conhecida como etapa de crescimento controlada
por transferéncia de calor. Em etapas intermediarias entre esses dois casos limites, tanto o0s

efeitos de inércia quiinto a transferéncia de calor sdo importantes, tomando a anélise ainda mais
complexa.

Nos escoamentos com vaporizagdo de liquidos sub-resfiiados ao longo de um tubo,
usualmente, a conveccdo é assumida como o modo dominante de transferéncia de calor na
interfece liquido - vapor. Para isso sdo necessarias correlagdes para o coeficiente de transferéncia
de calor, que é funcdo da velocidade relativa entre as fases e das propriedades do fluido, para os
diferentes regimes de escoamento bifésico.

2.1.3 Termos Interfaciais

Nos escoamentos bifesicos, os fendmenos interfaciais afetam as condi¢des de contorno das varias
equacOes que descrevem o problema. Para 0s escoamentos monofasicos, o requisito usual € o de
que os campos de tensdo, velocidade e temperatura sejam continuos. Entretanto, nos
escoamentos bifasicos a densidade do fluido, a velocidade e também a energia sofi-em
descontinuidades através da interface, tomando necessario o desenvolvimento das chamadas
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condicdes de "salto” para representar esses processos na formulacdo local instantanea das
equacOes de conservacéo.

Tais condicdes especificam a transferéncia de massa, de quantidade de movimento e de
energia através da interface e se estabelecem como condi¢fes de "juncdo” entre as fases, sendo
assim, indispenséveis na analise de escoamentos biféasicos.

Uma vez que ocorrem interaces entre as fases, os termos interfaciais que representam tais
interacOes, aparecem nas equacOes que governam o balango de massa, de quantidade de
movimento e de energia de cada fase. Grandes dificuldades surgem na representacdo desses
termos devido ao movimento aleatério e as geometrias complexas das interfeces presentes nos
escoamentos bifésicos. Tais termos estdo intimamente relacionados com a &rea interfacial por
unidade de volimie, ou densidade de area interfacial, aj (vide Eq. 3.61), e com 0s mecanismos
locais de transporte tais como o grau de turbuléncia proximo as interfaces (Ishii, 1975).

Basicamente, os termos interfaciais sdo proporcionais a densidade de area interfacial e a uma
forca motriz (Ishii e Mishima, 1980). O parametro a®, possuindo a dimensao de (I/m), caracteriza
os efeitos geométricos sobre os termos interfeciais. Por sua vez, a forga motriz para o transporte
interfacial depende da turbuléncia local, de propriedades de transporte e de algum comprimento
caracteristico na interfece. Esse comprimento caracteristico pode estar relacionado com o tempo
de residéncia de uim particula, ou com a densidade de area interfacial e com a fi-acéo de vazio,
(vide Eqg. 2.26).: A

A transferéncia de quantidade de movimento na interface pode ser afetada pelo gradiente de
concentracdo ou de fracdo de vazio, pela transferéncia de massa na interface e pela forca
interfacial (Ishii, 1975). A transferéncia de massa na interface, ou seja, a mudanca de fase,
provoca uma variagdo de quantidade de movimento, uma vez que as feses possuem velocidades
diferentes. Wallis (1969) sugere que uma forca adicional, devida a mudanca de fase, seja
considerada no balango de quantidade de movimento (vide Item 3.2.2).

A forca aplicada por uma fase sobre a outra, denominada forca interfacial, ocorre devido ao
movimento relativo entre ambas e engloba ndo s6 a forga de atrito interfacial, mas depende
também de efeitos adicionais. Esses efeitos sdo causados por componentes de forcas que surgem
em escoamentos com rapida aceleracéo, tais como: aforga de massa aparente ouforca de massa
virtual, &orc¢a de Basset e aforca devido a rotacdo das particulasfluidas.

Quando uma particula é acelerada em relagdo a um fluido no qual encontra-se imersa, um
escoamento bidimensional é estabelecido em seu contorno (Wallis, 1969). A particula comporta-
se como se possuisse miissa adicional, conhecida como massa aparente ou massa virtual, que é
dotada de energia cinética.



2 EscoamentosBifasicos 31

O movimento da particula e dessa massa virtual requer, entdo, um trabalho adicional em
relacdo ao que seria necessario para acelerar somente a particula. Com isso, a massa virtual
introduz uma componente de forca sobre a particula, conhecida como forca de massa virtual que
é proporcional a velocidade relativa entre a particula e o fluido, ou no caso do escoamento
bifésico, entre as fases.

De acordo com Milne-Thomson (1968), a aceleragdo de uma esfera em um fluido em repouso
induz uma forga de massa virtual sobre a esfera, , igual & metade da massa de fluido
deslocada multiplicada pela aceleracdo da esfera e pode ser expressa por.

Fme (2.3)

na qual d é o didmetro da esfera, Pf é a massa especifica do fluido e a corresponde & aceleragdo

da esfera. Observa-se que na obtencdo dessa equacdo, os efeitos viscosos e a interacdo com
outras eventuais particulas ou esferas dispersas no escoamento, ndo foram considerados. Em
geral, a forca de massa virtual nos escoamentos reais deve incluir outros pardmetros do
escoamento, dentre eles a fi-acdo de vazio (Drew et al., 1979).

Além desse escoamento potencial que é estabelecido quando uma particula € acelerada em
relagdo a um fluido, também se estabelece um campo de escoamento viscoso. Aforga de Basset
esta relacionada com um dos efeitos viscosos; o desenvolvimento da camada limite ao redor dessa
particula, ou no caso do escoamento bifasico, ao redor da fese dispersa. Uma vez que os efeitos
viscosos, tais como o crescimento da camada limite, sdo governados por equagfes dé difusdo, o
escoamento instantaneo é funcdo da historia prévia do movimento da particula, sendo a sua
analise bastante complexa.

A forca de atrito agindo na interface é modelada, usualmente, em termos de um coeficiente de
arrasto, C», da concentracdo de area interfecial e da velocidade relativa entre as fases. O
coeficiente de arrasto interfacial é calculado por correlagdes obtidas por técnicas de regressao de
conjuntos de dados experimentais. E importante salientar que na analise dos escoamentos
bifasicos, além do atrito interfecial, estdo envolvidas as for¢as de atrito entre cada fase e a parede
do tubo.

2.2 Classificacéao Geral

A caracteristica singular dos escoamentos bifasicos é a presenca de imia ou Vvérias interfaces
separando as fases, 0 que introduz grandes dificuldades nas formula¢6es matematica e fisica da
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problema. Tais escoamentos sdo classificados de acordo com a combinacdo entre as fases
(Ishii, 1975), em: (i) mistura gas-solido; (ii) mistura gas-liquido; (iii) mistura liquido-sélido; (iv)
mistura de dois liquidos imisciveis.

Outra forma de classificacdo baseia-se na estrutura das interfaces e na distribuicdo topogréafica
de cada fase e € mais complexa, uma vez que esses dois parametros variam continuamente.
Considerando tais parametros, Ishii (1975) classificou o escoamento bifasico em: escoamentos
dispersos, escoamentos mistos ou de transicdo e escoamentos separados. Os escoamentos
dispersos ainda podem ser subdivididos segundo a fese dispersa, em: bolhas, gotas e particulas
solidas. A fase dispersa pode ter diferentes geometrias, desde a esférica ou eliptica até geometrias
completamente arbitrarias.

A classe de escoamentos separados, dependendo do tipo de interfece, é subdividida em:
(i) escoamentos planos, que incluem escoamentos em filmes e escoamentos estratificados;

(if) escoamentos "quase-axissimeétricos”, que envolvem escoamentos em jatos e 0s escoamentos
em regime anular.

A classe dos escoamentos mistos ou de transicdo é caracterizada pela presenca tanto dos
escoamentos dispersos quanto dos sep”ados. Essa classe apresenta-se com frequéncia nos
escoamentos de misturas de liquido-vapor com mudanca de fese ocorrendo progressivamente ao
longo de um tubo. Nesse caso, o escoamento é também subdividido de acordo com a fase
dispersa, podendo-se distinguir os regimes: agitante, anular-bolhas e anular-gotas.

2.3 Regimes do Escoamento Bifasico

Diferencas nos regimes de escoamentos bifesicos ao longo de tubos, podem ser encontradas
dependendo de suas posicoes, se vertical ou horizontal. Uma das diferencas principais entre esses
dois casos é o aparecimento de uma estratificacdo nos escoamentos horizontais, resultante da
influéncia da forca gravitacional. O vapor tende a migrar para a parte superior do tubo, enquanto
que a maior parcela de liquido escoa na parte inferior.

Na Fig. 2.3 mostram-se 0s regimes usualmente encontrados no escoamento bifasico em tubos
horizontais:

(@) Escoamento em bolhas (“bubbly flow™). Ocorre usualmente quando o titulo da mistura
hquido-vapor é muito reduzido e € caracterizado pela presenca de bolhas de vapor dispersas
na fese liquida continua. O tamanho médio dessas bolhas é geralmente pequeno quando
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comparado com o didmetro do tubo. Observa-se que as bolhas tendem a se aglomerar na
por¢do superior do tubo;

(a) Bolhas (b) Tampdes (c) Estratificado

(d) Ondas (e) Agregado (f) Anular

Fig Ura 2.3 Regimes de escoamentos bifasicos liquido-vapor em tubos horizontais.

(b) Escoamento em tampdes (“plugflow™). A medida que o titulo é aumentado no regime em
bolhas, a coalescéncia de pequenas bolhas da origem a bolhas maiores, semelhantes a
tampdes, que ocupam a por¢do superior do tubo;

(c) Escoamento estratificado (“stratifiedflow™). Este regime ocorre somente em escoamentos
com vazBes muito reduzidas e titulos razoavelmente altos. Observa-se que o liquido escoa

pela parte inferior do tubo e o vapor escoa na parte superior, existindo uma interface
relativamente imiforme;

(d) Escoamento em ondas (“wavyflow"). Ocorrem a medida que as vazBes de cada fese e/ou o
titulo sdo aumentados no regime estratificado e as interfaces, eventualmente, tomam-se
instdveis e onduladas. O forte cisalhamento na interfece, existente neste regime de
escoamento, em conjunto com a formacao e quebra de ondas, pode arrastar gotas de Hquido
para o interior do nucleo de vapor.

(e) Escoamento agregado ("slugflow™). Nesse regime observam-se grandes bolhas de vapor,
formadas a partir do aumento da amplitude das ondas, em vazdes de liquido elevadas. Devido

a forca de empuxo, tais bolhas tendem a escoar na porcdo superior do tubo, presas a sua
superficie.

() Escoamento anular (“anularflow"). Este regime é observado em escoamentos com vaz0es
de liquido moderadas, com altas velocidades da fase de vapor e titulo elevados. Nesse caso
um filme de hquido forma-se nas paredes do tubo e a fase de vapor escoa no interior desse
fihne. Os efeitos da forca de empuxo, tendem a reduzir a espessura do filme de liquido na
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porcdo superior do tubo e a aumenta-la na porcédo inferior, conforme se observa na Fig. 2.3/
O forte cisalhamento pode resultar em um arraste significativo de liquido para o nucleo de
vapor.

Na Fig. 2.4 estdo representados os regimes tipicos de escoamentos bifésicos em tubos
verticais. Nesse caso, 0s regimes também podem variar desde o escoamento em bolhas, para
valores de titulos reduzidos, até o escoamento anular, para niveis de titulo elevados. O regime em
tampdes é observado em escoamentos com titulos ligeiramente superiores aos niveis observados
no regime em bolhas.

W J

(@) Bolhas (b) Tampdes (c) Agitante (d) Anular com (e) Anular
filamentos

Fig ura 2,4 Regimes de escoamentos bifasicos Uquido-vapor ascendentes em tubos verticais.

O regime agitante (“churnflow™), mostrado na Fig. 2.4c, ocorre em escoamentos com vazoes
massicas rediizidas e titulos intermediarios. Nesse caso, 0 escoamento é instavel e oscilatorio,
resultando em uma interface altamente irregular.

Pode-se ainda observar, que em vazdes de liquido e de vapor elevadas e titulos intermediarios,
ocorre o regime anular com filamentos ("wa”-anw/arflow ™), mostrado na Fig. 2Ad. Esse regime
tem as caracteristicas do escoamento anular, mas possui uma quantidade consideravel de gotas de
Kquido aglomeradas em longos filamentos irregulares escoando no interior do nicleo de vapor.

No regime anular em escoamentos horizontais (Fig. 225) com vazdes de vapor elevadas, a
forca gravitacional € pequena em relacdo aos efeitos de inércia e ao transporte turbulento de
quantidade de movimento, originando uma distribuicdo mais uniforme de liquido ao longo do
perimetro do tubo. Nesse caso, sob condi¢bes similares, o escoamento anular resultante difere
pouco daquele observado em tubos verticais, mostrado na Fig. 2Ae (Carey, 1992).
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Os regimes de escoamentos bifasicos descritos anteriormente e a transicdo entre eles, podem
ser representados em mapas de regimes de escoamento. Nesses mapas 0S regimes sao
representados por areas em um gréfico, cujas coordenadas sdo os fluxos volumétricos totais de
cada fase, j,j (ou vazbes volumétricas por unidade de éarea da tubulacdo) ou sdo parametros

contendo esses fluxos. Para as fases liquida e de vapor, tais fluxos sdo respectivamente, definidos
por.

ii,=(l-a)Vi,=°<" (2.4)
P1

Jv =aVv = _Pv (2.5)

nas quais a é a fi-agdo de vazio média na secéo (vide Eq. 3.3), e Vy sdo, respectivamente, as
velocidades das feses liquida e vapor, G é o fluxo de massa, P1 e py sdo, respectivamente, as
massas especificas das fases liquida e vapor e x* é a fragdo méssica definida por

X-=in (2.6)

na qual .», e m sdo, respectivamente, as vazdes massicas de vapor (vide Eg. 3.12) e total
(hquido e vapor) ao longo do tubo.

Mapas de regime de escoamentos gas-liquido em tubos horizontais de sec¢éo circular foram
propostos por Baker (1954), por Mandhane et al. (1974) e Taitel e Dukler (1976). Dentre esses, é
mostrado na Fig. 2.5 0 mapa proposto por Taitel e Dukler (1976), que possui um embasamento
tedrico e considera a influéncia do didmetro do tubo e das propriedades do fluido sobre cada
transi¢do entre o0s regimes.

Recentemente Francga et al. (1991) propuseram uma nova metodologia para identificar e
classificar regimes de escoamentos bifasicos. Essa metodologia baseia-se em técnicas fractals e
embora ainda ndo possa ser utilizada objetivamente, parece ser bastante promissora.
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Figura 2.5 Mapa de regimes de escoamentos horizontais liquido-vapor (Taitel e Dukler, 1976).

2.4 Métodos de Analise

O método de analise dos escoamentos bifésicos € iraia extensdo do método amplamente usado
para 0s escoamentos monofasicos. As equagdes que governam 0s principios basicos de
conservacdo de massa, de quantidade de movimento e de energia sdo obtidas e solucionadas
usando-se hipoteses simplificativas.

Apesar das dificuldades na formulacdo matematica, a modelagem dos escoamentos bifésicos
liquido-vapor apresentou um avanco significativo nas ultimiis décadas (Lahey e Drew, 1990). Os
primeiros estudos do escoamento e da tranferéncia de calor em dominios bifasicos foram tratados
de forma empirica. Atualmente existe uma tentativa de desenvolvimento de modelos teoéricos
mecanicistas, mas ainda resta muito a ser feito antes que esses modelos tomem-se completamente
realistas.

Os principais modelos de analise dos escoamentos bifasicos sao:

() Modelo Homogéneo.

Os engenheiros quimicos, nas décadas de 30 e 40, foram pioneiros em contribuir com o
estudo dos escoamentos bifesicos liquido-vapor. Nessa época, 0 Unico tratamento tedrico



(ii)

(iii)
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existente era 0 modelo homogéneo, no qual o deslizamento entre as fases é desconsiderado e
0 escoamento bifasico é assumido como escoamento monofasico, com propriedades obtidas
por uma meédia ponderada das propriedades das fases individuais. As equacdes usadas sao as
mesmas do escoamento monofésico e as fases sdo consideradas em equilibrio, com mesmas
pressoes, velocidades e temperaturas. Com o modelo homogéneo, assim como nos modelos
de base empirica, sdo significantes as incertezas das previsdes tedricas.

Modelo de Escoamento Separado.

Essa abordagem considera que as duas fases possam ter propriedades diferentes e
velocidades diferentes. Tais fases sdo consideradas artificialmente segregadas e o modelo
pode ser desenvolvido com varios graus de complexidade. Na versdao mais simples, permite-
se que somente as velocidades das fases sejam diferentes e as equacbes governantes sao
combinadas. Na versdo mais sofisticada, dois conjuntos de equacdes basicas sdo escritas, um
para cada fase.

Em ambos os casos, informacdes devem ser fornecidas sobre a area da seccdo do duto
ocupada por cada fese, ou alternativamente, sobre a velocidade de cada uma delas, e sobre o
atrito com a parede do tubo. Na versdo mais sofisticada, sdo requeridas informacdes
adicionais sobfe o atrito entre as fases. Tais informacdes sdo inseridas nas equacgdes basicas,
através de correlacBes empiricas, nas quais a fracdo de vazio e a tensdo de cisalhamento na
parede sdo relacionadas com variaveis primarias, ou com base em modelos simplificados do
escoamento.

O modelo "drift flux", é essencialmente um modelo de escoamentos separados, nos quais a
atencdo é voltada para o movimento relativo entre as fases e ndo para 0 movimento
individual das mesmas. Tal modelo foi desenvolvido nas décadas de 50 e 60, quando as
necessidades da tecnologia nuclear exigiram desenvolvimento de modelos mais precisos para
0s escoamentos bifésicos.

Modelo de Dois Fluidos.

Durante a década de 70, com o significante crescimento da industria nuclear, analises mais
precisas sobre as condi¢fes de seguranca dos reatores nucleares tomaram-se uma prioridade.
Em consequéncia, durante essa década, o modelo de dois fluidos comecou a ser
desenvolvido, inicialmente para uma abordagem unidimensional e posteriormente para uma
abordagem tridimensional (Lahey e Drew,1990). Esse modelo, é formulado em termos de
dois conjuntos de equacdes de conservacdo, que governam os balancos de massa, de
quantidade de movimento e de energia para cada fese.
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Usando-se técnicas apropriadas, obtem-se equacdes médias no espago ou no tempo, nas quais
aparecem 0s termos que representam o transporte de massa, de quantidade de movimento e de
energia de cada fase através das interfaces.

O modelo de dois fluidos, necessita tambem de informacdes sobre as interacdes devido ao
atrito e a transferéncia de calor entre cada fase e as paredes do tubo. Conforme mostrado em
estudos prévios (Ishii e Mishima, 1980), tais informacbes, em conjunto com as equacdes
constitutivas dos termos de transferéncia interfacial devem ser suficientemente precisas. Caso
contrario os resultados obtidos com esse modelo ndo serdo significativamente melhores do que
aqueles obtidos com modelos mais simplificados.

2.5 Modelo Homogéneo Aplicado ao Escoamento em Tubos Capilares

Um modelo classico de analise do escoamento de fluido refrigerante ao longo de tubos capilares é
aquele que considera o escoamento bifasico como homogéneo. Desse modo, na regido bifasica o
escoamento é tratado como escoamento monofdsico, cujas propriedades sdo obtidas considerando
o titulo da mistura hquido-vapor e as propriedades das fases individuais.

No modelo aqui apresentado, o escoamento ao longo do tubo capilar é dividido em duas
regides: uma de escoamento monofésico de refrigerante liquido sub-resfriado e outra de
escoamento bifasico liquido-vapor. O tubo capilar € considerado reto, horizontal e de secéo
transversal constante e o escoamento € considerado unidimensional, adiabatico em regime
permanente e em equihTjrio termodinamico. Além disso considera-se que o fluido refiigerante
esteja isento de 6leo e que o escoamento de refrigerante liquido seja incompressivel.

2.5.1 Equacbes Governantes para o Escoamento de Liquido

As equacOes de conservacdo da quantidade de movimento e de conservacao da energia para o
escoamento de refrigerante liquido sdo, respectivamente, dadas por:

2.7)
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=0 2.8)

nas quais z € a distancia ao longo do tubo, p é a pressdo, G é o fluxo de massa, VI é o0 volume
especifico do liquido, D é o diametro do tubo, 1 é o fator de atrito na regido liquida
(Moody, 1944), T é a temperatura e c"é o calor especifico a volume constante.

Para o calculo do fator de atrito médio na regido de escoamento liquido, muitos autores usam
a correlacdo de Blasius para o escoamento tvirbulento em tubos lisos, dada por.

fL =0,316Re"°™ (2.9)

onde RC1 = (GD/|XI) é o numero de Reynolds e é a viscosidade absoluta do refi-igerante
liquido. A Eq. 2.9 é valida para a feka de numero de Reynolds entre 3x10" e 10™*.

Conforme constatado por Mikol (1963) e posteriormente por Melo et al. (1992), os efeitos da
rugosidade das paredes dos tubos capilares devem ser considerados, em decorréncia dos
pequenos diametros envolvidos. Uma equacdo amplamente usada no célculo do fetor de atrito,
em funcdo do numero de Reynolds e da rugosidade relativa, s/D, é a de Colebrook (1938), dada
por.

=-2,0log s/D +m 291 (2.10)

37 RciIVC

Essa equacdo apresenta as desvantagens de ser valida apenas para o regime turbulento e de ser
implicita, necessitando portanto, de um procedimento iterativo para sua solucéo.

Churchill (1977), obteve uma correlacdo para o calculo do fator de atrito fL, abrangendo
todos os regimes de escoamento: laminar, de transicédo e turbulento, dada por.

112

Ren + .(A +B)% (2.11)
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onde parametros A e B sdo dados por,

16

A =<22457 In + 0,275

B = '37530"
| Re, J

40

(2.12)

(2.13)

A Fig. 2.6 apresenta os fatores de atrito na regido liquida, obtidos experimentalmente por
Melo et al. (1995), em comparacdo com aqueles estimados pelas equacdes de Blasius (Eq. 2.9) e

de Churchill (Eqg. 2.11).

Experimental
O Capilar 1 (s/D = 1,78x10-3)
O Capilar 2 (s/D = 0,896x10-3)

Eqg. Churchill

Eq. Blasius

0,024

4000 8000 12000 16000 20000 24000

Numero de Reynolds

Figura 2.6 Fator de atrito na regido de Uquido (Melo et al., 1995).
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Dessa figura conclui-se que a equacdo de Churchill € apropriada para a estimativa do iator de

atrito na regido de escoamento liquido ao longo de tubos capilares, sendo portanto utilizada no
presente trabalho.

2.5.2 Equagdes Governantes para o Escoamento Bifasico.

(i) Conservagdo da Quantidade de Movimento.

Efetuando-se um balango de quantidade de movimento no volume de controle mostrado na
Fig 2.7, obtém-se a equacdo para o célculo da pressao da mistura liquido-vapor, dada por.

dp feO”v,

2.14
dz 2D dz ( )

em que v,, = [(1-x)vl + xvy] é o volume especifico da mistura liquido-vapor, x é o titulo e fgé o
fator de atrito na regido bifasica.

i i
. 1m (V0L+dV-dz)
I mvI» I A dz

dz

Figura 2.7 Volume de controle para o balango de quantidade de movimento.

Observa-se na Eq. 2.14 que a queda de pressdo ao longo da regido bifasica do tubo capilar,
deve-se a dois termos: 0 primeiro que representa os efeitos viscosos, € devido ao atrito com a
parede do tubo; o segundo, que representa os efeitos de inércia, é devido a aceleracdo da mistura
bifésica.

O fator de atrito na regido bifasica pode ser estimado, calculando-se 0 nimero de Reynolds
com uma das diferentes equacdes disponiveis para a viscosidade btféasica (Boabaid Neto, 1994), e
usando uma das correlagdes para o célculo do fator de atrito nos escoamentos monofasicos. Um
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outro procedimento consiste no uso de equagdes obtidas a partir da correlacdo de dados
experimentais.

Boabaid Neto (1994), usando diferentes correlacbes para o fetor de atrito bifésico disponiveis
na literatura, comparou os resultados de seu modelo com resultados experimentais e concluiu que
a equacdo proposta por Erth (1970) era a mais adequada para os refrigerantes CFC-12 e
HFC-134a.

