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AT3„i,=  5,5 °C. 143

Figura C.3 Influência do diâmetro inicial de bolhas - Capilar 2: p̂ „, = 1110 kPa;

AT3„b= 5 ,2 oC. 143

Figura C.4 Influência da densidade inicial de bolhas - Capilar 2: Pg„, = 1110 kPa;

AT^^= 5,2 OC. 144

Figura C5 Influência do coeficiente de tranferência de calor interfacial - Capilar 1 : 
p^, = l l l lk P a ;A T ^ , = 5,5oC. 146

L is t a  DE F ig u r a s  x i



L is t a  d e  Ta b e l a s  x ü

L is t a  d e  Ta b e l a s

Tabela 2.1 Definição dos parâmetros das equações de conservação. 45

Tabela 3.1 Valores médios de K (Melo et al., 1995). 58

Tabela 4.1 Características geométricas dos tubos capilares 1 e 2  (Melo et al, 1995). 96

Tabela A.1 Propriedades termodinâmicas e termofísicas do fluido refi îgerante HFC-134a. 138
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Resumo

Neste trabalho é apresentado um modelo numérico para a simulação do escoamento de fluidos 
refrigerantes ao longo de tubos capilares usados como dispositivos de expansão em sistemas de 
refrigeração. Tal escoamento é dividido em uma região onde o fluido refrigerante encontra-se no 
estado de líquido subresfriado e outra de escoamento bifásico hquido-vapor. Devido à 
compressibilidade do escoamento na região bifásica, geralmente condições de escoamento crítico 
ou bloqueado são encontradas em tubos capilares.

No modelo proposto considera-se o tubo capilar reto, horizontal, com escoamento 
unidimensional, adiabático, em regime permanente e sem regiões de metaestabilidade. Na região 
líquida, são solucionadas as equações de conservação da massa e da quantidade de movimento 
linear para o cálculo da pressão e da temperatura do refrigerante. Na região bifásica é usado o 
modelo de dois fluidos, considerando tanto o não-equibTírio hidrodinâmico quanto o térmico. 
Nessa região, são resolvidas as equações de conservação da massa da mistura, quantidade de 
movimento da fase líquida, quantidade de movimento da fase de vapor, energia da mistura e da 
energia da fase de vapor. A solução dessas equações permite o cálculo das seguintes variáveis: 
velocidade do líquido, velocidade do vapor, pressão, fração de vazio e temperatura do líquido.

O modelo incorpora uma correlação para o fetor de atrito na região líquida e equações 
constitutivas para os termos associados à transferência de quantidade de movimento, massa e 
energia entre as feses, além de equações para o cálculo das propriedades termodinâmicas e 
termofísicas do refrigerante.

O sistema de equações diferenciais é resolvido pelo método de Runge-Kutta de quarta 
ordem. O critério numérico adotado para a determinação da seção de bloqueio do escoamento, 
considera que tal seção corresponda á posição onde o sinal do gradiente de pressões (dp/dz) se 
inverte.

A solução do sistema de equações diferenciais é obtida ao longo do tubo até que a condição 
de blocagem seja alcançada, ou até que a pressão de evaporação seja atingida, caso o escoamento



não esteja bloqueado. O modelo permite o cálculo do comprimento do tubo, conhecidos o fluxo 
de massa e as condições de operação, ou do fluxo de massa, conhecidas a geometria do tubo e as 
condições de operação. Nesse último caso, o procedimento numérico é iterativo, sendo que o 
fluxo de massa é ajustado para que a seção de bloqueio do escoamento coincida com o final do 
tubo.

O modelo foi validado comparando os seus resultados com dados experimentais dispomVeis 
no Núcleo de Pesquisa em Refrigeração, Ventilação e Condicionamento de Ar do Departamento 
de Engenharia Mecânica da Universidade Federal de Santa Catarina. As vazões mássicas e 
distribuições de pressão, ao longo de dois tubos capilares operando com o refrigerante HFC-134a, 
em diferentes condições de operação, foram utilizadas nessa comparação. Apresenta-se também 
uma análise detalhada da influência das equações constitutivas e alguns parâmetros empíricos 
sobre os resultados do modelo. O erro absoluto médio obtido entre as vazões mássicas críticas 
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 bifásico no 
interior de tubos capilares. Entretanto, essa sofisticação implica na utilização de um maior número 
de equações constitutivas em relação ao modelo homogêneo.

Alguns resultados computacionais referentes ao título, fração de vazio, velocidades e 
temperaturas de cada fase são apresentados e discutidos. O modelo é também utilizado para 
mostrar a relação entre a vazão mássica, comprimento e diâmetro do tubo, grau de 
subresfiiamento e pressão de condensação.

RESUMO xix
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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 o f 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



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 of the 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.

A b s t r a c t  xxi
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Uma das grandes preocupações da comunidade científica na atualidade tem sido a redução da 
camada de ozônio presente na estratosfera. A ação dos fluidos refiigerantes halogenados sobre 
essa camada é discutida brevemente neste capítulo e tem motivado a realização de inúmeras 
pesquisas e grandes investimentos, tanto na procura de refiigerantes alternativos, quanto na 
análise do comportamento dos componentes de um sistema de refi’igeraçâo, quando esses 
refi"igerantes são usados.

Algumas generalidades sobre os tubos capilares são apresentadas, destacando-se as suas 
principais características, suas vantagens e desvantagens. Em seguida, apresentam-se uma revisão 
bibliográfica, os procedimentos de análise e dimensionamento desses tubos e os objetivos desta 
tese. No item de revisão bibliográfica, discutem-se algumas das principais contribuições sobre a 
análise do escoamento em tubos capilares.

1.1 Fluidos Refrigerantes Halogenados

Os clorofluorcarbonos, CFCs, como o nome sugere, são compostos químicos coristituídos por 
cloro, flúor e carbono. Considerados uma das maiores descobertas dos últimos anos, esses gases

>

são aplicados pela indústria como fluidos refi-igerantes em sistemas de refiigeração, propelentes 
para aerossóis, agentes para a produção de espumas e solventes, dentre outras aplicações nas 
áreas de saúde, comunicações e transportes, propiciando à sociedade, além de conforto, a 
satisfação de necessidades básicas.

Os CFCs reúnem algumas propriedades importantes, tais como; não são inflamáveis, 
explosivos ou corrosivos; são extremamente estáveis e muito pouco tóxicos. Ironicamente a 
elevada estabilidade dos CFCs, tomou-se uma ameaça em potencial para a camada de ozônio da 
estratosfera. Esse problema foi inicialmente abordado pelos pesquisadores Molina e 
Rowland (1974).



De acordo com Stolarshi (1988), gases inertes não se degradam na troposfera, a fabca da 
atmosfera que vai desde a superfície 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 concentração de 
ozônio é máxima, as moléculas dos gases inertes tomam-se sujeitas à ação intensa dos raios 
ultravioleta. Essa radiação pode romper as moléculas estáveis, como por exemplo eis dos 
clorofluorcarbonos, originando formas mais reativas como os átomos de cloro.

Testes de laboratório mostram que os átomos de cloro destroem as moléculas de ozônio. Uma 
vez que milhões de toneladas de clorofluorcarbonos estão sendo liberados na atmosfera, muitos 
pesquisadores preocupam-se com a continuidade dessa liberação, que poderia levar ao acúmulo 
dos CFCs na estratosfera a níveis capazes de destmir a camada de ozônio.

Salienta-se que, mesmo se a liberação dos CFCs fosse imediatamente interrompida, o 
processo destmtivo ainda continuaria, uma vez que tais compostos permanecem na atmosfera por 
várias décadas. Como exemplo, estima-se que o tempo de permanência na atmosfera das 
variedades mais comuns o CFC-11 (CFCI3 ) e o CFC-12 (CF2CI2) seja, respectivamente, de 75 e 
100 anos.

A ação dos CFCs sobre a camada de ozônio é mostrada esquematicamente na Fig. 1.1, 
considerando o CFCI3 (CFC-11). O átomo de cloro, que é liberado quando a radiação ultravioleta 
atinge 0 CFC, ao colidir com uma molécula de ozônio combina-se com um átomo de oxigênio 
formando monóxido de cloro, CIO, e uma molécula de oxigênio. Ao encontrar um átomo de 
oxigênio, o oxigênio do monóxido de cloro é fortemente atraído, liberando o cloro para reiniciar a 
reação com o ozônio.

Devido a essa reação catalítica, estima-se que, cada átomo de cloro possa destmir 100.000 
moléculas de ozônio antes de se tomar inativo ou retomar á troposfera, onde a precipitação ou 
mesmo outro processo, irá removê-lo da atmosfera.
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CFCI3
(CFC-ll)

Reação Catalítica

Figura 1.1 Ação do CFCI3 (CFC-11) sobre o ozônio da estratosfera (Stolarshi, 1988).



Em 1987, o Protocolo de Montreal, assinado por 46 países, estabeleceu um plano para reduzir 
a produção dos CFCs até 1998 a 50% daquela referente aos níveis de 1986. Tal protocolo foi 
revisto em Londres, em 1990 e assinado por 62 nações, quando foram estabelecidas medidas mais 
restritivas. Em 1992, outra revisão ocorreu em Copenhagen, onde se estabeleceu que a produção 
deverá ser reduzida em 75% daquela de 1986, até 1994 e em 100% até 1996. Para os países com 
baixo consumo per capita, menos do 300 g/ano, a aplicação das medidas de controle serão 
adiadas por 10 anos.

A comunidade científica vem realizando atualmente um grande esforço, objetivando a 
substituição dos CFCs. Pesquisas recentes mostram que uma opção promissora são os HFCs 
(hidrogênio, flúor e carbono) e a médio prazo, os HCFCs (hidrogênio, cloro, flúor e carbono). Na 
revisão do protocolo de Montreal realizada em Copenhagen, estabeleceu-se que, mesmo os 
HCFCs deverão ter o consumo estabilizado até 1996.

Para a substituição do CFC-12, muito usado em unidades de refrigeração, estudos indicam o 
refrigerante HFC-134a, cujas características importantes são: (i) propriedades termodinâmicas 
próximas daquelas do CFC-12; (ii) não possui cloro; (iü) não é inflamável.

Entretanto, devido às diferenças entre as propriedades termodinâmicas e de transporte do 
CFC-12 e do HFC-134a, toma-se necessário o conhecimento das características do escoamento 
desse novo refiigerante através de cada um dos componentes do sistema de refiigeração, visando 
a otimização do seu desempenho.

Grandes esforços e investimentos têm sido aplicados no estudo e desenvolvimento de 
compressores para o emprego do HFC-134a. A motivação do presente trabalho, é analisar outro 
componente do sistema de refiigeração: o tubo capilar, usado como dispositivo de expansão em 
sistemas de babca capacidade.
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1.2 Generalidades Sobre Tubos Capilares

O dispositivo de expansão é usado no sistema de refiigeração, com as finalidades de reduzir a 
pressão do fluido refrigerante, desde aquela de condensação até a de evaporação, e de controlar o 
fluxo de massa de refrigerante que entra no evaporador.

Os tubos capilares são dispositivos de expansão largamente usados em sistemas de 
refiigeração e condicioimmento de ar de pequeno porte, com capacidade máxima da ordem de 
10 kW (34130 Btu/h). São tubos de comprimento variando entre 1,0 e 6,0 m e diâmetro variando 
entre 0,5 e 2,0 mm, o que toma a nomenclatura "tubo capilar" inapropriada uma vez que tais



diâmetros são muito grandes para produzirem uma ação capilar. A grande utilização desses 
dispositivos ocorreu a partir do advento dos compressores herméticos e dos fluidos refrigerantes 
halogenados, os CFCs.

Devido à simplicidade, os tubos capilares apresentam um custo reduzido e possuem outras 
vantagens, como a de permitir a operação em ciclo reverso, a ausência de partes móveis e ainda 
propiciam a eqtialização das pressões 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 não são ajustáveis para atender condições de carga térmica 
distintas e são projetados para uma faka de condições de operação. Com isso, estão sujeitos a 
uma redução de eficiência operacional caso ocorram variações de carga térmica ou de 
temperatura de condensação em relação às condições de projeto. Outras desvantagens são: a 
possibilidade de obstrução por partículas e a exigência de uma carga de refiigerante dentro de 
limites estreitos. Essa última condição justifica o seu uso em unidades herméticas nas quais a 
possibilidade de vazamentos é mínima.

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

1 I n t r o d u ç ã o  4

O 0 ^
4^

Evaporador

Figura 1.2 Representação esquemática de um sistema de refiigeração padrão.

Os estados termodinâmicos do fluido refiigerante ao longo desse sistema são freqüentemente 
representados em um diagrama pressão-entalpia, mostrado na Fig. 1.3. O vapor no estado



superaquecido, ponto 1, ou saturado, ponto 1', é comprimido da pressão de evaporação até a de 
condensação, sendo para isso necessária a adição de trabalho, , provido pelo compressor,

O vapor em alta temperatura e pressão é, então, condensado até o estado de líquido saturado, 
ponto 3 ', ou ainda resfriado até o estado de líquido sub-resfiiado, ponto 3, rejeitando calor, Q^, 
para o meio. Em seguida a pressão do líquido é reduzida ao longo do tubo capilar até a de 
evaporação, ponto 4. Tal redução deve-se ao atrito e à aceleração do fluido refrigerante, 
resultando na evaporação de parte do líquido. A mistura de líquido e vapor na saída do tubo é 
conduzida para o evaporador, onde calor é absorvido do ambiente a ser refrigerado, e daí para 
o compressor, no qual se inicia um novo ciclo de operação.

Os tubos capilares possuem uma influência significativa sobre o fluxo de massa de refiigerante 
e sobre o desempenho dos sistemas de refrigeração. Para uma determinada pressão de 
condensação, o sistema estabelece uma pressão de sucção de forma a originar uma condição de 
equilíbrio, ou seja, a condição na qiml o fluxo de massa aspirado pelo compressor é igual àquele 
com que o dispositivo de expansão alimenta o evaporador. A pressão de evaporação é 
determinada pela quantidade de calor a ser absorvida no evaporador, ou seja a carga térmica do 
sistema, a uma dada pressão de condensação. Caso ocorra uma variação de carga térmica, o 
resultado é uma condição transitória de desequihTírio entre o compressor e o tubo capilar, 
podendo o fluxo de massa fornecido ao evaporador tomar-se excessivo ou deficiente.

1 In t r o d u ç ã o  5

Figura 1.3 Diagrama esquemático p-h mostrando os estados termodinâmicos 

do fluido refiigerante no sistema de refiigeração.



A Fig. 1.4 (Stoecker e Jones, 1985) mostra esquematicamente as alterações das condições de 
equilíbrio e não-equilibrio com o esvaziamento ou a inundação do evaporador. Nessa figura, o 
ponto A representa a condição de equilíbrio entre o compressor e o tubo capilar, a uma dada 
pressão de condensação 1 (Pcondi)

Um aumento de carga térmica implica em um aumento de temperatura e pressão de 
evaporação, resultando em um deslocamento da pressão de sucção para o ponto B, mostrado na 
Fig. 1.4. Nessa condição, o tubo capilar fornece um fluxo de massa insuficiente ao evaporador, 
causando um superaquecimento do vapor na entrada do compressor e em conseqüência, a 
elevação da temperatura de descarga. A ação corretiva nesse caso consiste no aumento da 
pressão de condensação (Pcond2)’ reduzindo a capacidade do compressor e aumentando o fluxo de 
massa fornecido pelo tubo capilar até que o equilíbrio seja reestabelecido no ponto C. Observa-se 
que o aumento da pressão de condensação, reduz o coeficiente de eficácia do ciclo de 
refrigeração.
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Figura 1.4 Ilustração esquemática das condições de funcionamento para o 
compressor e o tubo capilar (Stoecker e Jones, 1985).

No caso de redução de carga térmica, a temperatura e a pressão de sucção 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 sobrealimentação causa a inundação do evaporador, havendo 
a possibilidade de golpe de liquido no compressor. Além disso, não haverá qualquer vedação de
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líquido na saída do condensador e uma mistura de líquido e vapor poderá entrar no tubo capilar, 
reduzindo o fluxo de massa por ele fornecido, devido ao maior volume específico do vapor, Com 
isso, um novo ponto de equilíbrio, ponto E, é estabelecido.

Salienta-se que, apesar de representar uma situação de equilíbrio, não é conveniente que se 
trabalhe na condição E, uma vez que a presença da mistura líquido-vapor na entrada do tubo 
capilar produz imi efeito de refiigeração menor em relação ao produzido caso líquido saturado, 
ou sub-resfiiado, estivesse presente na sua entrada. Em resumo, o retomo à condição de 
equihljrio ocorre sempre com uma redução do coeficiente de eficácia. Com isso, observa-se a 
grande importância de uma seleção adequada do tubo capilar, de modo que o ponto de operação 
satisfeça a condição de carga térmica desejada.

Freqüentemente, vários pesquisadores têm verificado a existência da condição de escoamento 
crítico, ou escoamento bloqueado na saída de tubo capilares, mostrando que, alcançada tal 
condição, reduções posteriores na pressão de evaporação não exercem influência sobre o fluxo de 
massa.

O escoamento monofásico compressível ao longo de um tubo reto de seção transversal 
constante é dito crítico ou bloqueado quando a pressão a jusante do tubo é suficientemente baka 
para que a velocidade do escoamento em sua saída iguale-se à velocidade do som, 
correspondendo ao ponto em que a entropia do fluido atinge o valor máximo.

O escoamento ao longo do tubo capilar pode ser um exemplo clássico do escoamento 
representado pela linha de Fanno, caso seja considerado unidimensional, adiabático, em regime 
permanente e o tubo seja reto, horizontal e com seção transversal constante. Nesse caso, os 
estados termodinâmicos 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 redução 
de entalpia com a entropia em direção à saída do tubo.

Atingida a velocidade do som, observa-se que a redução posterior da pressão do fluido, ou de 
sua temperatura, resulta m  redução de entropia, o que viola o segundo princípio da 
termodinâmica para um processo adiabático, Com isso, para um dado fluxo de massa e condições 
de entrada, a velocidade do som não pode ser atingida no interior do tubo, mas somente em sua 
saída.

Quaisquer variações na pressão de evaporação abako do valor correspondente á condição 
critica, não exercem influência sobre a fluxo de massa do fluido refi-igerante e o escoamento no 
tubo capilar não pode mais ser acelerado. Somente acima do valor crítico uma redução de pressão 
no evaporador implica em um aumento do fluxo de massa. O valor da pressão correspondente à



condição crítica deve ser calculado adequadamente para a correta determinação do fluxo de 
massa de refiigerante ao longo do tubo capilar.
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Figura 1.5 Diagrama esquemático h-s para o escoamento adiabático com atrito em duto de 
seção transversal constante - Linha de Fanno.

Observa-se que, embora o tubo capilar seja um dispositivo fisicamente simples, o escoamento 
do fluido reíngerante em seu interior é bastante complexo, identificando-se, devido à mudança de 
fase, duas regiões: uma de escoamento monofásico e outra de escoamento bifásico líquido-vapor. 
Além disso, o escoamento é turbulento, considerando que a faixa de valores de números de 
Reynolds é de 4x10^ a 20x10^, e compressível, sendo que a condição crítica pode ser atingida.

1.3 Revisão Bibliográfica

A análise do escoamento em tubos capilares, quer seja de forma experimental ou analítica, tem 
sido objeto de estudo de vários pesquisadores, o que é comprovado na revisão apresentada por 
Schulz (1985). Nesses trabalhos estudam-se as características do escoamento através de tubos 
capilares segundo parâmetros tais como; a queda de pressão devido ao atrito na região de 
escoamento bifásico, a vazão mássica, o fluxo de massa crítico e a região de metaestabilidade.



Os primeiros estudos associados ao escoamento em tubos capilares, surgiram na década de 40 
e até a década de 60 restringiam-se a análises qualitativas, em fimção das limitações 
computacionais então existentes.

Swart (1946) apresentou os primeiros resultados experimentais obtidos com tubos capilares 
soldados externamente a um trecho da linha de sucção, formando um trocador de calor em 
contracorrente. Tal configuração é comum em muitos sistemas de refiigeração, favorecendo o 
superaquecimento do vapor na saída do evaporador e o sub-resfiiamento do líquido na saída do 
condensador. Os tubos capilares podem, também, constituir um trocador de calor do tipo 
concêntrico com a linha de sucção do compressor.

No trabalho de Swart (1946), mostram-se alguns diagramas de distribuição de pressão ao 
longo do tubo capilar, nos quais se observa a tendência a um gradiente linear na região de 
escoamento de líquido e um gradiente exponencial na região bifósica. Contudo, uma vez que as 
condições experimentais não são detalhadas, os resultados apresentados têm aplicação limitada na 
verificação de modelos teóricos.

Um estudo de grande importância sobre o escoamento em tubos capilares foi realizado por 
Bolstad e Jordan (1948,1949), no qual alguns tubos de vários diâmetros e comprimentos foram 
testados com o refiigerante CFC-12. O aparato experimental empregado permitia o controle 
simultâneo da pressão e temperatura do fluido refi-igerante na entrada do tubo capilar e também 
da pressão de evaporação.

Para obter as distribuições de temperatura Bolstad e Jordan (1948, 1949) instalaram 
termopares ao longo da parede externa dos tubos e, para um dos tubos analisados, com diâmetro 
de 1,067 mm e comprimento de 5,49 m, foram também realizadas medições de pressão, usando 
tomadas de pressão especiais para evitar alterações nos padrões do escoamento.

Considerando o tubo capilar adiabático e Uquido sub-resfi'iado em sua entrada, as distribuições 
de pressão medida e de pressão de saturação relativa à temperatura medida ao longo do 
comprimento, foram similares àquelas mostradas na Fig. 1.6.

Observa-se nessa figura a ocorrência de uma pequena queda de pressão na entrada do tubo 
capilar, entre os pontos 1 e 2, usualmente não detectada pelos manómetros tipo Bourdon usados 
por Bolstad e Jordan. Entre os pontos 2 e 3 o decréscimo de pressão é linear, enquanto a 
temperatura mantém-se aproximadamente constante. O ponto 3, sob condições de equihljrio 
termodinâmico, corresponde ao início da vaporização do fluido refi’igerante, onde o escoamento 
alcança a condição de saturação, ou seja, a pressão nesse ponto é a de saturação em relação à 
temperatura de entrada.

A partir do ponto 3 em direção ao final do tubo, as linhas de pressão e de temperatura 
tomam-se coincidentes e a redução de pressão é consideravelmente maior, devido à aceleração e
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aos efeitos causados pelo atrito no escoamento bifásico. Na maioria dos testes observou-se uma 
redução significativa de pressão entre a saída do tubo capilar, ponto 4, e o evaporador, ponto 5.

Nas medições realizadas com um tubo capilar de mesmas dimensões, mas não possuindo 
tomadas de pressão, Bolstad e Jordan (1948, 1949) obtiveram os mesmos resultados para o fluxo 
de massa e distribuição de temperatura, e concluíram que o efeito sobre o escoamento causado 
por essas tomadas de pressão poderia ser desconsiderado.

Distância da entrada do tubo, m

Figura 1.6 Distribuições de pressão ao longo do tubo capilar adiabático 
(Bolstad e Jordan, 1948).

Bolstad e Jordan (1948, 1949), mostraram também que o uso de um separador de óleo no 
sistema reduziu o fluxo de massa, em aproximadamente 8%. Observa-se, entretanto, que a 
concentração de óleo no dois casos não foi estabelecida. Eles salientaram que o óleo reduz a 
pressão de vaporização do reíngerante mantendo-o na fase líquida em um trecho maior de tubo. 
Uma vez que a resistência ao escoamento do refiigerante líquido é menor do que aquela imposta 
ao escoamento bifásico, conforme mostrado na Fig. 1.6, o fluxo de massa através do tubo é maior 
com a presença de óleo.*̂



Bolstad e Jordan (1948, 1949) atribuíram ao óleo as variações no fluxo de massa nas mesmas 
condições de operação, uma vez que, segundo esses autores, dependendo do tempo de operação 
do equipamento, a concentração de óleo no sistema poderia variar, produzindo as mudanças no 
fluxo de massa. Além disso, em seus testes com os tubos capilares adiabáticos, Bolstad e 
Jordan (1948, 1949) verificaram a existência da condição de escoamento bloqueado na saída do 
tubo.

Marcy (1949), apresentou uma técnica para a seleção de tubos capüares adiabáticos, 
envolvendo a integração gráfica da equação de Fanning para a queda de pressão devido ao atrito. 
Marcy obteve uma boa concordância entre os comprimentos de tubo e fluxos de massa calculados 
com os dados experimentais para o CFC-12 e o SO2 . Entretanto, tais comparações foram 
realizadas em condições de escoamento laminar, com valores bakos de pressões de entrada e de 
fluxos de massa.

Outro método de seleção de tubos capilares adiabáticos, foi apresentado por Prosek (1953), 
usando os fluidos refiigerantes CFC-12 e HCFC-22. Nesse método, o comprimento do tubo é 
determinado em função da temperatura de evaporação e do fluxo de massa em diagramas 
específicos para um único diâmetro e uma única temperatura de condensação.

Prosek (1953) incluiu nesse trabalho diagramas de correção para diferentes temperaturas de 
condensação e diferentes diâmetros de tubo. Porém, os fatores de correção para o diâmetro foram 
determinados para o escoamento de ar, o que reduz a aplicação prática desse processo.

Whitesel (1957) apresentou um estudo teórico e experimental sobre o escoamento dos 
refirigerantes CFC-12 e HCFC-22, ao longo de tubos capilares adiabáticos. Em seus 
experimentos, Whitesel (1957) considerou somente os casos nos quais o título do refi’igerante na 
entrada do tubo variava entre 0 e 100 % e mediu o fluxo de massa de refirigerante para tubos com 
diâmetros variando de 0,914 a 2,286 mm e comprimentos variando de 0,305 a 3,05 m, em 
diferentes pressões de entrada e saída. Não foram efetuadas medidas locais de pressão e 
temperatura. No modelo teórico, Whitesel (1957) calculou o fluxo de massa de refirigerante 
integrando analiticamente a equação diferencial governante do escoamento. Para tanto foi 
necessário estabelecer uma expressão para a massa específica média na região bifásica e utilizar 
um modelo empírico para o cálculo do fator de atrito médio na região bifásica.

Cooper et al. (1957) apresentaram um estudo analítico sobre as características do escoamento 
ao longo de tubos capilares e obtiveram também uma correlação experimental, que deu origem a 
imi outro método de seleção. Nesse trabalho. Cooper et al. (1957) observaram que, em todos os 
casos nos quais os dados experimentais foram substituídos na equação de previsão do 
comprimento do tubo, os resultados obtidos foram inferiores ao comprimento real. Tal 
discrepância tomava-se maior com 0 aumento do fàtor de atrito empregado.

1 I n tr o d u ç ã o  11



1 I n t r o d u ç ã o  12

Para analisar o problema. Cooper et al. (1957) realizaram testes em um tubo capilar de vidro e 
verificaram a existência de condições instáveis no escoamento, havendo a necessidade de inserir 
um fio fino de cobre no interior do tubo. Feito isso, o ponto de início de vaporização passou a se 
deslocar regularmente ao longo do tubo, de acordo com a variação do grau de sub-resfriamento 
na entrada. O escoamento da mistura de líquido e vapor foi descrito como uma névoa, sem 
aparentemente a presença de bolhas ou "slugs".

Além disso, Cooper et al. (1957) observaram que o comprimento visível de líquido era maior 
do que aquele calculado usando a queda de pressão associada somente com a região de líquido 
sub-resfi'iado. Concluíram então, que havia um atraso do início da vaporização do fluido 
refiigerante, representando uma condição de não-equiKbrio termodinâmico e caracterizando um 
escoamento metaestável. Assim, Cooper et al. (1957) foram os primeiros a observar o fenômeno 
da metaestabilidade do escoamento em tubos capilares, no qual o refrigerante permanece líquido a 
uma temperatura superior à temperatura de saturação correspondente à sua pressão, ou seja, 
nessa região o refiigerante encontra-se no estado de líquido superaquecido. A vaporização 
ocorrerá em uma pressão inferior à do ponto normal de saturação. A diferença entre essas duas 
pressões é conhecida como subpressão de vaporização.

Usando os seus dados experimentais, Cooper et al. (1957) calcularam iterativamente o atraso 
do início do ponto de vaporização, até que o comprimento calculado pelo procedimento analítico 
se igualasse com o comprimento real. Os resultados foram apresentados na forma de gráficos, nos 
quais o atraso do ponto de vaporização poderia ser calculado em fimção do grau de sub- 
resfriamento, do diâmetro, do comprimento e da pressão na entrada do tubo.

Um estudo experimental detalhado do escoamento monofásico e do escoamento bifásico em 
tubos capilares, foi realizado por Mikol (1963) e Mikol e Dudley (1964). Nesses trabalhos, 
realizaram-se medições de pressão e temperatura ao longo de tubos capilares de cobre, com 
1,41 mm de diâmetro, e estudos de visualização do escoamento em um tubo capilar de vidro, com 
diâmetro 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 fenômeno de 
escoamento bloqueado nas medições realizadas.

Além disso, Mikol (1963) concluiu que: (i) os tubos capilares não podem ser considerados 
como tubos lisos, devendo a rugosidade relativa ser avaliada para permitir a determinação do 
fator de atrito; (ii) o fator de atrito na região de escoíunento de h'quido sub-resfriado do tubo 
capilar, tanto para o escoamento laminar como para o turbulento, pode ser obtido pelas 
correlações de Moody (1944). As distribuições de temperatura e pressão, para um dos casos 
obtidos por Mikol (1963), são mostradas na Fig. 1.7.
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Salienta-se que nessa figura as escalas são tais que, na saturação, pressão e temperatura são 
coincidentes. Caso a curva de pressão esteja acima da curva de temperatura, a pressão medida é 
maior do que a de saturação correspondente àquela temperatura, ocorrendo o inverso caso a 
curva de pressão esteja abaixo da curva de temperatura.
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Na Fig. 1.7 observa-se uma região de escoamento metaestável ou de não-equüíbrio 
termodinâmico, trechos II e III, que foi descrita por Mikol (1963) como a região onde o 
refiigerante persiste no estado líquido em pressões inferiores à pressão de saturação 
correspondente à sua temperatura. O ponto de inflexão 3, é o ponto onde a temperatura diminui 
subitamente, devido à vaporização do fluido refiigerante e à absorção de calor latente.

Observa-se também na Fig. 1.7, que o equilíbrio termodinâmico somente é restabelecido após 
o ponto 4, onde as curvas que indicam a temperatura e a pressão do fluido refrigerante tomam-se 
coincidentes. O fenômeno de metaestabilidade foi observado por Mikol (1963) tanto no estudo de 
visualização como em todas as medições realizadas.

No trabalho de visualização, Mücol e Dudley (1964) melhoraram as observações de Cooper et 
al. (1957) e estabeleceram a natureza dos padrões do escoamento em tubos capilares adiabáticos.



Tais padrões foram descritos como: escoamento de líquido sub-resfriado, escoamento de líquido 
metaestável e escoamento bifásico.

O início da vaporização do fluido refrigerante, segundo Mikol e Dudley (1964), ocorre com o 
aparecimento de uma corrente de pequenas bolhas, originando-se na parede do tubo ou muito 
próximo dela. Tais bolhas crescem à medida que escoam ao longo do tubo e movem-se para o 
centro, sendo envolvidas pelo líquido. Com o aumento da concentração do vapor, a transferência 
de quantidade de movimento entre as duas fases aparentemente aumenta e o escoamento toma-se 
uma névoa ou "spray" uniforme de gotas de líquido conduzidas pelo vapor.

Mikol e Dudley (1964) observaram que o imcio da vaporização do refrigerante ocorria em 
pontos aleatórios do capilar, o que também foi relatado por Cooper et al. (1957) que atribuíram 
essa instabilidade à falta de pontos de nucleação 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 diâmetro, no interior do tubo e obtiveram uma melhoria quanto à 
estabilização do ponto de vaporização.

Entretanto não se alcançou um movimento contínuo do ponto de vaporização com a variação 
do grau de sub-resfiiamento na entrada do tubo. Observou-se que o ponto de vaporização 
possuía uma tendência a se mover em saltos discretos, à medida que o sub-resfriamento era 
mudado na entrada do tubo. Mikol e Dudley (1964) consideraram esse escoamento pulsante 
como fimção das características dinâmicas 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 adiabáticos. No modelo teórico as hipótese de 
escoamento unidimensional e isoentálpico foram consideradas. Niaz e Davis (1969) realizaram 
também um trabalho experimental, com medições de fluxo de massa, de pressão e de temperatura 
ao longo do tubo e obtiveram uma correlação para o fator de atrito no escoamento de refrigerante 
líquido. Nas medições realizadas, Niaz e Davis (1969) observaram:

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

(ii) a ocorrência de equiMbrio termodinâmico quando na entrada do tubo capilar o refiigerante
encontrava-se no estado saturado;

(iii) a ocorrência do bloqueio do escoamento na saída do tubo.

Erth (1970) apresenta um modelo unidimensional para a análise e seleção de tubos capilares, 
considerando o escoamento biíasico como homogêneo. O modelo homogêneo consiste na 
aproximação mais simples do problema, na qual o escoamento bifásico é assumido como um 
escoamento monofásico com pseudo-propriedades, como a densidade e a viscosidade, obtidas 
pela média ponderada das propriedades das fases individuais. Com isso, as velocidades, pressões e
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temperaturas de cada fase são consideradas iguais e as equações a serem resolvidas são as 
mesmas do escoamento monofásico.

Erth (1970) integrou numericamente as equações governantes do modelo homogêneo 
unidimensional, de uma maneira similar ao procedimento de Whitesel (1957a, 1957b). Usando 
técnicas de regressão numérica, obteve também uma correlação para o cálculo do fàtor de atrito 
médio na região bifósica, 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 fenômeno de metaestabilidade foi considerado por Erth (1970) como uma 
"anomalia" do escoamento. Erth (1970) argumentou que tal fenômeno não havia sido relatado por 
outros pesquisadores, tais como Bolstad e Jordan (1948) e Ungar et al. (1960), e, além disso, 
considerou as observações de Mikol e Dudley (1964) no trabalho de visualização do escoamento, 
Apesar dos cuidados tomados na elaboração das tomadas de pressão, Mikol e Dudley (1964) 
observaram que, nos tubos de vidro, as mesmas atuaram como pontos de nucleação de início de 
vaporização e acreditavam que isso também ocorresse em suas medições nos tubos capilares de 
cobre.

Das comparações 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 relação aos valores experimentais, em 69 % dos casos em que os comprimentos da 
região bifásica eram calculados e em 85,6 % dos casos em que as vazões mássicas eram 
calculadas.

Scott (1976) apresentou uma revisão bibliográfica detalhada dos trabalhos experimentais, 
análises prévias e diagramas para a seleção de tubos capilares. Nesse trabalho, Scott (1976) 
analisou o escoamento bifasico usando o modelo homogêneo e realizou medições de temperatura 
e pressão ao longo de tubos capilares de diferentes diâmetros e comprimentos, detectando a 
ocorrência de uma região de metaestabilidade em todos os casos testados.

Um estudo experimental em tubos capilares de cobre e de aço inoxidável e um trabalho de 
visualização do escoamento em tubos capilares de vidro é apresentado por Koizumi e 
Yokoyama (1980). Nesse trabalho os autores observaram, no início da vaporização do 
refrigerante, a formação de pequenas bolhas distribuídas uniformemente no líquido, que se 
tomavam maiores e, algumas delas, se coalesciam à medida que escoavam ao longo do tubo. 
Próximo à região de saída do tubo, Koizumi e Yokoyama afirmaram que o escoamento é 
aproximadamente homogêneo, envolvendo inúmeras bolhas. E também apresentado um modelo 
simplificado para o cálculo do comprimento dos tubos capilares, considerando o escoamento 
adiabático e homogêneo.

1 I n tr o d u ç ã o  15



Um procedimento iterativo para simular o escoamento em tubos capilares foi apresentado por 
Goldstein (1981), considerando líquido ou mistura bifásica na entrada do tubo, assim como 
líquido ou mistura bifásica em sua saída. Goldstein (1981) estudou o escoamento sob condições 
de equilíbrio termodinâmico e homogeneidade. Entretanto, não apresentou as distribuições de 
temperatura e pressão ao longo dos tubos capilares e a validação do seu modelo com resultados 
experimentais.

O escoamento não-adiabático ao longo de tubos capilares foi estudado por Pate (1982). Nesse 
trabalho o tubo capilar foi soldado externamente a outro tubo de diâmetro maior, formando um 
trocador de calor em contracorrente. Pate (1982) realizou medições e apresentou um modelo 
numérico para a simulação do escoamento usando a hipótese de homogeneidade na região 
bifásica e o método das diferenças finitas na discretização das equações diferenciais. Com os 
dados experimentais obtidos, Pate (1982) analisou os padrões do escoamento em tubos capilares 
e correlacionou a queda de pressão na região bifâsica com a queda de pressão na região de 
líquido.

Maczek et al. (1983) apresentaram imi modelo considerando o escoamento não-adiabático e o 
fenômeno de metaestabilidade. Na região bifásica, o modelo é baseado na criação e expansão de 
bolhas nucleadas no interior do líquido superaquecido, região metaestável, incluindo termos de 
transferência de massa entre as fases de líquido e vapor na equação da continuidade. Nesse 
trabalho não foram apresentadas as distribuições de temperatura e pressão ao longo do tubo e os 
autores mostraram que os resultados obtidos com o modelo, referentes ao comprimento dos 
tubos capilares, eram mais próximos dos resultados experimentais do que aqueles obtidos com o 
modelo homogêneo.

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 existência da 
região de metaestalidade do escoamento. Um modelo teórico foi apresentado por Kuehl e 
Goldschmidt (1991), considerando o escoamento adiabático, isoentálpico e a hipótese de 
escoamento homogêneo na região bifásica. Kuehl e Goldschmidt (1991) usaram os dados 
experimentais para avaliar o comprimento da região metaestável e observaram que os resultados 
obtidos para o comprimento dos tubos capilares apresentaram uma diferença de 10% em relação 
aos valores experimentais.

Chen et al. (1990) analisaram através de experimentos o escoamento metaestável do 
refi-igerante CFC-12 e, através da teoria clássica da nucleação, desenvolveram um método para 
predizer a nucleação heterogênea no escoamento de refiigerantes ao longo de tubos capilares. 
Obtiveram, então, uma correlação para determinar a diferença de pressão entre o ponto de 
saturação teórico e o ponto real de início da vaporização (subpressão de vaporização).
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Essa correlação apresenta constantes empíricas, que foram obtidas por técnicas de regressão a 
partir de um conjunto de 238 dados experimentais para o CFC-12, em dois tubos capilares de
1,5 m de comprimento e de 0,66 mm e 1,17 mm de diâmetro. Além disso, é a única correlação 
disponível até o presente e apresenta um erro padrão de 26 % em relação 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 
fenômeno de não-equilíbrio termodinâmico durante a vaporização e a velocidade relativa entre as 
fases de líquido e vapor. Um sistema de cinco equações diferenciais baseadas no modelo de 
deslizamento ("drift flux") para a análise de escoamentos bifásicos, é resolvido usando o método 
de Runge-Kutta.

Além dessas equações, o modelo necessita de relações constitutivas para: o comprimento da 
região metaestável, para o fetor de atrito na região bifásica, para a transferência de massa devido 
à vaporização e para a velocidade de deslocamento entre as feses. As distribuições de pressão 
calculadas pelo modelo, apresentaram uma boa concordância com os dados experimentais 
obtidos. Li et al. (1990) observaram ainda que a velocidade relativa entre as feses era bastante 
pequena, sendo que o máximo 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 pressão devido ao atrito durante a vaporização do CFC-12 ao 
longo de tubos capilares. Na região de líquido o fator de atrito calculado a partir dos dados 
experimentais foi 20 % superior àquele calculado pela correlação de Blasius para o escoamento 
turbulento em tubos lisos. Para incluir os efeitos da rugosidade da parede do tubo, foi usada a 
equação de Churchill (1977) que reproduz bem o diagrama de Moody para escoamentos em 
tubos rugosos.

Em comparação com os dados experimentais, os resultados do íator de atrito calculados pela 
equação de Churchill (1977) apresentaram um erro padrão de 6,1% e 4,8 %, respectivamente 
para os tubos de 0,66 mm e 1,17 mm de diâmetro. Isso mostrou que, devido aos pequenos 
diâmetros dos tubos capilares, a rugosidade apresenta um efeito considerável sobre a tensão de 
cisalhamento na parede.

Na região bifásica, Lin et al. (1991) modelaram a queda de pressão devido ao atrito usando a 

definição do multiplicador bifásico (|)lo (Lockhart e Martinelli, 1949), avaliando o número de 

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

entre os valores de (1)lo calculados e os dados experimentais foi em média de 24 %. Lin et
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al. (1991) atribuíram essa diferença à pequena velocidade relativa entre as fases e modificziram a 
equação de McAdams et al. (1942), introduzindo uma constante, obtida a partir dos dados

experimentais disponíveis. Com essa modificação, o erro relativo padrão entre os valores de (j>Lo 

calculados e os dados experimentais foi reduzido para 15,3 %.

Uma comparação entre o desempenho de tubos capilares empregando como fluidos 
refi-igerantes o 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 àqueles 
gerados pelo CFC-12 em 3,7 % e 5,6 %, respectivamente em relação 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 diferença entre o desempenho dos tubos capilares com os dois refirigerantes, é maior em 
tubos de comprimentos e diâmetros maiores; (ii) que a presença de um separador de óleo não 
influenciou o desempenho dos tubos capilares, tanto para o HFC-134a quanto para o CFC-12.

Melo et al. (1992), propuseram um modelo matemático para simular o desempenho de tubos 
capilares adiabáticos e apresentaram uma análise de sensibilidade, realizando comparações com 
dados experimentais. Nesse modelo as hipóteses consideradas foram: tubo capilar reto, horizontal 
e com diâmetro constante; escoamento unidimensional, homogêneo, adiabático e em equihbrio 
termodinâmico; refi-igerante sem óleo. Das comparações reaUzadas, em 82,8% dos casos, a 
concordância entre os resultados, em termos de vazão mássica, 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 vazões 
mássicas calculadas foram até 23 % inferiores às vazões mássicas medidas.

A análise de sensibilidade do modelo foi realizada com relação aos seguintes parâmetros:
(i) diâmetro interno do tubo capüar; (ii) perda de carga na entrada do tubo; (iii) extensão da 
região de escoamento metaestável; (iv) fator de atrito na região líquida; (v) fetor de atrito na 
região bifásica. Dessa análise concluiu-se que o modelo é significativamente afetado pelas 
equações constitutivas adotadas.

Nesse trabalho Melo et al. (1992) sugeriram que esforços deveriam ser concentrados na 
obtenção de informações experimentais seguras, com o controle adequado de todas as variáveis 
envolvidas. Isso levaria ao pleno entendimento dos fenômenos do escoamento ao longo de tubos 
capilares, permitindo assim a elaboração de modelos numéricos mais refinados.

O trabalho de Melo et al. (1992) originou uma extensa atividade experimental (Gonçalves, 
1994; Melo et al., 1994a, 1994b, 1994c), com a elaboração de imia bancada que se encontra 
instalada no Laboratório de Engenharia e Ciências Térmicas do Departamento de Engenharia 
Mecânica da Universidade Federal de Santa Catarina. Essa bancada constitui-se em um sistema de 
refi-igeração instrumentado, que permite o controle e a medição das variáveis relevantes do 
escoamento.
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Gonçalves (1994) obteve um banco de dados para três fluidos refrigerantes: o CFC-12, o 
HFC-134a e o HC-600a. Foram realizados mais de 700 testes medindo somente as condições de 
entrada e saída, e 187 testes medindo também as pressões e temperaturas em vários pontos ao 
longo dos tubos capilares. Segimdo Gonçalves, o escoamento comportou-se da maneira clássica e 
foi identificada a presença de uma região de metaestabilidade.

Melo et al. (1994a) mostraram que, para a mesma pressão de condensação 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 àqueles gerados pelo refrigerante HC-600a

Os dados experimentais obtidos por Gonçalves (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 concordância na faka de ± 10 % foi obtida entre 
as vazões mássicas medidas e aquelas fornecidas pelo modelo.

Boabaid Neto (1994) apresentou um modelo para a simulação do desempenho de tubos 
capilares adibáticos, usando a hipótese de escoamento bifásico homogêneo. Nesse modelo, similar 
ao procedimento de Melo et al. (1992), obtém-se diretamente os comprimentos da região líquida 
e da região bifásica integrando-se a equação da conservação da quantidade de movimento, em 
cada uma dessas regiões. Esse procedimento apresenta um tempo computacional relativamente 
babco, mas não permite registrar passo a passo a evolução do escoamento no interior do tubo.