Erth selecionou 57 e 74 conjuntos de dados experimentais, respectivamente dos trabalhos de
Bolstad e Jordan (1948) e Ungar et al. (1960). Para cada um desses conjuntos, foram tracados os
perfis de temperatura e pressdo na forma indicada na Fig. 1.6, 0 que permitiu a determinacéo
gréafica do ponto de inicio de vaporizacdo. A partir desses dados e usando técnicas de regresséo,
Erth determinou uma expressao para o fator de atrito meédio na regido bifesica, dada por

(i-xr)

24 (2.15)

na qual Xgeé o titulo da mistura liquido-vapor na entrada do tubo e Rcl = (GD/)XI1) € 0 nimero de
Reynolds da fase liquida. Caso exista liquido sub-resfiiado na entrada do tubo, observa-se que a
Eq. 2.15 toma-se fim¢do apenas do nimero de Reynolds.

A correlacdo de Erth foi adotada no modelo proposto por Mezavila (1995), que a utilizou em
cada incremento ao longo do tubo. Assim, o fetor de atrito é calculado localmente, sendo o
nimero de Reynolds e o titulo referentes aos valores na entrada de cada incremento. A
justificativa para essa forma de utilizacdo da correlacdo, foi o feto de Erth ter usado dados
experimentais onde o titulo na entrada do tubo capilar variava entre 0 e 100%.

Entretanto, como obseryado por Mezavila (1995), esse procedimento, apesar de fomecer
resultados razoaveis, ndo possui uma base cientifica suficientemente sélida. Dessa forma, estudos
adicionais devem ser realizados, visando o estabelecimento de equacdes para o célculo do fator de
atrito local, na regiéo bifesica do escoamento em tubos capilares.

(if) Conservagéo da Energia

Realizando o balanco de energia no volume de controle mostrado na Fig. 2.8, obtém-se a equacao
da energia térmica, dada por.
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2.16
dz “* dz ( )

naqual —J[(I-x)H1 + xhy] € a entalpia da mistura liquido-vapor e v,, € o volume especifico da
mistura liquido-vapor. Substituindo as equacBes que definem a entalpia da mistura e o volume
especifico da mistura, na Eq. 2.16, obtém-se,

(1-x)(mlﬂ +xdh (1- X)EIIZ +de,
dx dp dp dp dp dz

(2.17)
dz AV +G V,Viv

na qual o subindice LV indica a diferenca entre o valor da propriedade no estado de vapor e no
estado de liquido saturado.

Figura 2.8 Volume de controle para o balanco de energia.

A formulagdo do modelo homogéneo constitui-se, entdo, das Eqgs. 2.7 e 2.8 que sdo usadas,
respectivamente, para o célculo da pressdo e da temperatura do refrigerante na regido liquida e
das Eqgs. 2.14 e 2.17, que sdo usadas, respectivamente, para o célculo da pressdo e do titulo da
mistura na regido bifasica.

2.6 iVlodelo de Dois Fluidos

Na mecénica do continuo, 0os modelos que representam o escoamento monofasico de um liquido
ou de um gés, sdo formulados em termos de equacbes de campo que descrevem 0s principios de
conservacdo da massa, quantidade de movimento e energia. A partir de balangos integrais.
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considerando que as variaveis sejam continuamente diferenciaveis na regido de integracdo, obtém-

se as equacdes diferenciais de balanco com a aplicacdo do teorema de transporte de Reynolds e
do teorema de Gauss.

As equacdes de campo sdo complementadas por equacOes constitutivas, tais como as
equacOes de estado, o tensor de tensdes, reacbes quimicas e outras, que especificam as
propriedades termodinamicas, de transporte e quimicas de um fluido especifico.7

Os modelos que descrevem as caracteristicas dos escoamentos multrfasicos, também podem
ser formulados em termos de equacdes de campo e equagdes constitutivas apropriadas. Para isso,
considera-se que 0 escoamento seja lam campo subdividido em regides monofasicas, com
fi-onteiras moveis entre as mesmas. As equacdes diferenciais de balan¢o permanecem validas para
cada subregido com as condicdes de contorno adequadas, de forma a satisfazer a transferéncia de
massa, energia e quantidade de movimento nas interfeces. Com isso, teoricamente, é possivel
formular um problema de escoamento multifasico em termos de variaveis locais e instantaneas.

Tal formulag&o resulta em um problema de multiplas fi"onteiras moveis, deforméaveis e com
posicBes desconhecidas, causando um acoplamento complexo entre as equagdes de campo de
cada fase e as condi¢des interfaciais. Além disso, a existéncia de flutuacdes das varidveis, devido a
turbuléncia e aos movimentos das interfaces, introduz nos escoamentos multifasicos uma
caracteristica estatistica.

Ishii (1975) observou que as dificuldades matematicas encontradas com a formulacéo local e
instantanea podem ser consideraveis e em alguns casos insuperaveis. Entretanto essa formulacao
pode ser diretamente aplicada no estudo de escoamentos separados, tais como 0 escoamento
estratificado e o anular, no estudo do crescimento de uma bolha ou problemas envolvendo fi"entes
de fusdo ou solidificacdo. Adicionalmente, a formulacdo local e instantanea € a base fundamental
de todos os modelos de escoamentos muhifasicos cujas equacfes sejam obtidas por técnicas de
realizacdo de médias e € matematicamente rigorosa, desde que a hipotese do continuo seja valida
para cada subregi&o.

Em aplicagOes tecnologicas, os detalhes microcopicos do movimento dos fluidos e de outras
variaveis sdo raramente necessarios e assim, 0s aspectos macroscopicos do escoamento sdo mais
importantes. Com isso, através de técnicas apropriadas obtém-se valores médios dos parametros
que descrevem o movimento e propriedades dos fluidos, eliminando-se as flutuacGes locais e
instantaneas. Contudo, € importante notar que as propriedades estatisticas dessas flutuacoes, as

quais influenciam os processos macroscopicos, devem ser considerados na formulagdo baseada
em médias. A

Os métodos de obtencdo de valores médios que podem ser aplicados a problemas termo-
hidrodindmicos sdo aqueles que obtém médias temporais, médias espaciais ou médias amostrais.
Diferentes abordagens matematicas usadas na obtencdo do modelo de dois fluidos sdo
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apresentadas por Ishii (1975) usando a técnica da média temporal, por Delhaye
(emBergles, 1981) usando a técnica da média espacial e temporal e por Lahey e Drew (1990)
usando a técnica da média amostrai. Salienta-se que todas essas abordagens conduzem
essencialmente a0 mesmo modelo e todas dependem de correlagcdes constitutivas para a sua
complementacao.

Apresenta-se a seguir, a formulacdo local e instantanea e as equacdes médias no tempo,
conforme a metodologia desenvolvida por Ishii (1975).

2.6.1 A Formulacéo Local e Instantanea

A equacdo que representa a conservacao local e instantanea de imia propriedade genérica (),
para cada uma das fases k, € dada por,

na qual  é massa especifica, V,j é 0 vetor velocidade, t é o tempo, J representa o fluxo

difiasivo local da propriedade e S é a geracdo de (j* por unidade de massa.

As equacdes que descrevem as leis de conservacdo de interesse, sdo obtidas a partir da
escolha adequada dos parametros stk e §" como indicado na Tab. 2.1. A Eq. 2.18 aplica-se
para cada uma das fases k, mas ndo se aplica através das interfeces. Uma forma particular de
balanco é realizado nessas interfaces para considerar as descontinuidades das varidveis nessa
regido, resultando em condicgdes, conforme jd observado no Item 2.1.3, conhecidas como
condicBes de "salto", que especificam a transferéncia de massa, quantidade de movimento e
energia através das interfaces. As condicdes de "salto” na interface para o balanco de conservacao
da propriedade < desconsiderando os efeitos da tenséo superficial, sdo dadas por,

I[PA(Vt-V,) +1J.n"=0 (2.19)

k=1

em que  é o vetor velocidade interfacial e é 0 vetor imitario cujo sentido é o da normal
externaa superficie de controle da fase k.
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Tabela 2.1 Defini¢do dos parametros das equagdes de conservagao.

Propriedade
Conservada Sr
Massa 1 0 0
Quantidade de
Movimento. VK -tk gk
Energia

eu Kk “ Tk.VK ik-V + Qk/Pk

Na Tab. 2.1, o tensor tensdo de Cauchy, Tj*, € dado por

onde Pk € a pressdo termodindmica, i € o tensor identidade e € o tensor de tensdes viscosas.

Substituindo os pardmetros definidos na Tab. 2.1, na Eq. 2.18, obtém-se as equacdes locais e
instantaneas, para cada uma das fiises, representando os principios de conservacao, dadas por,

(1) Conservagéo da massa:

5gk +V.[PfeVI=0 (2.21)

(i) Conservacédo da quantidade de movimento:

+v.[pr ]=-Vpr+VTA+ (2.22)

(iif) Conservacéo da energia:

5(Pk6K)

) +V.IPrekVK] = - V.gk + V.(T.V) +p,g,. WK + Qk (2.23)
0
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naqual = [+ (v".v?) /2] é aenergiado fluido, u*é a energia interna do fluido,  é o vetor

fluxo de calor e ¢ a taxa de geracdo de energia por unidade de volume.

2.6.2 A Formulacdo Média no Tempo

No estudo dos escoamentos turbulentos monofadsicos, as variaveis sdo analisadas segundo valores
médios no tempo e ndo como valores locais e instantdneos. Da mesma forina, na analise dos
escoamentos bifasicos, as equacdes locais e instantaneas podem sofrer uma operagdo de média em
um intervalo de tempo At. Como hipoétese, esse intervalo de tempo deve ser suficientemente
grande quando comparado as variacOes locais das propriedades ou as flutuacbes turbulentas, e
suficientemente pequeno quando comparado as flutuagcdes do escoamento. Tal hipdtese é idéntica
aquela usada na anélise do escoamento turbulento monofasico.

Considerando um escoamento bifésico (k=1,2) ao longo de um tubo, em qualquer instante de
tempo, um dado ponto Zgno interior desse tubo pode ser ocupado pela fese 1, ou pela fase 2 ou
pela interfece. O intervalo de tempo At pode, entéo, ser dividido em At; e Atj. A" representa o

conjimto de intervalos de tempo nos quais as caracteristicas da interfece sdo dominantes e onde a
equacdo do balanco interfecial, Eq. 2.19, € valida e Atj representa o intervalo de tempo ocupado

pelas feses, durante o qual a equacdo de balanco, Eq. 2.18, se aplica. Esse ultimo intervalo de
tempo é por sua vez dividido nos intervalos de tempo de residéncia de cada fese, ou seja,

AtT=Ati+At2 (2.24)

A média no tempo de uma funcdo genérica Fk ¢é definida por

Fk(z,t,) =L

A |Fk(z,,,t)dt 2.25
L &SPk (2.25)

B

onde Zgé lun ponto de referéncia no escoamento, no instante de tempo tg, 0 € a espessura da
regido interfecial e  representa uma variavel na formulagéo local e instanténea, relativa a fese k.



2 EscoamentosBifasicos 48

Considerando que as interfaces ndo sejam estaciondrias e que ndo ocupem uma posi¢ao Zj por
intervalos de tempo finitos, define-se afungéo densidade defase média no tempo, , COMo

«k = (2.26)

A fim¢do e também conhecida comofragdo de vazio local e € um pardmetro fundamental
nos estudos que envolvem equacdes de campo medias no tempo. Fisicamente  representa a
probabilidade da presenca da fase k em , expressando assim a importancia relativa dessa fase.

O valor médio da fim¢do F* no intervalo de tempo de residéncia da fase k (At?), F» é
também definido por,

Fkdt (2.27)

At.

Realizando entdo a media temporal da Eq. 2.18 obtém-se a equacdo de conservacdo media
para a fase k, dada por.

’\(«kPC:(t<|>k) + V.(akPkVK()K) =-V .(al) + ttkPkSk+lk (2.28)

onde Ik é o termo de transferéncia interfecial, dado por.

ni (2.29)

em que € a componente do vetor velocidade interfacial Vj na direcdo de ii, ou seja,

= (M .ii) ;j corresponde a interfece passando pelo ponto Zgdurante o intervalo de tempo At.

Da mesma forma, realizando a média temporal da Eq. 2.19, obtém-se a equagdo de balanco
interfacial média, conhecida como condi¢do de transferéncia interfacial, dada por,



2 EscoamentosBifasicos 49

in 1

_ nt =0 (2.30)
AL v g

ou também.

Zik=o0 (2.31)

As Egs. 2.28 e 2.30 expressam o principio de conservagdo da propriedade (j), respectivamente,
no volume contendo a fese k e nas interfeces, constituindo a formulacdo do modelo de dois
fluidos. Com essas equacdes que representam médias no tempo, o problema original envolvendo
duas feses que ocupavam alternadamente um ponto no escoamento, foi transformado em um
problema envolvendo dois meios continuos coexistindo.

Substituindo os parametros definidos na Tab. 2.1 nas Eqgs. 2.28 e 2.30, obtém-se as equacdes

médias que definem os principios de conservacdo e as respectivas condi¢es de transferéncias
interfaciais, associadas a fese k, dadas por,

(i) - Conservacdo da Massa:

g(ag’k) + V.(akPKVK) (2.32)

com a condicao interfacial de transferéncia de massa, dada por

Er,=o (2.33)
=

em que Fk é a taxa de transferéncia de massa interfacial por unidade de volume. No escoamento
bifasico produzido pela expansdo de um liquido sub-resfiiado ao longo de um tubo, o termo de
transferéncia interfecial de massa representa a taxa de geracdo de vapor por unidade de volume.

A EqQ. 2.32 ¢é a equacgdo da continuidade para cada uma das feses e a Eq. 2.33 expressa 0
principio de conservacdo da massa nas inteifaee”.
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(i) Conservacdo da Quantidade de Movimento:

MKPVI) 4 v (akPkvivk) =-V(akPk) +V.(akTj +

di
(2.34)
+akPkik+Mk
com a condicao interfacial de transferéncia de quantidade de movimento, dada por
EM k=0 (2.35)

em que Mk é o termo de transferéncia interfacial de quantidade de movimento, dado por
(Ishii, 1975),

Mk=rkVi+p~"Var+Fy (2.36)

na qual p” € o valor médio da pressdo na interface da fese k.

Os termos do lado direito da Eq. 2.36 representam as forcas por xmidade de volume da
mistura que contribuem com a transferéncia interfecial de quantidade de movimento, devido,
respectivamente, a transferéncia de massa, ao gradiente de concentracdo, ou de fracdo de vazio, e
a forca interfacial, F”.

(iii) - Conservacdo da Energia:

a[akft(ik +VkV2)]

) + V.[akft(ik + VK"2)VK] =-V . ttkq
|

(2.37)
V. ttkT.Vk +akpik.Vk +akQ +Ek

com a condicdo interfacial de transferéncia de energia, dada por.
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ZE"N=0 (2.38)
k=1
na qual o termo representa a transferéncia interfacial de energia para a fase k, dado por
(17,1975),
EK=r,(h,,+.V,.VA-VA2)+qj,-p, AN + F\V, (2.39)

onde é a entalpia média da fase k na interfece e g,ji € o fluxo de calor interfacial.

A Eqg. 2.37 também pode ser escrita como,

a[a1p1(h’+V1V2)] A(aka) '
_ -V. +
dt dt «kq
(2.40)

+V. «k/V, +akPSk/-iVk +a}.Q+(“Ek

na qual hk = (Uk + Pk / Pk) é a entalpia média da fese k. f

Para o escoamento bifasico, 0 modelo de dois fluidos utiliza seis equac¢Bes de conservacao:
duas de conservacdo da massei, duas de quantidade de movimento e duas de conservacdo de
energia. Para a solucdo desse sistema de equacOes, € necessario especificar através de relagdes
constitutivas os termos Tk, Mk e EK, que representam, respectivamente, 0s mecanismos de
transferéncia interfecial de massa, quantidade de movimento e energia, para cada fase k, assim
como ¢ feito para o tensor de tensdes e para o fluxo de calor. Além disso, para complementar o
modelo sdo necessarias equacdes de estado e equacdes que especificam as transferéncias fluido-
fi-ontéiras, tal como o atrito entre o fluido e a parede do tubo.

O uso de equacOes de conservacdo separadas para cada fase, possibilita a descricdo dos
fendmenos de ndo-equibTjrio hidrodinamico e térmico entre as fases. Entretanto, o modelo
necessita de informacgdes adicionais sobre: os regimes de escoamento, a densidade inicial de
nucleacdo, o diametro médio de bolhas, o atrito e a transferéncia de calor interfecial.
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As equacdes que descrevem o escoamento ao longo de tubos capilares sdo apresentadas neste
capitulo, em conjunto com as hipoteses simplificativas consideradas no modelo. Apresentam-se
também, as condicBes de contorno do problema e os parametros: densidade de nucleos de vapor e
o diametro inicial de bolhas. Além disso, discutem-se alguns aspectos sobre 0 escoamento critico
ou bloqueado, destacando-se dois critérios para a verificacdo da condicao critica nos escoamentos
bifasicos.

Para melhor representar o escoamento bifasico, o0 modelo de dois fluidos (Ishii, 1975) é usado,
permitindo que sejam considerados o ndo-equilibrio hidrodindmico e térmico entre as fases,
causados pela diferenca de velocidade e temperatura entre elas. O sistema de equacGes resultante
deve ser complementado por equacdes constitutivas, que dependem dos regimes do escoamento.

O modelo a ser utilizado e a metodologia de solucdo das equacfes diferenciais sdo descritos,
respectivamente, nos Itens 3.6 e 3.7.

3.1 Consideracdes Preliminares

No presente trabalho, o escoamento ao longo do tubo capilar € dividido em duas regides: aquela
em que o fluido refiigerante encontra-se no estado de liquido sub-resfi-iado e aquela de
escoamento bifésico liquido-vapor, conforme se observa na Fig. 3.1.0 escoamento é considerado
unidimensional, uma vez que os diametros dos tubos capilares aqui analisados encontram-se na
faixa entre 0,5 € 2,0 mm.

As hipoteses simplificativas consideradas neste modelo séo:
(i) tubo capilar reto, horizontal e com diametro constante;

(if) escoamento incompressivel na regido de Hquido sub-resfiiado;
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(iif) escoamento unidimensional, em regime permanente e adiabético;
(iv) refrigerante isento de 6leo;

(v) vapor, quando presente, esta saturado em relacéo a pressao local,
(vi) o fenbmeno de metaestabilidade do escoamento é desconsiderado;

(vi) ambas as fases estdo na mesma pressdao em qualquer secdo transversal ao longo do tubo, ou
seja, os efeitos de tensdo superficial sdo desconsiderados.

Regido

Condensador Regio de Liguido Bifasica ~ Evaporador

1

Figura 3.1 Esquema de um tubo capilar.

3.2 Equac0es Governantes

3.2.1 Regido de Escoamento de Liquido Sub-resfriado

Uma vez que 0 escoamento nesta regido é considerado incompressivel, a equacao da conservacgdo
da quantidade de movimento e da conservacdo de energia, sdo aquelas ja apresentadas no
Item 2.5.1, ou seja, as Eqgs. 2,7 e 2.8.

3.2.2 Regido de Escoamento Bifdsico

Para obter a forma unidimensional do modelo de dois fluidos integra-se 0 modelo tridimensional,
apresentado no Item 2.6, ao longo da area da secdo transversal do tubo introduzindo-se valores
medios adequados para as varidveis (Ishii e Mishima, 1984). Com a realizacdo de médias, a
informacédo sobre a mudanga das variveis na dire¢cdo normal ao escoamento no interior do tubo é
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perdida e a transferéncia de quantidade de movimento e energia entre a parede e o fluido séo
expressas por correlacbes empiricas ou modelos simplificados.

O valor medio da fioncdo Fj na area da secdo transversal do tubo, A, e o valor médio
ponderado de  sdo, respectivamente, expressos através das seguintes definicoes.

F.dA (3.1)

(«KFK) (3.2)

na qual (a) =(av) =1-(aL) fixacdo de vazio média na sec¢do ou fi®agdo de vapor média na
area, que pode também ser definida por.

@)= A glaA ou,

(3.3)

onde A ¢ a area total da secdo transversal do tubo e Ay e Al sdo as areas da secdo transversal do
tubo ocupadas respectivamente pelo vapor e pelo liquido.

No modelo unidimensional apresentado por Ishii e Mishima (1984), a massa especifica de cada

fese é considerada uniforme na secéo transversal, ou seja; ((Pk)) = Pk- Tal hipotese é valida aqui

devido aos pequenos diametros dos tubos capilares..

A realizacdo da média de uma variavel, elimina as variacGes da mesma na area ou no volume
considerado. Entretanto, coeficientes de distribuicdo devem ser considerados para caracterizar a
diferenca entre a média do produto de varidveis e o produto das variaveis médias. Para o fluxo de
quantidade de movimento, o coeficiente de distribuicdo € definido por (Ishii e Mishima, 1984),
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(0-X)

Fisicamente, o coeficiente Cy" representa o efeito dos perfis de fi-acdo de vazio e fluxo de
quantidade de movimento sobre o fluxo de quantidade de movimento médio na area da secédo
transversal. Ishii (1977) realizou um estudo de considerando um escoamentoi simétrico em
um duto circular, introduzindo expressdes da lei exponecial em paralelo com analises do modelo
"drift flux".

Para os regimes de escoamento em bolhas e agitante, os coeficientes CyL e Cyy obtidos por
Ishii (1977) séo, respectivamente, dados por,

Cvi=1+15(Co-1) (3.5)

Cyy =1 +0,5(Co-I) (3.6)

onde Co é o parametro de distribuicdo de fluxo volumétrico do modelo "drift flux", calculado pela
seguinte correlagdo empirica (Ishii, 1977),

Co=1,2-0,2Vpv/P1 (3.7)

No regime anular, Ishii (1977) calculou o coeficiente Cy™ =102 para 0 escoamento

turbulento e Cy”* s 1,33 para o escoamento laminar.

Para a entalpia da fese k, o coeficiente de distribuicdo, de forma similar & Eq. 3.4, é definido
por (Ishii e Mishima, 1984),
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Assumindo perfis de velocidade e entalpia pela "lei exponencial” para o escoamento
turbulento, Ishii (1977) mostrou que os coeficientes de distribuicdo de entalpia sdo
aproximadamente unitarios, ou seja; =CYy=1L

Além disso, em condicdes de equibljrio térmico: \ = hl"t e hy = hy"* (W'sat e hyY\* séo,
respectivamente, as entalpias do liquido e do vapor saturados), os perfis de entalpia de cada fase
sdo completamente planos e os coeficientes ~ também séo unitarios.

Assim, no presente trabalho os coeficientes Cy® e sdo assumidos igiiais a unidade,
considerando que nos regimes em bolhas e agitante, ndo foi encontrada na literatura correlacdes
do coeficiente Cqpara escoamentos de fluidos refi-igerantes e que Cyj* =1 no regime anular
(escoamento turbulento).

Por simplicidade, as notacGes de médias no tempo e na area ndo serdo mais usadas a partir

deste ponto, mas observa-se que as equacdes consideradas sdo equagdes medias no tempo e no
espago.

(i) Equacdes de Conservacdo da Massa

d[(i-q)P.vj,
dz

. (3.10)

onde z é a disténcia ao longo do tubo (vide Fig. 3.1) e, da condicdo interfacial de transferéncia de

massa (Eq. 2.33), Fy = -P1 = F é a taxa de transferéncia de massa interfacial por unidade de
volume.

As vazdes massicas de liquido, iill, e de vapor, ih”, sdo dadas respectivamente por.

niL =(l1-a)pLVLA = (I-x*)rh (3.11)

ihy =apy VYA = x*rh (3.12)
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nas gxiais x* é a fracdo massica, definida pela Eq, 2.6, e m = (iiil + my) é a vazao massica total
ao longo do tubo.

Derivando a Eq. 3.11 ou a Eq. 3.12 em relagdo a coordenada z e usando, respectivamente, as
Egs. 3.9 ou 3.10, a taxa de transferéncia de massa interfacial, F, é dada por.

r=G6 7 (3.13)

onde G =(m/A) € o fluxo de massa.

Salienta-se que, a fragdo massica x* ndo deve ser confundida com a definicdo de titulo
termodindmico da mistura, X, que € a razdo entre a massa de vapor presente na mistura € a massa
total da mistura. Usando a definicdo de fracdo de vazio, Eq. 3.3, e de massa especifica da mistura

liquido-vapor [p™ = (1- a)pL +apy], o titulo é dado por.

« = (3,14)
[(I-a)pL +¢tpv]

Usando as Egs. 2.6, 3.11 e 3.12, obtém-se a seguinte expressdo para a fragdo massica,

TRy T apv v (3.15)

Nos escoamentos bifasicos em equilibrio hidrodinanico (VI = Vy) e equilibrio termodinamico
(P1 = pv e T1 = Ty), as defini¢es de titulo e fragdo maéssica sdo coincidentes, conforme se
observa nas Egs. 3.14 e 3.15.' Esse € o caso do modelo homogéneo, apresentado no Item 2.5

(if) Equacdes de Conservacdo da Quantidade de Movimento
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N
d@RVVA)_ a9 A w v 41w (3.17)
dz dz

nas quais e F/ sdo, respectivamente, as forcas por unidade de volume devido ao atrito entre
a parede do tubo e as fases de liquido e vapor; V; é a velocidade interfacial e ®”"Vi sdo,

respectivamente, as forgas interfaciais por unidade de volume atuando sobre a fese liquida e sobre
a fese de vapor.

A condicdo interfecial de transferéncia de quantidade de movimento (Eg. 2.35), usando o
termo de transferéncia interfecial de quantidade de movimento (Eq. 2.36) com as devidas
simplificacOes, estabelece que,

(rvVi+Fvi) + (rLVi+Fi,i) = 0 (3.18)

Substituindo na Eq. 3.18 a condicdo interfacial de transferéncia de massa (Fy = -F1 = F), as
forcas F1li e Fvi sdo dadas por,

Fli=~Fvi=FIv (3-19)

ou seja, FiIv ®" forca interfecial por unidade de volume atuando sobre a fase liquida na direcao do
escoamento e na direcdo oposta sobre a fase de vapor. Tanto R\Wkcomo Fiv devem ser
especificadas por relagbes constitutivas.

Uma vez que as feses possuem velocidades diferentes, a mudanca de fase contribuira com a
variacdo de quantidade de movimento. Expandindo as derivadas do lado esquerdo das Eqgs. 3.16 e
3.17, obtém-se, respectivamente para as feses liquida e vapor.

t-a)p.Vv, .V, . o v, (3.20)

aPvVv Vv .
dz dz dz

I
D
o

1

+Fvi + TVV, (3.21)
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as quais, usando as Egs. 3.9 e 3.10, sdo respectivamente escritas por,

(I-a)p,Vi.iJi-=, (i-a)i_F,L +Fu +rL(Vi -V,) (3.22)
dz dz
otPvVy~" =-ar-Fwv+Fv.+rv(Vi-Vv) (3.23)
07 dz

onde os termos rL(Vj-VL) e rv(Vi-Vv) representam a forca por unidade de volume,
responsavel pela variagcdo de quantidade de movimento devido a mudanca de fese. Uma expressao

geral para a velocidade interfacial, usando um fator de ponderagdo 4, foi proposta por
Wallis (1969) e é dada por.

Vi=t4VI+(1l-t)Vv (3.24)

onde o coeficiente rj especifica a distribuicdo da forca [rk(V]j-V,j)] entre as feses. Esse

coeficiente ndo é bem conhecido e tal distribuicdo é dificil de ser prevista, uma vez que depende
da natureza do processo (vaporizacdo ou condensacdo) e da sua interacdo com 0S mecanismos
hidrodindmicos, responsaveis pelo surgimento da forca de atrito interfacial. No presente trabalho,
utiliza-se o valor t] = 0,5 sugerido por Wallis (1969). Uma analise da sensibilidade do modelo a
este parametro é apresentada no Apéndice C.

(iii) Equacdes de Conservacédo da Energia

Considerando as hipoteses simplificativas apresentadas, as equacdes de coiiservacdo da energia
para as fases liquida e de vapor assumem, respectivamente, as seguintes formas.

d vr
4z (I-a)PLVL hl,,‘+—2 --qi +jrL(yy-yl) (3.25)



3 Formulacdo DOProblema 60

Yy

q apvVv hy + =q.+-1rv(v4-vO (3.26)
z

onde HI e hy sdo, respectivamente, as entalpias das fases liquida e de vapor e q; € o calor
transferido na interface por unidade de volume.

Assim, as equacOes que governam o0 escoamento ao longo dos tubos capilares, no presente
modelo, sdo: as equacOes de conservacdo 2.7 e 2.8 na regido de liquido, que devem ser
respectivamente solucionadas para o calculo das varidveis pressdao e temperatura e as Seis
equacBes de conservacdo 3.9, 3.10, 3.22, 3.23, 3.25 e 3.26 na regido bifasica, que devem ser
solucionadas para o calculo das varidveis a, X*, v, vy, P €Hi (ou T1).

Para tanto € necessario especificar as equac@es constitutivas para as forcas e Flv, para o

calor transferido na interface, além das correlacbes para o célculo das propriedades
termodinamicas py, P1 e hy que estdo apresentadas no Apéndice A

3.3 Condicdes de Contorno e Pardmetros do Problema

Na Fig. 3.2 sd@o mostrados os pontos 1 a 4 que se referem a representacdo esquematica do
escoamento ao longo de um tubo capilar, de acordo com a Fig. 3.1.

Figura 3.2 Diagrama esquematico pressdo-entalpia para a representacdo dos estados
termodindmicos do fluido refrigerante ao longo do tubo capilar.
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Na entrada do tubo capilar z = 0 (ponto 2 mostrado na Fig. 3.1), é comum que o fluido
refrigerante esteja ou no estado de liquido sub-resfriado ou no estado de saturagdo, com titulo
igUal ou maior do que zero. A pressdo nesse ponto é calculada a partir da pressdo medida na
conexdo de entrada do tubo capilar, p™y, aplicando-se os principios de conservacdo da massa e de

conservacdo da energia entre 0s pontos 1 e 2 e entre 0 ponto 1 e o ponto da tomada de pressdo
(Pg,.J, mostrados na Fig. 3.3,

Entre os pontos 1 e a tomada de pressdao supbe-se que ndo ocorram perdas de carga
localizadas e considera-se nula a velocidade na tomada de pressdo, A temperatura do fluido

refiigerante na entrada do tubo, Tj, é determinada em fim¢do da temperatura de saturacéo,
relativa a pressao p'Vye do grau de subresfilamnto, AT\U"e

Assim, as condic¢des de contorno na entrada do tubo capilar séo dadas por.

G"(l+K - -
z=0 7 P2 = Pent----- ’g) ; Tj = (P i) - (3,27)

onde K é o coeficiente de perda de carga na entrada do tubo.

Figura 3.3 Esquema da conexéo de entrada do tubo capilar,

Melo et al. (1995), mostraram que esse coeficiente tem uma pequena influéncia sobre o
escoamento e a partir de 228 pontos experimentais obtiveram valores médios, mostrados na
Tab. 3.1, em fim¢&o da relacdo de diametros D/D”, onde D é o didmetro interno do tubo capilar e

é o diametro interno da conexdo de entrada (Fig. 3.3). Tais valores sdo usados no presente
trabalho.
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Tabela 3.1 Valores médios de K (Melo et al, 1995).

Relacdo de diametros /D™ K
0,128 =2,7
0,183 510

Para a solucdo das equacOes de conservacdo na regido bifasica € necessario que sejam
conhecidas as condi¢cfes de contorno para as seis variaveis: a, x*, V1, Vy , p e hL.- De acordo
com o Cap. 2, 0s processos reais de mudanca de fase usualmente ocorrem sob condi¢des de nédo-
equilibrio. Como exemplo, nos processos reais de vaporizacdo uma parte do liquido estad quase
sempre superaquecida.

O desenvolvimento de correlacdes para a previsdo da subpressdo de vaporizacao e de modelos
para a calculo da taxa de geracdo de vapor durante os processos de expansdo, € objeto de estudo
de varios pesquisadores. Esses modelos tém abordado diferentes aspectos da teoria classica da
nucleacdo de bolhas, tais como a formacgéo, o crescimento e a conveccdo de bolhas. Dentre os
varios trabalhos realizados salientam-se os de Alamgir e Lienhard (1981), Elias e
Chambré (1984), Chen et al. (1990) e Dagan et al. (1993). No trabalho de Chen et al. (1990) foi
desenvolvido um método para estimar a nucleacdo heterogénea, além de imia correlacdo para o
calculo da subpressdo de vaporizacdo no escoamento de refrigerantes ao longo de tubos capilares.

A taxa de vaporizacao ¢ fim¢do da densidade de particulas o densidade de nucleos de vapor
nofluido (N), definida por Ishii e Mishima (1984), como.

onde Bj é o volume de uma particula em disperséo.

Esse € um pardmetro dificil de ser medido e foi considerado constante nos modelos de
Richter (1983), Dobran (1987) e Schwellnus (1988), ou calculado pela teoria da nucleacédo
homogénea, nos trabalhos de Ardron (1978) e Elias e Chambré (1984). Além disso, assim que a
nucleacdo se inicia, o valor do didametro médio inicial das bolhas formadas ou da fracdo de vazio
inicial, € requerido. Richter (1983) apresentou uma ampld discussdo sobre a forma como
diferentes autores consideraram a densidade inicial de ndcleos e o didmetro inicial de bolhas.
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De acordo com Schwellnus (1988), esses dois parametros sdo aqueles cuja verificacdo € a
menos adequada em todo o modelo. Em alguns modelos inclusive eles comportam-se como
parametros ajustaveis para melhorar a concordancia com os resultados experimentais.

Devido a falta de informacdes a respeito do valor da densidade inicial de nucleos, Ng, e do
diametro inicial de bolhas, d", para os escoamentos de fluidos refi-igerantes, os seguintes valores
foram assumidos no presente trabalho (Richter, 1983); do = 2,5x10-5 m e Ng = IO ndcleos/m”.
Esses parametros foram mantidos constantes para os diferentes casos considerados, irnia vez que
0 objetivo é a obtencdo do melhor modelo possivel através do uso das correlacdes disponiveis e
ndo pelo ajuste de parametros. E importante salientar que os valores dos parametros Nge dg sdo
usados somente na regido do escoamento em bolhas, sendo que o didmetro médio das bolhas é
calculado em funcdo de N e a, a medida que a solucdo das equacOes é obtida nessa regido. No
Apéndice C é apresentada uma andlise de sensibilidade do modelo aos pardmetros Nge dg.

Salienta-se também que, apesar dos diametros de bolhas serem da ordem de 10” m , nos testes
ralizados com o modelo (vide Cap. 4), a diferenca entre as pressdes py e PI , calculadas pela
equacdo de Yoimg-Laplace (Eq. 2.1), foi da ordem de 10" Pa (0,01 bar). Essa diferenca é inferior
a incerteza maxima de medicéo de + 2 kPa (= 0,02 bar), obtida na calibragcdo dos transdutores de
pressdo usados por Gongalves (1994) e Melo et al. (1995) (vide Item 4.1).

Uma vez que o fendmeno de metaestabilidade do escoamento é desconsiderado, é assumido
que a nucleacdo inicie-se na pressao de saturacdo relativa a temperatura na saida da regido de
Hquido ou seja, no ponto 3 da Fig. 3.2. Esse ponto é identificado pela comparacdo entre a
temperatura do fluido refiigerante na regido Hquida e a temperatura de saturacéo (p), obtida a
partir da pressdo, através de uma correlacdo termodinamica apresentada no Apéndice A.

Considerando que as bolhas formadas sejam esféricas (Bd = Tt/ 6), a condi¢do de contorno
na entrada da regido bifosica, é dada por,

7=2 P = Psat(T3)

V] = - - : Vv=SoVr (3.29)
A [(l-a0)PL+SoaoPvl ’ °en

do *— NoPv/V
6 [(I-tto)pLVL+aoPvVvV]

onde Sq= 1 é o deslizamento inicial entre as fases.
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Na saida do tubo capilar, ponto 4 da Fig. 3.2, nenhuma das variaveis a, x*, V1, Vy, pe\ séo
conhecidas. A pressdo do fluido refrigerante nesse ponto correspondera a de evaporagdo caso 0
escoamento ndo esteja bloqueado. Entretanto, atingida a condi¢éo critica na saida do tubo, o que
é comum em tubos capilares usados em sistemas de refrigeracdo, a pressdo nesse local podera ser
superior & pressdo de evaporacdo. Os critérios para a determinacdo do bloqueio do escoamento,
sdo apresentados e discutidos no proximo item.

3.4 CondicOes do Escoamento Critico

No escoamento monofésico a ocorréncia de um distarbio, tal como a variagdo da pressdao a
jusante do escoamento, €é transmitida atraves de um fluido compressivel por meio de ondas, cuja
velocidade local é a do som relativa ao movimento do fluido (James, 1984). Para o escoamento
subsoOnico, essas ondas propagam-se com uma velocidade maior que a do escoamento e a
variacdo na pressdo ajusante pode ser "comunicada” a regido a montante do fluido.

Porém, tal "comunicacdo" ndo € realizada caso a velocidade do fluido seja igual ou superior a
velocidade do som, uma vez que as ondas ndo conseguem se propagar através do fluido e o
escoamento € entdo conhecido como critico ou blogueado. Portanto, no escoamento monofesico
a vazdo massica critica é calculada usando a velocidade do som no fluido.

Nos escoamentos biiasicos ou multifésicos, a situacdo é mais complexa, devido & formacéo de
novas interfaces (nucleagdo), diferentes regimes de escoamento e diferentes velocidades e
temperaturas entre as fases, o que dificulta o cdlculo da velocidade do som nesses escoamentos.

Entretanto, a determinacgdo da pressdo de bloqueio € fiindamental para a solucdo das equacdes ¢
gue governam o escoamento ao longo do tubo capilar. Conforme mostra-se na Fig. 3.4, com o
blogueio do escoamento, reducGes sucessivas da pressdo de evaporacdo ndo alteram o fluxo de
massa ao longo do tubo capUp. Assim, o0 escoamento sera critico quando o fluxo de massa atingir
um valor maximo ao longo do tubo, ou seja,

A=0 (3.30)

Muitos estudos sobre o escoamento em tubos capilares assumindo o modelo homogéneo, tém
usado o critério do nimero de Mach (M) unitario para a determinacdo do bloqueio do
escoamento, isto é.
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=1 (3.31)

blogueado

onde a velocidade local do som, ¢, usando a hip6tese de escoamento adiabético e reversivel, é
dada por.

i (3.32)

Escoamento critico
(bloqueado)

% e

\Y

Pressdo de Evaporacao

Figura 3.4 Escoamento blogueado ao longo de um tubo capilar.

Mezavila (1995) apresentou uma andlise do critério estabelecido pela Eq. 3.26 e observou que
0 nimero de Mach no final do tubo capilar era consideravelmente diferente da unidade, em tomo
de 0,88 para um dos casos. Mezavila salientou a dificuldade de calcular adequadamente o nimero
de Mach, uma vez que este varia com o tamanho do incremento usado no célculo numérico da
derivada mostrada na Eq. 3.32. Deve-se ressaltar que essa dificuldade estd também relacionada
com a grande variagdo das propriedades envolvidas no célculo dessa derivada, notadamente a
pressdo e a massa especifica, em tomo da posicéo de bloqueio.

Duas formas de verificacdo da condicdo critica nos escoamentos bifasicos foram discutidas
por Schwellnus (1988) e sdo abordadas no presente trabalho. Uma delas, proposta por Bouré et
al. (1976), que envolve o calculo de determinantes de matrizes, considera um sistema de equacdes
diferenciais de primeira ordem, dado por,
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[A] W =[B] (3.33)

na qual [A] e [B] s&o, respectivamente, a matriz e o vetor coluna de coeficientes e [(()] € o vetor
de varidveis dependentes. Esse sistema representa, por exemplo, £is seis equacOes diferenciais de
primeira ordem (Egs. 3.9, 3.10, 3,22, 3.23, 3.25 e 3.26) que descrevem o escoamento bifésico
unidimensional ao longo de um tubo de secdo transversal constante, quando escritas na forma a
ser apresentada no Item 3.6. Nesse caso 0 vetor () é composto pelas seis variaveis dependentes

[(i)]=a, X*, Vi1,Vv,pehL.

A solucdo do sistema de equacdes representado pela Eq. 3.33, € obtida, geralmente, partindo-
se dos valores das variaveis dependentes * na entrada do tubo e calculando-se essas varidveis em
todas as se¢des ao longo do tubo. Em uma dada sec¢do, o calculo das derivadas de §) com relagédo
a coordenada z, envolve um sistema de equacdes algébricas lineares e o determinante A da matriz
[A]. Caso A 0 até a secao de saida do tubo (z = L), nenhuma singularidade aparece no processo
e havera somente uma solucdo do problema. Nesse caso 0 escoamento ndo € critico
(Bouré et al., 1976).

Caso A=0 em qualquer secdo, o problema pode ser impossivel ou indeterminado,
dependendo do cumprimento de uma condicdo de compatibilidade. Essa condicdo estabelece que
todos os determinantes Aj devam ser nulos simultaneamente quando A=0. A sdo o0s
determinantes das matrizes obtidas quando a colunaj de [A] é trocada pelo vetor coluna [B]. O
fato de nédo existir nenhuma solucdo, significa que alguns dos valores assumidos para as variaveis
(@) na secdo de entrada, ndo sdo realistas.

Geralmente, de acordo com a experiéncia fisica, se a condi¢do de compatibilidade é verificada
quando A = 0, a vazdo maéssica pode ser reduzida pois elimina a rndeterminagdo, mas ndo pode ser
aumentada uma vez que induz & impossibilidade. Nesse caso, 0 escoamento é critico (Bouré et
al., 1976). Portanto, a condi¢do necessaria para que o escoamento esteja bloqueado € dada por,

A=0 e A=0,j=In (3.34)

onde n € 0 nimero de equacdes do sistema. Com isso, o fluxo de massa critico é aquele obtido
guando as condicdes especificadas pela Eq. 3.34 ocorrerem na secédo transversal minima ao longo
do conduto ou, no caso do tubo de secdo constante, em sua saida.

Uma outra forma para a verificacdo da condicdo critica foi primeiramente apresentado por
Fauske (1962) e baseia-se em observacOes teoricas e experimentais de que, sob condi¢bes de
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escoamento critico, o gradiente de pressdo assume um valor maximo finito, para um dado fluxo
de massa e um dado titulo, ou seja.

—a (Valor Maximo Finito ) (3.35)
~dz

critico

Esse valor méximo € geralmente arbitrario, devendo entretanto ser suficiente para permitir a
correta determinacdo da posicdo de bloqueio. Um valor excessivamente elevado pode ser
inaceitavel, uma vez que pode conduzir a uma pressdo critica demasiadamente reduzida e
fisicamente irreal. Nos trabalhos de Ardron (1978), Richter (1983), Elias e Chambré (1984),
Schwellnus (1991) e Dagan et al. (1993), a secdo de bloqueio foi estabelecida como aquela em
que (dp/dz) atingia valores elevados, arbitrados de acordo com a Tab. 3.2.

Tabela 3.2 Valores de (dp/dz) usados para o critério de bloqueio de Fauske (1962).

Ard 1978
 Ardron (1978) _ Schwellnus ~ Okazaki (1981)
Elias e Chambré (1984)  Richter (1983) (1991) .
Mezavila (1995)
Dagan et al_ (1993)
sincremento
Jdzi > 5x1Q® (Pa/m) > 10 (Pa/m) >2x1CP (Pa/m)  anterior aquele em
que (dp/dz) inverte
0 sinal

Okazaki (1980) e Mezavila (1995) usaram também o critério de Fauske (1962), mas
estabeleceram como secdo de blogueio o incremento anterior aguele onde o sinal do gradiente de
pressao (dp/dz) se invertia. Esse procedimento foi adotado em fimgdo da grande variacdo dos
termos das equacdes envolvidas em tomo da posi¢do de bloqueio. Mezavila mencionou que a
determinacdo clara do ponto onde (dp/dz) é maximo, somente € obtida com base em um
incremento de comprimento muito pequeno, da ordem de micrémetros. Utilizou-se entdo, um
incremento maior, da ordem de milimetros, e obteve-se a solugcdo do sistema de equacGes até o

incremento em que o sinal do gradiente (dp/dz) inverteu-se, significando que entre este e o
incremento anterior, (dp/dz) tomou-se maximo.

Os critérios de Bouré et al. (1976) e aquele do gradiente de pressdo maximo (Fauske, 1962)
foram testados neste trabalho. Este dltimo foi escolhido para ser usado na mesma forma
empregada por Okazaki (1980) e Mezavila(1995) (vide Item 472), por ser mais sirnple-s se
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numericamente mais rapido. Além disso, ndo se conseguiu determinar a se¢do de bloqueio devido
a inconsisténcias no uso do critério de Bouré et al. (1976), conforme sera discutido no Item 4.2,

3.5 Relagoes Constitutivas

Para a solucdo do sistema de equagdes apresentado no Item 3.2, devem ser fornecidas as relacdes

constitutivas que, geralmente, sdo de base empirica ou sdo estabelecidas segundo modelos
simplificados.

Ishii e Mishima (1980), consideraram que a maior "“fi-agilidade" na formulacdo do modelo de
dois fluidos encontra-se no estabelecimento das equagGes constitutivas para os termos interfaciais.
As dificuldades surgem em funcdo do movimento complexo e da geometria das interfaces
presentes nos escoamentos bifasicos.

Na regido liquida do escoamento, a equagdo de Churchill (1977), Eq. 2.11, sera adotada para
estimar o fator de atrito. Essa equacdo foi considerada por Melo et al. (1995) como a mais
adequada, tendo em vista eis comparacdes realizadas com os feitores de atrito obtidos a partir de
seus dados experimentais (vide Fig. 2.6).

Na regido bifasica sdo necessarias correlacfes para:
(i) aforcade atrito entre cada fase e a parede do tubo;
(i) a area interfacial;
(i) a forca interfecial;
(iv) a transferéncia de calor interfacial.

Tais correlagdes dependem do regime de escoamento e podem ter uma influéncia significativa
nos resultados finais do modelo. No escoamento de uma mistura liquido-vapor ao longo de um
tubo, observam-se diferentes regimes de escoamento antes do aparecimento da condicdo de
blogueio. Tais regimes vdo desde o escoamento em bolhas, passando pelos escoamentos agitante
e anular até o regime disperso em gotas.

Nos modelos unidimensionais, os termos interfaciais de forca e de transferéncia de calor
possuem usualmente a forma do produto entre uma area e uma forga motriz. As correlagbes para
esses termos devem ser estabelecidas individualmente para cada regime de escoamento, uma vez
que ndo ha relagbes simplificadas validas para toda a faixa de transicdo entre esses regimes.
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3.5.1 Transicdo Entre os Regimes de Escoamento

Uma vez que as relagdes constitutivas dependem fortemente dos regimes de escoamento, toma-se
necessario especificar as condicdes de transicdo entre eles. No caso de um fluido refrigerante
expandindo-se ao longo de um tubo capilar, o regime de escoamento na regido bifasica pode
variar desde o escoamento em bolhas com fracGes de vazio reduzidas, até um escoamento anular
misto com fracOes de vazio elevadas (Mikol e Dudley, 1964). Para valores de fracdo de vazio
intermediarios, o regime de escoamento € geralmente classificado como agitante em varios
modelos: Richter (1983), Dobran (1987), Schwellnus e Shoukri (1991) e Dagan et al. (1993).
Essa consideracdo baseia-se na hipotese de que, devido ao mVel de velocidades envolvido neste
tipo de escoamento (expansao adiabatica de um fluido ao longo de um tubo), a influéncia da forca
gravitacional € menos acentuada, fazendo com que a distribuicdo das feses tome-se mais simétrica
e origine padrdes de escoamento similares aqueles observados em escoamentos verticais
(vide Fig. 2.4).