Um modelo para a previsão do desempenho de tubos capilares adiabáticos e não-adiabáticos, 
foi apresentado por Mezavila (1995). Nesse caso a solução das equações de conservação é obtida 
passo a passo ao longo do tubo, permitindo a estimativa do fluxo de massa de refrigerante e a 
determinação dos perfis de pressão, de temperatura e de título, para uma dada configuração de 
trocador de calor tubo capilar-linha de sucção.

Nesta revisão bibliográfica ficou evidenciado que inúmeros estudos sobre tubos capilares têm 
sido realizados, tanto experimentais quanto computacionais. Entretanto, muitas vezes, os dados 
experimentais não são apresentados numa forma organizada e completa. Nesse sentido, é 
importante mencionar a grande contribuição realizada por Scott (1976), que reuniu, organizou e 
analisou a maioria dos dados experimentais disponíveis até 1976.

Boabaid Neto (1994) apresentou uma análise dos trabalhos experimentais em tubos capilares, 
salientando também a feita de informações sobre os dados experimentais disponíveis e as 
dificuldades envolvidas na realização dos experimentos. Algims pontos importantes são:

(i) observa-se na maioria dos trabalhos experimentais, que as incertezas das medições de 
pressão, temperatura e fluxo de massa não são apresentadas, com exceção dos trabalhos de 
Lin et al. (1991), Wijaya ( 1991) e Gonçalves (199^;

1 I n t r o d u ç ã o  19



1 I n tr o d u ç ã o  20

(ii) os resultados experimentais mostram que a ocorrência do fenômeno de metaestabilidade em 
tubos capilares é bastante provável e extremamente randômica, estando o mesmo sujeito a 
variáveis dificeis de serem controladas nos experimentos, sendo então, complexa a sua 
predição teórica;

(iü) estudos de visualização do escoamento em tubos capilares de vidro provavelmente não 
refletem o escoamento em tubos de cobre, devido à diferença 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) (Gonçalves, 1994) e para o isobutano 
HC600a (Melo et al. 1994);

(v) o diâmetro interno do tubo capilar possui uma influência significativa sobre o escoamento e a 
imprecisão na avaliação desse parâmetro inviabiliza qualquer análise baseada nos dados 
experimentais publicados. Na maioria dos trabalhos experimentais, não é mencionado o 
procedimento de medição do diâmetro interno do tubo capilar. Em geral, utiliza-se o 
diâmetro nominal, com exceção de algims trabalhos, como por exemplo os de Kuijpers e 
Janssen (1983) e de Gonçalves (1994);

(vi) na maioria dos trabalhos a rugosidade absoluta foi estimadà, ou então, 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 febricação, do fabric^te e do lote 
de febricação.

As considerações anteriores, evidenciam as dificuldades de utilização dos dados experimentais 
em exercícios de validação de modelos numéricos.

Verificou-se também nesta revisão bibliográfica, que a maioria dos modelos computacionais 
disponíveis na literatura, considera o escoamento bifâsico como homogêneo. Conforme será 
apresentado com maiores detalhes no item 2.5, essa é a abordagem mais simples do problema, na 
qual o escoamento bifâsico é assumido como monofásico, com pseudo-propriedades obtidas pela 
média ponderada das propriedades das fases individuais.

Em muitos desses modelos os resultados numéricos são comparados com dados experimentais 
específicos e não se apresentam os erros médios ou as faixas de erros percentuais obtidos nessas 
comparações. Em alguns trabalhos em que tais erros são apresentados, observou-se que os 
resultados calculados pelo modelo homogêneo, quando comparados aos dados experimentais, 
estão na faixa de ± 20 % (Erth, 1970) e ± 10 % (Melo et al., 1992).



1.4 Procedimentos de Análise e Dimensionamento de Tubos Capilares

Do ponto de vista tecnológico, o principal interesse dos fabricantes de sistemas de 
refrigeração é a obtenção de um par comprimento/diâmetro de tubo capilar que atenda a uma 
capacidade de refrigeração, especificados os parâmetros do escoamento na entrada e na saída 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 influência sobre o desempenho dos sistemas de refiigeração, os tubos 
capilares são 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 condições requeridas. Nesse processo, instala-se no sistema um tubo de 
comprimento tal que a pressão de aspiração do compressor seja inferior à requerida no projeto. 
Em seguida, o tubo é progressivamente cortado até que se alcance a pressão de evaporação 
desejada.

Existem também alguns procedimentos gráficos, sendo o mais relevante aquele apresentado 
pela "American Society of Heating, Refrigerating and Air-Conditioning Engineers - ASHRAE" 
(1983). Os diagramas apresentados pela ASHRAE são de fácil uso tanto na determinação do 
fluxo de massa, conhecidas as dimensões do tubo capilar, quanto na obtenção do comprimento e 
do diâmetro, conhecidas as condições do escoamento e fluxo de massa. Não é clara a inclusão do 
efeito do grau de sub-resfriamento nesses diagramas, pois eles originaram-se dos trabalhos de 
Whitesel (1957), que não considerou esse efeito tanto nos experimentos quanto em seu trabalho 
teórico.

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

Erth (1970) realizou um a análise detalhada do trabalho de Whitesel (1957) e identificou 
diferenças de até 20% entre os valores de vazões mássicas medidas e calculadas. Esses erros, 
segundo Erth (1970), estão relacionados com as aproximações feitas por Whitesel (1957): (i) na 
avaliação das propriedades termodinâmicas, (ii) na determinação da pressão crítica, (iii) na 
determinação do fator de atrito na região bifásica,

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 
nitrogênio seco, sob determinadas condições, através do tubo capilar de interesse. Os resultados 
obtidos com esse procedimento não definem as características do escoamento ao lorigo do tubo
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em um ciclo de refrigeração, mas o fluxo de massa de nitrogênio é um indicativo dessas 
características, mesmo que a relação matemática entre as duas condições não possa ser 
precisamente estabelecida.

Stoecker e Jones (1985) apresentaram um modelo para o cálculo do comprimento do tubo 
capilar, usando uma forma simplificada das leis de conservação. O comprimento de cada 
incremento do tubo é obtido para lama dada redução de pressão de saturação do refrigerante, 
conhecidas as condições 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 análise do escoamento de fluidos refrigerantes em tubos 
capilares, visando o estabelecimento de critérios para o dimensionamento desses tubos.

A solução analítica das equações que descrevem o escoamento do refrigerante ao longo do 
tubo capilar, é dificultada devido à complexidade do problema. Isso favorece o desenvolvimento 
de uma grande variedade de modelos numéricos, que são na sua maioria validados em relação a 
conjvintos específicos de dados experimentais. Nesse processo de validação, coeficientes 
empíricos e correlações são selecionados da literatura, o que origina um grau de liberdade 
considerável a este processo (Melo et a l, 1992).

A hipótese de escoamento homogêneo ao longo de tubos capilares baseia-se em trabalhos de 
visualização do escoamento em tubos de vidro de pequenos diâmetros. Restrições são impostas 
quanto à validade dessas observações, uma vez que os tubos de vidro não podem simular as 
condições de rugosidade da parede interna dos tubos capilares usados nos sistemas de 
refrigeração.

Um método de análise mais complexo é o que emprega o modelo de dois fluidos, na região de 
escoamento bifâsico. Nesse caso, dois conjuntos de equações de conservação são usadas, um para 
cada fase, permitindo que aspectos tais como o não-equilíbrio hidrodinâmio e térmico sejam 
considerados. Esse modelo será usado no presente trabalho com o intuito de melhor representar o 
escoamento bifásico. Com isso, espera-se contribuir para o estabelecimento de uma nova 
metodologia de análise do escoamento em tubos capüares.

1 I n t r o d u ç ã o  22

1.5 Objetivos da Tese

O objetivo do presente tabalho é simular o escoamento ao longo de tubos capilares usados como 
dispositivos de expansão em sistemas de refrigeração, através de uma abordagem mais realista do



escoamento bifósico, procurando reproduzir melhor os resultados experimentais e também o 
melhor entendimento dos fenômenos complexos envolvidos nesse tipo de escoamento.

Para tanto o escoamento é dividido em duas regiões: uma de líquido sub-resfriado e outra de 
escoamento bifásico líquido-vapor. Considera-se o tubo capilar reto, horizontal, de secção 
transversal constante, com escoamento unidimensional, adiabático, em regime permanente, sem 
regiões de metaestabilidade e utiliza-se o modelo de dois fluidos na região bifásica.

Na entrada do tubo, o fluido refrigerante é considerado como Hquido sub-resfriado. Os 
resultados obtidos são comparados com aqueles do modelo homogêneo e com os resultados 
experimentais obtidos por Gonçalves (1994) e Melo et al. (1995).
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Alguns fimdamentos da análise dos escoamentos bifásicos são introduzidos neste capítulo. Além 
das diferentes aplicações tecnológicas, apresentam-se importantes aspectos qualitativos e a 
classificação geral desses escoamentos.

Apresentam-se também os métodos de análise dos escoamentos bifásicos e em particular são 
abordados o modelo homogêneo, aplicado ao escoamento em tubos capilares, e o modelo de dois 
fluidos. Esse último, a ser empregado no presente trabalho, é apresentado conforme a 
metodologia desenvolvida por Ishii (1975).

2.1 Aspectos Qualitativos

Os escoamentos multifasicos estão presentes em uma grande variedade de problemas de 
engenharia e possuem uma importância fimdamental tanto na procura das condições ótimas de 
projeto de um sistema, quanto na preocupação com as suas condições de operação. Além disso, 
esse tipo de escoamento apresenta-se em uma grande variedade de fenômenos naturais, que 
precisam ser melhor entendidos.

Algumas aplicações importantes são (Ishii, 1975):

(i) reatores nucleares, motores de combustão interna, motores a jato, propelentes líquidos ou 
sólidos para foguetes;

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

(iii) unidades de destilação, leitos fluidÍ2ados e meios porosos;

(iv) canalizações para o transporte de misturas de gases e óleos, de fibras e de partículas sólidas 
pulverizadas;



(v) sistemas de lubrificação;

(vi) condicionadores de ar, refrigeradores, resfriadores, sistemas de ventilação e controle de 
poluição do ar;

(vii) fenômenos geo-meteorológicos tais como: sedimentação, erosão de solos, formação de 
dunas, formação e movimento de gotas de chuva e formação de gelo.

>

A vaporização de um líquido escoando ao longo de um tubo e originando um escoamento 
bifásico líquido-vapor, pode-se dar devido à adição de calor ou como resultado da redução de 
pressão desse fluido. Esse último caso é o que ocorre no escoamento ao longo de um tubo 
capilar. Cabe salientar que em muitas aplicações esses dois processos ocorrem simultaneamente.

No escoamento bifèsico, tanto a adição ou a remoção de calor, quanto a redução de pressão 
do fluido, causam variações na quantidade e na distribuição espacial de cada fase, alterando o 
padrão ou a "topologia" do escoamento. Devido a essas variações e às mudanças contínuas nas 
propriedades do fluido ao longo do tubo, o escoamento não se toma plenamente desenvolvido. 
Em adição a essa situação de não-equiUbrio local, algumas situações envolvem propriedades que 
variam com o tempo e o não-equilíbrio termodinâmico.

Além das forças devido aos efeitos de inércia, efeitos viscosos e de pressão, presentes no 
escoamento monofásico, os escoamentos bifósicos são afetados pela força de tensão interfacial, 
pelas características de molhamento do líquido sobre a parede do tubo e pela treuisferência de 
massa, quantidade de movimento e calor entre as fases. Observa-se, com isso, a complexidade dos 
fenômenos presentes nos escoamentos bifásicos. Alguns aspectos importantes desses escoamentos 
são abordados a seguir.
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2.1.1 Limite Termodinâmico de Superaquecimento

Um líquido sub-resfriado com pressão e temperatura elevadas, quando é submetido a um 
processo de expansão ao longo de um tubo, pode atingir um estado de Uquido superaquecido. Na 
Fig. 2.1 mostra-se num diagrama pressão-volume específico, os estados termodinâmicos pelos 
quais passa o líquido durante esse processo de expansão.

Partindo do ponto A, a expansão ocorre ao longo de um processo aproximadamente 
isotérmico. Verifica-se através de experimentos que a evaporação quase sempre não ocorre 
exatamente no ponto B, sobre a curva de líquido saturado, onde deveria ocorrer caso houvesse 
equilíbrio termodinâmico.
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Na verdade, a evaporação ocorre subitamente no ponto C a um a pressão p„„̂ , , conhecida 
como pressão de nucleação, inferior à pressão de saturação p̂ t̂, relativa à temperatura inicial 
(ponto B). Quanto mais rápida for a expansão, maior a diferença entre as pressões p^j e p̂ ĵ.,. 
Entre os pontos B e C o Uquido encontra-se superaquecido a uma temperatura superior à sua 
temperatura de saturação relativa à pressão local, ou seja, em um estado metaestável. Assim 
como o Uquido pode estar superaquecido, o vapor também pode-se encontrar no estado 
metaestável como vapor sub-resfriado, sobre o trecho E-F da isoterma mostrada na Fig. 2.1,

Figura 2.1 Representação esquemática do processo de expansão de um Uquido sub-resfriado.

Conforme mostrado por^Carey (1992), o critério de estabilidade mecânica de um sistema 
requer que (5p/5v)-j. < 0, onde v é o volume específico. Nota-se que o Uquido ou o vapor nas 
regiões metaestáveis são mecanicamente estáveis, embora não estejam em equihTjrio 
termodinâmico. Entre os pontos C e E, o critério de estabiUdade é violado, uma vez que 
(ôp/ôv)^ > 0. O local onde a derivada (Sp/Ov)  ̂inverte o sinal é conhecido como limite intrínseco 
de estabilidade ou limite "spinodal". Para um Uquido com temperatura superior à temperatura de 
saturação relativa á pressão local, o limite "spinodal" é também conhecido por limite 
termodinâmico de superaquecimento. A região entre as curvas de Uquido e vapor "spinodal", 
mostrada na Fig. 2.1, é interpretada como sendo inacessível ao sistema, uma vez que aqueles 
estados violam o critério de estabilidade.
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2.1.2 Processos de Nucleação e de Crescimento de Bolhas

A partir de experimentos, observa-se também que a formação de bolhas no interior de um bquido 
superaquecido ocorre geralmente dentro de uma faka de temperaturas na região metaestável. 
Devido à curvatura da interfece, a pressão na bolha ou núcleo de vapor, p y , considerado esférico, 
e a pressão no líquido, Pl , não são iguais, mas estão relacionadas através da equação de Young- 
Laplace (Carey, 1992) dada por,

2a
Pv - P l = —  (2.1)

na qual a  é a tensão superficial, r é o raio do núcleo de vapor e os subíndices L e V indicam, 
respectivamente, as fases de líquido e de vapor. Essa equação mostra que o raio do núcleo de 
vapor no equilíbrio toma-se menor à medida que o superaquecimento aumenta, ou seja, á medida 
que a pressão Pl é reduzida ao longo do trecho BC, mostrado na Fig. 2.1. Nota-se que Py é a 
pressão de saturação na temperatura do sistema.

Flutuações internas podem ocorrer mesmo em sistemas que empregam hquidos 
termodinamicamente estáveis (Carey, 1992). Essas flutuações são desvios localizados e 
transientes do estado normal e incluem flutuações da densidade molecular local no líquido. 
Distante das condições normais de satiiração, tais flutuações no líquido sub-resfiiado ocorrem 
provavelmente dentro dos limites consistentes com a existência da fese líquida. Entretanto, para 
os estados próximos à curva de saturação, as flutuações de densidade no líquido podem exceder 
tais limites, resultando em regiões onde a densidade molecular seja reduzida para valores 
próximos ao de vapor saturado. Essas flutuações podem atingir níveis que originam pequenos 
embriões de bolhas de vapor no interior do líquido. Esse processo de formação de vapor, em que 
a nucleação de bolhas ocorre completamente no interior de líquidos superaquecidos, é conhecido 
como nucleação homogênea:

A nucleação que ocorre na interface entre uma fase metaestável e outra, usualmente a sólida, é 
conhecida como nucleação heterogênea. Adguns exemplos de núcleos que agem como centros de 
formação de vapor são:

(i) gases não condensáveis em suspensão no líquido;

(ii) gases ou vapores preenchendo pequenas cavidades de superficies sólidas, conhecidas como 
"sítios" de nucleação;

(iii) partículas em suspensão no líquido.
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As superfícies sólidas reais, invariavelmente, contém cavidades que podem ter desde tamanhos 
microscópicos até macroscópicos. Se a superfície não estiver completamente molhada pelo 
líquido, espera-se que muitas dessas cavidades estejam preenchidas por gases, o que reduz o 
superaquecimento requerido para o início da nucleação, ou seja, a vaporização poderá ocorrer em 
temperaturas relativamente menores, na interface líquido-gás dessas cavidades.

Uma vez formada uma bolha de vapor em um líquido superaquecido, seu crescimento é 
controlado pela inércia do líquido, pela tensão superfícial e pela taxa de transferência de calor na 
interface, necessária para suprir o calor latente de vaporização (Carey, 1992). Na Fig. 2.2 é 
mostrada uma bolha com pressão py e temperatura Ty imersa em um líquido com pressão p^ e 
temperatura Tl- No momento em que esse núcleo de vapor é formado, a temperatura da interface 
será aproximadamente igual à temperatura do líquido superaquecido e o vapor gerado na 
interface estará na pressão próxima á pressão de saturação relativa á temperatura do líquido, 

P^XTl)-

Liquido P I

fv.Tv

Figura 2.2 Núcleo de vapor em líquido superaquecido.

À medida que o líquido superaquecido próximo à interface é usado como fonte de energia 
para fornecer calor latente de vaporização, a temperatura na interfiice é reduzida para aquela 
próxima da temperatura de saturação relativa á pressão do líquido, T^,(Pl). Durante o processo 
de crescimento do núcleo de vapor, a diferença de pressão através da interface diminui á medida 
que o raio aumenta (vide Eq. 2.1) e a pressão dentro da bolha reduz-se para aquela próxima a Pl- 
Com isso, durante o processo de crescimento, p y  e T y ,  irão variar dentro das fabcas de pressões e 
temperaturas, respectivamente, dadas por

Pl ^Pv^Psat(TL) ; T3̂ ( p J < T v < T l (2.2)



Além disso, distinguem-se dois casos limites no processo de crescimento de uma bolha. O 
primeiro, que usualmente ocorre durante os estágios iniciais, é aquele em que 
Pv = Psat (Tl ) e Ty s  Tl. Nesse caso, o crescimento do núcleo de vapor depende fortemente da 
tensão superficial e da inércia do Hquido. A transferência de calor para a interfece é muito rápida e 
não é o fator limitante do crescimento. Essa etapa é conhecida como etapa de crescimento 
controlado por inércia, pois a taxa de crescimento é governada por interações de quantidade de 
movimento entre a bolha e o líquido.

A taxa de crescimento da bolha é alta nos estágios iniciais, mas é reduzida na medida em que a 
temperatura e, então, a pressão dentro da bolha diminuem. Espera-se portanto que a velocidade 
da interface da bolha possua um valor máximo. Conforme já mencionado, a redução da 
temperatura no interior da bolha é uma conseqüência do calor latente requerido para a 
evaporação que ocorre na interface líquido-vapor, à medida que a bolha cresce.

No segundo caso; Pv = Pl ® Ty s  Ts3, (P l ) ,  geralmente corresponde aos estágios finais do 
crescimento da bolha, quando o hquido superaquecido próximo à interfece foi significativamente 
consumido. O crescimento toma-se limitado pela taxa, relativamente menor, na qual o calor 
latente de vaporização é suprido na superfície da bolha (Plesset e Zwick, 1954; Scriven, 1959). 
Em conseqüência, o movimento da interface é lento quando comparado com a etapa de 
crescimento controlado por inércia, e a transferência de quantidade de movimento entre a bolha e 
o hquido não é o fator limitante. Essa etapa é conhecida como etapa de crescimento controlada 
por transferência de calor. Em etapas intermediárias entre esses dois casos limites, tanto os 
efeitos de inércia quíinto a transferência de calor são importantes, tomando a análise ainda mais 
complexa.

Nos escoamentos com vaporização de líquidos sub-resfiiados ao longo de um tubo, 
usualmente, a convecção é assumida como o modo dominante de transferência de calor na 
interfece líquido - vapor. Para isso são necessárias correlações para o coeficiente de transferência 
de calor, que é função da velocidade relativa entre as fases e das propriedades do fluido, para os 
diferentes regimes de escoamento bifásico.

2.1.3 Termos Interfaciais

Nos escoamentos bifesicos, os fenômenos interfaciais afetam as condições de contorno das várias 
equações que descrevem o problema. Para os escoamentos monofásicos, o requisito usual é o de 
que os campos de tensão, velocidade e temperatura sejam contínuos. Entretanto, nos 
escoamentos bifásicos a densidade do fluido, a velocidade e também a energia sofi-em 
descontinuidades através da interface, tomando necessário o desenvolvimento das chamadas
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condições de "salto” para representar esses processos na formulação local instantânea das 
equações de conservação.

Tais condições especificam a transferência de massa, de quantidade de movimento e de 
energia através da interface e se estabelecem como condições de "junção" entre as fases, sendo 
assim, indispensáveis na análise de escoamentos bifásicos.

Uma vez que ocorrem interações entre as fàses, os termos interfaciais que representam tais 
interações, aparecem nas equações que governam o balanço de massa, de quantidade de 
movimento e de energia de cada fase. Grandes dificuldades surgem na representação desses 
termos devido ao movimento aleatório e às geometrias complexas das interfeces presentes nos 
escoamentos bifásicos. Tais termos estão intimamente relacionados com a área interfacial por 
unidade de volimie, ou densidade de área interfacial, aj (vide Eq. 3.61), e com os mecanismos 
locais de transporte tais como o grau de turbulência próximo às interfaces (Ishii, 1975).

Basicamente, os termos interfaciais são proporcionais à densidade de área interfacial e a uma 
força motriz (Ishii e Mishima, 1980). O parâmetro a^, possuindo a dimensão de (l/m), caracteriza 
os efeitos geométricos sobre os termos interfeciais. Por sua vez, a força motriz para o transporte 
interfacial depende da turbulência local, de propriedades de transporte e de algum comprimento 
característico na interfece. Esse comprimento característico pode estar relacionado com o tempo 
de residência de uim partícula, ou com a densidade de área interfacial e com a fi-ação de vazio, 
(vide Eq. 2.26).: ^

A transferência de quantidade de movimento na interface pode ser afetada pelo gradiente de 
concentração ou de fração de vazio, pela transferência de massa na interface e pela força 
interfacial (Ishii, 1975). A transferência de massa na interface, ou seja, a mudança de fase, 
provoca uma variação de quantidade de movimento, uma vez que as feses possuem velocidades 
diferentes. Wallis (1969) sugere que uma força adicional, devida à mudança de fase, seja 
considerada no balanço de quantidade de movimento (vide Item 3.2.2).