Também nos modelos de Richter (1983), Dobran (1987), Schwellnus e Shoukri (1991) e
Dagan et al. (1993) foram considerados os trés regimes de escoamento citados: bolhas, agitante e
anular. Al-Sahan (1988), além dos regimes anteriores, considerou a ocorréncia dos regimes em
gotas e escoamento homogéneo para fragcBes de vazio superiores aquela do escoamento anular.
Esses dois regimes foram considerados nos célculos somente em um pequeno trecho proximo ao
plano de saida do tubo e ndo afetaram substancialmente o fluxo de massa e 0s demais parametros
do escoamento.

Uma vez que 0s pontos de transicdo entre 0s regimes ndo sdo definidos claramente e
considerando o trabalho de visualizagdo de Mikol e Dudley (1964), somente o0s regimes em
bolhas, agitante e anular serdo considerados no presente modelo.

Conforme abordado no Cap. 2, tradicionalmente, os regimes de escoamento sdo identificados
a partir de mapas de padrdes de escoamento baseados nos fluxos volumétricos de Uquido e de
vapor. Para os escoamentos horizontais, um mapa semi-tedrico é aquele devido a Taitel e
Dukler (1976), mostrado na Fig. 2.5. Entretanto, de acordo com Ishii e Mishima (1980), o
critério para a identificagdo de regimes de escoamento baseado nos fluxos volumétricos pode ndo
ser adequado para 0 modelo de dois fluidos. Isso se deve ao fato de que tanto a fracdo de vazio
como a area interfecial, que caracterizam o0s regimes de escoamento bifasico, dependem ndo
somente dos fluxos volumétricos Ji e jy , mas também da velocidade relativa entre as fases.

No modelo de dois fluidos a velocidade relativa € um parametro desconhecido que deve ser
obtido a partir da solucdo das equacOes governantes. Consequentemente, um mapa de regime de
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escoamento baseado somente nos fluxos Ji e jy € inadequado para a formulacdo do modelo de
dois fluidos, uma vez que o escoamento pode nao ser similar, mesmo sej I e jy forem 0s mesmos.

Com isso, Ishii e Mishima (1980) sugeriram que no modelo de dois fluidos, 0 mais adequado
seria usar um parametro tal como a fracdo de vazio, como critério para o estabelecimento dos
regimes de escoamento. Esforgos nessa direcdo foram realizados por Ishii e Mishima (1980), mas
se limitaram a sistemas verticais.

Radovich e Moissis (1962) mostraram qualitativamente que a probabilidade de colisdo entre
bolhas € muito alta em fracbes de vazio da ordem de a = 0,3 e postularam esse fato como uma
causa da transicdo do regime em bolhas para o regime agregado em sistemas verticais.

Para a transicdo entre os regimes agitante e anular o valor a = 0,8 foi sugerido por
Richter (1983) e tem sido desde entdo usado em varios outros modelos. Deve-se ressaltar que
esse valor somente se justifica em fimgdo da boa concordancia obtida entre os resultados
numéricos e 0s dados experimentais.

No presente trabalho dois valores constantes de fracdo de vazio serdo usados para a defini¢éo
dos pontos de transi¢do entre os regimes. A hipotese de que as transi¢fes ocorram em fracoes de
vazio constantes, independentes das velocidades e da pressao, ndo é muito realista. Entretanto a
Unica alternativa seria a utilizacdo de mapas de regime de escoamento que, conforme Ishii e
Mishima (1980) ndo é a mais adequada para 0 modelo de dois fluidos.

Assim, na falta de correlagdes para o célculo das transicdes e de mapas de regimes adequados
para o escoamento de fluidos refrigerantes, foram assumidos valores de fracdo de vazio iguais a
0,3 e 0,8, respectivamente, para as transi¢fes entre os regimes bolhas-agitante e agitante-anular.

3.5.2 Atrito Entre as Fases e a Parede do Tubo

Na forma unidimensional das equagdes de conservacdo da quantidade de movimento,
Egs. 3.16 € 3.17, a tensdo de cisalhamento na parede esta denotada pelo termo , que
representa a forca de atrito por unidade de volume, entre a fase k (= L para a fase liquida; =V
para a fase de vapor) e a parede do tubo.

Dentre as formas de modelagem desse termo encontradas na literatura, as mais usadas séo:

(i) aquelas que usam correlagbes empiricas ou relacdes derivadas de modelos simplificados para

um dos multiplicadores bifasicos (j)", LOoud>» " partir de parametros que quantificam as
condicdes locais do escoamento;
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(i) o modelo simplificado proposto por Solbrig et al. (1978), que obtem expressdes para a forca
considerando os diferentes regimes de escoamento.

Em ambos o0s casos sdo necessarias equacdes para o fator de atrito de Fanning ou Moody.

(i) Uso dos Multiplicadores Bifésicos:

Os multiplicadores bifésicos mencionados anteriormente, sdo definidos por (Carey, 1992),

, (dpn (3.36)
" (dp/dz)L NN
X2_(dp/dz)e 337
(dp/dz)v (3.37)
Qo (dp/dz)B (3-38)

©~ (dp/dz)Lo

onde as designacdes dos subindices sao:

(B) indica a parcela da queda de pressao total na regido biféasica devido a combinagdo dos efeitos
do atrito entre as duas feses e a parede do tubo, ou seja.

vdZy,

(L) indica o gradiente de pressao devido ao atrito, que resultaria se 0 escoamento fosse somente
de liquido a vazdo massica idl = [G(l - x*)A];

(V) indica o gradiente de pressdo devido ao atrito, que resultaria se 0 escoamento fosse somente
de vapor a vazdo massica my = (Gx*A);

(LO) indica o gradiente de pressdo devido ao atrito, que resultaria se 0 escoamento fosse somente
de liquido & vazdo méssica total rii = (GA).

Nos modelos que usam os multiplicadores bifasicos, assume-se que, nos regimes de
escoamento em bolhas e agitante, a tensdo de cisalhamento entre a parede e o vapor seja nula
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=0, pois a fase de vapor encontra-se dispersa na fase liquida. Além disso, uma vez que no
regime anular o escoamento da fase liquida é adjacente a parede do tubo, nesses modelos é
assumido que: = 0. Tal aproximagdo ndo deve ser empregada para escoamentos no regime
em gotas, devido a elevada area de contato da fese de vapor com a parede do tubo. Com isso,
usando as Egs. 3.36 e 3.39, a forca de atrito por unidade de volume da mistura entre a fese
liquida e a parede do tubo é dada por.

Ful = <L (3.40)

dzy

onde o multiplicador pode ser calculado pela correlagdo proposta por Lockhart e

Martinelli (1949), para o escoamento bifasico adiabatico de liquido e gas em tubos de secdo
circular, dada por,

¢ 1 (3.41)

na qual X é o parametro de Martinelli definido por ,

dprdz)r
x = (dp/dz) (3.42)
(dp/dz)v
e 0 parametro C é dado por, *
c=n + w (3.43)
VvV Pv

Na Eq. 3.40 o gradiente de presséo é calculado por.
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fdpl
2P1D (3.44)

onde € o fetor de atrito para o escoamento da fese Uquida que pode ser calculado pela Eq. 2.11
(Churchill, 1977), com o nimero de Reynolds definido por.

g (i- x*)d
215] [ ——— (3.45)
ML

Nos modelos de Dobran (1987) e Dagan et al. (1993), a Eq. 3.38 foi usada para o calculo de
F~, ouseja, F* =-(j)Lo(dp/dz)Lo 5assumindo que F ~ =0, com o multiplicador bifasico (}lo

calculado pela correlagdo empirica obtida por Chisholm (1973), para o escoamento de &gua e
vapor. Richter (1981) e Schwellnus (1988) também usaram o multiplicador (|)loj calculado por

interporlagdes lineares, mas ndo apresentaram claramente em seus trabalhos os dados usados
nesse procedimento.

(if) Modelo de Solbrig et al. (1978)

Neste caso a forca de atrito por unidade de volume, F”, é dada por,
Pk =-"WK®WK"k (3-46)

onde é a area de contato entre a parede do tubo e a fase k por unidade de volume, éo
termo que considera o atrito entre a parede do tubo e a fase k e V*é a velocidade da fese k.

As correlacbes para A” e B”™ sdo aqui apresentadas, assumindo 0 escoamento
unidimensional ao longo de um tubo reto de secdo constante. Para todos os regimes de

escoamento, o volume de controle é considerado como um cilindro de raio R e comprimento Az,
sendo dado por,

V;=7iR Az (3.47)
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A representacdo geomeétrica para 0 escoamento anular € mostrada na Fig. 3.5. Para o regime
de escoamento em bolhas assume-se que a fase dispersa seja constituida por bolhas de tamanho
uniforme, distribuidas uniformemente na fase continua.

Na Eq. 3.46, a area A ™ por unidade de volume ¢é dada por.

area da parede em contato com a fase k

] (3.48)
volume total de fluido

Para os diferentes regimes de escoamento, A ~ é calculada por:

(a) Regimes em Bolhas. Agitante e Disperso; todos esses regimes sao assumidos como similares
e as equacdes usadas para representar a area de cada fase em contato com a parede baseiam-
se na proporcionalidade entre essa area e a fragdo volumétrica de cada fese. Para uma mistura
distribuida homogénea e isotropicamente, a fracdo volumétrica de cada fase € igual a fragdo
de vazio definida pela Eq. 3.3. Com isso, as areas da parede em contato com as fases liquida e
de vapor, por unidade de volume, s&o respectivamente dadas por.

1-a)2uRA 4(1 -
py o LTH2URAZ A Da) (3.49)



J Formulagiao DOProblema 75

a2:tRAz 4a
"RM"Az 'm'd

(b) Regimes Anular. Agregado ("Slug™) e Contracorrente: todos esses regimes sdo tratados
como escoamentos anulares com o liquido em contato com a parede, ou seja a area de vapor

por unidade de volume é = 0 e a area de bquido por unidade de volume é dada por
2tRAz 4
- * -
Al - o2 (3-51)

O coeficiente na Eq. 3.46 esta relacionado com o gradiente de pressdo dp/dz, ao longo de
um tubo reto, circular e de area constante, dado por,

onde f € o fator de atrito, que é fimgdo do nimero de Reynolds e da rugosidade da parede do
tubo.

A equacdo da conservacdo da quantidade de movimento para o escoamento monofésico,
incompressivel e no regime permanente consistente com a Eq. 3.46, é dada por.

N = AwBwV (3.53)

onde A™ e B, combinando as Egs. 3.52 e 3.53, sdo dados por,

Aw=" (3.54)

Estendendo para outros regimes de escoamentos, a area de contato A" é calculada por iima
das Eqgs. 3.49 a 3.51 e o coeficiente B ~ ¢é dado por,
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(3.55)

O fator de atrito 4 é calculado com base no diagrama de Moody (1944), para todos 0s
regimes de escoamento, usando vima definicdo adequada para o nimero de Reynolds. Para isso a

correlagdo de Churchill (1977), Eq. 2.11, pode ser usada com o nimero de Reynolds para as fases
liquida e de vapor, sendo dados, respectivamente por.

Substituindo as Eqgs. 3.49 a 3.51 e 3.55 na Eq. 3.46 obtém-se as equagdes para o célculo da

forca de atrito por unidade de volume, respectivamente, para as fases liquida e de vapor, dadas
por,

* regime em bolhas e agitante (a < 0,8):

Fwv=ai=~" (3.58)

regime anular (a > 0,8);’

onde os fatores de atrito fL e fy sdo calculados pela correlagdo de Churchill (1977), sendo o
namero de Reynolds para cada fase definido pela Eq. 3.56.
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Uma alternativa para o calculo da forga de atrito entre a fase liquida e a parede do tubo na
regido anular é obtida considerando-se a correlacdo de Erth para o iator de atrito bifésico
(Eqg. 2.15), na seguinte forma.

regime anular (a > 0,8):

Pl ~ A mFwv (3.60)
2pmD

onde fg é o fator de atrito médio na regido bifésica calculado pela equacdo de Erth (1970) e
Fwv = 0 juma vez que no regime anular =0.

O uso de muhiplicador bifasico (DI, o modelo de Solbrig et al. e também a Eq. 3.60 foram
analisados, sendo que os resultados obtidos serdo apresentados e discutidos no Cap. 4. Salienta-
se, que as Egs. 3.57 a 3.59 ao serem implementadas no modelo, originaram uma descontinuidade
na derivada dos perfis de pressdo na secdo de transicdo do regime agitante para o anular,
acompaiihada de uma queda acentuada da pressdo na regido anular. Conforme sera apresentado
no Item 4.3.2, com a utilizacdo da Eq. 3.60 o escoamento ficou melhor representado e obtiveram-
se melhores comparagdes com os resuhados experimentais.

E importante mencionar ainda, a possibilidade do emprego da correlagdo de Erth (1970), caso
0 sistema de equagdes a ser solucionado no modelo de dois fluidos inclua a equagdo da
conservacdo da quantidade de movimento da mistura. Essa possibilidade estad apresentada e
dicutida no Modelo C do Apéndice B.

3.5.3 Area interfacial, a,

Nos regimes de escoamentos dispersos, a area interfacial por unidade de volume, , é fimgdo do
tamanho das particulas dispersas e da densidade de particulas. Ishii e Mishima (1984) definem
essa area, Como,

ai=NAd (3.61)
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onde Aj é a area superficial de uma particula em dispersao.

Para o escoamento em bolhas, considerando bolhas esféricas com diametro médio d
(Ad = Ttd") e usando a definicdo de densidade de ndcleos de vapor (vide Eqg. 3.28), a area aj é
dada por,

(3.62)

No regime de escoamento anular ideal, ou seja um nucleo gasoso sem gotas dispersas, a area
interfacial por unidade de volume é funcdo da espessura do filme de liquido e é dada por.

(3.63)

onde Ri é o raio do cilindro interno, representando a fase de vapor, mostrado na Fig. 3.5. A
equacdo que relaciona esse raio com a fracéo de vazio, a = (Ay/A), é dada por.

Explicitanto Rj nessa equacdo (R; =R-Va) e substituindo na Eq. 3.63 obtém-se a area
interfecial para o regime anular, dada por.

a, , (3.65)

Na regido de transicdo entre o escoamento em bolhas (a =ttb) e o anular {a =a"),
considerado neste trabalho como uma regido de regime agitante, a area interfacial é calculada por
interpolacdo linear entre as areas nos pontos de transicdo; bolhas-agitante e agitante-anular.
Embora ndo represente necessariamente a realidade fisica do problema, esse procedimento é
usado em fimcdo da caréncia de correlagdes adequadas para essa regido. Com isso, para o regime

de escoamento com fracbes de vazio compreendidas na faka entre e a®, a area interfacial é
dada por,
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aizaib+ B o tp) (3.66)

onde ajb é calculada pela Eq. 3.62 coma = ttb e agja usando a Eqg. 3.65 coma =

Schwellnus (1988) propds o uso de interpolacdo exponencial para a area interfacial no
escoamento agitante, dada por,

Si =ciexp(c2a) (3.67)
onde,
g =exp[In(aib)-C2ttb] (3.68)
in (A" (3.69)
(«b -«a)

A interpolacdo exponencial, permite imia combinacdo mais suave entre as curvas no limite
inferior de interpolagdo. As duas formas de interpolacéo foram testadas no presente modelo e néo
se observaram diferengas significativas entre os resultados obtidos. Schwellnus (1988) obteve

resultados melhores usando a interpolacéo linear, uma vez que a exponencial resultou em uma
redugdo ndo realista de a*para fracOes de vazio proximas ao limite inferior (a =ttb).

3.5.4 Forca Interfacial, F,

A transferéncia de quantidade de movimento entre as fases, Eq. 2.36, deve-se em parte a forca
interfacial, que por sua vez é fungdo da forca de atrito entre as fases, da for¢a de massa virtual, da
forca de Basset e da forca devido a rotagdo das particulas fluidas, conforme foi mencionado no
Item 2.1.3. Tais forcas séo bastante complexas e ndo se encontram completamente estabelecidas
(Ishii e Mishima, 1984). No presente trabalho, a forca interfecial € modelada considerando os
termos de massa virtual, e 0 termo de atrito, Fq, ou Seja.
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Fiv = F",+Fd (3.70)

(i) Forca de Massa Virtual

O termo de massa virtual tem sido investigado por pesquisadores interessados em modelos de
escoamentos bifasicos associados com a analise de segiu-anca de reatores nucleares. Diferentes
formulagdes tém sido obtidas.

Segundo Drew et al. (1979), a forca de massa virtual por unidade de volume pode ser dada
por,

Fw =aC,, PLa,’ (3.71)

onde (C™PI) é a massa virtual por unidade de volume e @\ é a aceleracdo da massa virtual. Para
uma particula esférica, indeformavel e desconsiderando a interagdo com outras particulas o valor
do coeficiente de massa virtual ¢ 0,5 (vide Eg. 2.3) e menor do que esse valor para objetos
com formas cilindricas ou elipticas. Na pratica, para escoamentos bifasicos de interesse
tecnoldgico, o valor de é fimc¢do da concentracdo de particulas (a) devido a interacdo entre
elas, mas essa forma funcional ainda ndo é bem conhecida (Drew et al., 1979).

Considerando esferas movendo-se em um liquido, em um sistema unidimensional em regime

permanente, a forca de massa virtual por unidade de volimie, pode ser escrita como
(WaUis,1969),

F_=ap,C~rVpi(Vp-V,) (3.72)

onde Vp é a velocidade das esferas.

Zuber (1964) estudou o efeito da concentracdo de particulas sobre a forca de massa virtual e
considerando a interagdo entre esferas, sugeriu que o coeficiente C,y, fosse multiplicado pelo
fator [(1 +2a)/(1-a)].

Lahey et al. (1978) e Drew et al. (1979), consideraram a hipétese de que na formulacdo de
imia relacdo constitutiva para a forca de massa virtual, o termo de aceleracdo (a”™J deveria ser
invariante com relacdo ao sistema de referéncia e obtiveram uma equacdo mais geral para esse
termo. Considerando o estudo de Zuber (1964) sobre os efeitos da concentracdo de particulas e o



3 FormulacdaoDOProblema 81

trabalho de Lahey et al. (1978), Ishii e Mishima (1980) propuseram uma nova forma para a forca
F,.v, dada por,

Fmv = «P1C, AB\‘t-l-V’/\\/V/I\ (373)

onde UL/Dt é a derivada material em relagdo a fase liquida, ¢ a velocidade relativa
(V™ =Vy - VI) e o coeficiente é dado por,

ri +2a”
3.74
-a (3.74)
Para o escoamento unidimensional no regime permanente, a Eq. 3.73 € escrita como,
Fw = aPtC,, (3.75)

dz dz

Richter (1983) usou em seu modelo a Eq. 3.72 para a forca de massa virtual e considerou
bolhas esféricas sem interacdo entre as mesmas (C™ = 0,5). No presente trabalho, analisou-se a
influéncia das formulagdes para o termo de massa virtual propostos por Wallis (1969) e por Ishii e
Mishima (1980). Essa anaUse sera apresentada no Item 4.3.3.

(i) Forga de Atrito Interfacial, F*

No regime de escoamento em bolhas 0 modelo para avaliar o atrito interfacial baseia-se na
hipdtese de um fluido continuo escoando sobre uma esfera rigida. A forca de arrasto, Fp, agindo

sobre uma particula, em condi¢cdes de regime permanente, pode ser calculada em termos de um

coeficiente de arrasto, , € da velocidade relativa entre 0 meio continuo e a particula dispersa,
como.

Fd ="P LCdAp|V,-V.[(V,-V,) (3.76)



3 FormulacdoDOProblema 82

onde os subindices ¢ e d indicam, respectivamente, continuo e disperso e Ap € a area de uma
particula tipica projetada no plano normal a direcdo do escoamento.

Ishii e Mishima (1984) representaram a forca de arrasto por unidade de volume agindo na
interface entre uma fase continua e uma fase dispersa, F*, como,

/ A \

-~PcAD @ 5 Vd-V,(V,-VJ] (3.77)
J

Para 0 escoamento em bolhas, assumindo que as bolhas sejam esféricas: Ap =(7id /4)

e Bp = (Tid" / 6), a forca de atrito interfacial por unidade de volume é dada por,

Fd=ZgPICd|Vv-V,|(VA-VJ (3.78)

onde o coeficiente de arrasto Cq € calculado pela correlagdo de Rowe e Henwood (1961),
considerando a interag&o entre as bolhas, dada por,

_ [T ]
cp = 24¢ Ra ) (1 +0,15Re>™) ©  Re <1000 (3.79)
e
Cp =0,44(1-a) 17 Re >1000 (3.80)

onde Re é o numero de Reynolds, definido por.

Re:PLd(I-a)(Vy-VJ (3.81)

onde HiI & viscosidade absoluta da fase liquida.
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O diametro médio de bolhas, d, nas Egs. 3.78 e 3.81, é calculado em fim¢&o da densidade de
particulas e da fracdo de vazio usando-se a Eq. 3.28, como,

g= 8 (3.82)

Na regido de escoamento anular, Solbrig et al. (1978) apresentaram um modelo para o calculo
da forca de atrito entre as fases, dado por,

Fj) —ajBLv(VVv ~ V1) (3.83)

onde a area interfacial é calculada pela Eqg. 3.65 e Blv é 0 termo que considera o atrito entre as
feses.

A equacdo da quantidade de movimento no regime permanente, para a fase de vapor,
considerando somente o gradiente de pressdo e o atrito interfecial, é dada por,

Fd =- = aiBLv(VV - V1) (3.84)

a/\
dz

onde (dp/dz) pode ser escrito para o nucleo de vapor como (Wallis, 1969),

dp_ 2CfIPv|Vv-VL|(VVv-VL)
dz DN

na qual Cg é o coeficiente de atrito interfecial e ¢ o didmetro hidraulico interfacial relativo a

fase de vapor. Usando a Eq. 3.64 esse diametro é dado por: DY =2R; =pVa.

Substituindo a Eq. 3.85 na Eq. 3.84, o coeficiente BIv>¢ identificado como.
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CfiPvVv-VL
Blv = - 4 —eeeee (3.86)

Substituindo entdo, as Egs. 3.65 e 3.86 na Eq. 3.83, a for¢a de atrito entre as fases liquido e
vapor no regime anular é dada por.

Fd -~ A —PvCgVy VI(Vv-V1) (3.87)

O coeficiente de atrito. Cg, € calculado pela correlacdo de WaUis (1969), dada por,

Cfi = 0,005[L + 75(1- a)] (3.88)

Os dados experimentais usados no ajuste dessa equacdo foram obtidos por diferentes autores
e encontram-se na fabca de espessuras do filme de liquido, 6, entre 0 < 6/D < 0,005. Essa fabca de
espessuras do filme corresponde a febca de fi-acdo de vazio entre 0,81 <a < 1

Para o regime agitante, a forca de atrito entre as feses também é calculada pela Eg. 3.83, na
qgual o coeficiente de atrito e a area interfecial, sdo calculados por interpolacdo entre o0s
respectivos valores nos pontos de transicdo: bolhas-agitante e agitante-anular. Para isso, uma
forma similar a Eqg. 3.87 pode ser obtida para o regime em bolhas, definindo-se para esse regime o
coeficiente Cg na forma dada por.

A interpolagdo exponencial conforme definida pelas Egs. 3.67 a 3.69 para a area interfacial,
foi também usada para o coeficiente de atrito Cg, permitindo imia redugdo da descontinuidade
observada no calculo da forga de atrito interfacial no ponto de transi¢cdo agitante-anular
(a = ), quando a interpolacédo linear era usada.
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3.5.5 Transferéncia de Caior Interfacial

O calor transferido atraves das interfaces por unidade de volume, é dado por,
g. =aihi(TL-Tv) +r(hv-h] (3.90)

onde hj ¢é o coeficiente de transferéncia de calor interfacial e T1 e sdo, respectivamente, as
temperaturas do liquido e do vapor. Assume-se que 0 vapor esteja saturado em relacdo a pressao
local, ou seja, v ~ (p).

Observa-se na Eqg. 3.90 que a transferéncia de calor interfacial é a soma entre o calor sensivel
transferido e o aumento de energia devido a vaporizacdo, ou seja, a parcela de calor latente.
Observa-se também que a transferéncia de calor interfacial é funcdo da geometria das interfaces e,
com isso, modelos para as variaveis & e hj deverdo ser analisados para cada um dos regimes de
escoamento. As correlacdes para a area interfacial sdo aquelas apresentadas no Item 3.5.3.