A força aplicada por uma fase sobre a outra, denominada força interfacial, ocorre devido ao 
movimento relativo entre ambas e engloba não só a força de atrito interfacial, mas depende 
também de efeitos adicionais. Esses efeitos são causados por componentes de forças que surgem 
em escoamentos com rápida aceleração, tais como: a força de massa aparente ou força de massa 
virtual, & força de Basset e a força devido à rotação das partículas fluidas.

Quando uma partícula é acelerada em relação a um fluido no qual encontra-se imersa, um 
escoamento bidimensional é estabelecido em seu contorno (Wallis, 1969). A partícula comporta- 
se como se possuisse míissa adicional, conhecida como massa aparente ou massa virtual, que é 
dotada de energia cinética.
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O movimento da partícula e dessa massa virtual requer, então, um trabalho adicional em 
relação ao que seria necessário para acelerar somente a partícula. Com isso, a massa virtual 
introduz uma componente de força sobre a partícula, conhecida como força de massa virtual que 
é proporcional à velocidade relativa entre a partícula e o fluido, ou no caso do escoamento 
bifásico, entre as fases.

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

Fmve (2.3)

na qual d é o diâmetro da esfera, Pf é a massa específica do fluido e a corresponde à aceleração 

da esfera. Observa-se que na obtenção dessa equação, os efeitos viscosos e a interação com 
outras eventuais partículas ou esferas dispersas no escoamento, não foram considerados. Em 
geral, a força de massa virtual nos escoamentos reais deve incluir outros parâmetros do 
escoamento, dentre eles a fi-ação de vazio (Drew et al., 1979).

Além desse escoamento potencial que é estabelecido quando uma partícula é acelerada em 
relação a um fluido, também se estabelece um campo de escoamento viscoso. A força de Basset 
está relacionada com um dos efeitos viscosos; o desenvolvimento da camada limite ao redor dessa 
partícula, ou no caso do escoamento bifásico, ao redor da fese dispersa. Uma vez que os efeitos 
viscosos, tais como o crescimento da camada limite, são governados por equações dé difusão, o 
escoamento instantâneo é função da história prévia do movimento da partícula, sendo a sua 
análise bastante complexa.

A força de atrito agindo na interface é modelada, usualmente, em termos de um coeficiente de 
arrasto, C^, da concentração de área interfecial e da velocidade relativa entre as fases. O 
coeficiente de arrasto interfacial é calculado por correlações obtidas por técnicas de regressão de 
conjuntos de dados experimentais. É importante salientar que na análise dos escoamentos 
bifásicos, além do atrito interfecial, estão envolvidas as forças de atrito entre cada fase e a parede 
do tubo.

2.2 Classificação Geral

A característica singular dos escoamentos bifásicos é a presença de imia ou várias interfaces 
separando as fases, o que introduz grandes dificuldades nas formulações matemática e fisica da



problema. Tais escoamentos são classificados de acordo com a combinação entre as fases 
(Ishii, 1975), em: (i) mistura gás-sólido; (ii) mistura gás-líquido; (iii) mistura líquido-sólido; (iv) 
mistura de dois líquidos imiscíveis.

Outra forma de classificação baseia-se na estrutura das interfaces e na distribuição topográfica 
de cada fase e é mais complexa, uma vez que esses dois parâmetros variám continuamente. 
Considerando tais parâmetros, Ishii (1975) classificou o escoamento bifásico em: escoamentos 
dispersos, escoamentos mistos ou de transição e escoamentos separados. Os escoamentos 
dispersos ainda podem ser subdivididos segundo a fese dispersa, em: bolhas, gotas e partículas 
sólidas. A fase dispersa pode ter diferentes geometrias, desde a esférica ou elíptica até geometrias 
completamente arbitrárias.

A classe de escoamentos separados, dependendo do tipo de interfece, é subdividida em:

(i) escoamentos planos, que incluem escoamentos em filmes e escoamentos estratificados;

(ii) escoamentos "quase-axissimétricos", que envolvem escoamentos em jatos e os escoamentos 
em regime anular.

A classe dos escoamentos mistos ou de transição é caracterizada pela presença tanto dos 
escoamentos dispersos quanto dos sep^ados. Essa classe apresenta-se com frequência nos 
escoamentos de misturas de líquido-vapor com mudança 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.
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2.3 Regimes do Escoamento Bifásico

Diferenças nos regimes de escoamentos bifesicos ao longo de tubos, podem ser encontradas 
dependendo de suas posições, se vertical ou horizontal. Uma das diferenças principais entre esses 
dois casos é o aparecimento de uma estratificação nos escoamentos horizontais, resultante da 
influência da força gravitacional. O vapor tende a migrar para a parte superior do tubo, enquanto 
que a maior parcela de líquido escoa na parte inferior.

Na Fig. 2.3 mostram-se os regimes usualmente encontrados no escoamento bifásico em tubos 
horizontais:

(a) Escoamento em bolhas (^'bubbly flow"). Ocorre usualmente quando o título da mistura 
hquido-vapor é muito reduzido e é caracterizado pela presença de bolhas de vapor dispersas 
na fese líquida contínua. O tamanho médio dessas bolhas é geralmente pequeno quando
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comparado com o diâmetro do tubo. Observa-se que as bolhas tendem a se aglomerar na 
porção superior do tubo;

(a) Bolhas (b) Tampões (c) Estratificado

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

F ig u ra  2 .3  Regimes de escoamentos bifásicos líquido-vapor em tubos horizontais.

(b) Escoamento em tampões ("plug flow"). À medida que o título é aumentado no regime em 
bolhas, a coalescência de pequenas bolhas dá origem a bolhas maiores, semelhantes a 
tampões, que ocupam a porção superior do tubo;

(c) Escoamento estratificado ("stratified flow"). Este regime ocorre somente em escoamentos 
com vazões muito reduzidas e títulos razoavelmente altos. Observa-se que o líquido escoa 
pela parte inferior do tubo e o vapor escoa na parte superior, existindo uma interface 
relativamente imiforme;

(d) Escoamento em ondas ("wavy flow"). Ocorrem à medida que as vazões de cada fese e/ou o 
título são aumentados no regime estratificado e as interfaces, eventualmente, tomam-se 
instáveis e onduladas. O forte cisalhamento na interfece, existente neste regime de 
escoamento, em conjunto com a formação e quebra de ondas, pode arrastar gotas de Hquido 
para o interior do núcleo de vapor.

(e) Escoamento agregado ("slug flow"). Nesse regime observam-se grandes bolhas de vapor, 
formadas a partir do aumento da amplitude das ondas, em vazões de líquido elevadas. Devido 
à força de empuxo, tais bolhas tendem a escoar na porção superior do tubo, presas à sua 
superfície.

(f) Escoamento anular ("anular flow"). Este regime é observado em escoamentos com vazões 
de líquido moderadas, com altas velocidades da fase de vapor e título 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 força de empuxo, tendem a reduzir a espessura do filme de líquido na
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porção superior do tubo e a aumentá-la na porção inferior, conforme se observa na Fig. 2.3/ 
O forte cisalhamento pode resultar em um arraste significativo de líquido para o núcleo de 
vapor.

Na Fig. 2.4 estão representados os regimes típicos de escoamentos bifósicos em tubos 
verticais. Nesse caso, os regimes também podem variar desde o escoamento em bolhas, para 
valores de títulos reduzidos, até o escoamento anular, para níveis de título elevados. O regime em 
tampões é observado em escoamentos com títulos ligeiramente superiores aos níveis observados 
no regime em bolhas.

I I
W  J

(b) Tampões (c) Agitante (d) Anular com (e) Anular
filamentos

t
(a) Bolhas

F ig u ra  2 ,4  Regimes de escoamentos bifásicos Uquido-vapor ascendentes em tubos verticais.

O regime agitante ("churn flow"), mostrado na Fig. 2.4c, ocorre em escoamentos com vazões 
mássicas rediizidas e títulos intermediários. Nesse caso, o escoamento é instável e oscilatório, 
resultando em uma interface altamente irregular.

Pode-se ainda observar, que em vazões de líquido e de vapor elevadas e títulos intermediários, 
ocorre o regime anular com filamentos ("wa^-anw/ar flow’'), mostrado na Fig. 2Ad. Esse regime 
tem as características do escoamento anular, mas possui uma quantidade considerável de gotas de 
Kquido aglomeradas em longos filamentos irregulares escoando no interior do núcleo de vapor.

No regime anular em escoamentos horizontais (Fig. 2.2>j) com vazões de vapor elevadas, a 
força gravitacional é pequena em relação aos efeitos de inércia e ao transporte turbulento de 
quantidade de movimento, originando uma distribuição mais uniforme de líquido ao longo do 
perímetro do tubo. Nesse caso, sob condições 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 bifásicos descritos anteriormente e a transição entre eles, podem 
ser representados em mapas de regimes de escoamento. Nesses mapas os regimes são 
representados por áreas em um gráfico, cujas coordenadas são os fluxos volumétricos totais de 
cada fase, j,j (ou vazões volumétricas por unidade de área da tubulação) ou são parâmetros 
contendo esses fluxos. Para as fases líquida e de vapor, tais fluxos são respectivamente, definidos 
por.

i i , = ( l - a ) V i , = ° < '  (2.4)
Pl

jv = aVv = —  (2.5)
Pv

nas quais a  é a fi-ação de vazio média na seção (vide Eq. 3.3), e Vy são, respectivamente, as 
velocidades das feses líquida e vapor, G é o fluxo de massa, Pl e py são, respectivamente, as 
massas específicas das fases líquida e vapor e x* é a fração mássica definida por

x - = i ^  (2.6)
m

na qual r h y  e m são, respectivamente, as vazões mássicas de vapor (vide Eq. 3.12) e total 

(hquido e vapor) ao longo do tubo.

Mapas de regime de escòamentos gás-líquido em tubos horizontais de seção circular foram 
propostos por Baker (1954), por Mandhane et al. (1974) e Taitel e Dukler (1976). Dentre esses, é 
mostrado na Fig. 2.5 o mapa proposto por Taitel e Dukler (1976), que possui um embasamento 
teórico e considera a influência do diâmetro do tubo e das propriedades do fluido sobre cada 
transição entre os regimes.

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

2.4 Métodos de Análise

O método de análise dos escoamentos bifásicos é iraia extensão do método amplamente usado 
para os escoamentos monofásicos. As equações que governam os princípios básicos de 
conservação de massa, de quantidade de movimento e de energia são obtidas e solucionadas 
usando-se hipóteses simplificativas.

Apesar das dificuldades na formulação matemática, a modelagem dos escoamentos bifésicos 
líquido-vapor apresentou um avanço significativo nas últimíis décadas (Lahey e Drew, 1990). Os 
primeiros estudos do escoamento e da tranferência de calor em domínios bifásicos foram tratados 
de forma empírica. Atualmente existe uma tentativa de desenvolvimento de modelos teóricos 
mecanicistas, mas ainda resta muito a ser feito antes que esses modelos tomem-se completamente 
realistas.

Os principais modelos de análise dos escoamentos bifásicos são:

(i) Modelo Homogêneo.

Os engenheiros químicos, nas décadas de 30 e 40, foram pioneiros em contribuir com o 
estudo dos escoamentos bifèsicos líquido-vapor. Nessa época, o único tratamento teórico



existente era o modelo homogêneo, no qual o deslizamento entre as fases é desconsiderado e 
o escoamento bifásico é assumido como escoamento monofásico, com propriedades obtidas 
por uma média ponderada das propriedades das fases individuais. As equações usadas são as 
mesmas do escoamento monofásico e as fases são consideradas em equilíbrio, com mesmas 
pressões, velocidades e temperaturas. Com o modelo homogêneo, assim como nos modelos 
de base empírica, são signifícantes as incertezas das previsões teóricas.

(ii) Modelo de Escoamento Separado.

Essa abordagem considera que as duas fases possam ter propriedades diferentes e 
velocidades diferentes. Tais fases são consideradas artificialmente segregadas e o modelo 
pode ser desenvolvido com vários graus de complexidade. Na versão mais simples, permite- 
se que somente as velocidades das fases sejam diferentes e as equações governantes são 
combinadas. Na versão mais sofisticada, dois conjuntos de equações básicas são escritas, um 
para cada fase.

Em ambos os casos, informações devem ser fornecidas sobre a área da secção 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 versão mais sofisticada, são requeridas informações 
adicionais sobfe o atrito entre as fases. Tais informações são inseridas nas equações básicas, 
através de correlações empíricas, nas quais a fração de vazio e a tensão de cisalhamento na 
parede são relacionadas com variáveis primárias, ou com base em modelos simplificados do 
escoamento.

O modelo "drift flux", é essencialmente um modelo de escoamentos separados, nos quais a 
atenção é voltada para o movimento relativo entre as fases e não para o 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 
os escoamentos bifásicos.
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(iii) Modelo de Dois Fluidos.

Durante a década de 70, com o significante crescimento da indústria nuclear, análises mais 
precisas sobre as condições de segurança dos reatores nucleares tomaram-se uma prioridade. 
Em consequência, durante essa década, o modelo de dois fluidos começou 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 equações de conservação, que governam os balanços de massa, de 
quantidade de movimento e de energia para cada fese.



Usando-se técnicas apropriadas, obtém-se equações médias no espaço ou no tempo, nas quais 
aparecem os 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 também de informações sobre as interações devido ao 
atrito e à transferência de calor entre cada fase e as paredes do tubo. Conforme mostrado em 
estudos prévios (Ishii e Mishima, 1980), tais informações, em conjunto com as equações 
constitutivas dos termos de transferência interfacial devem ser suficientemente precisas. Caso 
contrário os resultados obtidos com esse modelo não serão significativamente melhores do que 
aqueles obtidos com modelos mais simplificados.
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2.5 Modelo Homogêneo Aplicado ao Escoamento em Tubos Capilares

Um modelo clássico de análise do escoamento de fluido refrigerante ao longo de tubos capilares é 
aquele que considera o escoamento bifásico como homogêneo. Desse modo, na região bifásica o 
escoamento é tratado como escoamento monofósico, cujas propriedades são obtidas considerando 
o título 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 
regiões: uma de escoamento monofésico de refrigerante líquido sub-resfriado e outra de 
escoamento bifásico líquido-vapor. O tubo capilar é considerado reto, horizontal e de seção 
transversal constante e o escoamento é considerado unidimensional, adiabático em regime 
permanente e em equihTjrio termodinâmico. Além disso considera-se que o fluido refiigerante 
esteja isento de óleo e que o escoamento de refrigerante líquido seja incompressível.

2.5.1 Equações Governantes para o Escoamento de Líquido

As equações de conservação da quantidade de movimento e de conservação da energia para o 
escoamento de refrigerante líquido são, respectivamente, dadas por:

^  = (2.7)
dz 2D



2  E s c o a m e n t o s  B if á s ic o s 39

dz
=  0 (2.8)

nas quais z é a distância ao longo do tubo, p é a pressão, G é o fluxo de massa, Vl é o volume 
específico do líquido, D é o diâmetro do tubo, Íl é o fator de atrito na região líquida 
(Moody, 1944), T é a temperatura e c  ̂é o calor específico a volume constante.

Para o cálculo do fator de atrito médio na região de escoamento líquido, muitos autores usam 
a correlação de Blasius para o escoamento tvirbulento em tubos lisos, dada por.

fL =0,316Re'°’̂ ^ (2.9)

onde RCl = (GD/|Xl) é o número de Reynolds e é a viscosidade absoluta do refi-igerante 
líquido. A Eq. 2.9 é válida para a feka de número 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 decorrência dos 
pequenos diâmetros envolvidos. Uma equação amplamente usada no cálculo do fetor de atrito, 
em função do número de Reynolds e da rugosidade relativa, s/D, é a de Colebrook (1938), dada 
por.

= -2,0 log
s /D  2,51+ ■
3,7 Rc lV C

(2.10)

Essa equação apresenta as desvantagens de ser válida apenas para o regime turbulento e de ser 
implícita, necessitando portanto, de um procedimento iterativo para sua solução.

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

1/12

f ,= 8
Re^

+ •
(A + B) 3/2 (2 .11)
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onde parâmetros A e B são dados por,

A = <̂2457 In
0,9

+ 0,27 — 
D

-1 16

(2.12)

B = ' 3 7 5 3 0 '
l  Re, J

(2.13)

A Fig. 2.6 apresenta os fatores de atrito na região líquida, obtidos experimentalmente por 
Melo et al. (1995), em comparação com aqueles estimados pelas equações de Blasius (Eq. 2.9) e 
de Churchill (Eq. 2.11).

Experimental 

O Capilar 1 (s/D = 1,78x10-3) 

□  Capilar 2 (s/D = 0,896x10-3)

Eq. Churchill 

Eq. Blasius

0,024
4000 8000 12000 16000 20000 24000 

Número de Reynolds

F ig u ra  2 .6  Fator de atrito na região de Uquido (Melo et al., 1995).



2  E s c o a m e n t o s  B if á s ic o s 41

Dessa figura conclui-se que a equação de Churchill é apropriada para a estimativa do íàtor de 
atrito na região de escoamento líquido ao longo de tubos capilares, sendo portanto utilizada no 
presente trabalho.

2.5.2 Equações Governantes para o Escoamento Bifásico.

(i) Conservação da Quantidade de Movimento.

Efetuando-se um balanço de quantidade de movimento no volume de controle mostrado na 
Fig 2.7, obtém-se a equação para o cálculo da pressão da mistura líquido-vapor, dada por.

dp feO^v, 
dz 2D dz

(2.14)

em que v„ = [(1-x)vl + xvy] é o volume específico da mistura líquido-vapor, x é o título e fg é o 
fator de atrito na região bifásica.

D
i ï

i mVl^
1 m ( V L + d V - d z )  
!  ̂ dz

1
dz

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

Observa-se na Eq. 2.14 que a queda de pressão ao longo da região bifásica do tubo capilar, 
deve-se a dois termos: o primeiro que representa os efeitos viscosos, é devido ao atrito com a 
parede do tubo; o segundo, que representa os efeitos de inércia, é devido á aceleração da mistura 
bifásica.

O fator de atrito na região bifásica pode ser estimado, calculando-se o número de Reynolds 
com uma das diferentes equações disponíveis para a viscosidade btfâsica (Boabaid Neto, 1994), e 
usando uma das correlações para o cálculo do fator de atrito nos escoamentos monofásicos. Um



outro procedimento consiste no uso de equações obtidas a partir da correlação de dados 
experimentais.

Boabaid Neto (1994), usando diferentes correlações para o fetor de atrito bifósico disponíveis 
na literatura, comparou os resultados de seu modelo com resultados experimentais e concluiu que 
a equação 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 traçados os 
perfis de temperatura e pressão na forma indicada na Fig. 1.6, o que permitiu a determinação 
gráfica do ponto de início de vaporização. A partir desses dados e usando técnicas de regressão, 
Erth determinou uma expressão para o fator de atrito médio na região bifesica, dada por
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( i - x r )
2,4

(2.15)

na qual Xg é o título da mistura líquido-vapor na entrada do tubo e Rcl = (GD/)Xl) é o número de 
Reynolds da fase líquida. Caso exista líquido sub-resfiiado na entrada do tubo, observa-se que a 
Eq. 2.15 toma-se fimção apenas do número de Reynolds.

A correlação 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 
número de Reynolds e o título referentes aos valores na entrada de cada incremento. A 
justificativa para essa forma de utilização da correlação, foi o feto de Erth ter usado dados 
experimentais onde o título na entrada do tubo capilar variava entre 0 e 100%.

Entretanto, como obseryado por Mezavila (1995), esse procedimento, apesar de fomecer 
resultados razoáveis, não possui uma base científica suficientemente sólida. Dessa forma, estudos 
adicionais devem ser realizados, visando o estabelecimento de equações para o cálculo do fator de 
atrito local, na região bifesica do escoamento em tubos capilares.

(ii) Conservação da Energia

Realizando o balanço de energia no volume de controle mostrado na Fig. 2.8, obtém-se a equação
da energia térmica, dada por.
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dz “* dz
(2 .16)

na qual — [(I-x)Hl + xhy] é a entalpia da mistura líquido-vapor e v„, é o volume específico da 
mistura líquido-vapor. Substituindo as equações que definem a entalpia da mistura e o volume 
específico da mistura, na Eq. 2.16, obtém-se,

dx
dz

,dhL dh(1 -x )— ^  + x
dp dp

dvL dv,(1 -  x) — ~ + X
dp dp dz

^LV +G V„Vlv
(2.17)

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

Figura 2.8 Volume de controle para o balanço de energia.

A formulação do modelo homogêneo constitui-se, então, das Eqs. 2.7 e 2.8 que são usadas, 
respectivamente, para o cálculo da pressão e da temperatura do refrigerante na região líquida e 
das Eqs. 2.14 e 2.17, que são usadas, respectivamente, para o cálculo da pressão e do titulo da 
mistura na região bifásica.

2.6 i\/lode1o de Dois Fluidos

Na mecânica do contínuo, os modelos que representam o escoamento monofásico de um líquido 
ou de um gás, são formulados em termos de equações de campo que descrevem os princípios de 
conservação da massa, quantidade de movimento e energia. A partir de balanços integrais.



considerando que as variáveis sejam continuamente diferenciáveis na região de integração, obtém- 
se as equações diferenciais de balanço com a aplicação do teorema de transporte de Reynolds e 
do teorema de Gauss.

As equações de campo são complementadas por equações constitutivas, tais como as 
equações de estado, o tensor de tensões, reações químicas e outras, que especificam as 
propriedades termodinâmicas, de transporte e químicas de um fluido específico.7

Os modelos que descrevem as características dos escoamentos multrfásicos, também podem 
ser formulados em termos de equações de campo e equações constitutivas apropriadas. Para isso, 
considera-se que o escoamento seja lam campo subdividido em regiões monofásicas, com 
fi-onteiras móveis entre as mesmas. As equações diferenciais de balanço permanecem válidas para 
cada subregião com as condições de contorno adequadas, de forma a satisfazer a transferência de 
massa, energia e quantidade de movimento nas interfeces. Com isso, teoricamente, é possível 
formular um problema de escoamento multifásico em termos de variáveis locais e instantâneas.

Tal formulação resulta em um problema de múltiplas fi"onteiras móveis, deformáveis e com 
posições desconhecidas, causando um acoplamento complexo entre as equações de campo de 
cada fase e as condições interfaciais. Além disso, a existência de flutuações das variáveis, devido á 
turbulência e aos movimentos das interfaces, introduz nos escoamentos multifásicos uma 
característica estatística.

Ishii (1975) observou que as dificuldades matemáticas encontradas com a formulação local e 
instantânea podem ser consideráveis e em alguns casos insuperáveis. Entretanto essa formulação 
pode ser diretamente aplicada no estudo de escoamentos separados, tais como o escoamento 
estratificado e o anular, no estudo do crescimento de uma bolha ou problemas envolvendo fi êntes 
de fusão ou solidificação. Adicionalmente, a formulação local e instantânea é a base fundamental 
de todos os modelos de escoamentos muhifásicos cujas equações sejam obtidas por técnicas de 
realização de médias e é matematicamente rigorosa, desde que a hipótese do contínuo seja válida 
para cada subregião.

Em aplicações tecnológicas, os detalhes microcópicos do movimento dos fluidos e de outras 
variáveis são raramente necessários e assim, os aspectos macroscópicos do escoamento são mais 
importantes. Com isso, através de técnicas apropriadas obtém-se valores médios dos parâmetros 
que descrevem o movimento e propriedades dos fluidos, eliminando-se as flutuações locais e 
instantâneas. Contudo, é importante notar que as propriedades estatísticas dessas flutuações, as 
quais influenciam os processos macroscópicos, devem ser considerados na formulação baseada 
em médias. ^

Os métodos de obtenção de valores médios que podem ser aplicados a problemas termo- 
hidrodinâmicos são aqueles que obtêm médias temporais, médias espaciais ou médias amostrais. 
Diferentes abordagens matemáticas usadas na obtenção do modelo de dois fluidos são
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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 ao mesmo modelo e todas dependem de correlações constitutivas para a sua 
complementação.

Apresenta-se a seguir, a formulação local e instantânea e as equações médias no tempo, 
conforme a metodologia desenvolvida por Ishii (1975).

2.6.1 A Formulação Local e Instantânea

A equação que representa a conservação local e instantânea de imia propriedade genérica (j), 
para cada uma das fases k, é dada por,

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

difiasivo local da propriedade e S  ̂é a geração de (j)̂  por unidade de massa.

As equações que descrevem as leis de conservação de interesse, são obtidas a partir da 
escolha adequada dos parâmetros <t>k, e Sĵ , como indicado na Tab. 2.1. A Eq. 2.18 aplica-se 
para cada uma das fases k, mas não se aplica através das interfeces. Uma forma particular de 
balanço é realizado nessas interfaces para considerar as descontinuidades das variáveis nessa 
região, resultando em condições, conforme já observado no Item 2.1.3, conhecidas como 
condições de "salto", que especificam a transferência de massa, quantidade de movimento e 
energia através das interfaces. As condições de "salto" na interface para o balanço de conservação 
da propriedade <t>, desconsiderando os efeitos da tensão superficial, são dadas por,

Í [ P A ( V t - V , )  + Í J . n ^ = 0  (2.19)
k=l

em que é o vetor velocidade interfacial e é o vetor imitário cujo sentido é o da normal 

externa à superficie de controle da fase k.



2 E sc o a m e n t o s  B if á s ic o s  46

Tabela 2.1 Definição dos parâmetros das equações de conservação.

Propriedade
Conservada Sr

Massa 1 0 0
Quantidade de 
Movimento. Vk - t k gk

Energia eu Qk “ Tk.Vk ik-V  + Qk/Pk

Na Tab. 2.1, o tensor tensão de Cauchy, Tĵ , é dado por

onde Pk é a pressão termodinâmica, i é o tensor identidade e é o tensor de tensões viscosas.

Substituindo os parâmetros definidos na Tab. 2.1, na Eq. 2.18, obtém-se as equações locais e 
instantâneas, para cada uma das fiises, representando os princípios de conservação, dadas por,

(i) Conservação da massa:

5pk
Õt

+ V.[PfcVJ = 0 (2.21)

(ii) Conservação da quantidade de movimento:

+ v.[p^ ] = -  Vp^ + V.T^ + (2.22)

(iii) Conservação da energia: 

5(Pk6k)
õt

+ V.ÍP^ek Vk ] = -  V.qk + V.(T. V) + p ,g , . Vk + Qk (2.23)



na qual = [u  ̂+ (v^. v^) / 2] é a energia do fluido, u  ̂é a energia interna do fluido, é o vetor 

fluxo de calor e é a taxa de geração de energia por unidade de volume.
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2.6.2 A Formulação Média no Tempo

No estudo dos escoamentos turbulentos monofósicos, as variáveis são analisadas segundo valores 
médios no tempo e não como valores locais e instantâneos. Da mesma forina, na análise dos 
escoamentos bifásicos, as equações locais e instantâneas podem sofrer uma operação de média em 
um intervalo de tempo At. Como hipótese, esse intervalo de tempo deve ser suficientemente 
grande quando comparado às variações locais das propriedades ou às flutuações turbulentas, e 
suficientemente pequeno quando comparado às flutuações do escoamento. Tál hipótese é idêntica 
àquela usada na análise do escoamento turbulento monofâsico.

Considerando um escoamento bifésico (k=l,2) ao longo de um tubo, em qualquer instante de 
tempo, um dado ponto Zq no interior desse tubo pode ser ocupado pela fese 1, ou pela fàse 2 ou 
pela interfece. O intervalo de tempo At pode, então, ser dividido em At; e Atj. At̂  representa o 
conjimto de intervalos de tempo nos quais as características da interfece são dominantes e onde a 
equação do balanço interfecial, Eq. 2.19, é válida e Atj representa o intervalo de tempo ocupado 
pelas feses, durante o qual a equação de balanço, Eq. 2.18, se aplica. Esse último intervalo de 
tempo é por sua vez dividido nos intervalos de tempo de residência de cada fese, ou seja,

AtT=Ati+At2 (2.24)

A média no tempo de uma função genérica Fk é definida por

Fk(z„t„) = l i m ^  ÍFk(z„,t)dt (2.25)
S-+0 At J8-+0 At

At

onde Zq é lun ponto de referência no escoamento, no instante de tempo tg, ô é a espessura da 
região interfecial e representa uma variável na formulação local e instantânea, relativa à fese k.
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Considerando que as interfaces não sejam estacionárias e que não ocupem uma posição Zq por 
intervalos de tempo finitos, define-se a função densidade de fase média no tempo, , como

«k = At
(2.26)

A fimção é também conhecida como fração de vazio local e é um parâmetro fundamental 
nos estudos que envolvem equações de campo médias no tempo. Fisicamente representa a 
probabilidade da presença da fase k em , expressando assim a importância relativa dessa fàse.

O valor médio da fimção F  ̂ no intervalo de tempo de residência da fase k (At^), F^, é 

também definido por,

Atw .

Fkdt (2.27)
At.

Realizando então a média temporal da Eq. 2.18 obtém-se a equação de conservação média 
para a fàse k, dada por.

^(«kPk<l>k)
dt

+ V.(akPkVk(j)k) = - V . ( a J )  + ttkPkSk+Ik (2.28)

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

.ni (2.29)

em que é a componente do vetor velocidade interfacial Vj na direção de ii, ou seja, 

= (Vj .ii) ; j corresponde à interfece passando pelo ponto Zq durante o intervalo de tempo At.

Da mesma forma, realizando a média temporal da Eq. 2.19, obtém-se a equação de balanço 
interfacial média, conhecida como condição de transferência interfacial, dada por,
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1 ^  1
At v„i k=l

.n t = 0 (2.30)

ou também.

Z i k = o
k=l

(2.31)

As Eqs. 2.28 e 2.30 expressam o princípio de conservação da propriedade (j), respectivamente, 
no volume contendo a fese k e nas interfeces, constituindo a formulação do modelo de dois 
fluidos. Com essas equações 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 contínuos coexistindo.

Substituindo os parâmetros definidos na Tab. 2.1 nas Eqs. 2.28 e 2.30, obtém-se as equações 
médias que definem os princípios de conservação e as respectivas condições de transferências 
interfaciais, associadas à fese k, dadas por,

(i) - Conservação da Massa:

g(akPk)
a + V.(akPkVk) (2.32)

com a condição interfacial de transferência de massa, dada por

E r , = o
k=l

(2.33)

em que Fk é a taxa de transferência de massa interfacial por unidade de volume. No escoamento 
bifásico produzido pela expansão de um líquido sub-resfiiado ao longo de um tubo, o termo de 
transferência interfecial de massa representa a taxa de geração de vapor por unidade de volume.

A Eq. 2.32 é a equação da continuidade para cada uma das feses e a Eq. 2.33 expressa o 
princípio de conservação da massa nas inteifaee^.
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(ii) Conservação da Quantidade de Movimento:

^(«kPkVk)
dí

+ V.(akPkVkVk) =-V(akPk) +V.(akTj +

(2.34)

+ akPkÍk+Mk

com a condição interfacial de transferência de quantidade de movimento, dada por

E M k = 0
k =l

(2.35)

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

M k = r k V i+ p ^ V a ^ + F y (2.36)

na qual p^ é o valor médio da pressão na interface da fese k.

Os termos do lado direito da Eq. 2.36 representam as forças por xmidade de volume da 
mistura que contribuem com a transferência interfecial de quantidade de movimento, devido, 
respectivamente, à transferência de massa, ao gradiente de concentração, ou de fração de vazio, e 
à força interfacial, F^.

(iii) - Conservação da Energia:

a[akft(ük + VkV2 )] 
di

+ V.[akft(ük + Vk"/2 )Vk] = - V . ttkq

(2.37)

V. ttkT.Vk + akpik.Vk +akQ +Ek

com a condição interfacial de transferência de energia, dada por.
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Z E ^ = 0
k =l

(2.38)

na qual o termo representa a transferência interfacial de energia para a fàse k, dado por 
(1 ^ ,1975 ),

EK=r,(h , ,+ .V, .V^-V^^/2)  + q j , - p „ A ^  + F^,.V, (2.39)

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

A Eq. 2.37 também pode ser escrita como,

a [a ,p ,(h ,+ V ,V 2 )]
dt

_  ^(akTk)

+ V. « k /V , + akPSk/-íVk +atQ+(^Ek
/ '

dt
-V . '

«kq +

(2.40)

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

Para o escoamento bifasico, o modelo de dois fluidos utiliza seis equações de conservação: 
duas de conservação da massei, duas de quantidade de movimento e duas de conservação de 
energia. Para a solução desse sistema de equações, é necessário especificar através de relações 
constitutivas os termos Tk, Mk e Ek, que representam, respectivamente, os mecanismos de 
transferência interfecial de massa, quantidade de movimento e energia, para cada fase k, assim 
como é feito para o tensor de tensões e para o fluxo de calor. Além disso, para complementar o 
modelo são necessárias equações de estado e equações que especificam as transferências fluido- 
fi-ontéiras, tal como o atrito entre o fluido e a parede do tubo.

O uso de equações de conservação separadas para cada fase, possibilita a descrição dos 
fenômenos de não-equibTjrio hidrodinâmico e térmico entre as fases. Entretanto, o modelo 
necessita de informações adicionais sobre: os regimes de escoamento, a densidade inicial de 
nucleação, o diâmetro médio de bolhas, o atrito e a transferência de calor interfecial.
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As equações que descrevem o escoamento ao longo de tubos capilares são apresentadas neste 
capítulo, em conjunto com as hipóteses simplificativas consideradas no modelo. Apresentam-se 
também, as condições de contorno do problema e os parâmetros: densidade de núcleos de vapor e 
o diâmetro inicial de bolhas. Além disso, discutem-se alguns aspectos sobre ò escoamento crítico 
ou bloqueado, destacando-se dois critérios para a verificação da condição crítica nos escoamentos 
bifásicos.

Para melhor representar o escoamento bifásico, o modelo de dois fluidos (Ishii, 1975) é usado, 
permitindo que sejam considerados o não-equilíbrio hidrodinâmico e térmico entre as fases, 
causados pela diferença de velocidade e temperatura entre elas. O sistema de equações resultante 
deve ser complementado por equações constitutivas, que dependem dos regimes do escoamento.

O modelo a ser utilizado e a metodologia de solução das equações diferenciais são descritos, 
respectivamente, nos Itens 3.6 e 3.7.

3.1 C o n s id e r a ç õ e s  P re lim in a re s

No presente trabalho, o escoamento ao longo do tubo capilar é dividido em duas regiões: aquela 
em que o fluido refiigerante encontra-se no estado de líquido sub-resfi-iado e aquela de 
escoamento bifâsico líquido-vapor, conforme se observa na Fig. 3.1 .0 escoamento é considerado 
unidimensional, uma vez que os diâmetros dos tubos capilares aqui analisados encontram-se na 
faixa entre 0,5 e 2,0 mm.

As hipóteses simplificativas consideradas neste modelo são:

(i) tubo capilar reto, horizontal e com diâmetro constante;

(ii) escoamento incompressível na região de Hquido sub-resfiiado;
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(iii) escoamento unidimensional, em regime permanente e adiabático;

(iv) refrigerante isento de óleo;

(v) vapor, quando presente, está saturado em relação à pressão local;

(vi) o fenômeno de metaestabilidade do escoamento é desconsiderado;

(vii) ambas as fases estão na mesma pressão em qualquer seção transversal ao longo do tubo, ou 
seja, os efeitos de tensão superficial são desconsiderados.

Condensador Região de Líquido
.1

Região
Bifásica Evaporador

3 4f-------^

F ig u ra  3.1 Esquema de um tubo capilar.

3.2  E q u a ç õ e s  G o v e rn a n te s

3.2.1 R e g iã o  d e  E s c o a m e n to  d e  L íq u id o  S u b - re s f r ia d o

Uma vez que o escoamento nesta região é considerado incompressível, a equação da conservação 
da quantidade de movimento e da conservação de energia, são aquelas já apresentadas no 
Item 2.5.1, ou seja, as Eqs. 2,7 e 2.8.

3 .2 .2  R e g iã o  d e  E s c o a m e n to  B ifá s ic o

Para obter a forma unidimensional do modelo de dois fluidos integra-se o modelo tridimensional, 
apresentado no Item 2.6, ao longo da área da seção transversal do tubo introduzindo-se valores 
médios adequados para as variáveis (Ishii e Mishima, 1984). Com a realização de médias, a 
informação sobre a mudança das variáveis na direção normal ao escoamento no interior do tubo é
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perdida e a transferência de quantidade de movimento e energia entre a parede e o fluido são 
expressas por correlações empíricas ou modelos simplificados.

O valor médio da fionção F,j na área da seção transversal do tubo, A, e o valor médio 
ponderado de são, respectivamente, expressos através das seguintes definições.

F.dA (3.1)

(«kFk) (3.2)

na qual (a) = (av)  = l - ( a L )  fixação de vazio média na seção ou fi âção de vapor média na 

área, que pode também ser definida por.

(a) =
A J

A

(a) =

t t y d A  OU,

(3.3)

onde A é a área total da seção transversal do tubo e Ay e Al são as áreas da seção transversal do 
tubo ocupadas respectivamente pelo vapor e pelo líquido.

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

fese é considerada uniforme na seção transversal, ou sejá; ((Pk)) = Pk- Tal hipótese é válida aqui 

devido aos pequenos diâmetros dos tubos capilares..

A realização da média de uma variável, elimina as variações da mesma na área ou no volume 
considerado. Entretanto, coeficientes de distribuição devem ser considerados para caracterizar a 
diferença entre a média do produto de variáveis e o produto das variáveis médias. Para o fluxo de 
quantidade de movimento, o coeficiente de distribuição é definido por (Ishii e Mishima, 1984),



3  F o r m u la ç ã o  DO P r o b l e m a  55

( o - X )

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

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

Cv l=1 + 1,5(Co-1 ) (3.5)

Cyy = l  + 0,5(Co-l) (3.6)

onde Co é o parâmetro de distribuição de fluxo volumétrico do modelo "drift flux", calculado pela 
seguinte correlação empírica (Ishii, 1977),

Co = 1,2-0,2Vp v / P l (3.7)

No regime anular, Ishii (1977) calculou o coeficiente Cy^ = 1,02 para o escoamento 

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

Para a entalpia da fese k, o coeficiente de distribuição, de forma similar à Eq. 3.4, é definido 
por (Ishii e Mishima, 1984),



Assumindo perfis de velocidade e entalpia pela "lei exponencial" para o escoamento 
turbulento, Ishii (1977) mostrou que os coeficientes de distribuição de entalpia são 
aproximadamente unitários, ou seja; = Cĵ y = 1.

Além disso, em condições de equibljrio térmico: \  = hL̂ t̂ e hy = hŷ ^̂  (h ŝat e hŷ ^̂  são, 
respectivamente, as entalpias do líquido e do vapor saturados), os perfis de entalpia de cada fàse 
são completamente planos e os coeficientes também são unitários.

Assim, no presente trabalho os coeficientes Cy  ̂ e são assumidos igiiais à unidade, 
considerando que nos regimes em bolhas e agitante, não foi encontrada na literatura correlações 
do coeficiente Cq para escoamentos de fluidos refi-igerantes e que Cyĵ  = 1 no regime anular 

(escoamento turbulento).

Por simplicidade, as notações de médias no tempo e na área não serão mais usadas a partir 
deste ponto, mas observa-se que as equações consideradas são equações médias no tempo e no 
espaço.

(i) Equações de Conservação da Massa
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d [ ( i - q ) P . v j ,
dz

(3.10)
dz

onde z é a distância ao longo do tubo (vide Fig. 3.1) e, da condição interfacial de transferência de 
massa (Eq. 2.33), Fy = -Pl = F é a taxa de transferência de massa interfacial por unidade de 
volume.

As vazões mássicas de líquido, iíIl , e de vapor, ih^, são dadas respectivamente por.

riiL = (l -a)pLVLA = ( l -x * ) rh  (3.11)

ihy = apy VyA = x*rh (3.12)



nas qxiais x* é a fração mássica, definida pela Eq, 2.6, e m = ( iíil + m y) é a vazão mássica total 
ao longo do tubo.

Derivando a Eq. 3.11 ou a Eq. 3.12 em relação à coordenada z e usando, respectivamente, as 
Eqs. 3.9 ou 3.10, a taxa de transferência de massa interfacial, F, é dada por.

3 F o r m u la ç ã o  DO P r o b l e m a  51

r = G ^  (3.13)
dz

onde G = (m / A) é o fluxo de massa.

Salienta-se que, a fração mássica x* não deve ser confundida com a definição de título 
termodinâmico da mistura, x, que é a razão entre a massa de vapor presente na mistura e a massa 
total da mistura. Usando a definição de fração de vazio, Eq. 3.3, e de massa específica da mistura 
líquido-vapor [p^ = (1 -  a)pL + a p y ] , o título é dado por.

x = --------- ---------------- (3,14)
[( l-a)pL +çtpv]

Usando as Eqs. 2.6, 3.11 e 3.12, obtém-se a seguinte expressão para a fração mássica,

x ’ = ----------------------------------- (3.15)
[ ( l - a ) P t V , + a p v V v l

Nos escoamentos bifásicos em equilíbrio hidrodinânico (Vl = Vy) e equilíbrio termodinâmico 
( P l = P v  e T l = Ty), as definições de título e fração mássica são coincidentes, conforme se 
observa nas Eqs. 3.14 e 3.15.' Esse é o caso do modelo homogêneo, apresentado no Item 2.5

(ii) Equações de Conservação da Quantidade de Movimento
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d (ap v V ^ )_  dp
----- ------------ a — - l ^ w v +1 vVj (3.17)

dz dz

nas quais e F ^  são, respectivamente, as forças por unidade de volume devido ao atrito entre 
a parede do tubo e as fases de líquido e vapor; V; é a velocidade interfacial e ® ^vi são, 
respectivamente, as forças interfaciais por unidade de volume atuando sobre a fese líquida e sobre 
a fese de vapor.

A condição interfecial de transferência de quantidade de movimento (Eq. 2.35), usando o 
termo de transferência interfecial de quantidade de movimento (Eq. 2.36) com as devidas 
simplificações, estabelece que,

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

Substituindo na Eq. 3.18 a condição interfacial de transferência de massa (Fy = -Fl = F), as 
forças Flí e Fvi são dadas por,

Fl í =~Fv í =F lv (3-19)

ou seja, Flv ® ^ força interfecial por unidade de volume atuando sobre a fase líquida na direção do 
escoamento e na direção oposta sobre a fase de vapor. Tanto F\Vk como Flv devem ser 
especificadas por relações constitutivas.

Uma vez que as feses possuem velocidades diferentes, a mudança de fase contribuirá com a 
variação de quantidade de movimento. Expandindo as derivadas do lado esquerdo das Eqs. 3.16 e 
3.17, obtém-se, respectivamente para as feses líquida e vapor.

(1 - a ) p , V ,  V, V, (3.20)
dz dz dz

aPvVv Vv = .a  4 -  + Fvi + Tv V, (3.21)
dz dz dz
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as quais, usando as Eqs. 3.9 e 3.10, são respectivamente escritas por,

( l - a ) p , V i . í J Í - = , _ ( i - a ) Í _ F „ L  +Fu +rL(Vi - V , )  (3.22)
dz dz

o t P v V v ^  = - a ^ - F w v + F v . + r v ( V i - V v )  (3.23)
07 dz

onde os termos rL(Vj-VL) e rv (V i-V v )  representam a força por unidade de volume, 
responsável pela variação de quantidade de movimento devido à mudança de fese. Uma expressão 
geral para a velocidade interfacial, usando um fator de ponderação t], foi proposta por 
Wallis (1969) e é dada por.

Ví = tiVl + ( 1 - ti)Vv (3.24)

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

coeficiente não é bem conhecido e tal distribuição é dificil de ser prevista, uma vez que depende 
da natureza do processo (vaporização ou condensação) e da sua interação com os mecanismos 
hidrodinâmicos, responsáveis pelo surgimento da força de atrito interfacial. No presente trabalho, 
utiliza-se o valor t] = 0,5 sugerido por Wallis (1969). Uma análise da sensibilidade do modelo a 
este parâmetro é apresentada no Apêndice C.