O coeficiente de transferéncia de calor interfacial no escoamento em bolhas é descrito de
maneira analoga aquela para o escoamento sobre irnrn esfera, sendo dada por (Whitaker, 1972)

Nu - 4kC =2+ (0,4Rel," + 0,06Re|)Pro*(HL / (3.91)

onde PrL é o nimero de Prandtl [PrL = (Jacp / i9 1], QoL é o calor especifico a pressdo constante,

kKL é a condutividade térmica, ¥ist é a viscosidade absoluta da fase hquida calculada na

temperatura de saturacdo e Re™ é o numero de Reynolds, calculado em fim¢do da velocidade
relativa entre as fases, dado por.

Reb=—n 7 L (3.92)

Salienta-se que a Eq. 3.91 representa o coeficiente de transferéncia de calor no escoamento
somente sobre uma esfera ou uma bolha. Para uma populagdo de bolhas, esse coeficiente
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certamente serd maior devido as interacOes entre as mesmas. Entretanto, ndo foi encontrado na
literatura nenhuma correlacdo que considerasse a concentracdo de bolhas e, dessa forma, o
coeficiente de tranferéncia de calor pode estar subestimado em relagdo ao processo real.

Para o regime anular, Solbrig et al. (1978) propdem que o coeficiente de transferéncia de
calor interfacial, considerando a conveccao no nucleo de vapor, seja calculado pela correlacdo de
Dittus-Boelter (1930), com uma defini¢do adequada do nimero de Nusselt, dada por

Nu = o - 0,023Rg™H PrJ" (3.93)
\Y

onde (D"fa) é o didmetro hidraulico do nucleo de vapor, Pry =(ncp /k)y €é o nimero de
Prandtl avaliado para a fase de vapor e Rcya é o nimero de Reynolds, dado por

Reva = — |W - Vi| (3.94)
v

Richter (1983) sugeriu, para o regime anular o uso de uma correlacdo similar aquela de

Colbum (1933), obtida da analogia entre transferéncia de calor e quantidade de movimento, dada
por,

=% PLVP'-r(Vv-VJ (3.95)

onde Cfi € o coeficiente de atrito interfacial no regime anular avaliado pela Eq. 3.88.

Na regido de escoamento agitante, seguindo o mesmo procedimento adotado para o calculo
da &rea interfacial e do coeficiente de atrito interfacial, o coeficiente de transferéncia de calor h- é
obtido por interpolacdo exponencial dos valores calculados nos dois pontos de transicéo.
Entretanto, observa-se que na regido anular, ﬁ; é funcdo da velocidade relativa entre as feses
(Eq. 3.95). Schwellnus (1988) sugeriu entdo, que o coeficiente de transferéncia de calor fosse

dividido pela diferenca de velocidade entre as fases, ou seja, = hj I (Vy - VI).
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O valor de  na transi¢do entre os regimes em bolhas e agitante, calculado pela Eq. 3.91, é

também dividido pela velocidade relativa entre as fases e a interpolacdo de h* é realizada. Esse

procedimento, conforme relatado por SchweUnus, eliminou o problema de instabilidade na

solugéo das equag0es, pois permitiu transi¢des mais uniformes entre os valores do coeficiente de
transferéncia de calor nos diferentes regimes de escoamento.

3.6 Modei6 Utilizado

A simulacdo do escoamento ao longo de tubos capilares adiabaticos € realizada através da
solucdo do sistema de seis equacdes diferenciais, apresentado no Item 3.2. Entretanto, 0 nimero
de varidveis a serem calculadas pode ser reduzido através da combinacdo das equacbes de
conservagdo, ou também através de consideracGes adicionais (vide Apéndice B).

No presente trabalho, propbe-se a solucdo de cinco equagdes de conservacdo na regido
bifésica, uma vez que a concentracdo massica, x*, pode ser calculada em fimg¢do da fi-acdo de
vazio, usando-se a Eq. 3.15. Para isso, as equacdes de conservagdo da massa e da energia para a
mistura liquido-vapor sdo consideradas. Tais equacBes sdo obtidas a partir da soma das
respectivas equacoes de conservacao para cada fese.

Assim, o sistema de equacBes de conservacdo na regido bifasica é dado por,

(i) Conservagédo da massa da mistura:

é\z [(1-agP1VI +apvVv] =0 (3.96)
(ii) Conservacéao da quantidade de movimento para as fases liquida e de vapor.

(t-apivLr, =-(1-a)~ - +Fu- (- (Vv - VIF (3.97)

CiPv\Wv A i i Fw + Fvi - ri(Vv - V jr (3.98)
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onde a velocidade interfecial Vj nas Eqs. 3.22 e 3.23 foi substituida pela Eq. 3.24.

(iii) Conservacao de energia da mistura e da fase de vapor:

[(I-a)pLVL(hL + ~) +apvVv(hv + *)] =0 (3.99)

d

A4 =qi+i -Vi :
dz apv | q|+|2(v5 VI)Aagap,,Vv] (3.100)

onde Fy foi substituido na Eq. 3.26 pela Eq. 3.10.

Com isso, 0 modelo de solucdo proposto consiste das Egs. de conservacdo 2.7 e 2.8, que
devem ser solucionadas para o célculo das variaveis: p e T na regido de liquido, e das Eqgs. de

conservacdo 3.96 a 3.100, que devem ser solucionadas para o calculo das varidveis:
V1,Vy,p,a e HI (ou Tl) naregido bifésica.

Além disso, 0 modelo possui as seguintes caracteristicas:

» fator de atrito na regido monofésica (liquido subresfriado) e calculado pela correlacdo de
Churchill (1977) (Eq. 2.11);

e atrito entre as feses e a parede do tubo é avaliado de acordo com as Eqgs. 3.57 e 3.58, nos

regimes em bolhas e agitante (modelo de Solbrig et al., 1978), e pela Eq. 3.60 no regime
anular;

» utiliza-se para o coeficiente r\, associado a variacdo de quantidade de movimento devido a
mudanca de fese, o valor 0,5 , sugerido por Wallis (1969);

* para o didmetro médio >inicial de bolhas e a densidade inicial de nucleos, sdo assumidos,
respectivamente, os valores: 2,5x10-5 me 10N nucleos/m™ (Richter, 1983);

e assumem-se que as transicdes entre os regimes bolhas-agitante e agitante-anular ocorram,
respectivamente, paraa =0,3 e a =0,8,;

» forca de massa virtual calculada pela equacéo de Ishii e Mishima (1980), Eg. 3.75, com o
coeficiente de massa virtual calculado pela Eq. 3.74;

» forca de atrito entre as fases calculada pela Eq. 3.87, na qual o coeficiente de atrito Cg é
calculado pela Eg. 3.88 no regime anular, pela Eq. 3.89 no regime de bolhas e no regime
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agitante, tanto Cg como a &rea interfacial sdo calculados por interpolacédo exponencial entre
0S seus respectivos valores nos pontos de transi¢cdo bolhas-agitante e agitante-anular;

o coeficiente de transferéncia de calor entre as fases calculado pela correlacdo de
Whitaker (1972) (Eg. 3.91) no regime de bolhas, por interpolacdo exponencial no regime
agitante e pela correlacdo de Colbum (1933) (Eg. 3.95) no regime anular.

No Apéndice B sdo apresentados e discutidos outros dois modelos de solugdo das equacdes

de conservacdo na regido bifasica, quando a hipdtese de equihbrio térmico entre as fases é
considerada.

3.7 Metodologia de Solucéo

O escoamento do refrigerante ao longo de um tubo capilar constitui um problema de valor inicial,
uma vez que as condicdes, tais como a pressao e o grau de subresfriamento, sdo conhecidas na
entrada do tubo. Além disso esse escoamento é fortemente unidirecional e portanto as
informacgdes sdo transmitidas em apenas um sentido, o que equivale a dizer que o escoamento é
parabolico para efeito de solug&o.

Um método bastante usado na solugdo de problemas parabdlicos é o de integracdo numerica
pela técnica de Runge-Kutta de quarta ordem, cuja deducdo é apresentada por Camahan et
al. 1969). Considerando um sistema de equacdes diferenciais ordinarias ndo lineares de primeira
ordem, comn varidveis dependentes (|)j,(t)2, d a d o por.

dz dz dz ’ " dz
dz Z<)i,)2>........ An’ dz " dz ° " dz
(3.101)
dp» i
gy S 2MA L 4z dz 'm dz
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com as condicdes iniciais no ponto Zq, dadas por,

(3.102)

<>n(20) - 40

A solucdo para cada variavel dependente <3, j = (1,n), usando a forma do método de Runge-
Kutta de quarta ordem devida a Gill (1951), é dada por.

or =i j+A<kj+2K,j+2Kk3j+K,]) (3.103)

onde os coeficientes k,,g, séo dados por,

KY=Fi(Z,, (E. 1, e e D) (3.104)

Mo ~fj(Mt AZI2.Ghi i, 0. +Ci. (3.105)
fi +Ci,.....,fu +Ci,f+ +Ci,.....

(3.106)

(3.107)

onde



3 Formulacdo DOProblema 91

':i:¢Z>',j (3.108)
c k (3.109)
Az (3.110)

Observa-se que os valores das derivadas (d(t>j/dz), j = (I,n), assinaladas por um asterisco no
sistema de Egs. 3.101, devem ser conhecidos ou assumidos em 2z, sendo que os valores mais
recentes sdo usados no calculo do incremento seguinte. No presente trabalho essas derivadas séo
calculadas através da solucdo de um sistema de equacdes, onde as incognitas sdo as derivadas
(d(j/dz), usando-se o método de eliminacdo de Gauss. No ponto inicial z = z,,, a solugdo desse
sistema é obtida a partir dos valores conhecidos das varidveis dependentes () e em cada
incremento ao longo do tubo, a partir dos valores recém calculados dessas variaveis.

O método de Runge-Kutta é aplicado no presente trabalho para a solucdo das Egs. 2.7 e 2.8,

na regido de liquido e das Eqgs. 3.96 a 3.100, na regido bifésica. Para isso, considerando que as
variaveis dependentes sejam: VL,Vy,p,aeTL, é conveniente que o sistema formado pelas
Eqgs. 3.96 a 3.100 seja escrito como,

(i) Equacdo de conservacdo da massa da mistura:

(I-a)pLd" +apv d;/V-+ (I-a)vL dgl‘ +aVvd—pA 3p+
z z P dp ¢z (3.111)

+(PvW-P1Vl) » =0
az

onde o subindice T indica que a derivada da massa especifica do liquido em relacdo a presséo é
obtida usando-se a pressdo de saturacdo, relativa a temperatura de superaquecimento do liquido.

(if) Equaces de conservacdo da quantidade de movimento:

Substituindo a Eq. 3.75, da forca de massa virtual nas Egs. 3.97 e 3.98, obtém-se
respectivamente, para as feses de hquido e de vapor,
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[(1-a)pLVL +apL CAAV JA +a[~LPv -PIC,WA] A +

dz

dov (3.112)
(I-a) +llLavv 2 +it.PvVVA--FWL+FD
N , " 3.113
. odpv dp o, - rdic (3.113)
+o 1+ fivv — +TIVPWWy - “WV ~Fd
onde nL = (l-n)(V v -V e nv = Ti(Vv -V
(iii) Equacdoes de conservacao da energia da m istura e da fase de vapor:
dVv'
(I-a)pJ\1L +apv hv+|vj Ve
2 / dz dz
~dhovon fdopL : da dp
apvV v + (l-a ) |~av L hL + 7 : + a V‘,,hv p + (3114)
I dp > | 2J v dp\]T. A~ dp d z
r3/\
PvVyhv - PlVLhL.+PvX2 - PIA J"H .-a)p,V,c,, =0
apvvhv+’éVj-ev,V YT vy hhenie Ollov+avav(-thy '
, Z ‘ ,, S (3.115)
+PUVY Ry YZ)-’/ N =g
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ondeevi=(V"-VM)/2.
O modelo proposto para a simulacdo do escoamento ao longo de tubos capilares pode ser

usado para:

(i) dimensionar o comprimento do tubo capilar, L, a partir de um didmetro conhecido, para
obter um dado fluxo de massa sob determinadas condi¢Ges de operagéo;

(if) determinar um fluxo de massa ao longo de um tubo capilar de dimensdes conhecidas, sob
determinadas condigdes de operagéo.

No primeiro caso € necessario que o sistema de equacdes seja solucionado uma Unica vez e 0
comprimento € entdo determinado. No segundo caso o processo de solucdo é iterativo, pois as
equacOes de conservacdo dependem do fluxo de massa. Dessa maneira, um fluxo de massa inicial
é arbitrado e o comprimento calculado é comparado ao comprimento real, devendo esse fluxo ser
corrigido para a proxima iteracdo, até que a convergéncia seja alcancada.

Uma das formas de realizar essa correcdo € através do método de Newton-Raphson
(Camahan et al, 1969). Sendo rh* o valor arbitrado da vazdo massica, define-se a fim¢do dada
por,

f(m*) = L-L* (3.116)

onde L é o comprimento real do tubo capilar e L* € o comprimento do tubo capilar calculado a
partir de m*,

Se rh é o valor corrigido da vazdo maéssica, entdo a fim¢do f(m), pode ser dada por,

f(m) = f(rii*) + (m-m*)— (3.117)

Caso rh seja o valor convergido: f(m) =0, ou seja, rh é calculada por,

ih=rii* - dff(;d'_)h (3.118)
|
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onde a derivada dfi'dm é calculada numericamente como,

Hf  f(m* + Am)- f(m*)
______ (3.119)
dm Am

Na maioria dos casos analisados foi necessario o uso de um coeficiente de relaxacdo. Cr, para
possibilitar a convergéncia. Dessa forma o valor de vazdo massica corrigida m”, é dado por.

m, =CRrii+ (I-CR)m* (3.120)

Um outro procedimento, mais simples do que o método de Newton Raphson, para calcular
iterativamente a vazdo massica foi usado por Melo e Negrdo (1988), Boabaid Neto (1994) e
Mezavila (1995). Tal procedimento consiste em corrigir a vazdo massica com base no
comprimento do tubo capilar calculado, L* , de acordo com a equacéo dada por,

ric - Cr rh*+(1-C r)iii* (3.121)
vL.

onde o coeficiente de relaxacgdo. c r, também é necessario neste caso para melhorar o processo de
convergéncia. Nessa equacédo, se o comprimento calculado for maior do que o comprimento real,
L, a vazdo massica deverd ser aumentada para a proxima iteragdo; caso contrario a vazao massica
deverd ser reduzida para a proxima iteragdo. A convergéncia é obtida quando a diferenca entre o
comprimento calculado e o comprimento real for menor do que a tolerancia previamente definida
pelo usuario.

Os dois procedimentos anteriores foram testados no presente trabalho e o segundo deles foi
escolhido. 1sso porque, conforme j& havia sido mencionado por Boabaid Neto (1994) e
Mezavila (1995), 0 segundo procedimento apesar de bastante simples, apresentou uma

convergéncia mais rapida do que aguela propiciada pelo uso do método de Newton-Raphson, na
maioria dos casos.
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Os objetivos deste capitulo sdo a validagdo do modelo apresentado no Cap. 3 e a apresentagédo de
alguns resultados computacionais. Inicialmente, comenta-se a respeito dos trabalhos
experimentais em tubos capilares, disponiveis na literatura. A falta de informagdes na maioria

desses trabalhos, compromete a utilizacdo dos dados apresentados na comparacdo com resultados
computacionais.

Apresenta-se uma anélise das condi¢fes do escoamento critico e um critério é escolhido
dentre aqueles discutidos no Item 3.4. Em seguida, verifica-se o efeito das diferentes equacGes
constitutivas e parametros do problema, apresentados no Item 3.5. Essa analise é realizada,
comparando-se as distribui¢des de pressdo calculadas com aquelas obtidas experimentalmente.

Os resultados computacionais sdo comparados com os dados experimentais em termos de
vazdes massicas e distribui¢bes de pressdo, obtidas para diferentes tubos capilares operando com
o refiigerante HFC-134a e em diferentes condicGes de operacdo. Posteriormente, os resultados
referentes ao titulo, fi-acdo de vazio, velocidades e temperaturas de cada fase sdo apresentados e
discutidos. O modelo é também utilizado para mostrar a relacdo entre a vazdo massica ao longo
do tubo capilar, o comprimento e o didmetro do tubo, o grau de sub-resfi-iamento e a presséo de
condensagdo, sob condigdes de escoamento bloqueado em todos 0s casos.

4.1 Resultados Experimentais

A validacdo de modelos computacionais que simulam o escoamento ao longo de tubos capilares é
geralmente realizada a partir de conjuntos de dados experimentais especificos. Além disso,
coeficientes e correlagdes empiricas sdo usualmente selecionados da literatura, permitindo que o
exercicio de validagdo seja realizado com um grau de liberdade consideravel.
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A comparacao entre resultados computacionais e experimentais é problematica principalmente
devido a falta de informagdes na maioria dos trabalhos experimentais. A partir das consideracfes
apresentadas por Boabaid Neto (1994) (vide Item 1.3), ficou evidenciada a necessidade de
obtencdo de um banco de dados experimentais confidveis, que permitisse imia validacdo mais
segura dos modelos computacionais.

Assim, conforme mencionado no Item 1.3, uma bancada foi entdo cuidadosamente
desenvolvida, o que permitiu a realizacdo de um trabalho experimental com um controle rigido da
geometria dos tubos capilares (didmetro, comprimento e rugosidade) e com uma medigéo
rigorosa das varidveis operacionais pressdo, temperatura e fluxo de massa (Gongalves, 1994).
Todas as grandezas medidas tiveram suas incertezas de medicdo determinadas, o que qualificou as
informacdes fornecidas.

Os dados experimentais foram obtidos para escoamento adiabatico, critico e em regime
permanente, com fluido refrigerante puro e isento de 6leo. Os tubos capilares eram retos e
horizontais sendo que as medicGes foram realizadas em duas etapas, sempre empregando liquido
sub-resfi-iado na entrada. Na primeira etapa, o fluxo de massa e as condi¢cOes de operagdo na
entrada e na saida foram medidas para seis tubos capilares e trés fluidos refrigerantes: CFC-12,
HFC-134a e HC60OOa. Na segunda etapa, foram também medidos os estados do fluido refitigerante
HFC-134a em varios pontos ao longo de dois tubos, ja testados na etapa anterior.

A bancada experimental desenvolvida (Gongalves,1994) constitui-se de um sistema de
refiMigeracdo instrumentado, para controlar e medir as caracteristicas do escoamento do fluido
refrigerante ao longo de um tubo capilar. O diagrama esquematico dessa bancada ¢ mostrado na
Fig. 4.1, onde estdo representados os principais componentes fisicos, bem como os principais
elementos de controle.

Essa bancada, é constituida por dois compressores herméticos (1), um condensador resfriado
a agua (2), um evaporador (3) e uma secdo de testes (4). Essa se¢do consiste de um tubo capilar
instrumentado, isolado termicamente com 1a de vidro. H& também um tubo capilar ndo
instrumentado (5), usado nos casos em que se deseja interromper o fluxo de refrigerante através
da secdo de testes para alguina modificacdo, evitando assim, a parada da instalacdo e permitindo a
volta mais rapida as condigdes de teste.

Dois separadores de 6leo (s) e um filtro de dleo (7) sdo colocados entre os compressores e 0
condensador, de modo a garantir que 0 escoamento através do tubo capilar esteja 0 mais isento
de oleo possivel. Um filtro de refrigerante (8) remove as impurezas que poderiam provocar
obstrucGes no fiuximetro (9) e no tubo capilar.

Um sub-resfiiador a agua (10), um resfriador (11) e um aquecedor elétrico (12) sdo usados
para controlar o grau de sub-resfriamento na entrada do tubo capilar. A pressdo de condensagdo €
controlada pela troca de calor no condensador através de uma véalvula pilotada pela pressdo de
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condensacdo (13). Essa valvula regula o fluxo de agua através do condensador mantendo, assim,
a pressdo de condensacdo no valor desejado. A pressdo de evaporacdo € controlada pelas duas
valvulas de expansao pressostaticas (14) e (15) e, eventualmente, por um aquecedor de ar elétrico
(16). Um separador de liquido (17) garante que o fluido succionado pelos compressores esteja
completamente na fase de vapor.

7" S
F(ito Sepa g)dores
de Oleo jg Oleo

luMW-J UMW —4VWW+]

Figura 4.1 Diagrama esquematico da bancada experimental (Gongalves, 1994).

As medicoes de pressdo ao longo do tubo capilar sdo realizadas através de transdutores de
pressdo constituidos por extensdmetros (“'strain gauges™). Esses transdutores foram submetidos a
uma caUbracdo cuidadosa, sendo a incerteza maxima de medicdo estabelecida em + 2 kPa
(= 0,02 bar), para a faka de pressao até 2000 kPa (20 bar). As medicdes de temperatura ao longo
do tubo capilar foram efetuadas com termopares tipo T, de cobre-constantan, com 0,13 mm de
didmetro e com uma incerteza de medicdo maxima estimada em = 0,2 °C, para a faixa de
temperaturas entre 0 a 100 °C. A vazdo massica de refrigerante € medida com um fluximetro do
tipo Coriolis, cuja incerteza de medicdo foi avaliada em £ 0,03 kg/h, para a faixa de vazbes
massicas de até 15 kg/h.
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Os sinais de todos os transdutores sdo automaticamente medidos, processados e gravados em
disco de acordo com uma programacédo pré-estabelecida, através de um sistema de aquisicdo de
dados computadorizado.

Em funcdo das dificuldades associadas aos dados experimentais disponiveis na literatura e do
rigoroso trabalho experimental desenvolvido por Goncgalves (1994), a validacdo do presente
modelo sera realizada com os resultados experimentais apresentados por Melo et al. (1995). Os
tubos capilares considerados aqui sdo identificados como capilar 1 e capilar 2, cujas
caracteristicas geométricas sdo apresentadas na Tab. 4.1, e o fluido refrigerante empregado € o
HFC-134a, cujas propriedades termodinamicas e termofisicas sdo apresentadas no Apéndice A.

Tabela 4.1 cCaracteristicas geométricas dos tubos capilares 1 e 2 (Melo et al., 1995).

Comprimento  Diametro Interno Rugosidade

Capilar (m) (mm) Absoluta (Mm)
1 2,998 0,606 1,08
2 2,973 0,871 0,78
Incerteza de
Medigéo 11 0,002 0,005 0,2

Pressfes de condensacdo na faixa de 900 a 1600 kPa (9 a 16 bar) e sub-resfriamento na faixa
de 2 a 16 °C foram escolhidos como condi¢bes de operacdo, sendo todos os ensaios realizados
sob condi¢bes de escoamento critico (bloqueado). Foram realizados ensaios com e sem tomadas
de pressdo ao longo dos tubos capilares e uma andlise do efeito das fiiracbes sobre a vazéo
massica é apresentado por Melo et al. (1995). Nas Figs. 4.2 e 4.3 sdo mostrados alguns dos
resuhados obtidos, verificando-se que as tomadas de pressdo ndo provocaram alteracdo
significativa sobre a vazao massica, o que foi devido a varios cuidados tomados no procedimento
experimental. Os ensaios realizados permitiram ainda a analise de parametros do escoamento, tais
como: fator de perda de carga na entrada do tubo, fator de atrito na regido de liquido,
comprimento da regido de metaestabilidade e fator de atrito na regido bifasica (Melo et al., 1995).

E importante salientar que os resultados experimentais escolhidos para as comparacdes
mostradas neste trabalho, foram aqueles que apresentaram uma regido de metaestabilidade
aproximadamente nula, uma vez que tal fenbmeno nao é previsto no presente modelo.

Todos os experimentos mostrados nreis Figs. 4.2 e 4.3, foram realizados medindo-se a
distribuicdo de temperaturas ao longo do tubo capilar. A Fig. 4.4, mostra claramente que as
tomadas de pressdo além de ndo influenciarem o fluxo de massa também néo alteram o padréo do
escoamento.
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Figura 4.2 Influéncia das tomadas de pressao - Capilar 1-1100 kPa (Melo et al., 1995).
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Capilar 2
Pent= 1400 kPa
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4 6 8 10 12 14 16

Grau de sub-resfriamento, °C

Figura 4.3 Influéncia das tomadas de pressdo- Capilar 2 - 1400 kPa (Melo et al.,1995).
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Figura 4.4 Distribui¢bes de temperatxira com e sem tomadas de pressdo - Capilar 2-910 kPa
(Melo et al.,1995).