(iii) Equações de Conservação da Energia

Considerando as hipóteses simplificativas apresentadas, as equações de coiiservação da energia 
para as fases líquida e de vapor assumem, respectivamente, as seguintes formas.

d
dz (l-a)PLVL

v r
hL + —   ̂ 2 - - q i  + j r L ( y y - y l )  (3.25)
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dz
apvVv hy +

\y
1

= q . + - r v ( v 4 - v O (3.26)

onde Hl e hy são, respectivamente, as entalpias das fases líquida e de vapor e q; é o calor 
transferido na interface por unidade de volume.

Assim, as equações que governam o escoamento ao longo dos tubos capilares, no presente 
modelo, são: as equações de conservação 2.7 e 2.8 na região de líquido, que devem ser 
respectivamente solucionadas para o cálculo das variáveis pressão e temperatura e as seis 
equações de conservação 3.9, 3.10, 3.22, 3.23, 3.25 e 3.26 na região bifásica, que devem ser 
solucionadas para o cálculo das variáveis a, x*, V l , V y ,  p e Hl  ( o u  T l  ) .

Para tanto é necessário especificar as equações constitutivas para as forças e Flv, para o 
calor transferido na interface, além das correlações para o cálculo das propriedades 
termodinâmicas p y , Pl e hy que estão apresentadas no Apêndice A.

3 .3  C o n d iç õ e s  d e  C o n to rn o  e  P a r â m e t r o s  d o  P ro b le m a

Na Fig. 3.2 são mostrados os pontos 1 a 4 que se referem à representação esquemática do 
escoamento ao longo de um tubo capilar, de acordo com a Fig. 3.1.

F ig u ra  3 .2  Diagrama esquemático pressão-entalpia para a representação dos estados 
termodinâmicos 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 líquido sub-resfriado ou no estado de saturação, com título 
igUal ou maior do que zero. A pressão nesse ponto é calculada a partir da pressão medida na 
conexão de entrada do tubo capilar, p̂ ĵ, aplicando-se os princípios de conservação da massa e de 
conservação da energia entre os pontos 1 e 2 e entre o ponto 1 e o ponto da tomada de pressão 
(Pg„J, mostrados na Fig. 3.3,

Entre os pontos 1 e a tomada de pressão supõe-se que não ocorram perdas de carga 
localizadas e considera-se nula a velocidade na tomada de pressão, A temperatura do fluido 
refiigerante na entrada do tubo, Tj, é determinada em fimção da temperatura de saturação, 
relativa à pressão p̂ ĵ e do grau de subresfiiamnto, AT̂ û  •

Assim, as condições de contorno na entrada do tubo capilar são dadas por.

G"(l + K) -  „  , -
z  =  0  ^  P 2 =  P e n t ----------^ ------------  ; T j  =  ( p , „ , )  -

2Pl
(3,27)

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

F ig u ra  3 .3  Esquema da conexão de entrada do tubo capilar.

Melo et al. (1995), mostraram que esse coeficiente tem uma pequena influência sobre o 
escoamento e a partir de 228 pontos experimentais obtiveram valores médios, mostrados na 
Tab. 3.1, em fimção da relação de diâmetros D/D^, onde D é o diâmetro interno do tubo capilar e 

é o diâmetro interno da conexão de entrada (Fig. 3.3). Tais valores são usados no presente 
trabalho.
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T a b e la  3.1 Valores médios de K (Melo et al, 1995).

Relação de diâmetros D/D̂ . K

0,128 =2,7

0,183 5 1,0

Para a solução das equações de conservação na região bifásica é necessário que sejam 
conhecidas as condições de contorno para as seis variáveis: a , x*, Vl, Vy , p e hL- De acordo 
com o Cap. 2, os processos reais de mudança de fase usualmente ocorrem sob condições de não- 
equilíbrio. Como exemplo, nos processos reais de vaporização uma parte do líquido está quase 
sempre superaquecida.

O desenvolvimento de correlações para a previsão da subpressão de vaporização e de modelos 
para a cálculo da taxa de geração de vapor durante os processos de expansão, é objeto de estudo 
de vários pesquisadores. Esses modelos têm abordado diferentes aspectos da teoria clássica da 
nucleação de bolhas, tais como a formação, o crescimento e a convecção de bolhas. Dentre os 
vários 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 nucleação heterogênea, além de imia correlação para o 
cálculo da subpressão de vaporização no escoamento de refrigerantes ao longo de tubos capilares.

A taxa de vaporização é fimção da densidade de partículas o\x densidade de núcleos de vapor 
no fluido (N), definida por Ishii e Mishima (1984), como.

onde Bj é o volume de uma partícula em dispersão.

Esse é um parâmetro dificil de ser medido e foi considerado constante nos modelos de 
Richter (1983), Dobran (1987) e Schwellnus (1988), ou calculado pela teoria da nucleação 
homogênea, nos trabalhos de Ardron (1978) e Elias e Chambré (1984). Além disso, assim que a 
nucleação se inicia, o valor do diâmetro médio inicial das bolhas formadas ou da fração de vazio 
inicial, é requerido. Richter (1983) apresentou uma amplã discussão sobre a forma como 
diferentes autores consideraram a densidade inicial de núcleos e o diâmetro inicial de bolhas.



De acordo com Schwellnus (1988), esses dois parâmetros são aqueles cuja verificação é a 
menos adequada em todo o modelo. Em alguns modelos inclusive eles comportam-se como 
parâmetros ajustáveis para melhorar a concordância com os resultados experimentais.

Devido à falta de informações à respeito do valor da densidade inicial de núcleos, Nq , e do 
diâmetro inicial de bolhas, d̂  , para os escoamentos de fluidos refi-igerantes, os seguintes valores 
foram assumidos no presente trabalho (Richter, 1983); do = 2,5x10-5 m e Ng = lÔ  ̂ núcleos/m^. 
Esses parâmetros foram mantidos constantes para os diferentes casos considerados, irnia vez que 
o objetivo é a obtenção do melhor modelo possível através do uso das correlações disponíveis e 
não pelo ajuste de parâmetros. E importante salientar que os valores dos parâmetros Nq e dg são 
usados somente na região do escoamento em bolhas, sendo que o diâmetro médio das bolhas é 
calculado em função de N e a , à medida que a solução das equações é obtida nessa região. No 
Apêndice C é apresentada uma análise de sensibilidade do modelo aos parâmetros Nq e dg.

Salienta-se também que, apesar dos diâmetros de bolhas serem da ordem de lO'̂  m , nos testes 
ralizados com o modelo (vide Cap. 4), a diferença entre as pressões py e Pl , calculadas pela 
equação de Yoimg-Laplace (Eq. 2.1), foi da ordem de 10̂  Pa (0,01 bar). Essa diferença é inferior 
à incerteza máxima de medição de ± 2 kPa (± 0,02 bar), obtida na calibração dos transdutores de 
pressão usados por Gonçalves (1994) e Melo et al. (1995) (vide Item 4.1).

Uma vez que o fenômeno de metaestabilidade do escoamento é desconsiderado, é assumido 
que a nucleação inicie-se na pressão de saturação relativa à temperatura na saída da região de 
Hquido ou seja, no ponto 3 da Fig. 3.2. Esse ponto é identificado pela comparação entre a 
temperatura do fluido refiigerante na região Hquida e a temperatura de saturação (p), obtida a 
partir da pressão, através de uma correlação termodinâmica apresentada no Apêndice A.

Considerando que as bolhas formadas sejam esféricas (Bd = Ttd̂  / 6), a condição de contorno 
na entrada da região bifósica, é dada por,

Z = Z3 P = Psat(T3)

Vj = ---------------------------- , Vv=SoVr (3.29)
 ̂ [( l-ao)PL+SoaoPvl ’ ° ^

do _ * — ^oPv^v

3  F o r m v l a ç ã o  DO P r o b l e m a  63

6 [(l-tto)pLVL+aoPvVv]

onde Sq = 1 é o deslizamento inicial entre as fases.
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Na saída do tubo capilar, ponto 4 da Fig. 3.2, nenhuma das variáveis a, x*, Vl, Vy, p e \  são 
conhecidas. A pressão do fluido refrigerante nesse ponto corresponderá à de evaporação caso o 
escoamento não esteja bloqueado. Entretanto, atingida a condição crítica na saída do tubo, o que 
é comum em tubos capilares usados em sistemas de refrigeração, a pressão nesse local poderá ser 
superior à pressão de evaporação. Os critérios para a determinação do bloqueio do escoamento, 
são apresentados e discutidos no próximo item.

3 .4  C o n d iç õ e s  d o  E s c o a m e n to  C ritic o

No escoamento monofósico a ocorrência de um distúrbio, tal como a variação da pressão a 
jusante do escoamento, é transmitida através de um fluido compressível por meio de ondas, cuja 
velocidade local é a do som relativa ao movimento do fluido (James, 1984). Para o escoamento 
subsônico, essas ondas propagam-se com uma velocidade maior que a do escoamento e a 
variação na pressão a jusante pode ser "comunicada" à região a montante do fluido.

Porém, tal "comunicação" não é realizada caso a velocidade do fluido seja igual ou superior à 
velocidade do som, uma vez que as ondas não conseguem se propagar através do fluido e o 
escoamento é então conhecido como crítico ou bloqueado. Portanto, no escoamento monofesico 
a vazão mássica crítica é calculada usando a velocidade do som no fluido.

Nos escoamentos biíasicos ou multifásicos, a situação é mais complexa, devido à formação de 
novas interfaces (nucleação), diferentes regimes de escoamento e diferentes velocidades e 
temperaturas entre as fases, o que dificulta o cálculo da velocidade do som nesses escoamentos.

Entretanto, a determinação da pressão de bloqueio é fiindamental para a solução das equações • 
que governam o escoamento ao longo do tubo capilar. Conforme mostra-se na Fig. 3.4, com o 
bloqueio do escoamento, reduções sucessivas da pressão de evaporação não alteram o fluxo de 
massa ao longo do tubo capUp. Assim, o escoamento será crítico quando o fluxo de massa atingir 
um valor máximo ao longo do tubo, ou seja,

^  = 0 (3.30)
ôp

Muitos estudos sobre o escoamento em tubos capilares assumindo o modelo homogêneo, têm 
usado o critério do número de Mach (M) unitário para a determinação do bloqueio do 
escoamento, isto é.
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= 1
bloqueado

(3.31)

onde a velocidade local do som, c, usando a hipótese de escoamento adiabático e reversível, é 
dada por.

õp
(3.32)

edO
C/3'C«

O
'See
>

Escoamento crítico 
(bloqueado)

Pressão de Evaporação 

F ig u ra  3 .4  Escoamento bloqueado ao longo de um tubo capilar.

Mezavila (1995) apresentou uma análise do critério estabelecido pela Eq. 3.26 e observou que 
o número 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 número 
de Mach, uma vez que este varia com o tamanho do incremento usado no cálculo numérico da 
derivada mostrada na Eq. 3.32. Deve-se ressaltar que essa dificuldade está também relacionada 
com a grande variação das propriedades envolvidas no cálculo dessa derivada, notadamente a 
pressão e a massa específica, em tomo da posição de bloqueio.

Duas formas de verificação da condição crítica nos escoamentos bifásicos foram discutidas 
por Schwellnus (1988) e são abordadas no presente trabalho. Uma delas, proposta por Bouré et 
al. (1976), que envolve o cálculo de determinantes de matrizes, considera um sistema de equações 
diferenciais de primeira ordem, dado por,
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[ A ] ^ W = [ B ]  (3.33)
dz

na qual [A] e [B] são, respectivamente, a matriz e o vetor coluna de coeficientes e [(()] é o vetor 
de variáveis dependentes. Esse sistema representa, por exemplo, £is seis equações diferenciais de 
primeira ordem (Eqs. 3.9, 3.10, 3,22, 3.23, 3.25 e 3.26) que descrevem o escoamento bifásico 
unidimensional ao longo de um tubo de seção transversal constante, quando escritas na forma a 
ser apresentada no Item 3.6. Nesse caso o vetor (|) é composto pelas seis variáveis dependentes 
[ ( j ) ] = a ,  X * , V l , V v , p e h L .

A solução do sistema de equações representado pela Eq. 3.33, é obtida, geralmente, partindo- 
se dos valores das variáveis dependentes ^  na entrada do tubo e calculando-se essas variáveis em 
todas as seções ao longo do tubo. Em uma dada seção, o cálculo das derivadas de <|) com relação 
à coordenada z, envolve um sistema de equações algébricas lineares e o determinante A da matriz
[A]. Caso A 0 até a seção de saída do tubo (z = L), nenhuma singularidade aparece no processo 
e haverá somente uma solução do problema. Nesse caso o escoamento não é crítico 
(Bouré et al., 1976).

Caso A = 0 em qualquer seção, o problema pode ser impossível ou indeterminado, 
dependendo do cumprimento de uma condição de compatibilidade. Essa condição estabelece que 
todos os determinantes Aj devam ser nulos simultaneamente quando A = 0. Aj são os 
determinantes das matrizes obtidas quando a coluna j de [A] é trocada pelo vetor coluna [B]. O 
fato de não existir nenhuma solução, significa que alguns dos valores assumidos para as variáveis 
(l)j na seção de entrada, não são realistas.

Geralmente, de acordo com a experiência física, se a condição de compatibilidade é verificada 
quando A = 0, a vazão mássica pode ser reduzida pois elimina a rndeterminação, mas não pode ser 
aumentada uma vez que induz á impossibilidade. Nesse caso, o escoamento é crítico (Bouré et 
al., 1976). Portanto, a condição necessária para que o escoamento esteja bloqueado é dada por,

A = 0 e Aj = 0 , j  = l,n  (3.34)

onde n é o número de equações do sistema. Com isso, o fluxo de massa crítico é aquele obtido 
quando as condições especificadas pela Eq. 3.34 ocorrerem na seção transversal mínima ao longo 
do conduto ou, no caso do tubo de seção constante, em sua saída.

Uma outra forma para a verificação da condição crítica foi primeiramente apresentado por 
Fauske (1962) e baseia-se em observações teóricas e experimentais de que, sob condições de
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escoamento crítico, o gradiente de pressão assume um valor máximo finito, para um dado fluxo 
de massa e um dado título, ou seja.

^dz
—>■ (Valor Máximo Finito ) (3.35)

crítico

Esse valor máximo é geralmente arbitrário, devendo entretanto ser suficiente para permitir a 
correta determinação da posição de bloqueio. Um valor excessivamente elevado pode ser 
inaceitável, uma vez que pode conduzir a uma pressão crítica demasiadamente reduzida e 
fisicamente irreal. Nos trabalhos de Ardron (1978), Richter (1983), Elias e Chambré (1984), 
Schwellnus (1991) e Dagan et al. (1993), a seção de bloqueio foi estabelecida como aquela em 
que (dp/dz) atingia valores elevados, arbitrados de acordo com a Tab. 3.2.

T a b e la  3 .2  Valores de (dp/dz) usados para o critério de bloqueio de Fauske (1962).

Ardron (1978)
Elias e Chambré (1984) Richter (1983) 

Dagan et aL (1993)

Schwellnus
(1991)

Okazaki (1981) 
Mezavila (1995)

y d z j

♦incremento
> 5x1Q9 (Pa/m) > 10̂  (Pa/m) >2x1Q9 (Pa/m) anterior àquele em 

que (dp/dz) inverte 
0 sinal

Okazaki (1980) e Mezavila (1995) usaram também o critério de Fauske (1962), mas 
estabeleceram como seção de bloqueio o incremento anterior àquele onde o sinal do gradiente de 
pressão (dp/dz) se invertia. Esse procedimento foi adotado em fimção da grande variação dos 
termos das equações envolvidas em tomo da posição de bloqueio. Mezavila mencionou que a 
determinação clara do ponto onde (dp/dz) é máximo, somente é obtida com base em um 
incremento de comprimento muito pequeno, da ordem de micrômetros. Utiüzou-se então, um 
incremento maior, da ordem de milímetros, e obteve-se a solução do sistema de equações 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 máximo.

Os critérios de Bouré et al. (1976) e aquele do gradiente de pressão máximo (Fauske, 1962) 
foram testados neste trabalho. Este último foi escolhido para ser usado na mesma forma 
empregada por Okazaki (1980) e Mezavila(1995) (vide Item 4^2), por ser mais sirnple-s se
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numericamente mais rápido. Além disso, não se conseguiu determinar a seção de bloqueio devido 
a inconsistências no uso do critério de Bouré et al. (1976), conforme será discutido no Item 4.2.

3 .5  R e la ç õ e s  C o n s t i tu t iv a s

Para a solução do sistema de equações apresentado no Item 3.2, devem ser fornecidas as relações 
constitutivas que, geralmente, são de base empírica ou são estabelecidas segundo modelos 
simplificados.

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

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

Na região bifásica são necessárias correlações para:

(i) a força de atrito entre cada fase e a parede do tubo;

(ii) a área interfacial;

(iii) a força interfecial;

(iv) a transferência de calor interfacial.

Tais correlações dependem do regime de escoamento e podem ter uma influência significativa 
nos resultados finais do modelo. No escoamento de uma mistura líquido-vapor ao longo de um 
tubo, observam-se diferentes regimes de escoamento antes do aparecimento da condição de 
bloqueio. Tais regimes vão desde o escoamento em bolhas, passando pelos escoamentos agitante 
e anular até o regime disperso em gotas.

Nos modelos unidimensionais, os termos interfaciais de força e de transferência de calor 
possuem usualmente a forma do produto entre uma área e uma força motriz. As correlações para 
esses termos devem ser estabelecidas individualmente para cada regime de escoamento, uma vez 
que não há relações simplificadas válidas para toda a faixa de transição entre esses regimes.
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3.5.1 T ra n s iç ã o  E n tre  o s  R e g im e s  d e  E s c o a m e n to

Uma vez que as relações constitutivas dependem fortemente dos regimes de escoamento, toma-se 
necessário especificar as condições de transição entre eles. No caso de um fluido refrigerante 
expandindo-se ao longo de um tubo capilar, o regime de escoamento na região bifásica pode 
variar desde o escoamento em bolhas com frações de vazio reduzidas, até um escoamento anular 
misto com frações de vazio elevadas (Mikol e Dudley, 1964). Para valores de fração de vazio 
intermediários, o regime de escoamento é geralmente classificado como agitante em vários 
modelos: Richter (1983), Dobran (1987), Schwellnus e Shoukri (1991) e Dagan et al. (1993). 
Essa consideração baseia-se na hipótese de que, devido ao mVel de velocidades envolvido neste 
tipo de escoamento (expansão adiabática de um fluido ao longo de um tubo), a influência da força 
gravitacional é menos acentuada, fazendo com que a distribuição das feses tome-se mais simétrica 
e origine padrões de escoamento similares àqueles 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 três regimes de escoamento citados: bolhas, agitante e 
anular. Al-Sahan (1988), além dos regimes anteriores, considerou a ocorrência dos regimes em 
gotas e escoamento homogêneo para frações de vazio superiores àquela do escoamento anular. 
Esses dois regimes foram considerados nos cálculos somente em um pequeno trecho próximo ao 
plano de saída do tubo e não afetaram substancialmente o fluxo de massa e os demais parâmetros 
do escoamento.

Uma vez que os pontos de transição entre os regimes não são definidos claramente e 
considerando o trabalho de visualização de Mikol e Dudley (1964), somente os regimes em 
bolhas, agitante e anular serão considerados no presente modelo.

Conforme abordado no Cap. 2, tradicionalmente, os regimes de escoamento são identificados 
a partir de mapas de padrões de escoamento baseados nos fluxos volumétricos de Uquido e de 
vapor. Para os escoamentos horizontais, um mapa semi-teórico 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 identificação de regimes de escoamento baseado nos fluxos volumétricos pode não 
ser adequado para o modelo de dois fluidos. Isso se deve ao fato de que tanto a fração de vazio 
como a área interfecial, que caracterizam os regimes de escoamento bifásico, dependem não 
somente dos fluxos volumétricos Jl e jy , mas também da velocidade relativa entre as fases.

No modelo de dois fluidos a velocidade relativa é um parâmetro desconhecido que deve ser 
obtido a partir da solução das equações governantes. Conseqüentemente, um mapa de regime de



escoamento baseado somente nos fluxos Jl e jy é inadequado para a formulação do modelo de 
dois fluidos, uma vez que o escoamento pode não ser similar, mesmo se j l e jy forem os mesmos.

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

Radovich e Moissis (1962) mostraram qualitativamente que a probabilidade de colisão entre 
bolhas é muito alta em frações de vazio da ordem de a  = 0,3 e postularam essè fato como uma 
causa da transição do regime em bolhas para o regime agregado em sistemas verticais.

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

No presente trabalho dois valores constantes de fração de vazio serão usados para a definição 
dos pontos de transição entre os regimes. A hipótese de que as transições ocorram em frações de 
vazio constantes, independentes das velocidades e da pressão, não é muito realista. Entretanto a 
única alternativa seria a utilização de mapas de regime de escoamento que, conforme Ishii e 
Mishima (1980) não é a mais adequada para o modelo de dois fluidos.

Assim, na falta de correlações para o cálculo das transições e de mapas de regimes adequados 
para o escoamento de fluidos refrigerantes, foram assumidos valores de fração de vazio iguais a 
0,3 e 0,8, respectivamente, para as transições entre os regimes bolhas-agitante e agitante-anular.
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3 .5 .2  A trito  E n tre  a s  F a s e s  e  a  P a r e d e  d o  T u b o

Na forma unidimensional das equações de conservação da quantidade de movimento, 
Eqs. 3.16 e 3.17, a tensão de cisalhamento na parede está denotada pelo termo , que 
representa a força de atrito por unidade de volume, entre a fase k (= L para a fase líquida; = V 
para a fase de vapor) e a parede do tubo.

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

(i) aquelas que usam correlações empíricas ou relações derivadas de modelos simplificados para 

um dos multiplicadores bifásicos (j) ,̂ <t>LO ou<l>v» ^ partir de parâmetros que quantificam as 
condições locais do escoamento;



(ii) o modelo simplificado proposto por Solbrig et al. (1978), que obtém expressões para a força 
considerando os diferentes regimes de escoamento.

Em ambos os casos são necessárias equações para o fator de atrito de Fanning ou Moody.

(i) Uso dos Multiplicadores Bifésicos:

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

, ( d p ^  (3.36) 
" (dp/dz)L  ̂ ^

x 2 _ ( d p / d z ) e
/ j \ (3.37)

(dp/dz)v

0.2 (dp/dz)B‘Plo = (3-38)(dp / dz)Lo

onde as designações dos subíndices são:

(B) indica a parcela da queda de pressão total na região bifásica devido à combinação dos efeitos 
do atrito entre as duas feses e a parede do tubo, ou seja.
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vdZy,

(L) indica o gradiente de pressão devido ao atrito, que resultaria se o escoamento fosse somente 

de líquido à vazão mássica itIl = [G(l -  x* )A];

(V) indica o gradiente de pressão devido ao atrito, que resultaria se o escoamento fosse somente 
de vapor à vazão mássica my = (Gx*A);

(LO) indica o gradiente de pressão devido ao atrito, que resultaria se o escoamento fosse somente 
de líquido à vazão mássica total rii = (GA).

Nos modelos que usam os multiplicadores bifásicos, assume-se que, nos regimes de 
escoamento em bolhas e agitante, a tensão de cisalhamento entre a parede e o vapor seja nula



i  F o r m u l a ç ã o  DO P r o b le m a 72

= 0 , pois a fase de vapor encontra-se dispersa na fase líquida. Além disso, uma vez que no 
regime anular o escoamento da fase líquida é adjacente à parede do tubo, nesses modelos é 
assumido que: = 0. Tal aproximação não deve ser empregada para escoamentos no regime 
em gotas, devido à elevada área de contato da fese de vapor com a parede do tubo. Com isso, 
usando as Eqs. 3.36 e 3.39, a força de atrito por unidade de volume da mistura entre a fese 
líquida e a parede do tubo é dada por.

FwL = -<i>L dzy
(3.40)

onde o multiplicador pode ser calculado pela correlação proposta por Lockhart e 
Martinelli (1949), para o escoamento bifásico adiabático de líquido e gás em tubos de seção 
circular, dada por,

C 1
(3.41)

na qual X é o parâmetro de Martinelli definido por ,

X = (dp/dz)^
(dp/dz)v

1/2

(3.42)

e o parâmetro C é dado por, ‘

C = ^
VvV Pv

+ Vv
(3.43)

Na Eq. 3.40 o gradiente de pressão é calculado por.
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f d p l
(3.44)

2PlD

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

g ( i - x*)d
R6l = --------------  (3.45)

M’L

Nos modelos de Dobran (1987) e Dagan et al. (1993), a Eq. 3.38 foi usada para o cálculo de 

F ^ ,  ou seja, F ^  = -(j)Lo(dp/dz)L0  5 assumindo que F ^  = 0, com o multiplicador bifásico (})lo 

calculado pela correlação empírica obtida por Chisholm (1973), para o escoamento de água e 
vapor. Richter (1981) e Schwellnus (1988) também usaram o multiplicador (|)loj calculado por 
interporlações lineares, mas não apresentaram claramente em seus trabalhos os dados usados 
nesse procedimento.

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

Neste caso a força de atrito por unidade de volume, F ^ ,  é dada por,

Fwk =-^Wk®Wk^k (3-46)

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

As correlações para A ^  e B ^  são aqui apresentadas, assumindo o escoamento 
unidimensional ao longo de um tubo reto de seção 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 ; = 7 iR^Az (3.47)
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A representação geométrica para o escoamento anular é mostrada na Fig. 3.5. Para o regime 
de escoamento em bolhas assume-se que a fase dispersa seja constituída por bolhas de tamanho 
uniforme, distribuídas uniformemente na fase contínua.

Na Eq. 3.46, a área A ^  por unidade de volume é dada por.

área da parede em contato com a fase k 
volume total de fluido

(3.48)

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

(a) Regimes em Bolhas. Agitante e Disperso-, todos esses regimes são assumidos como similares 
e as equações usadas para representar a área de cada fase em contato com a parede baseiam- 
se na proporcionalidade entre essa área e a fração volumétrica de cada fese. Para uma mistura 
distribuída homogênea e isotropicamente, a fração volumétrica de cada fase é igual à fração 
de vazio definida pela Eq. 3.3. Com isso, as áreas da parede em contato com as fases líquida e 
de vapor, por unidade de volume, são respectivamente dadas por.

A w l  =
(1 - a)2uRAz 4(1 -  a )

D
(3.49)
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a2:tRAz 4a 
^R^Az '■ 'd

(b) Regimes Anular. Agregado ("Slug"') e Contracorrente: todos esses regimes são tratados 
como escoamentos anulares com o líquido em contato com a parede, ou seja a área de vapor 
por unidade de volume é = 0 e a área de bquido por unidade de volume é dada por

2tiRAz 4
Awl -  2 * “  r, (3-51)TtR Az D

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

onde f  é o fator de atrito, que é fimção do número de Reynolds e da rugosidade da parede do 
tubo.

A equação da conservação da quantidade de movimento para o escoamento monofásico, 
incompressível e no regime permanente consistente com a Eq. 3.46, é dada por.

^  = - A wBwV (3.53)
dz

onde A^ e B ^ , combinando as Eqs. 3.52 e 3.53, são dados por,

A w = ^  . (3.54)

Estendendo para outros regimes de escoamentos, a área de contato A^ é calculada por iima 
das Eqs. 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 os 
regimes de escoamento, usando vima definição adequada para o número de Reynolds. Para isso a 
correlação de Churchill (1977), Eq. 2.11, pode ser usada com o número de Reynolds para as fases 
líquida e de vapor, sendo dados, respectivamente por.

Substituindo as Eqs. 3.49 a 3.51 e 3.55 na Eq. 3.46 obtém-se as equações para o cálculo da 
força de atrito por unidade de volume, respectivamente, para as fases líquida e de vapor, dadas 
por,

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

F w v = a í = ^  (3.58)

regime anular (a > 0,8);'

onde os fatores de atrito fL e fy são calculados pela correlação de Churchill (1977), sendo o 
número de Reynolds para cada fase definido pela Eq. 3.56.
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Uma alternativa para o cálculo da força de atrito entre a fase líquida e a parede do tubo na 
região anular é obtida considerando-se a correlação de Erth para o íàtor de atrito bifásico 
(Eq. 2.15), na seguinte forma.

regime anular (a > 0,8):

Fwl ~ ^  ■ Fwv (3.60)
2pmD

onde fg é o fator de atrito médio na região bifásica calculado pela equação de Erth (1970) e 
Fwv = 0 j uma vez que no regime anular = 0.

O uso de muhiplicador bifásico (1)l, o  modelo de Solbrig et al. e também a Eq. 3.60 foram 
analisados, sendo que os resultados obtidos serão apresentados e discutidos no Cap. 4. Salienta- 
se, que as Eqs. 3.57 a 3.59 ao serem implementadas no modelo, originaram uma descontinuidade 
na derivada dos perfis de pressão na seção de transição do regime agitante para o anular, 
acompaiíhada de uma queda acentuada da pressão na região anular. Conforme será apresentado 
no Item 4.3.2, com a utilização da Eq. 3.60 o escoamento ficou melhor representado e obtiveram- 
se melhores comparações com os resuhados experimentais.

É importante mencionar ainda, a possibilidade do emprego da correlação de Erth (1970), caso 
o sistema de equações a ser solucionado no modelo de dois fluidos inclua a equação da 
conservação da quantidade de movimento da mistura. Essa possibilidade está apresentada e 
dicutida no Modelo C do Apêndice B.

3 .5 .3  Á rea  in te rfa c ia l, a,

Nos regimes de escoamentos dispersos, a área interfacial por unidade de volume, , é fimção do 
tamanho das partículas dispersas e da densidade de partículas. Ishii e Mishima (1984) definem 
essa área, como,

a i = NAd  (3.61)



onde Aj é a área superficial de uma partícula em dispersão.

Para o escoamento em bolhas, considerando bolhas esféricas com diâmetro médio d 
(Ad = Ttd )̂ e usando a definição de densidade de núcleos de vapor (vide Eq. 3.28), a área aj é 

dada por,

(3.62)
d

No regime de escoamento anular ideal, ou seja um núcleo gasoso sem gotas dispersas, a área 
interfacial por unidade de volume é função da espessura do filme de líquido e é dada por.
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(3.63)

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

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

a, , (3.65)

Na região de transição entre o escoamento em bolhas (a  = ttb) e o anular {a = a ^), 
considerado neste trabalho como uma região de regime agitante, a área interfacial é calculada por 
interpolação linear entre as áreas nos pontos de transição; bolhas-agitante e agitante-anular. 
Embora não represente necessariamente a realidade física do problema, esse procedimento é 
usado em fimção da carência de correlações adequadas para essa região. Com isso, para o regime 
de escoamento com frações de vazio compreendidas na faka entre e a^, a área interfacial é 
dada por,
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ai = aib + îa îb ( a - t t b )  (3.66)

onde ajb é calculada pela Eq. 3.62 com a  = ttb e aja usando a Eq. 3.65 com a  = .

Schwellnus (1988) propôs o uso de interpolação exponencial para a área interfacial no 
escoamento agitante, dada por,

Si =ciexp(c2a) (3.67)

onde,

Cj =exp[ln(aib)-C2ttb] (3.68)

i n ( ^  (3.69)
(«b - « a )

A interpolação exponencial, permite imia combinação mais suave entre as curvas no limite 
inferior de interpolação. As duas formas de interpolação foram testadas no presente modelo e não 
se observaram diferenças significativas entre os resultados obtidos. Schwellnus (1988) obteve 
resultados melhores usando a interpolação linear, uma vez que a exponencial resultou em uma 
redução não realista de â  para frações de vazio próximas ao limite inferior (a  = ttb ).

3 .5 .4  F o rç a  In te rfa c ia l, F LV

A transferência de quantidade de movimento entre as fases, Eq. 2.36, deve-se em parte à força 
interfacial, que por sua vez é função da força de atrito entre as fases, da força de massa virtual, da 
força de Basset e da força devido à rotação das partículas fluidas, conforme foi mencionado no 
Item 2.1.3. Tais forças são bastante complexas e não se encontram completamente estabelecidas 
(Ishii e Mishima, 1984). No presente trabalho, a força interfecial é modelada considerando os 
termos de massa virtual, e o termo de atrito, F q , o u  seja.



Flv = F ^ ,+ F d (3.70)

(i) Força de Massa Virtual

O termo de massa virtual tem sido investigado por pesquisadores interessados em modelos de 
escoamentos bifásicos associados com a análise de segiu-ança de reatores nucleares. Diferentes 
formulações têm sido obtidas.

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

Fmv = aC„,PLa„^ (3.71)

onde (C^^Pl) é a massa virtual por unidade de volume e â ^̂  é a aceleração da massa virtual. Para 
uma partícula esférica, indeformável e desconsiderando a interação com outras partículas o valor 
do coeficiente de massa virtual é 0,5 (vide Eq. 2.3) e menor do que esse valor para objetos 
com formas cilíndricas ou elípticas. Na prática, para escoamentos bifásicos de interesse 
tecnológico, o valor de é fimção da concentração de partículas (a) devido à interação entre 
elas, mas essa forma funcional ainda não é bem conhecida (Drew et al., 1979).

Considerando esferas movendo-se em um líquido, em um sistema unidimensional em regime 
permanente, a força de massa virtual por unidade de volimie, pode ser escrita como 
(WaUis,1969),
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F _ = a p , C ^ V p i ( V p - V , )  (3.72)

onde Vp é a velocidade das esferas.

Zuber (1964) estudou o efeito da concentração de partículas sobre a força de massa virtual e 
considerando a interação entre esferas, sugeriu que o coeficiente C„,y, fosse multiplicado pelo 
fator [(l + 2 a ) / ( l - a ) ] .

Lahey et al. (1978) e Drew et al. (1979), consideraram a hipótese de que na formulação de 
imia relação constitutiva para a força de massa virtual, o termo de aceleração (a^J deveria ser 
invariante com relação ao sistema de referência e obtiveram uma equação mais geral para esse 
termo. Considerando o estudo de Zuber (1964) sobre os efeitos da concentração de partículas e o
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trabalho de Lahey et al. (1978), Ishii e Mishimá (1980) propuseram uma nova forma para a força 
F„v, dada por,

Fm v =  « P l C , ^ í^ + V ,.V V l 
Dt  ̂ ^

(3.73)

onde ÜL/Dt é a derivada material em relação à fase líquida, é a velocidade relativa 
( V̂  = Vy -  Vl) e o coeficiente é dado por,

r i  + 2 a^
1 - a

(3.74)

Para o escoamento unidimensional no regime permanente, a Eq. 3.73 é escrita como,

Fmv = aPtC„ dz dz
(3.75)

Richter (1983) usou em seu modelo a Eq. 3.72 para a força de massa virtual e considerou 
bolhas esféricas sem interação entre as mesmas (C^^ = 0,5). No presente trabalho, analisou-se a 
influência das formulações para o termo de massa virtual propostos por Wallis (1969) e por Ishii e 
Mishima (1980). Essa anáUse será apresentada no Item 4.3.3.

(ii) Força de Atrito Interfacial, F^

No regime de escoamento em bolhas o modelo para avaliar o atrito interfacial baseia-se na 
hipótese de um fluido contínuo escoando sobre uma esfera rígida. A força de arrasto, Fp, agindo 
sobre uma partícula, em condições de regime permanente, pode ser calculada em termos de um 
coeficiente de arrasto, , e da velocidade relativa entre o meio contínuo e a partícula dispersa, 
como.

Fd = ^ P cCdA p|V , - V . | ( V , - V , ) (3.76)
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onde os subindices c e d indicam, respectivamente, contínuo e disperso e Ap é a área de uma 
partícula típica projetada no plano normal à direção do escoamento.

Ishü e Mishima (1984) representaram a força de arrasto por unidade de volume agindo na 
interface entre uma fase contínua e uma fàse dispersa, F^, como,

-~ Pc^D
/  A  \

a
B j

V d - V , ( V , - V J (3.77)

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

e Bp = (Tid̂  / 6) , a força de atrito interfacial por unidade de volume é dada por,

Fd = 7 7 PlCd |Vv - V , | ( V ^ - V J
4 d

(3.78)

onde o coeficiente de arrasto Cq é calculado pela correlação de Roŵ e e Henwood (1961), 
considerando a interação entre as bolhas, dada por,

24(1- a ) “*’’Cp = — ---- (l + 0,15Re°’̂ * )̂ ; Re <1000
Re

(3.79)

Cp =0,44(1- a ) -1,7 Re >1000 (3.80)

onde Re é o número de Reynolds, definido por.

Re = P L d ( l - a ) ( V y - V J (3.81)

onde Hl ® ^ viscosidade absoluta da fase líquida.
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O diâmetro médio de bolhas, d, nas Eqs. 3.78 e 3.81, é calculado em fimção da densidade de 
partículas e da fração de vazio usando-se a Eq. 3.28, como,

d =
6a

(3.82)

Na região de escoamento anular, Solbrig et al. (1978) apresentaram um modelo para o cálculo 
da força de atrito entre as fàses, dado por,

Fj) — ajBLv(Vv ~ Vl) (3.83)

onde a área interfacial é calculada pela Eq. 3.65 e Blv é o termo que considera o atrito entre as 
feses.

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

Fd = - a ^  = aiBLv(Vv -  Vl) (3.84)
dz

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

d p _  2CflPv|Vv-VL|(Vv-VL)

dz D .̂

na qual Cg é o coeficiente de atrito interfecial e é o diâmetro hidráulico interfacial relativo à 

fase de vapor. Usando a Eq. 3.64 esse diâmetro é dado por: D^j = 2R; = p V ã .

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

Substituindo então, as Eqs. 3.65 e 3.86 na Eq. 3.83, a força de atrito entre as fases líquido e 
vapor no regime anular é dada por.

Fd - ^ ^ —PvCgVy Vl (Vv - V l) (3.87)

O coeficiente de atrito. Cg, é calculado pela correlação de WaUis (1969), dada por,

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

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

Para o regime agitante, a força de atrito entre as feses também é calculada pela Eq. 3.83, na 
qual o coeficiente de atrito e a área interfecial, são calculados por interpolação entre os 
respectivos valores nos pontos de transição: bolhas-agitante e agitante-anular. Para isso, uma 
forma similar à Eq. 3.87 pode ser obtida para o regime em bolhas, definindo-se para esse regime o 
coeficiente Cg na forma dada por.

A interpolação exponencial conforme definida pelas Eqs. 3.67 a 3.69 para a área interfacial, 
foi também usada para o coeficiente de atrito Cg, permitindo imia redução da descontinuidade 
observada no cálculo da força de atrito interfacial no ponto de transição agitante-anular 
(a  = ), quando a interpolação linear era usada.
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3.5.5 Transferência de Caior Interfacial

O calor transferido através das interfaces por unidade de volume, é dado por,

q. =a ih i(TL-Tv) + r ( h v - h J  (3.90)

onde hj é o coeficiente de transferência de calor interfacial e Tl e são, respectivamente, as 

temperaturas do líquido e do vapor. Assume-se que o vapor esteja saturado em relação à pressão 
local, ou seja, ^v ~ (p).

Observa-se na Eq. 3.90 que a transferência de calor interfacial é a soma entre o calor sensível 
transferido e o aumento de energia devido à vaporização, ou seja, a parcela de calor latente. 
Observa-se também que a transferência de calor interfacial é função da geometria das interfaces e, 
com isso, modelos para as variáveis â  e hj deverão ser analisados para cada um dos regimes de 
escoamento. As correlações para a área interfacial são aquelas apresentadas no Item 3.5.3.

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

Nu -  4 ^  = 2 + (0,4Rel,'" + 0,06Re|'^)Pr°’"(HL / (3.91)
kL

onde PrL é o número de Prandtl [PrL = (|acp / Íc) l ], CpL é o calor específico a pressão constante,
A

kL é a condutividade térmica, î Lsat é a viscosidade absoluta da fase hquida calculada na 
temperatura de saturação e Re  ̂ é o número de Reynolds, calculado em fimção da velocidade 
relativa entre as fases, dado por.

Re pid Vw -  V,
Reb = —^  ----- -- (3.92)

0 - a )

Salienta-se que a Eq. 3.91 representa o coeficiente de transferência de calor no escoamento 
somente sobre uma esfera ou uma bolha. Para uma população de bolhas, esse coeficiente



certamente será maior devido às interações entre as mesmas. Entretanto, não foi encontrado na 
literatura nenhuma correlação que considerasse a concentração de bolhas e, dessa forma, o 
coeficiente de tranferência de calor pode estar subestimado em relação ao processo real.

Para o regime anular, Solbrig et al. (1978) propõem que o coeficiente de transferência de 
calor interfacial, considerando a convecção no núcleo de vapor, seja calculado pela correlação de 
Dittus-Boelter (1930), com uma definição adequada do número de Nusselt, dada por
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Nu = = 0,023Rq'H PrJ" (3.93)
kv

onde (D^fã) é o diâmetro hidráulico do núcleo de vapor, Pry =(ncp /k )y  é o número de 

Prandtl avaliado para a fase de vapor e Rcya é o número de Reynolds, dado por

Reva = — | Vv -  Vl| (3.94)
^v

Richter (1983) sugeriu, para o regime anular o uso de uma correlação similar àquela de 
Colbum (1933), obtida da analogia entre transferência de calor e quantidade de movimento, dada 
por,

h . = % P L V P ' - r ( V v - V J  (3.95)

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

Na região de escoamento agitante, seguindo o mesmo procedimento adotado para o cálculo 

da área interfacial e do coeficiente de atrito interfacial, o coeficiente de transferência de calor h- é 
obtido por interpolação exponencial dos valores calculados nos dois pontos de transição.

>s

Entretanto, observa-se que na região anular, h; é função da velocidade relativa entre as feses 
(Eq. 3.95). Schwellnus (1988) sugeriu então, que o coeficiente de transferência de calor fosse

/ N  ^  ^

dividido pela diferença de velocidade entre as fases, ou seja, ĥ  = hj / (Vy -  Vl) .



O valor de na transição entre os regimes em bolhas e agitante, calculado pela Eq. 3.91, é 

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

procedimento, conforme relatado por SchweUnus, eliminou o problema de instabilidade na 
solução das equações, pois permitiu transições mais uniformes entre os valores do coeficiente de 
transferência de calor nos diferentes regimes de escoamento.
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3.6 Modeió Utilizado

A simulação do escoamento ao longo de tubos capilares adiabáticos é realizada através da 
solução do sistema de seis equações diferenciais, apresentado no Item 3.2. Entretanto, o número 
de variáveis a serem calculadas pode ser reduzido através da combinação das equações de 
conservação, ou também através de considerações adicionais (vide Apêndice B).

No presente trabalho, propõe-se a solução de cinco equações de conservação na região 
bifásica, uma vez que a concentração mássica, x*, pode ser calculada em fimção da fi-ação de 
vazio, usando-se a Eq. 3.15. Para isso, as equações de conservação da massa e da energia para a 
mistura líquido-vapor são consideradas. Tais equações são obtidas a partir da soma das 
respectivas equações de conservação para cada fese.

Assim, o sistema de equações de conservação na região bifásica é dado por,

(i) Conservação da massa da mistura:

^ [ ( I - oc)PlVl + apvVv] = 0 (3.96)
dz

(ii) Conservação da quantidade de movimento para as fases líquida e de vapor.

(1 -  a)pjVL ^  = -(1 - a ) ^  -  + Fu -  (1 -  tl)(Vv -  V JF  (3.97)
dz I az — — '

CíPv Vv ^  -  Fwv + Fvi -  ri(Vv -  V j r
dz dz

(3.98)
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onde a velocidade interfecial Vj nas Eqs. 3.22 e 3.23 foi substituída pela Eq. 3.24.

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

[(l-a)pLVL(hL + ^ )  + apvVv(hv + ^ ) ]  =0  (3.99)

d
dz

apvV^
V

= q i + i ( v 5 - V Í ) A [ a p „ V v ]  (3.100)
2 dz

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

Com isso, o modelo de solução proposto consiste das Eqs. de conservação 2.7 e 2.8, que
devem ser solucionadas para o cálculo das variáveis: p e T na região de líquido, e das Eqs. de
conservação 3.96 a 3.100, que devem ser solucionadas para o cálculo das variáveis:
Vl , Vy , p ,a  e Hl (ou Tl) na região bifásica.