4.2 Analise das Condi¢des do Escoamento Critico

Conforme mencionado no Item 3.4, o calculo da velocidade do som em escoamentos bifasicos
ndo € claro como nos escoamentos monofasicos, nos quais sdo usadas as hipdteses de escoamento

homogéneo e isentrépico. Tais hipOteses ndo sdo necessariamente verdadeiras para 0s
escoamentos bifésicos.

Apesar disso, no Item 1.3 observou-se que 0 escoamento ao longo de tubos capilares é similar
ao escoamento representado pela linha de Fanno, caso seja considerado unidimensional,
adiabatico, em regime permanente e 0s tubos sejam retos, horizontais e de secdo transversal
constante. Com isso, para um dado fluxo de massa e dadas condicdes de operacdo, a velocidade
do som pode ser atingida na saida do tubo (M = 1), correspondendo ao ponto de entropia
maxima.

Tal fenbmeno pode ser usado como um critério para determinar ou o fluxo de massa critico,
conhecido o comprimento do tubo capilar, ou a secdo de blogueio e em consequéncia o
comprimento do tubo capilar, conhecido o fluxo de massa. Esse critério foi comparado com
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aquele do gradiente de pressdo maximo (Fauske, 1960), apresentado no Item 3.4, utilizando-se o
modelo homogéneo. De acordo com Mezavila (1995), no ponto genérico i, 0 nimero de Mach
(M = Vi/c) é calculado a partir da Eq. 3.32 por.

Mi = G Pi - Pi-1

- 4.1
(pi + Pi-1)/ 2 YPi - pi_i (1)

Nessa equacdo o numero de Mach é calculado em funcéo da velocidade média do escoamento
entre os pontos i e i-1 e a velocidade do som é obtida com base na derivada numérica da pressdo
em relacdo a massa especifica, avaliada também entre os pontos i e i-1. E importante salientar que
a velocidade do som calculada pela Eg. 3.32, considera a hipbtese de escoamento adiabatico e
reversivel, ou seja, escoamento isoentropico. Na Fig. 4.5 mostra-se, para um dos casos testados,
0 numero de Mach, a entropia da mistura e o gradiente de pressdo calculados ao longo da regido
de saturacao.

Posicdo, m

Figura 4.5 Distribuigdes de dp/dz, entropia e 0 nimero de Mach na regido bifésica

Modelo Homogéneo - Capilar 2.
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Nesse caso, conhecido o fluxo de massa (m = 6,356 kg/h) e as condicdes de entrada no tubo;
Pert ~ kPa e = 3,7 ® 0 modelo calcula 0 comprimento do tubo (z = 2,658 m),
considerando que a secdo de bloqueio corresponda ao incremento anterior aquele em que o sinal
de dp/dz se inverte.

Observa-se que na secdo de bloqueio (z = 2,658 m), o gradiente de pressdo dp/dz atinge
valores da ordem de - 10" N/m" (em alguns casos foram observados valores da ordem de
- 10'®N/m"), a entropia atinge o valor maximo de 0,448 kJ/kg.K e o numero de Mach é de
M = 0,96. Observou-se também que o nimero de Mach variou de acordo com o tamanho do
incremento usado na regido de saturacdo, sendo tanto mais proximo da unidade quanto menor o
tamanho desse incremento. Para ilustrar esse fato mostra-se na Fig. 4.6 o nimero de Mach na
secdo de bloqueio, determinada pelo critério do gradiente de pressdo, em funcdo do tamanho do
incremento na regido de saturacdo. Os fluxos de massa e os perfis de pressdo ndo se alteraram
com a variacdo do incremento de comprimento.

0,96
"3
g 0,92
0,88 .
0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0

Incremento x 107, m

Figura 4.6 Influéncia do tamanho do incremento na regido de saturagdo no calculo do nimero
de Mach na saida do tubo capilar.

Fica evidente que ocorreu uma variacdo consideravel do nimero de Mach na saida do tubo,
obtendo-se um valor de 0,86 para Az=10- m. Tal fato também foi constatado por
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Mezavila (1995) e deve-se ao célculo numérico da derivada dp/dz e a grande variacdo das

propriedades envolvidas em tomo da posicdo de bloqueio, o que dificulta a determinacdo correta
do numero de Mach.

Usando o critério M = 1 e considerando que a sec¢do de bloqueio corresponda ao incremento
anterior aquele em que o numero de Mach toma-se maior do que a unidade, obtém-se resultados
compativeis com aqueles obtidos pelo critério do gradiente de pressdo maximo (Fauske, 1962)
para incrementos de 10" m na regido bifasica. Em alguns casos, entretanto, esse procedimento
provoca divergéncia numérica, uma vez que o sinal do gradiente de pressdes inverte-se antes que
o critério de M =1 seja atentido. Dessa forma, além das dificuldades de se determinar
adequadamente o numero de Mach na saida do tubo capilar, esse critério pode também localizar a

secdo de bloqueio apos o ponto de aparecimento de inconsisténcias fisicas (aumento de presséo)
no modelo.

Conforme destacado por Mezavila (1995) o critério do gradiente de pressbes apresenta uma
vantagem importante em relacdo aquele de M = 1, pois baseia-se nas equacdes de conservacao e
nenhuma hipétese precisa ser feita em relacdo ao caminho termodindmico do processo. Dessa
forma, esse critério € aplicavel para escoamentos com e sem transferéncia de calor.

No presente modelo o numero de Mach ndo pode ser calculado pela Eg. 4.1, uma vez que
essa equacdo baseia-se nas hipdteses de escoamento homogéneo e isentropico. Da mesma forma
o célculo da entropia na regido bifasica ndo pode ser realizado como no modelo homogéneo
[s=(1- x)s1 +Xxsv], pois considera-se que 0 escoamento ndo esteja em equitiTjrio térmico.

O critério de Bouré et al. (1976), que envolve o calculo de determinantes (Eg. 3.34), foi
também testado no presente modelo. Os resultados obtidos ndo foram compativeis com aqueles
obtidos com o critério do gradiente de pressdes e, em alguns casos, 0s determinantes A e A
inverteram de sinal duas vezes ao longo da regido bifasica, em posi¢des consideravelmente
distantes da saida do tubo capilar.

Em face do exposto optou-se pela utilizagdo do critério do gradiente de pressdes, que além de
possuir base matematica e significado fisico, é de facil implementacéo.

4.3 Efeito das Equacdes Constitutivas e Parametros do Modelo

Nesta etapa de validacdo do modelo, sdo mostradas as comparagdes entre as distribuicdes de
pressao medida e calculada ao longo dos tubos capilares 1 e 2, analisando-se a influéncia das
diferentes equacdes constitutivas e parametros sobre os resultados obtidos. Tais equacdes e
parametros, necessarios para a modelagem do problema, foram apresentados no Cap. 3.
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Algumas comparacOes entre as distribuicdes de pressdo medidas e calculadas pelo presente
modelo, ao longo dos tubos capilares 1e 2, sdo mostradas nas Figs. 4.7 a 4.10.

1000
O Pressao medida
A )
800 Ap”" (Temp. medida)
< 600 4

Pent= 905 kPa ;aT”",=5,5C
© ih (medida) = 1,866 kg/h
L (real) =2,998 m

200 - Presente Modelo

- L=2969m (-1,0%)
0 evap
0 0,5 1,0 15 2,0 2,5 3,0 35
Posicdo, m

Figura 4.7 DistribuicGes de pressdo.ao longo do tubo Capilar 1 - 905 kPa.

1200
O Pressdo Medida
Psat (Temp. Medida)
1000 -
800
Pent= ; AT~ b =5,5C
.8 600 -
m (medida) = 2,165 kg/h
L (real) =2,998 m
400
Presente Modelo
200 -

L =2,857 m(-4,7 %)
revap

0 0,5 1,0 15 2,0 2,5 3,0 3,5
Posicdo, m

Figura 4.8 Distribuicdes de pressao ao longo do tubo Capilar 1-1111 kPa.
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1200
O Pressdo Medida
A Psat (Temp. Medida)
1000 .
800 -
Pent=1110kPa ; AT,,,= 52»C
gg 600

0 rii (medida) = 5,602 kg/h

L (real) =2,973 m
400 -

Presente Modelo

200 .
- L=30LIm (+1,3%)

evap

0 0,5 1,0 15 2,0 2,5 30 35
Posicdo, m

Figura 4.9 Distribuic6es de pressdo ao longo do tubo Capilar 2-1110 kPa.

1600
O Pressdo Medida
A Psat (Temp. Medida)
1200
Rrt=1404 kPa ; Ap=3,7C
.8 800 )
m (medida) = 6,356 kg/h
L (real) = 2,973 m
400 - Presente Modelo

L=2888m (-29 %)

revap

0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0 3,5
Posicdo, m

Figura 4.10 Distribuicdes de pressdo ao longo do tubo Capilar 2 - 1404 kPa.

Os resultados apresentados nas Figs. 4.7 a 4.10 foram obtidos, mantendo-se fixos o diametro
conhecido (vide Tab. 4.1), a vazdo massica medida e as condi¢Ges de operacdo em cada caso.
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Dessa maneira, conforme foi comentado no Item 3.7, a solucdo do sistema de equacgdes
diferenciais € obtida uma s6 vez e o comprimento do tubo é determinado. Em cada figura, é
apresentada, ainda, a diferenga percentual entre os valores dos comprimentos de tubo calculado e
medido.

Conforme se observa nessas figuras as distribuicdes de pressdo calculadas pelo presente
modelo apresentam uma boa concordancia com o0s resultados experimentais, sendo que a
diferenca maxima observada entre os comprimentos calculados e medidos foi de 11,9%.
Entretanto, os resultados apresentados séo dependentes das correlagdes e dos parametros listados
anteriormente. O modelo sera, entdo, investigado em maiores detalhes com o intuito de verificar o
impacto das diferentes correlacfes e pardmetros adotados.

4.3.1 Influéncia do Fator de Atrito na Regido de Escoamento Monofasico

A Fig. 411 mostra o efeito da variacdo do fator de atrito na regido de liquido sobre o
desempenho do modelo. Verifica-se uma variacdo consideravel do perfil de pressdo e também do
comprimento estimado, quando os valores fornecidos pela equacdo de Churchill (1977) séo
alterados em = 5 %.

1200

O Pressédo Medida

A Psat (Temp. Medida)
1000
800

& pr,=1110kPa; AT,,b=52C
&rn 600
B ih (medida) = 5,602 kg/h

&I L (real) =2,973 m

400 - 105fL

L=2,883 m (- 3,0 %)
200 . L=3,011 m(+ 1,3%)
L=3,151 m(+6,0%)

evap

0 05 10 15 2,0 2,5 30 35
Posicdo, m

Figura 4.11 Influéncia da variacdo do fator de atrito na regido de liquido - Capilar 2 - 1110 kPa
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Quando essa equacdo é empregada em sua forma original o programa superestima o
comprimento em 1,3 %. Essa diferenca passa a ser de + 6 % e - 3 % quando, respectivamente,
variacOes de - 5% e + 5% sdo provocadas no fator de atrito. 1sso mostra, como esperado, que a
equacdo de Churchill é a que melhor se adapta ao problema proposto (vide Fig. 2.6). O uso de

qualquer outra correlacdo dispomvel na literatura, representado aqui pela variacdo de + 5 %,
afasta 0 modelo dos resultados experimentais.

4.3.2 Influéncia do Modelo de Calculo da Forca de Atrito Entre a Parede do Tubo
e Cada Fase

Uma grande dificuldade no estudo dos escoamentos bifasicos € a modelagem da forca de atrito
entre a parede do tubo e cada uma das fases. Se o escoamento é tratado como homogéneo, uma
correlacdo empirica para o fetor de atrito médio na regido bifesica, similar aquela obtida por
Erth (1970) (Eq. 2.15), pode ser usada. Tal correlagdo quantifica o atrito "global” entre a rnistura
liquido-vapor e a parede do tubo. Entretanto, se 0 modelo de dois fluidos € usado, toma-se

necessaria a obtencdo de correlagcdes para cada uma das fases, que expressem separadamente 0s
efeitos do atrito.

O modelo do multiplicador bifésico, apresentado no Item 3.5.2(7), para avaliar a forca F*,
desconsidera os efeitos do atrito entre a fase de vapor e a parede do tubo, isto €, assume-se que
F~ = 0. Uma alternativa é a utilizacdo do modelo de Solbrig et al. (1978) (Egs. 3.57 a 3.59)
apresentado no Item 3.5.2(7/), que utiliza equacdes separadas para cada fase, considerando a

hipdtese de que a area de contato entre a parede do tubo e cada fase seja proporcional a fi-acdo
volumétrica.

Entretanto quando as Egs. 3.57 a 3.59 foram implementadas no modelo, obtiveram-se perfis
de pressao similares aquele mostrado na Fig. 4.12. Observa-se uma descontinuidade na derivada
do perfil de pressdo na se¢do de transicdo do regime agitante para o anular, acompanhado de uma
queda acentuada da pressdo na regido anular. Essa variacdo, fisicamente irreal, demonstra que a
Eq. 3.59 superestima a forca de atrito entre a parede do tubo e a fase liquida.

Buscou-se, entdo, uma forma alternativa para a modelagem dessa forca na regido de
escoamento anular, considerando-se a correlacdo de Erth, na forma dada pela Eg. 3.60. Com essa
modificacdo o perfil de preSsdo obtido para 0 mesmo caso da Fig. 4.12 é representado pela linha
continua mostrada na Fig. 4.13, caso (a). Observa-se que 0 escoamento fica melhor representado
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através do emprego da Eg. 3.60 e que a diferenca entre os comprimentos real e calculado passa
de - 3,5 % (Fig. 4.12) para + 2,7 % (Fig. 4.13).

1200
O Pressdo Medida
A Psat (Temp. Medida)
1000 .
Monofasico ,Bolhasi Agitante ' Anular
800 -
& 600
S p” =903kPa ; AT"=6,rC
400 - m (medida) = 5,042 kg/h
L (real) =2,973 m O
A
200 .

L =2,868m (- 3,5 %)

Figura 4.12 Distribuicdo de pressdo usando o modelo de Solbrig et al. (1978) para o calculo do
atrito entre a parede e cada fase - Capilar 2 - 903 kPa

Nas Figs. 4.13 e 4.14 sdo também apresentadas comparagdes entre os perfis de pressao
obtidofs com o modelo de Solbrig et al, em conjunto com a Eq. 3.60, caso (a), e com o0 modelo
do multiplicador bifasico (j)?, caso (b). Conforme se observa, o caso (a) representa melhor o

escoamento, tanto em termos de perfil de pressdo quanto de comprimento de tubo, razdo pela
qual é adotado no presente modelo.

A forca de atrito entre a parede do tubo e cada fase, assim como o fator de atrito na regido
liquida (vide Fig. 4.11), possuem uma influéncia consideravel sobre o desempenho do modelo.
Para 0 mesmo caso apresentado na Fig. 4.14, mostram-se na Fig. 4.15 os resultados obtidos
quando variacBes de + 5 % sdo impostas a forca F”~. Nota-se a diferenca entre os perfis de
pressao calculados e, também, a diferenca entre os comprimentos calculado e real, que aumenta
de - 1% , quando se usam os valores originais de F”, para+ 1,5% e - 3,2 %, quando o valor de
F " é alterado, respectivamente, em - 5 % e + 5%.
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O Pressao Medida
A Psat (Temp. Medida)

AT,b=6,rC

m (medida) = 5,042 kg/h
L (real) = 2,973 m

/ N
T — /-U 0 '70/\ Mk
gy T e g o
0,5 1,0 15 2,0 2,5 3,0 3,5
Posicdo, m

Figura 4.13 Efeito do modelo de calculo do atrito entre a parede e cada fase: (a) modelo de

Solbrig et al. (1978) + Eqg. 3.60 no regime anular; (b) modelo do multiplicador
bifasico - Capilar 2 - 903 kPa.

1000

800

I 400

200 -

O Pressao Medida
A Psat (Temp. Medida)

p,,t=905kPa ; A l3,i,=5,5“C
m (medida) = 1,866 kg/h

L (real) = 2,998 m

(@) L =2,969m (- 1,0%)

(b) L=3,084m (+2,9%)

revep
0,5 1,0 15 2,0 2,5 3,0 3,5

Posicdo, m

Figura 4.14 Efeito do modelo de célculo do atrito entre a parede e cada fase: (a) modelo de

Solbrig et al. (1978) + Eg. 3.60 no regime anular; (b) modelo do multiplicador
bifasico - Capilar 1 - 905 kPa.
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1000

0 Pressdo Medida
A Psat (Temp. Medida)
800 -

p,.=905kPa ; AT,,b=55“C
ih (medida) = 1,866 kg/h
& 400 L (real) = 2,998 m

L = 2,901 m (-3,2%)
200 - —  L=2969mGC 1,0 %)

— L =3,044m(+1,5%)

0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0 3,5

Posicdo, m

Figura 4.15 Influéncia da variacdo da forca de atrito entre a parede do tubo e cada fase
Capilar 1- 905 kPa.

4.3.3 Influéncia do Modelo de Célculo da Forca Interfacial

A forca interfecial foi modelada considerando os termos de massa virtvial e de atrito, conforme
abordado no Item 3.5.4. Para a forca de massa virtual foram realizados varios testes com a
equacdo proposta por Wallis (1969), Eq. 3.72, assumindo C,y = 0,5, e com a equacgdo proposta
por Ishii e Mishima (1980), Eq. 3.75, com o coeficiente de massa virtual calculado pela Eq. 3.74.

Na Fig. 4.16 sdo mostrados os perfis de pressdo que resultam quando se usam as duas
equacdes para a forca de massa virtual, juntamente com a distribuicdo de pressdo medida ao
longo do tubo capilar 2. A'formulacdo de Wallis (1969), caso (b), fornece um gradiente de
pressdo menor, 0 que origina um comprimento de tubo maior (L = 3,169 m). Entretanto, as
diferencas entre os comprimentos de tubo calculados pelas duas equagfes, na maioria dos testes,

ndo foram significativas, quando o mesmo valor do coeficiente de massa virtual foi usado nas
duas equacdes.

Optou-se em manter no modelo a equacao de Ishii e Mishima (1980), com o coeficiente de
massa virtual calculado pela Eq. 3.74, considerando que nos testes realizados a concordancia

obtida com os resultados experimentais foi superior aquela obtida com a equacdo de
WaUis (1969) e C,,*=0,5.
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1000
O Pressdao Medida
A Psat (Temp. Medida)
800 -
g 600

Pent=903kPa; (T™=6,VC
@) m (medida) = 5,042 kg/h

«

A 400 - L (real) =2,973 m

(@) L =3,055m (+ 2,7 %)
(b) L =3,169 m (+ 6,6 %)

200 -

eevap

0,5 1,0 15 2,0 2,5 3,0 35

Posicdo, m

Figura 4.16 Efeito do termo de massa virtual: (a) Ishii e Mishima (1980) com o coeficiente C,
calculado pela Eq. 3.74; (b) Wallis (1969) com = 0,5 - Capilar 2 - 903 kPa.

Para verificar a sensibilidade do modelo ao coeficiente de atrito entre as fases, os valores
calculados pelas Egs. 3.88 e 3.89 foram alterados em + 50 %, estando os resultados mostrados na
Fig. 4.17. Conforme se observa, quando os valores originais de Cg sdo usados, 0 programa
superestima o comprimento do tubo em 2,8 % e quando esses valores s&o alterados em + 50 % e
-50 %, o programa superestima 0 comprimento, respectivamente, em 2,2 % e em 3,8 %. Isso

mostra a pouca sensibUidade do modelo ao parametro Cg, razdo pela qual foram mantidas as
Egs. 3.88 e 3.89.

Uma analise de sensibilidade do modelo foi também realizada, para verificar a influéncia dos

pardmetros: r\, do , Ng e do coeficiente de transferéncia de calor interfacial (hj). Os resultados

dessa analise sdo apresentados e discutidos no Apéndice C, onde se verifica que a influéncia
desses parametros sobre o desempenho do modelo é pequena. Optou-se em levar tal anélise para
0 apéndice, com o objetivo de agilizar a leitura do presente capitulo.
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1000
O Pressao Medida
A Psat (Temp. Medida)
800
(2 600 -
pe,t =903kPa; "TM™M =6yC 05Q
4 rh (medida) = 5,042 kg/h

£ 400 - L (real)=2973 m

L =3,039m (+22 %)

200 - L =3,055m (+ 2,8 %)
L = 3,087 (+ 3,8 %)
0 e
0 05 10 15 2,0 25 30 35
Posicdo, m

Figura 4.17 Influéncia da variacdo do coeficiente de atrito interfacial (Cg).

4.4 Comparagado com os Resultados Experimentais

Neste item s&o apresentadas as comparacdes entre os resultados experimentais (Melo et al., 1995)
e os resultados calculados usando-se o presente modelo. Nas Figuras 4.18 e 4.19 s&o mostradas,
respectivamente, para os capilares 1 e 2, as comparagdes entre as vazdes massicas medidas e
calculadas, tanto pelo presente modelo quanto pelo modelo homogéneo. A vazdo massica é
calculada por um procedimento iterativo descrito no Item 3.7, usando-se a Eq. 3.121.

Conforme se observa na Fig. 4.18, as vazBes massicas calculadas pelo presente modelo
encontram-se na faixa de o a - 6 % em relacdo aos valores experimentais, enquanto que para o
modelo homogéneo tal diferenca é ampliada para -17 %. Para o capilar 2, o presente modelo
fornece resultados na faixa de *+ 4 %, enquanto os resultados fornecidos pelo modelo homogéneo
estdo na faixade O a - 7 % (vide Fig. 4.19).
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Capilar 1
A Presente Modelo

I 2 9H O Modelo Homogéneo
«

L))

(c

u
G 2.4-

o
S
N 19-
>

1,9 2,4 2,9 3,4
Vazdo Massica Medida, kg/h

Figura 4.18 ComparacOes entre as vazOes massicas medidas (Melo et al., 1995) e calculadas
para o capilar 1.

Vazdo Massica Medida, kg/h

Figura 4.19 ComparacOes entre as vazdes massicas medidas (Melo et al., 1995) e calculadas
para o capilar 2.

As Figuras 4.20 a 4.23 mostram as comparacgdes entre as distribuicdes de pressdo medidas e
calculadas ao longo dos tubos capilares 1 e 2.



4 ResultadosEDiscussdes 114

Tais comparacdes sdo realizadas de duas maneiras:

(@) mantendo fixa a vazdo maéssica e as condi¢des de operagdo. Com isso, 0 comprimento do tubo
é calculado, obtendo-se os perfis tracejados mostrados nas Figs. 4.20 a 4.23. Para esse caso
sdo também mostradas, nessas figuras, as distribuicdes de pressdo calculadas pelo modelo
homogéneo. Quando o comprimento do tubo é calculado dessa maneira, o erro absoluto
médio* entre todos os testes realizados, foi de 4,5 % e 13 %, respectivamente, para 0
presente modelo e para 0 modelo homogéneo.

(b) mantendo fixos 0 comprimento do tubo capilar e as condigdes de operacdo. Nesse caso a
vazao maéssica é calculada iterativamente, obtendo-se os perfis de pressdo representados pelas
linhas continuas mostradas nas Figs. 4.20 a 4.23. Nota-se que os perfis de pressdao medidos e
calculados séo praticamente coincidentes, em detrimento da discordancia da vazao massica.
Considerando todos os testes realizados, o erro absoluto médio foi, neste caso, de 2,4 % e
7,6 %, respectivamente, para o presente modelo e para 0 modelo homogéneo.

1000
0 Pressdo Medida
800 A Psat (Temp. Medida)
2 600 - (medida) = 1,866 kg/h
° L (real) = 2,998 m

o, 400 4§ Presente Modelo
---------- L=2969m (-1,0%)

B m = 1,856 kg/h (- 0,5 %)

Modelo Homogéneo
---------- L=2491 m (-16,9%)

evap
0 0,5 1,0 15 2,0 2,5 3,0 35
Posi¢do, m

Figura 4.20 DistribuicOes de presséo ao longo do tubo capilar 1, p¥y = 905 kPa; ATYW*= 5,5 °C.

O erro absoluto médio é calculado como a média, entre todos os testes realizados, do valor absoluto da diferenca
entre o valor real do parametro (comprimento do tubo capilar ou vazdo massica) e o valor calculado desse

parémetro, em relagdo ao valor real.



4 ResultadosEDiscussées 115

1200
O Pressdo Medida
1000 A Psat (Temp. Medida)
- 800 -
& fii (medida) = 2,165 kg/h
i@ 600 L (real)- 2,998 m
n Presente Modelo
400 - ---mmemme- L =2,857m (-4,7 %)
----------- th =2,11 kg/h (- 2,6 %)
200 -
Modelo Homogéneo:
--------- L =2,428 m (-19%)
0 evap
0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0 3,5

Posi¢cdo, m
Figura 4.21 DistribuicOes de presséo ao longo do tubo capilar 1: pe,t=1 111 kPa; AT A5 °C.

1200
O Pressdao Medida
A Psat (Temp. Medida)
1000
al 800 -
Oh

m (medida) = 5,602 kg/h
L (real) =2,973 m

£ &85

Presente Modelo

400 - L =3,011 m (+1,3%)
----------- m = 5,640 kg/h (+0,7%)
200 -l
Modelo Homogéneo
----------- L=2675m (-10%
; (-10%) avep
0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0 3,5

Posicdo, m

Figura 4.22 Distribuigdes de pressdo ao longo do tubo capilar 2 : Pe,t=l 110 kPa; AT ~=5,2 °C
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1600
O Pressdo Medida
A Psat (Temp. Medida)
1200
& m (medida) = 6,356 kg/h
& 800 - L (real) =2,973 m
Presente Modelo
---------- L =2,888 m (- 2,9 %)
400 e rh = 6,259 kg/h (- 1,5 %)
Modelo Homogéneo:
— — L=261m(-122 %)
o evap
0 0,5 1,0 15 2,0 2,5 3,0 3,5

Posicdo, z (m)

Figura 4.23 Distribuigdes de pressdo ao longo do tubo capilar 2: pg,,t=1404 kPa; AT " 3,7 °C.

4.5 Resultados Computacionais

Realizada a validagdo, o modelo pode entdo ser usado na obtencdo de diferentes informacGes
sobre o escoamento ao longo de tubos capilares. Uma das aplicacdes €, por exemplo, a anélise
comparativa do desempenho de tubos capilares, quando diferentes fluidos refrigerantes séo
empregados. Esse € um campo de atuacdo importante na area de refrigeracdo, uma vez que
grandes esforcos tém sido realizados para a substituicdo dos CFCs, por fluidos refrigerantes
menos agressivos a camada de 0z6nio da atmosfera.

Outra forma de utilizagdo do modelo, de grande interesse tecnoldgico, é a investigagdo dos
efeitos de perda de carga na entrada do tubo, do grau de sub-resfriamento, das pressdes de
succao e descarga, do comprimento, do didametro interno e da rugosidade sobre o desempenho
dos tubos capilares.

Neste item serdo apresentados alguns resultados computacionais, procurando destacar as
potencialidades do modelo de dois fluidos. Uma dessas potencialidades é o calculo de parametros
tais como as velocidades e temperaturas de cada uma das fases, que ndo podem ser avaliados
através de um modelo homogéneo.
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Nas Figuras 4.24 e 4.25 sdo mostradas as distribuicdes de: (a) fracdo de vazio, (b) titulo,
(c) velocidades de cada fase e (d) temperaturas de cada fase, obtidas com o presente modelo. S&o

também apresentadas as distribuicdes de: (a) fracdo de vazio, (b) titulo, (c) velocidade e
(d) temperatura do fluido refiigerante, obtidas pelo modelo homogéneo.

04 .
Capilar 1 / Capilar 1
m (medida) = 1,866 kg/h / ih (medida) = 1,866 kg/h
0,8 -L (real) = 2,998 m L (real) =2,998 m
S 0,3-
g e Presente Modelo
a 0,6
04"
tii-| Presente Modelo
02N ——— Mod. ijomogéneo
0,0
12 1,7 2,2 2.7 32 12 17 2,2 2,7
Posicdo, m Posicdo, m
@ (b)
80
Capilar 1
ih (medida) = 1,866 kg/h
L (real) = 2,998 m
60
----- - Mod. Homogéneo 9
Capilar 1
0> Presente Modelo : :
1 40 Veloc. do Liquido a3 m (medid) = 1,866 kalh
| L (real) = 2,998 m
(U ------- Veloc. do Vapor S
ST - Mod. Homogéneo
20 .
Presente Modelo ;
--------- Temp. do Liquido
--------- Temp. do Vapor
-30

14 18 2,2 2,6 3,0

18 2,2 2,6 3,0
Posi¢do, m

Posicdo, m
© @
Figura 4.24 Distribuicbes de: (a) fracdo de vazio, (b) titulo, (c) velocidades de cada fase e
(d) temperaturas de cada fase - Capilar 1 - p®,(= 905 kPa; =55 °C.
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1,0 0,4n
Capilar 2 / / Capilar 2
m (medida) = 6,356 kg/h ; ! ; / m (medida) = 6,356 kg/h
S 08 | (real)=2973m "o 0,3- L(real)=2,973m
, / / 1 1
g / / x T Presente Modelo 1 /
1? / // / d 02 - """ Mod. Homogéneo /
L
1 H p //
I
§' |/ Presente Modelo 01 - / /
|/ Mod. Homogéneo '
i/
/] e
0,0 A 0,0- ! !
0,5 1,0 15 2.0 25 3,0 0,5 10 15 2,0 2,5 3,0
Posicéo, m Posicdo, m
(a) (b)
80 50
Capilar 2
rfi (medida) = 6,356 kg/h 40-
60- L (rea)=2,973 m
————— - Mod. Homogéneo 30- Capilar 2
» Presente Modelo : 1 in (medida) = 6,356 kg/h
'g 40- Veloc. do Liquido (ZD 20-1 | (real)= 2,973 m
s - Veloc. do Vapor (% 10 ~ - Mod. Homogéneo
20 - Presente Modelo :
0 - Temp. do Liquido
--------- Temp. do Vapor
-10
0,9 14 2,0 2,5 3,0 0,9 14 2,0 25 3,0
Posi¢do, m Posicdo, m
(©) ‘ (d)

Figura 4.25 Distribuicbes de: (a) fracdo de vazio, (b) titulo, (c) velocidades de cada fase e

(d) temperaturas de cada fase - Capilar 2 - pj = 1404 kPa;

=3,7 °C.

Os resultados mostrados na Fig. 4.24 referem-se ao tubo capilar 1 e a distribuicdo de presséo
apresentada na Fig. 4.20. Da mesma forma, os resultados mostrados na Fig. 4.25 referem-se ao
tubo capilar 2 e a distribuicdo de pressdo apresentada na Fig. 4.23.
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Observa-se nas Figs. 4.24 e 4.25, (a) e (b), que a fracdo de vazio aumenta rapidamente ao
longo do tubo capilar e que esse aumento € bem maior do que o apresentado pelo titulo. Préximo
a saida do tubo a fracdo de vazio aproxima-se de 0,98. Observa-se também que a variacdo do
titulo ndo é linear e que o seu aumento é cada vez maior a medida em que o escoamento
aproxima-se do final do tubo. Esse fato estd de acordo com a interpretacao fisica do escoamento,
uma vez que na regido bifasica os efeitos de aceleragdo e de atrito aumentam o gradiente de
pressao em direcdo a saida do tubo, propiciando uma vaporizacdo cada vez maior.

As Figuras A2A(c) e 4.25(c) mostram as pequenas diferengas existentes entre as velocidades
das fases liquida e de vapor ao longo do capilar. A diferenca maxima entre essas velocidades na
saida do tubo foi de 2,4 %, sendo que na maioria dos testes realizados, essa diferenca foi da
ordem de 1%. Detalhes das Figs. 4.24(c) e 4 .2 5 sdo mostrados, respectivamente, nas
Figs. 4.26 e 4.27, onde se observam que as maiores razdes de deslizamento entre as fases
(S=Vv/VI) ocorrem no ponto de transicdo entre 0s regimes agitante e anular, ou seja

a = 0,8. Esse ponto corresponde a posi¢éo ao longo do tubo L =2,7mna Fig. 426 e L=25m
na Fig. 4.27.

20

Capilar 1
m (medida) = 1,866 kg/h
15 - L (real) =2,998 m

------ Mod. Homogéneo

11.] .
A 10 Presente Modelo, .
o Veloc. do Liquido
------- Veloc. do Vapor
5 -
0
1’4 1'8 2’2 2,6 310

Posicdo, m

Figura 4.26 Distribuicdes de velocidades de cada fase - detalhe da Fig. A.2A(c) - Capilar 1 -
P,,,= =905 kPa; AT,,,=55C.
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30
Capilar 2

25 - rh (medida) = 6,356 kg/h
L (real) =2,973 m

é 0 __ Mod. Homogéneo
a 15 Presente Modelo :
3 ) Veloc. do Liquido
a0 Veloc. do Vapor
> 10 -

5 -

0

14 2,0 2,5 3,0
Posi¢do, m

Figura 4.27 Distribuicfes de velocidades de cada fase - detalhe da Fig. 4.25(c) - Capilar 2 -
pN,= = 1404 kPa;AT,,b = 3,7 °C.

A diferenca entre as temperaturas de cada fase ao longo dos tubos capilares também é
pequena, conforme se verifica nas Figs. 4.24(d) Q4.25(d). Apenas na regido proxima da saida dos
tubos observam-se diferencas da ordem de 7,5 °C. Esse fato mostra que o escoamento de fluidos
refrigerantes ao longo de tubos capilares usados em sistemas de refrigeracdo pode ser
considerado homogéneo, o que confirma a concluséo de Li et al. (1990).

Entretanto, conforme mostrado nas Figs. 4.18 a 4.23, a concordancia entre os dados
experimentais e os resultados obtidos com 0 modelo homogéneo foi menor do que aquela obtida
com o presente modelo. Esse fato pode estar relacionado a forma aproximada como é calculado o
fator de atrito na regido bifasica no modelo homogéneo. A correlacdo de Erth (Eq. 2.19), usada
para o célculo desse fator (vide Item 2.5.2), fornece valores médios ao longo da regido bifésica,
mas € usada na Eq. 2.18 para calcular o fator de atrito localmente, ou seja, em cada incremento
ao longo da regido bifasica. Tal procedimento foi adotado devido a inexisténcia na literatura de
equacBes para o calculo do fator de atrito local, na regido bifosica do escoamento em tubos
capilares e pode estar superestimando o efeito do atrito nessa regiéo.

A melhor concordancia do modelo de dois fluidos com os dados experimentais, em relacdo ao
modelo homogéneo, é creditada a representacdo mais realista do escoamento bifasico no interior
de tubos capilares, o que permite a inclusdo de equagOes constitutivas adequadas, notadamente no
tratamento dado aos termos que consideram o atrito entre cada fase e as paredes do tubo.



4 ResultadosE Discussées bl

Nas Figs. 4.24 e 4.25, observa-se ainda que através do modelo homogéneo sdo previstos:
maiores valores de fracbes de vazio, titulos e velocidades e menores temperaturas da mistura
liquido-vapor em relacdo aos respectivos valores calculados pelo presente modelo. Assim, em
fim¢&o da maior aceleracdo do fluido refrigerante, em conjunto com os efeitos viscosos, 0 modelo
homogéneo prevé reducbes de pressdo maiores e comprimentos de tubos menores (vide®
Figs. 4.20 a 4.23).

A Fig. 4.28 mostra a vazdo massica, sob condi¢des de escoamento critico, em fim¢do do
comprimento e do didmetro interno do tubo capilar. As vazdes massicas calculadas, também sob
condicBes de escoamento critico, sdo mostradas na Fig. 4.29 em fim¢do do grau de sub-
resfriamento, da pressdo de condensacao e da razéo entre o comprimento e o didmetro interno do
tubo capilar.

Comprimento do Tubo Capilar, m

Figura 4.28 Vazdo massica critica em fimgdo do comprimento

e do didmetro interno do tubo capilar.

Os resultados mostrados na Fig. 4.28 foram obtidos usando-se condicGes de operacdo tipicas
de refrigeradores domésticos, ou seja: temperatura de condensacao = 54,4 °C, temperatura
de evaporacao = - 23,3 °C e grau de sub-resfriamento = 5,5 °C. Como esperado, para
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Omesmo comprimento, a vazao massica critica aumenta com o aumento do didmetro do tubo. Da

mesma forma, para uma dada vazdo massica 0 comprimento de tubo requerido aumenta com o
aumento do diametro.

12

L=30m
10 -
- D =0,8 mm
8 - — D=0,6 mm
g peond = 1600 kPa
6 -
Rard=90P-J"a---
PaH= 1600 kP~
Pcond = 900~
2 -
0 T
6 8 10 12 14 16

Grau de Sub-resfriamento, ®C

Figura 4.29 Vazdo massica critica em funcdo do grau de sub-resfriamento,

da presséo de condensacéo e do didmetro do tubo capilar.

Na Fig. 4.29, os resultados apresentados, novamente como esperado, mostram que maiores
pressfes de condensacdo, maiores graus de sub-resfriamento e maiores didmetros do tubo,
produzem maiores vazGes massicas criticas.



5 Conclusses

No presente trabalho é apresentado um modelo numérico para a simulacdo do escoamento no
interior de tubos capilares usados como dispositivos de expansdo em sistemas de refrigeracéo.
Nesse modelo, o tubo capilar é considerado reto, horizontal, com escoamento unidimensional, em
regime permanente e sem regides de metaestabilidade.

Para a modelagem, o escoamento € dividido em duas regides: uma liquida e outra bifasica. Na
primeira delas, assume-se que 0 escoamento seja incompressivel e resolve-se um sistema de duas
equacOes diferenciais (conservagdo da quantidade de movimento e conservagdo de energia),
obtendo-se a pressdo e a temperatura do refrigerante. Nessa regido, o fator de atrito é calculado
usando-se a correlacdo de Churchill (1977), considerada por Melo et al. (1995) como a mais
apropriada dentre aquelas disponiveis na literatura. Como o fendmeno de metaestabilidade é
desconsiderado, assume-se que o inicio da vaporizacdo do fluido refiigerante ocorra na pressao
de saturacdo relativa & sua temperatura na saida da regido liquida.

Na regido bifasica utiliza-se 0 modelo de dois fluidos, no qual soluciona-se um sistema de
cinco equagOes diferenciais, 0 que permite considerar 0 ndo-equihbrio hidrodindmico e térmico
entre as feises e teimbém os fenébmenos interfaciais. O modelo de dois fluidos constitui-se até o

presente, na abordagem mais avancgada disponivel na literatura para analisar 0 escoamento em
questéo.

Para complementar 0 modelo, sdo apresentadas as equagdes constitutivas para: (i) a forca de
atrito entre cada fase e a parede do tubo; (ii) a area interfacial; (iii) a forca interfacial; (iv) a
transferéncia de calor interfacial. Consideram-se 0s regimes de escoamento em bolhas, agitante e
anular ao longo da regido bifasica, sendo assumidos os valores de fracdo de vazio de 0,3 e 0,8
para definir, respectivamente, as transi¢fes entre os regimes bolhas-agitante e agitante-anular. A
densidade inicial de nucleos de vapor e o didmetro inicial de bolhas, sdo também assumidos,
respectivamente, iguais a 10N nucleos/m™ e 2,5x10-5 ,,j parametros sdo usados somente no
regime em bolhas, sendo que a densidade de nucleos de vapor (N) é mantida constante e o
didmetro de bolhas é calculado em fim¢ao da fragdo de vazio e de N.
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Em funcdo da compressibilidade do escoamento na regido bifésica, condi¢des de escoamento
critico ou blogueado sdo comumente encontradas em tubos capilares. No presente modelo, o
critério numérico adotado para a determinagdo da secdo de bloqueio, considera que essa sec¢éo
corresponda a posi¢do onde o sinal do gradiente de pressdes (dp/dz) se inverte.

A solucdo do sistema de equacges diferenciais é obtida por integracdo numérica usando o
método de Runge-Kutta de quarta ordem. Tal solu¢do é obtida ao longo do tubo até que a
condicdo de blogueio seja alcangada. O programa computacional calcula: o comprimento do tubo,
conhecidos o fluxo de massa e as condi¢cOes de operacdo, ou o fluxo de massa a partir das
dimensdes do tubo a das condi¢bes de operacdo. Nesse Ghimo caso o procedimento numérico €

iterativo sendo que o fluxo de massa é ajustado para que a secdo de bloqueio do escoamento
coincida com o final do tubo.

Os resultados computacionais sdo comparados com os dados experimentais disponiveis no
Laboratério de Engenharia e Ciéncias Térmicas, do Departamento de Engenharia Mecénica da
Universidade Federal de Santa Catarina. Tais comparagdes sdao realizadas em termos de vaz6es
massicas e distribuicbes de pressdo, obtidas para dois tubos capilares operando com o refitigerante
HFC-134a, em diferentes condig¢Ges de operagéo.

O desenvolvimento deste trabalho levou as seguintes conclusdes:

» As comparacOes entre 0s resultados numéricos e 0s dados experimentais apresentaram uma
concordancia bastante boa, tanto em termos de vazdo massica como de perfis de pressao.
Considerando todos os testes realizados, o erro absoluto médio obtido entre as vazdes
massicas criticas calculadas e medidas foi de 2,4 % e entre os valores dos comprimentos do
tubo capilar calculados e medidos foi de 4,5 %.

* Os resultados obtidos apresentaram uma concordancia melhor com os resultados
experimentais, do que aqueles obtidos com o modelo homogéneo. Entretanto, salienta-se que
a sofisticacdo do modelo de dois fluidos implica na utilizagdo de um numero maior de
equacOes constitutivas em relacdo ao modelo homogéneo. Tais relacdes sdo fortemente
dependentes do regime”de escoamento e sdo razoavelmente conhecidas apenas para 0s
regimes em bolhas e anular. Outra dificuldade com relacdo a implementacdo do modelo de
dois fluidos, é a incerteza associada aos padrGes de escoamento bifésico presentes no interior
dos tubos capilares. Os regimes em bolhas, agitante e anular, foram assumidos no presente
modelo de acordo com informacOes obtidas na literatura, baseadas em trabalhos de
visualizagdo do escoamento em tubos capilares de vidro. Alguns autores, entretanto,

questionam este procedimento de visualizacdo devido a baixa rugosidade dos tubos capilares
de vidro.
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O critério numérico adotado para a determinacdo da secdo de bloqueio possui um forte
significado fisico, € de simples implementacdo e mostrou-se adequado para o célculo do fluxo
de massa critico no escoamento em tubos capilares.

Os resultados numéricos mostraram que o0 ndo-equiUbrio hidrodindmico e o ndo-equilibrio
térmico entre as fases sdo reduzidos na regido bifasica de tubos capilares. Esse feto pode estar
ligado aos grandes comprimentos e pequenos didmetros utilizados nas aplicagdes praticas, da
ordem de L/D = 4000, permitindo que o equilibrio entre as fases seja alcancado. Observou-se,
entdo que o escoamento no interior de tubos capilares € muito proximo de um escoamento
homogéneo e atribui-se a melhor concordancia entre os resultados do modelo de dois fluidos
com os resultados experimentais, em relacdo ao modelo homogéneo, & melhor representacao
do escoamento bifasico, o que permite a inclusdo de equacgdes constitutivas adequadas.

Os parametros: coeficiente ¢, diametro inicial de bolhas, coeficiente de atrito interfacial e
coeficiente de transferéncia de calor interfacial necessitam de comprovacdo experimental.
Entretanto, tais parametros exercem uma pequena influéncia sobre o desempenho do modelo,
conforme a analise de sensibilidade apresentada no Apéndice C e no Item 4.3.3. No Item C.3,
mostra-se que a densidade inicial de nucleos de vapor (Ng tem um efeito maior sobre o
modelo do que os pardmetros anteriormente citados. Essa influéncia é verificada,
principalmente, quando se reduz o valor de Ng (vide Fig. C.4 e Tab. C.2). Se o valor de Ngé
reduzido, a taxa de geracdo de vapor diminui e o blogueio do escoamento ocorre a uma
distancia maior ao longo do tubo, correspondendo a vazfes massicas maiores para um dado
comprimento de tubo.

Dentre as grandezas que mais afetam o modelo estdo o fator de atrito na regido hquida e a
forca de atrito entre cada fase e a parede do tubo. Na Fig. 4.11 mostra-se que, a diferenga
entre os comprimentos real e calculado é de -1,3 %, quando o fator de atrito na regido liquida
é calculado originalmente pela correlagdo de Churchill. Tal diferenca passa a ser, de - 3 % e
+6 %, caso sejam provocadas, respectivamente, variagdes de +5 % e - 5 % no fator de
atrito. Observa-se também na Fig. 4.11, o aumento do afastamento entre os perfis de pressao
medido e calculado. Da*mesma forma, a influéncia da forca de atrito entre cada fase e a
parede do tubo (F”) sobre o desempenho do modelo, é mostrada na Fig 4.15. Quando as
equacOes que calculam F” sdo empregadas em suas formas originais, 0 modelo subestima o
comprimento do tubo em 11 %. Essa diferenca passa a ser de + 15 % e - 3,4 %,
respectivamente, quando variacdes de - 5 % e + 5 % sdo impostas aos valores de F .

No Apéndice B apresentam-se dois modelos bifasicos, considerando o equihlDrio térmico entre
as fases. O primeiro deles utiliza as equacbes de conservacdo da massa da mistura, da
guantidade de movimento de cada fase e da energia da mistura. Nesse caso, o0s resultados séo
bastante proximos daqueles obtidos com o presente modelo, o que era esperado, uma vez que
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0s resultados apresentados no Item 4.5 comprovam a hip6tese de equUibrio térmico entre as
fases. O segundo modelo utiliza as equacdes de conservacdo da massa da mistura, da
quantidade de movimento da mistura, da quantidade de movimento do vapor e da energia da
mistura. Na equagdo da quantidade de movimento da mistura é usada a correlacdo de Erth
para o célculo do fator de atrito bifasico, que também é empregada no modelo homogéneo.
Nesse caso os perfis de pressdo calculados apresentam inclinagbes mais acentuadas, em
relacdo aquelas obtidas no presente modelo e, dessa forma, os resultados estdo mais proximos
daqueles obtidos com 0 modelo homogéneo. Tal fato mostra a grande influéncia do termo de
atrito no desempenho dos modelos apresentados.

Considerando as conclusbes anteriores, observa-se que muitas areas ainda devem ser

pesquisadas para melhorar o entendimento do fenémeno e a modelagem do escoamento ao longo
de tubos capilares. Dentre essas, salientam-se:

a investigacao experimental da densidade inicial de nacleos de vapor e do didmetro inicial de
bolhas, em fimcéo da inexisténcia na literatura de dados para esses parametros no escoamento
em tubos capilares;

a modelagem do escoamento bifasico através do modelo de dois fluidos depende do
conhecimento da configuracdo ou dos regimes do escoamento liquido-vapor ao longo do
tubo. Conforme ja mencionado, grandes incertezas estdo associadas ndo s6 ao conhecimento
desses regimes de escoamento em tubos capilares, mas também ao ponto de transicdo entre
eles. Com isso, trabalhos de visualizacdo do escoamento sdo de fiindamental importancia.
Salienta-se que, os tubos usados nos trabalhos de visualizagdo devem possuir rugosidade da
parede interna proxima daquela dos tubos capilares de cobre. Essa rugosidade pode ser obtida
por um procedimento artificial, conforme sugestdo de Boabaid Neto (1994);

os fendmenos interfeciais precisam ser amplamente estudados e as correlacdes para a area
interfacial e a forca interfacial no regime agitante, ndo se encontram dispom'vies na literatura;

é importante que o fendmeno de metaestabilidade seja incluido na modelagem do escoamento,
uma vez que tem sido detectado nos experimentos de varios pesquisadores, dentre eles:
Mikol (1963), Chen et al. (1990) e Melo et al. (1995). A avaliacdo da regido de
metaestabilidade podera ter uma influéncia significativa nos resultados do modelo, pois define
0 ponto de iiucio de vaporizacao do liquido refiigerante.

inclusdo da transferéncia de calor entre o tubo capilar e 0 meio ambiente, ou seja, a analise de
tubos capilares ndo-adiabaticos;

Sugere-se ainda que ao modelo apresentado sejam incluidas as equacgdes para o calculo das

propriedades termodinamicas e termofisicas de outros fluidos refrigerantes, com os objetivos de
analisar e comparar o desempenho de tubos capilares quando tais refiigerantes sdo usados.



Apéndice A Propriedades Termodinamicase Termofisicas

DO Fluido Refrigerante HFC-134a

As equac0es para o calculo das propriedades termodinédmicas e termofisicas do fluido refi-igerante
HFC-134a, usadas neste trabalho, foram obtidas por ajustes dos dados fornecidos por Gallagher
et al. (1993). Tais equacOes sdo validas na faixa de temperaturas entre - 30 a 60 °C. A partir do
programa computacional desenvolvido por GallaTgher et al. (1993) é possivel obter as
propriedades de 38 diferentes refrigerantes puros e também de misturas de até cinco desses
refiigerantes (exceto para misturas contendo aménia). As equacBes obtidas para o célculo das
referidas propriedades séo apresentadas a seguir: '

1) Temperatura de saturacdo

Tja, = A+Bp+Cplnp +D(Inp)* +E/Inp (A.D

onde T, [°C], p [kPa], A=-62,184766, B=0,034746624, C=-0,0032819246, 0=1,9930792,
E=-38,686299.

2) Pressao de saturacao:

(A +BT +CTE?
(1+ DT +ETA)2

onde Pz, [kPa], T [°C], A=17,109194, B=0,32710542, C=0,0017787993, 0=0,0009926345,
E=-2,0981921x10-".



3) Volume especifico da liquido saturado:

A+BT
Vt =
A 1+ CT+DTA

onde M [mkg], T [°C], A=0,00077299456, B=-5,0616529x10-6,
0=1,0607725x10-5.

4) Volume especifico do vapor saturado:

Wy =exp A+ BT + Cl=* +DTA

onde W [mYkg], T [C], A=-2,6690022, B=-0,034924663,
D=-7,4389523x10-7.

5) Entalpia do liquido saturado:

A+BT+CT»
K- 1+ DT +ETA
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(A3)

C=-0,0090716121 e

(A4)

C=0,00012613687 e

(A.5)

onde \[k]/kg], T [°C], A=51,433096, B=0,99127, C=-0,0073697803, D=-0,0067298774 e

E=3,099628x10-6 .

6) Entalpia do vapor saturado:

'atbt+ct™
hy =exp
a +DT+ETAH,

(A.e)
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onde hv [kiIkg], T [°C]: A=55218936, B=-0,031321793, (C=-7,9528787xI0-5,
D=-0,0060940039 e E=-1,0576557x10-5

7) Entropia do liquido saturado:

A+ BT +CTA
~n-1 +DT+ETA

onde Sl [kIkg.K], T [°C, A=0,20267513, B=0,0044794125, C=-1,4677021x10-5,
D=-0,0018968463 e E=-7,5390674x10-6.

8) Entropia do vapor saturado:

Sv=A+BT+CT"+DT" +ET? (A.8)

onde Sv [kJ/kg.K], TI[°C], A=0,93001791, B=-0,00055601367, €=6,7150011x10-«,
D=-6,903863x10-8 e E=2,5000131x10-n

9) Viscosidade absoluta do liquido saturado:

(A +BT+CTH"
(1+DT+ETA

onde ¥L [10-7Pas], T [°C];, A=53,454634, B=-0,29593718, C=-0,00066921524,
0=6,5528946x10-4 e E=-3,9937523xI0'5.

10) Viscosidade absoluta do vapor saturado:

liy =(A + BT+CTA+0TH)-A (A.10)
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onde Hv [10-Ws], T [°C], A=0,0091380517, B=-3,846666x10-5 C=7,5167897x10-« e
D=-1,3760234x10-9.

11) Calor especifico apressdo constante do liquido saturado:

QL = A-t-BT +CT? (A.11)

onde QL [kI/kg.K], T [°C], A=1,3316685, B=0,0031215428 e C=2,9241486xI0-5.

12) Calor especifico apressdo constante do vapor saturado

Cov = A+ Bp + Cp/P-t-Dpr+E/p (A.12)

onde Qw [kJkg.K], p [kPa]l- A=0,74474517, B=0,00082337544, C=-2,4464993x10-5,
0=3,2262113x10-7 e E=-2,2386629.

13) Calor especifico a volume constante do liquido saturado:

cM =A +BT +CTA (A.13)

onde ¢\ [kd/kg-K], T [°C], A=0,87628622, B=0,0014073117 e C=2,5118679x10-6.

14) Condutividade térmica do liquido saturado:

lcl = A+Bp+Cp~+D(Inp)? (A.14)
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onde 1 [W/mK], p [kPa], A=0,13225472, B=-2,96691xI0" , C=I,4749501x10-13 e
D=-0,00116353.

15) Condutividade térmica do vapor saturado:

ky =A +Bp+Cp~+Dlnp (A 15)

onde kv [W/m.K], p [kPa], A=-0,00010225729, 8=1,5324083x10" , C=4,807518xI0-i4 e
0=0,0020271245.

16) Tensdo superficial:

-sATc-TA M
a = 60,16x10 Tc (A.16)

onde a [N/m], T [K], Tc = 374,21 K é a temperatura do ponto critico para o refrigerante HFC-
134a.

A Tabela Al apresenta alguns valores tipicos das propriedades termodinamicas e termofisicas
do fluido refrigerante HFC-134a.

Além das Egs. Al a Ale, 0 modelo necessita de equacBes para o calculo das derivadas
dpL/dp , dpy/dp e dhy/dp (vide Egs. 3.111 a3.115)e dhL/dp (vide Eq. B.4). Para isso, obtém-se
inicialmente as equacdes das propriedades Pl(p), Pv(p)s ~Cp) ®hy(p) , através de ajustes dos

dados fornecidos por Gallagfier et al. (1993). Em seguida, as derivadas sdo obtidas analiticamente
e sdo dadas por,

\) Derivada da massa especifica do liquido saturado em relacéo apressao:

A Z2ApHAN - (A.17)
dp 2Vp P
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ondep[kPa], A=-9,0058081x10", B=-6,9001403 e C=-29,527926.

2) Derivada da massa especifica do vapor saturado em relacao a pressao:

dc';"’ = A+2Bp +Cp(21np + 1) (A.18)
p

ondep[kPa], A=0,050112333, B=-3,0388113x10-5 g 0=4,2169665x10-".

3) Derivada da entalpia do liquido saturado em relacdo a pressao:

A= +A1 (A.19)
dp 2Vp P

ondep[kPa], A=1,2191156xI0-i0, B=2,5158493 e C=15,309378.

4) Derivada da entalpia do vapor saturado em relagdo a pressao:

A= A+3BpA+ANA (A.20)
dp P

ondep[kPa], A=-0,0030296503, B=-4,1432221x10-1« e C=I,4985021.
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Apéndice B ModelosBifasicos Considerando oEquilibrio

TérmicoEntreas Fases

Neste apéndice apresentam-se outros dois modelos de solucdo das equacdes de conservacdo na
regido bifasica, que foram testados e que precederam o modelo adotado no presente trabaUio,
apresentado no Item 3.6. Esse ultimo sera aqui referenciado como Modelo A.

Se o equilibrio térmico entre as fases é considerado, em conjunto com as hipoteses
simplificativas apresentadas no Item 3.1, o nimero de variaveis a serem calculadas é reduzido
para quatro: VI , Vy , p e a. Considerando entdo essa hipotese, dois modelos( B e C) séo
apresentados a seguir e os resultados sdo comparados com aqueles obtidos com o0 modelo A, no
qual TI~ Ty.

Apresenta-se ainda o modelo homogéneo (D) obtido quando no modelo de dois fluidos é
assumido que: V1 = Vy eT1 = Ty. Comparam-se 0s termos de atrito calculados pela equacédo de
Erth (Eq. 2.15) e pelo modelo de Solbrig et al. (1978) em conjunto com a Eq.”60.

Nota-se que, em todos o0s casos, a regido de liquido é tratada de forma idéntica aquela
apresentada no Item 3.2.1.

 Modelo B:

Neste caso, 0 sistema de equacBes de conservacdo na regido bifésica é dado por,

(i) Conservacdo da massa da mistura:

y d\/L dV d AN
(1- QPI-T]r+a p aéy+ (I-a)V L™ +aVv, df

(B.1)

+(PvVV-PIVI)~ =0

dz
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(i) Conservacao da quantidade de movimento para as fases liquida e de vapor;

[t -apLVIl+apLC,,VI*+a[i\"p*-PIC, ,Vy]" +

(B:2)
) " dpv dp ™ iy iy
(I-a) +iiLaVv dp 4y PIPWY s~ FwitFd
-«PLC,,VIaZ’\+a[Pv(Vv+f|v)+p,C,,.V\aIZ’\+ .
dp” . da '
+a | +flvVv dpv _p+TivPvVv - Fwv~Fd
dp dz dz
onde =@ -iIXVv-VJ] e ~1)
(iii) Conservacéo de energia da mistura:
dv
l-a)pL[h,+|vi" hv+AVij" '
(I-a)pL[h,+] JVTIOVIT
h i \
s (1-a)p VIK wapav®h L (iay v+ W Ol dp®
dp .dp \Y 2J dp dp v

+ \ y \é;/\ V/I\ daZO
PvVvhv-pLVLhL+2v -pL2 Jz

Comparando as Egs. 3.J107 e B.4, observa-se que nessa ultima a derivada d*/dp é calculada
diretamente pela Eg. A. 19, pois neste caso il ndo € uma varidvel dependente.
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 Modelo C:

Neste modelo a equacdo da quantidade de movimento da fase liquida é substituida pela equacéo
da quantidade de movimento da mistura liquido-vapor, que €é obtida através da soma das
Egs. 3.16 e 3.17 e ¢é dada por.

i[(lI-a)pLV i+apvVIi]=-2 +irA B.5
OI[Z( )p p 1 dz "V (B.5)

onde (dp/dz)B é o gradiente de pressdes devido ao efeito combinado do atrito das duas fases
sobre a parede do tubo. Tratando o escoamento bifasico como um escoamento monofasico
equivalente, esse termo pode ser determinado usando o fator de atrito convencional, como.

A\
dp (B.s)
Ndzlg  2p,D
onde fg é o fetor de atrito na regido bifasica calculado pela equacdo de Erth (Eq. 2.19).
Substituindo a Eq. B.e na Eq. B.5 e expandindo essa Ultima, obtém-se
[2(1 - a)p"VJ--"+(2apyV39§/" + a
dz z dp dp dz B.7)

+(PvWv -P 'V')?z = 2p.D

As equacOes de conservacdo da massa, da quantidade de movimento do vapor e da energia
sdo, respectivamente, idénticas as Egs. B.l, B.3 e B.4. Salienta-se ainda que a Eqg. B.5 poderia
também substituir a equagdo da conservacdo da quantidade de movimento da fese liquida no
Modelo A (vide Item 3.6).

Nas Figuras Bl e B2 sdo mostradas as distribuicdes de pressdo calculadas pelos trés modelos
e as pressdes medidas, respectivamente, ao longo dos tubos capilares 1 e 2.
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1000
O Pressdo Medida
A Psat (Temp. Medida)
800
9 _
600 - L(real) =2,998 m
7] A:L=2,969m (-1 %)
u
A 400 H - - B:L=2944m (-1,8%)
- - CiL=2,615m(-12,8%)
200 .
Modelo Homogéneo;
------------ L= 2,491 m (-16,9%)
"evap
0
0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0 3,5

Posi¢do, m

Figura B.1 Comparacgdes entre os modelos de solucdo do escoamento na regido bifasica
Capilar 1; pg,, = 905 kPa, ATjub=5,5°C, m(medida) = 1,866 kg/h.

1200
O Pressdao Medida
A Psat (Temp. Medida)
1000 .
800 -
FS
an L (real) = 2,973 m
id 600 “

=3,011m(+1,3%)

Th
>
=

|

400 - — B;L=20963kg/h (-0,3 %)

-

o

-
1

2,790 m (-6,1 %)

Modelo Homogéneo
............ L=2675m(-10 %)

_________________ D "B
0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0 3,5
Posicdo, m

Figura B.2 Comparacgdes entre 0os modelos de solucdo do escoamento na regido bifasica
Capilar 2: p¥, = 1110 kPa, ATUb= 15,2 °C, rii(medida) = 5,602 kg/h.
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Observa-se que os perfis de pressdo e os comprimentos dos tubos capilares, calculados pelos
Modelos A e B sdo bastante proximos, como se esperava, pois a consideracdo de equilibrio
térmico entre as fases no Modelo B foi comprovada pelas distribuicdes de temperatura obtidas
com o Modelo A. Observa-se também que as distribuicdes de pressdo calculadas pelo Modelo C
sd0 bem mais préximas daquelas calculadas pelo modelo homogéneo. Essa proximidade deve-se a

utilizacdo da mesma correlagdo para o célculo do fator de atrito bifasico (Eg. de Erth) em ambos
0s modelos.

+« Modelo D:

Para uma avaliacdo adicional do modelo homogéneo, assume-se que VI = Vy e Tl = Ty no
modelo A. Dessa forma trabalha-se com as equacdes de conservacdo para a mistura liquido-
vapor. Feito isso e somando as Egs. 3.97 e 3.98, o sistema de equacgdes de conservacao na regido
bifésica é dado por,

(i) Conservacao da massa da mistura:

A B.
P mdz+ \ dp dp (B.8)

onde [p,j = (- a)pL +apy] € a massa especifica da mistura liquido-vapor.

(if) Conservacao da quantidade de movimento da mistura:

P,,Vd’Z\ +’(\jZ:-(F’\+F,,v) (B.9)
(iii) Conservacdo de energia da mistura:
(I-a)pLhL +apvhv «+-v v m (Z\Z/l*
+V (I-a)pL—SSHWVd%/S +(I-a)VhL s dg’;— +a hy + ; ddpr\)/ 32 o0

da
Vopvav PINE+ 2 (PV~PI) 4 O
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Na Figura B3 a distribuicdo de pressdo medida para um caso ao longo do tubo capilar 1 é
comparada com os perfis de pressdo calculados pelos modelos A (dois fluidos) e D (homogéneo).
No modelo D ostermos F * e F ~ sdo calculados pelas Eqs 3.57 e 3.58 (Solbrig et al., 1978) em
conjunto com a Eq. 3.60.

Observa-se na Fig. B3, que o perfil de pressdo calculado pelo modelo D apresenta uma
concordancia melhor com os dados experimentais, do que o resultado obtido com o modelo
homogéneo apresentado na Fig. 4.20, em que a concordancia entre os comprimentos do tubo
calculado e medido foi de - 16,9 %.

1000
O Pressdo Medida
800 - A Psat (Temp. Medida)
%00 - 1 (medida) - 1,866 kg/h
8 L (real) = 2,998 m
£

400 - Modelo A (Dois Fluidos)
.......... L =2,969 m (- 1%)

200 - Modelo D (Homogéneo)

---------- L =278l m (-7,2%)
sevap
0 05 1,0 15 20 25 30 35

Posi¢do, m

Figura B.3 Distribuigdes de pressdo ao longo do tubo capilar 1: p*j= 905 kPa; ATy"*= 5,5 °C:
comparagéo entre os modelos A (dois fluidos) e D (homogéneo).

Na Figura B4 o termo de atrito do modelo homogéneo que utiiia a equacdo de Erth para
avaliar o fator de atrito na regido bifésica (vide Eq. 2.14) é comparado com o termo (F¥W\+ F ")
da Eq. B.9, calculado pelo modelo Solbrig et al. (1978) em conjunto com a Eq. 3.60. Verifica-se
que a equacdo de Erth superestima a forca de atrito por unidade de volume, resuUando em uma
gueda de pressdao mais acentuada ao longo do tubo (vide Fig. 4.20) do que aquela obtida pelo
modelo D, mostrada na Fig. B3 (linha tracejada).
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Posicdo, m

Figura B.4 Forca de atrito por unidade de volume no modelo homogéneo; comparacdo entre a
equacdo de Erth e o modelo de Solbrig et al. (1978) + Eq. 3.60.



Apéndice C Analise de Sensibilidade do Modelo Em Relacéao

AOSParametros rj, Ng, do E 4

Em funcdo das incertezas associadas ao coeficiente N (vide Eq. 3.24), a densidade inicial de

bolhas, No, ao diametro inicial de bolhas, do, e as correlacdes usadas para o calculo do coeficiente
A

de transferéncia de calor interfacial, hj, apresenta-se neste apéndice uma analise de sensibilidade

com o objetivo de verificar o impacto desses parametros sobre o desempenho do modelo.

Todos os resultados apresentados a seguir foram obtidos mantendo-se fixas a vazdo massica e
as condicdes de operacdo e calculando-se o comprimento do tubo capilar.

C.1 Influéncia do Parametro 11:

O efeito do parametro N\ é pequeno uma vez que os comprimentos dos tubos capilares calculados
para diferentes valores de t] sdo praticamente os mesmos conforme se observa na Tab. C.I, para
os valoresde r] = 0,0 ;0,5 e 1,0.

Nessa tabela sdo também'mostrados os comprimentos dos tubos capilares 1 e 2, calculados
quando o termo r,A(Vi - V?) (vide Egs. 3.22 e 3.23), que representa a variacdo de quantidade de
movimento devido a mudanca de fase, € desconsiderado na solugdo das Egs. 3.112 e 3.113. Os

resultados obtidos: L =2,8585 m para o capuar 1 e L =3,0135 m para o capilar 2, indicam a
pequena influéncia desse termo sobre o modelo.

Os perfis de pressdo calculados para os valores de t| = 0,0 ; 0,5 e 1,0 sdo coincidentes e estéo
todos representados pela linha continua na Fig. C. 1
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Tabela C.1 Efeito do parametro r|.

Comprimento fm]

Capilar T rk(Vi-V,)=o
0,0 0,5 1,0
r 2,8573 2,8572 2,8571 2,8585
2% 3,0118 3,0117 3,0116 3,0135
Posicdo, m

Figura C.1 Influéncia do parametro t| - Capilar 1, Pgj=1111 kPa; ATsV= 5,5 °C.

C.2 Influéncia do Diametro Inicial de Bolhas, d«:

Nas Figuras C.2 e C.3 sdo mostrados os perfis de pressdo calculados, respectivamente, para 0s
capilares 1e 2, quando o valor de d" = 2,5x10-* m , usado originalmente no modelo, é alterado
em -50 % e + 100 %. Observa-se em ambas as figuras que os comprimentos calculados sé&o
bastante proximos e que os perfis de pressdao sdo coincidentes para os trés valores de do
considerados. Esses resultados demonstram que a influéncia do didmetro inicial de bolhas sobre

*Capilar 1: p”, = 1111 kPa; AT~A= 55°C ; ’Capilar 2: p®, = 1110 kPa ; AT, b= 5,2 °C.



o desempenho do modelo ¢ pequena, embora o valor do = 2,5x10-5

experimental.
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necessite de comprovacao

1200
O Pressdo Medida
1000 4 A Psat (Temp. Medida)
800
a
rh (medida) = 2,165 kg/h
KO 600 L (real) =2,998 m
Oi
400 do= 1,25x10-5 (L = 2,858 m)
do=2,5x10-5 (L=2,857 m)
200 -
do=5,0x10-5 m(L =2,851 m)
~evap
0 05 1,0 15 2,0 25 30 35
Posicao, m

Figura C.2 Influéncia do didmetro inicial de bolhas - Capilar 1 : p¥y= 1111 kPa; ATYN,= 5,5 °C

2,0

O Pressao Medida
A Psat (Temp. Medida)

(L =3,012 M)

"evap

2,5 30 35

1200
1000 -
800
fB
a N
M 600 - rh (medida) = 5,602 kg/h
o L (real) =2,973 m
Ph
400
do = 1,25x10-5
200 do = 2,5x10-5 m(L = 3,011
do =5,0x10-5 m (L = 3,004 m)
0 05 10 15
Posic¢éo, m

Figura C.3 Influéncia do didmetro inicial de bolhas - Capilar 2; p™\, = 1110 kPa ;

52°C
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C.3 Influéncia da Densidade Inicial de Bolhas, N.

O efeito da densidade inicial de bolhas Ngna distribuicdo de pressdo ao longo do tubo capilar é
maior do que os efeitos de e do, conforme se observa na Fig. C.4. Caso o valor de Nqseja
reduzido, a taxa de geracdo de vapor serd menor e a bloqueio do escoamento ocorrera a uma
distancia maior ao longo do tubo. Esse fato é observado na Fig. C.4: se o valor original de
No = 10ii nucleos/m™ é usado, o programa superestima o comprimento do tubo em 13 %

(L = 3,011 m); se o valor de Ngé€ dividido por 10, o programa superestima o comprimento do
tubo em 3,6 % (L = 3,081 m).

O aumento de Ngtem um efeito menor sobre o comprimento calculado. Se o valor de Nqgé
multiplicado por 10, verifica-se que 0 programa subestima o comprimento em 0,3 %
(L =2,963 m).

1200
O Pressdo Medida
A Psat (Temp. Medida)
1000 J
800
c3
0«

rfi (medida) = 5,602 kg/h
B 600 L (real) =2,973 m

400 - Ng= 0,1x10% m3 (L = 3,081 m)
Ng= 10" m-3(L = 3,011 ra)
200 - N, = 10x10% m3 (L = 2,963 m)

evap
0 05 10 15 2,0 25 30 35
Posicdo, m
Figura C.4 Influéncia da densidade inicial de bolhas - Capilar 2: Py, = 1110 kPa; 52 °C

Na Tab. C.2 sdo mostrados os resultados para o caso apresentado na Fig. C.4, para a mesma
variacdo de Ngq incluindo as vazdes massicas calculadas. Os nimeros entre parénteses Sdo as
diferencas percentuais entre os valores (de comprimentos do tubo ou vazdes massicas) calculados
e medidos, em relacdo a esses ultimos.
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Mais uma vez observa-se que a reducdo de Ng, diminui a taxa de geragdo de vapor e a
blogueio do escoamento ocorre em uma distancia maior ao longo do tubo, correspondendo a uma
vazao méssica maior para um dado comprimento de tubo.

Observa-se, também, que a reducdo de Ng tem um efeito maior no célculo da vazdo maéssica,
em relagdo ao seu aumento, ou seja, se o valor original de  é usado, o erro relativo é de + 0,7

%, mas se esse valor é dividido e multiplicado por 10, 0 erro relativo passa a ser,
respectivamente, de + 1,96 % e + 0,2 %.

Tabela C.2 Influéncia da densidade inicial de bolhas -
Capuar 2: p®, = 1110 kPa ; 52C.

Comprimento (rii) Vazdo Massica (kg/h)

Medidos 2,973 5,602

0,1X10"“ 3,081 (+3,6 %) 5,712 (+ 1,96%)
104 3,011 (+1,3%) 5,640 (+ 0,7 %)

1OxIOfi 2,963 (- 0,3%) 5,593 (+ 0,2 %)

C.4 Influéncia do Coeficiente de Transferéncia de Calor Interfacial, h,:

Para verificar o efeito do coeficiente de transferéncia de calor interfacial, o valor de hj usado
originalmente no modelo (calculado pelas Egs. 3.91 e 3.95) foi alterado em + 50 %.

>

Na Figura C5 a linha continua refere-se ao perfil de presséo calculado com o valor original de
hj, quando o comprimento é subestimado em 4,7 %. Se esse valor é alterado em - 50 % e

+ 50 %, a diferenca entre os comprimentos real e calculado passa a ser, respectivamente, de
-3,7 % e - 51 %,. Observa-se nessa figura que a diferenca entre os perfis de pressdao calculados
nos trés casos é pequena, sendo a porcao final do tubo a mais afetada, principalmente no caso em

que o valor de hj é reduzido.
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1200
O Presséo Medida
1000 A A Psat (Temp. Medida)
800 -
3 m (medida) = 2,165 kg/h
g 600 - L (real) =2,998 m
- - L=2,888m(-3,7%
400 ( ) 05h
----- L =2,857 m(-4,7 %)
200 - --  L=2845m(-51 %)
Y
0 0,5 1,0 15 2,0 25 30 35
Posicdo, m

Figura C5 Influéncia do coeficiente de tranferéncia de calor interfecial

CapUar 1: p”, = 1111 kPa ; =55 °C.
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