Além disso, o modelo possui as seguintes características:

• fator de atrito na região monofásica (líquido subresfriado) é calculado pela correlação de 
Churchill (1977) (Eq. 2.11);

• atrito entre as feses e a parede do tubo é avaliado de acordo com as Eqs. 3.57 e 3.58, nos 
regimes em bolhas e agitante (modelo de Solbríg et al., 1978), e pela Eq. 3.60 no regime 
anular;

• utiliza-se para o coeficiente r\, associado à variação de quantidade de movimento devido à 
mudança de fese, o valor 0,5 , sugerido por Wallis (1969);

• para o diâmetro médio >inicial de bolhas e a densidade inicial de núcleos, são assumidos, 
respectivamente, os valores: 2,5x10-5 m e lÔ i núcleos/m^ (Richter, 1983);

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

• força de massa virtual calculada pela equação de Ishii e Mishima (1980), Eq. 3.75, com o 
coeficiente de massa virtual calculado pela Eq. 3.74;

• força de atrito entre as fases calculada pela Eq. 3.87, na qual o coeficiente de atrito Cg é 
calculado pela Eq. 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 área interfacial são calculados por interpolação exponencial 
os seus respectivos valores nos pontos de transição bolhas-agitante e agitante-anular;

entre

• coeficiente de transferência de calor entre as fases calculado pela correlação de 
Whitaker (1972) (Eq. 3.91) no regime de bolhas, por interpolação exponencial no regime 
agitante e pela correlação de Colbum (1933) (Eq. 3.95) no regime anular.

No Apêndice B são apresentados e discutidos outros dois modelos de solução das equações 
de conservação na região bifásica, quando a hipótese de equih^brio térmico entre as fases é 
considerada.

3.7 Metodologia de Solução

O escoamento do refrigerante ao longo de um tubo capilar constitui um problema de valor inicial, 
uma vez que as condições, tais como a pressão e o grau de subresfriamento, são conhecidas na 
entrada do tubo. Além disso esse escoamento é fortemente unidirecional e portanto as 
informações são transmitidas em apenas um sentido, o que eqüivale a dizer que o escoamento é 
parabólico para efeito de solução.

Um método bastante usado na solução de problemas parabólicos é o de integração numérica 
pela técnica de Runge-Kutta de quarta ordem, cuja dedução é apresentada por Camahan et 
al. 1969). Considerando um sistema de equações diferenciais ordinárias não lineares de primeira 

ordem, comn variáveis dependentes (|)j,(t)2 , d a d o  por.

dz dz ’ dz ’ ’ dz

dz Z,<|)i,<t)2>........A n ’ dz ’ dz ’ ’ dz

(3.101)

d(t»
—  = f ndz " 2,^1 A l ’........ dz ’ dz ’■ dz



3  F o r m u l a ç ã o  DO P r o b l e m a 90

com as condições iniciais no ponto Zq , dadas por,

(3.102)

<l>n(2o) -  <l>n,0

A solução para cada variável dependente <|>j, j = (l ,n) ,  usando a forma do método de Runge- 

Kutta de quarta ordem devida a Gill (1951), é dada por.

♦ r  = ' i ' j + ^ < k j + 2 k , j + 2 k 3 j + k , j ) (3.103)

onde os coeficientes k„g, são dados por,

k y = f i ( z , , ( t . Í , ........................ ..................... ,f^) (3.104)

^ 2,j ~ fj(^i Az / 2 ,(j)j + C j , ............ ,([)„ + C j ,

,fi +Ci,....., fU  +Ci,f‘+i +Ci,..... ,f^ +Ci)
(3.105)

k jj = fj(Zj + Az/2,(|)J +C2 ,........+Cj,

5̂ 1 +^25.....’ ĵ-1 '*'^25 ĵ+l “*■*̂25..... ■*■̂2 )
(3.106)

k 4 j =fj(Zi+Az,(|)', +C3 ,........ ,<|)1,+ C 3 ,

,fl +C3 ,.....,fi-l +C3 ,f]^i +C3 , ..... ,f^ +C3)
(3.107)

onde
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Az
'= i= Y > ' , j

c k

Az

(3.108)

(3.109)

(3.110)

Observa-se que os valores das derivadas (d(t>j/dz), j = (l,n), assinaladas por um asterisco no 
sistema de Eqs. 3.101, devem ser conhecidos ou assumidos em z ,̂ sendo que os valores mais 
recentes são usados no cálculo do incremento seguinte. No presente trabalho essas derivadas são 
calculadas através da solução de um sistema de equações, onde as incógnitas são as derivadas 
(d(|)j/dz), usando-se o método de eliminação de Gauss. No ponto inicial z = z,,, a solução desse 
sistema é obtida a partir dos valores conhecidos das variáveis dependentes (j)j e em cada 
incremento ao longo do tubo, a partir dos valores recém calculados dessas variáveis.

O método de Runge-Kutta é aplicado no presente trabalho para a solução das Eqs. 2.7 e 2.8, 
na região de líquido e das Eqs. 3.96 a 3.100, na região bifásica. Para isso, considerando que as 
variáveis dependentes sejam: VL,Vy,p,aeTL, é conveniente que o sistema formado pelas 
Eqs. 3.96 a 3.100 seja escrito como,

(i) Equação de conservação da massa da mistura:

( l - a ) p L ^
dz + apv

dVv
dz

- + ( l -a )V L dpL
dp

dpA+ aVv —
T dp

dp
dz

+
(3.111)

+(PvVv - P lVl ) ^  = 0
az

onde o subíndice Tl indica que a derivada da massa específica do líquido em relação à pressão é 
obtida usando-se a pressão de saturação, relativa à temperatura de superaquecimento do líquido.

(ii) Equações de conservação da quantidade de movimento:

Substituindo a Eq. 3.75, da força de massa virtual nas Eqs. 3.97 e 3.98, obtém-se 
respectivamente, para as feses de ’hquido e de vapor,
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[(l-a)pLVL + a p L C ^ ^ V J ^  + a[^LPv -PlC„vVv] ^  +
d z  d z

( l - a )  + ÍÍLaVv dpv
d p

2  + í t .P v V v ^ - - F w L + F D
(3.112)

d z d z

+ a 1 + fivVv dpv 
d p  _

dp , - -.r dóc
—  + TlvPvVy -  -^WV ~ Fd

(3.113)

o n d e  n L  =  ( l - n ) ( V v  -  V J  e  n v  =  T i ( V v  -  V J

( i i i )  E q u a ç õ e s  d e  c o n s e r v a ç ã o  d a  e n e r g i a  d a  m i s t u r a  e  d a  f à s e  d e  v a p o r :

( l - a ) p J h L
\  2 /

dVL
d z

+ apv h v + | v j
dVy

d z

■ +

a p v V v
^ d h v ^

+  ( l - a ) | ^ V L h L + ^
f d p L ]

/

+  a

l  d p  > l  2 J V  d p  J T. ^

V„h'  v " v

dp,
d p

d p

d z

+ (3.114)

V
r3^

Pv V yh v -  Pl VLhL. + Pv ^  -  Pl ^
2  2 J

^ H . - a ) p , V , c , , ^  = 0.

apv h v + ^ V j - e v ,
V 2 

/

V V v _ ^
a V v

/  d z \

h ^ + - ^ - e Vi
dpv dhy

+ a p v V v -
d p d p

d p

d z

+

+PvVv Y?
2

1 ’V
^v ^vi

d a

d z
= qi

(3.115)



o ndeev i= (V ^-V ^) /2 .

O modelo proposto para a simulação do escoamento ao longo de tubos capilares pode ser 
usado para:

(i) dimensionar o comprimento do tubo capilar, L, a partir de um diâmetro conhecido, para 
obter um dado fluxo de massa sob determinadas condições de operação;

(ii) determinar um fluxo de massa ao longo de um tubo capilar de dimensões conhecidas, sob 
determinadas condições de operação.

No primeiro caso é necessário que o sistema de equações seja solucionado uma única vez e o 
comprimento é então determinado. No segundo caso o processo de solução é iterativo, pois as 
equações de conservação 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 próxima iteração, até que a convergência seja alcançada.

Uma das formas de realizar essa correção é através do método de Newton-Raphson 
(Camahan et a l, 1969). Sendo rh* o valor arbitrado da vazão mássica, define-se a fimção dada 
por,

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

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

Se rh é o valor corrigido da vazão mássica, então a fimção f(m), pode ser dada por,
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f(m) = f(rii*) + ( m - m * ) —  (3.117)
dm

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

ih= rii* - f ( * ' )
df /dih

(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 necessário o uso de um coeficiente de relaxação. Cr, para 
possibilitar a convergência. Dessa forma o valor de vazão mássica corrigida m^, é dado por.

m, =CRrii + ( l-C R )m *  (3.120)

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

riic -  Cr
vL . ,

rh *+ (1 - C r ) iíi* (3.121)

onde o coeficiente de relaxação. C r , também é necessário neste caso para melhorar o processo de 
convergência. Nessa equação, se o comprimento calculado for maior do que o comprimento real, 
L, a vazão mássica deverá ser aumentada para a próxima iteração; caso contrário a vazão mássica 
deverá ser reduzida para a próxima iteração. A convergência é obtida quando a diferença entre o 
comprimento calculado e o comprimento real for menor do que a tolerância previamente definida 
pelo usuário.

Os dois procedimentos anteriores foram testados no presente trabalho e o segundo deles foi 
escolhido. Isso porque, conforme já havia sido mencionado por Boabaid Neto (1994) e 
Mezavila (1995), o segundo procedimento apesar de bastante simples, apresentou uma 
convergência mais rápida do que aquela propiciada pelo uso do método de Newton-Raphson, na 
maioria dos casos.
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Os objetivos deste capítulo são a validação do modelo apresentado no Cap. 3 e a apresentação de 
alguns resultados computacionais. Inicialmente, comenta-se a respeito dos trabalhos 
experimentais em tubos capilares, disponíveis na literatura. A falta de informações na maioria 
desses trabalhos, compromete a utilização dos dados apresentados na comparação com resultados 
computacionais.

Apresenta-se uma análise das condições do escoamento crítico e um critério é escolhido 
dentre aqueles discutidos no Item 3.4. Em seguida, verifica-se o efeito das diferentes equações 
constitutivas e parâmetros do problema, apresentados no Item 3.5. Essa análise é realizada, 
comparando-se as distribuições de pressão calculadas com aquelas obtidas experimentalmente.

Os resultados computacionais são comparados com os dados experimentais em termos de 
vazões mássicas e distribuições de pressão, obtidas para diferentes tubos capilares operando com 
o refiigerante HFC-134a e em diferentes condições de operação. Posteriormente, os resultados 
referentes ao título, fi-ação de vazio, velocidades e temperaturas de cada fase são apresentados e 
discutidos. O modelo é também utilizado para mostrar a relação entre a vazão mássica ao longo 
do tubo capilar, o comprimento e o diâmetro do tubo, o grau de sub-resfi-iamento e a pressão de 
condensação, sob condições de escoamento bloqueado em todos os casos.

4.1 Resultados Experimentais

A validação de modelos computacionais que simulam o escoamento ao longo de tubos capilares é 
geralmente realizada a partir de conjuntos de dados experimentais específicos. Além disso, 
coeficientes e correlações empíricas são usualmente selecionados da literatura, permitindo que o 
exercício de validação seja realizado com um grau de liberdade considerável.



A comparação entre resultados computacionais e experimentais é problemática principalmente 
devido à falta de informações na maioria dos trabalhos experimentais. A partir das considerações 
apresentadas por Boabaid Neto (1994) (vide Item 1.3), ficou evidenciada a necessidade de 
obtenção de um banco de dados experimentais confiáveis, que permitisse imia validação mais 
segura dos modelos computacionais.

Assim, conforme mencionado no Item 1.3, uma bancada foi então cuidadosamente 
desenvolvida, o que permitiu a realização de um trabalho experimental com um controle rígido da 
geometria dos tubos capilares (diâmetro, comprimento e rugosidade) e com uma medição 
rigorosa das variáveis operacionais pressão, temperatura e fluxo de massa (Gonçalves, 1994). 
Todas as grandezas medidas tiveram suas incertezas de medição determinadas, o que qualificou as 
informações fornecidas.

Os dados experimentais foram obtidos para escoamento adiabático, crítico e em regime 
permanente, com fluido refrigerante puro e isento de óleo. Os tubos capilares eram retos e 
horizontais sendo que as medições foram realizadas em duas etapas, sempre empregando líquido 
sub-resfi-iado na entrada. Na primeira etapa, o fluxo de massa e as condições de operação na 
entrada e na saída foram medidas para seis tubos capilares e três fluidos refrigerantes: CFC-12, 
HFC-134a e HCóOOa. Na segunda etapa, foram também medidos os estados do fluido refi^igerante 
HFC-134a em vários pontos ao longo de dois tubos, já testados na etapa anterior.

A bancada experimental desenvolvida (Gonçalves, 1994) constitui-se de um sistema de 
refi îgeração instrumentado, para controlar e medir as características do escoamento do fluido 
refrigerante ao longo de um tubo capilar. O diagrama esquemático dessa bancada é mostrado na 
Fig. 4.1, onde estão representados os principais componentes fisicos, bem como os principais 
elementos de controle.

Essa bancada, é constituída por dois compressores herméticos (1), um condensador resfriado 
a água (2), um evaporador (3) e uma seção de testes (4). Essa seção consiste de um tubo capilar 
instrumentado, isolado termicamente com lã de vidro. Há também um tubo capilar não 
instrumentado (5), usado nos casos em que se deseja interromper o fluxo de refrigerante através 
da seção de testes para alguina modificação, evitando assim, a parada da instalação e permitindo a 
volta mais rápida às condições de teste.

Dois separadores de óleo (6) e um filtro de óleo (7) são colocados entre os compressores e o 
condensador, de modo a garantir que o escoamento através do tubo capilar esteja o mais isento 
de óleo possível. Um filtro de refrigerante (8 ) remove as impurezas que poderiam provocar 
obstruções no fiuxímetro (9) e no tubo capilar.

Um sub-resfiiador a água (10), um resfriador (11) e um aquecedor elétrico (12) sãò usados 
para controlar o grau de sub-resfriamento na entrada do tubo capilar. A pressão de condensação é 
controlada pela troca de calor no condensador através de uma válvula pilotada pela pressão de
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condensação (13). Essa válvula regula o fluxo de água através do condensador mantendo, assim, 
a pressão de condensação no valor desejado. A pressão de evaporação é controlada pelas duas 
válvulas de expansão pressostáticas (14) e (15) e, eventualmente, por um aquecedor de ar elétrico 
(16). Um separador de líquido (17) garante que o fluido succionado pelos compressores esteja 
completamente na fase de vapor.

(7  ̂ (6)
F i t o  Separadores

de Oleo jg  Óleo
Lu M W -J UvvMW—4WWV+J

Figura 4.1 Diagrama esquemático da bancada experimental (Gonçalves, 1994).

As medições de pressão ao longo do tubo capilar são realizadas através de transdutores de 
pressão constituídos por extensômetros ("strain gauges"). Esses transdutores foram submetidos a 
uma caUbração cuidadosa, sendo a incerteza máxima de medição estabelecida em ± 2 kPa 
(± 0,02 bar), para a faka de pressão até 2000 kPa (20 bar). As medições de temperatura ao longo 
do tubo capilar foram efetuadas com termopares tipo T, de cobre-constantan, com 0,13 mm de 
diâmetro e com uma incerteza de medição máxima estimada em ± 0,2 °C, para a faixa de 
temperaturas entre 0 a 100 °C. A vazão mássica de refrigerante é medida com um fluxímetro do 
tipo Coriolis, cuja incerteza de medição foi avaliada em ± 0,03 kg/h, para a faixa de vazões 
mássicas de até 15 kg/h.



Os sinais de todos os transdutores são automaticamente medidos, processados e gravados em 
disco de acordo com uma programação pré-estabelecida, através de um sistema de aquisição de 
dados computadorizado.

Em função das dificuldades associadas aos dados experimentais disponíveis na literatura e do 
rigoroso trabalho experimental desenvolvido por Gonçalves (1994), a validação do presente 
modelo será realizada com os resultados experimentais apresentados por Melo et al. (1995). Os 
tubos capilares considerados aqui são identificados como capilar 1 e capilar 2 , cujas 
características geométricas são apresentadas na Tab. 4.1, e o fluido refrigerante empregado é o 
HFC-134a, cujas propriedades termodinâmicas e termofísicas são apresentadas no Apêndice A.

T a b e la  4.1 Características geométricas dos tubos capilares 1 e 2 (Melo et al., 1995).
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Capilar
Comprimento

(m)
Diâmetro Interno 

(mm)
Rugosidade 

Absoluta (M.m)

1 2,998 0,606 1,08
2 2,973 0,871 0,78

Incerteza de
Medição 0 ,0 0 21 1 .

0,005 0 ,2

Pressões de condensação na faixa de 900 a 1600 kPa (9 a 16 bar) e sub-resfriamento na faixa 
de 2 a 16 °C foram escolhidos como condições de operação, sendo todos os ensaios realizados 
sob condições de escoamento crítico (bloqueado). Foram realizados ensaios com e sem tomadas 
de pressão ao longo dos tubos capilares e uma análise do efeito das fiirações sobre a vazão 
mássica é apresentado por Melo et al. (1995). Nas Figs. 4.2 e 4.3 são mostrados alguns dos 
resuhados obtidos, verificando-se que as tomadas de pressão não provocaram alteração 
significativa sobre a vazão mássica, o que foi devido a vários cuidados tomados no procedimento 
experimental. Os ensaios realizados permitiram ainda a análise de parâmetros do escoamento, tais 
como: fator de perda de carga na entrada do tubo, fator de atrito na região de líquido, 
comprimento da região de metaestabilidade e fator de atrito na região bifásica (Melo et al., 1995).

É importante salientar que os resultados experimentais escolhidos para as comparações 
mostradas neste trabalho, foram aqueles que apresentaram uma região de metaestabilidade 
aproximadamente nula, uma vez que tal fenômeno não é previsto no presente modelo.

Todos os experimentos mostrados neis Figs. 4.2 e 4.3, foram realizados medindo-se a 
distribuição de temperaturas ao longo do tubo capilar. A Fig. 4.4, mostra claramente que as 
tomadas de pressão além de não influenciarem o fluxo de massa também não alteram o padrão do 
escoamento.
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Figura 4.2 Influência das tomadas de pressão - Capilar 1 -1100 kPa (Melo et al., 1995).

1 0

so
ci0
ãi
CO

1

8 -

o
'S
« 6 -

Capilar 2
Pent= 1400 kPa

■

c .
■

□  sem tomadas de pressão 1

■  com tomadas de pressão

1 1 1 1 1 1

4 6  8 10 12 14 
Grau de sub-resfriamento, °C

16

Figura 4.3 Influência das tomadas de pressão- Capilar 2 - 1400 kPa (Melo et al.,1995).
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Figura 4.4 Distribuições de temperatxira com e sem tomadas de pressão - Capilar 2 -9 1 0  kPa 
(Melo et al.,1995).

4.2 Análise das Condições do Escoamento Crítico

Conforme mencionado no Item 3.4, o cálculo da velocidade do som em escoamentos bifásicos 
não é claro como nos escoamentos monofásicos, nos quais são usadas as hipóteses de escoamento 
homogêneo e isentrópico. Tais hipóteses não são necessariamente verdadeiras para os 
escoamentos bifësicos.

Apesar disso, no Item 1.3 observou-se que o escoamento ao longo de tubos capilares é similar 
ao escoamento representado pela linha de Fanno, caso seja considerado unidimensional, 
adiabático, em regime permanente e os tubos sejam retos, horizontais e de seção transversal 
constante. Com isso, para um dado fluxo de massa e dadas condições de operação, a velocidade 
do som pode ser atingida na saída do tubo (M = 1), correspondendo ao ponto de entropia 
máxima.

Tal fenômeno pode ser usado como um critério para determinar ou o fluxo de massa crítico, 
conhecido o comprimento do tubo capilar, ou a seção de bloqueio e em consequência o 
comprimento do tubo capilar, conhecido o fluxo de massa. Esse critério foi comparado com
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aquele do gradiente de pressão máximo (Fauske, 1960), apresentado no Item 3.4, utilizando-se o 
modelo homogêneo. De acordo com Mezavila (1995), no ponto genérico i, o número de Mach 
(M = V/c) é calculado a partir da Eq. 3.32 por.

Mi = G Pi -  Pi-1
(pi + Pi-1) /  2 Y Pi -  pi_i

(4.1)

Nessa equação o número de Mach é calculado em função 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 pressão 
em relação à massa específica, avaliada também entre os pontos i e i-1 . E importante salientar que 
a velocidade do som calculada pela Eq. 3.32, considera a hipótese de escoamento adiabático e 
reversível, ou seja, escoamento isoentrópico. Na Fig. 4.5 mostra-se, para um dos casos testados, 
o número de Mach, a entropia da mistura e o gradiente de pressão calculados ao longo da região 
de saturação.

Posição, m

Figura 4.5 Distribuições de dp/dz, entropia e o número de Mach na região bifásica 

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

Observa-se que na seção de bloqueio (z = 2,658 m), o gradiente de pressão dp/dz atinge 
valores da ordem de - 1 0 "̂ N/m^ (em alguns casos foram observados valores da ordem de
- 10'®N/m^), a entropia atinge o valor máximo de 0,448 kJ/kg.K e o número de Mach é de 
M = 0,96. Observou-se também que o número de Mach variou de acordo com o tamanho do 
incremento usado na região de saturação, sendo tanto mais próximo da unidade quanto menor o 
tamanho desse incremento. Para ilustrar esse fato mostra-se na Fig. 4.6 o número de Mach na 
seção de bloqueio, determinada pelo critério do gradiente de pressão, em função do tamanho do 
incremento na região de saturação. Os fluxos de massa e os perfis de pressão não se alteraram 
com a variação do incremento de comprimento.

0,96

"13
g  0 , 9 2

0,88 -

0,0 0,2 0,4 0,6 0,8
Incremento x 10'^, m

1,0

Figura 4.6 Influência do tamanho do incremento na região de saturação no cálculo do número 
de Mach na saída do tubo capilar.

Fica evidente que ocorreu uma variação considerável do número de Mach na saída 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 cálculo numérico da derivada dp/dz e à grande variação das 
propriedades envolvidas em tomo da posição de bloqueio, o que dificulta a determinação correta 
do número de Mach.

Usando o critério M = 1 e considerando que a seção de bloqueio corresponda ao incremento 
anterior àquele em que o número de Mach toma-se maior do que a unidade, obtém-se resultados 
compatíveis com aqueles obtidos pelo critério do gradiente de pressão máximo (Fauske, 1962) 
para incrementos de 10^ m na região bifásica. Em alguns casos, entretanto, esse procedimento 
provoca divergência numérica, uma vez que o sinal do gradiente de pressões inverte-se antes que 
o critério de M = 1 seja atentido. Dessa forma, além das dificuldades de se determinar 
adequadamente o número de Mach na saída do tubo capilar, esse critério pode também localizar a 
seção de bloqueio após o ponto de aparecimento de inconsistências físicas (aumento de pressão) 
no modelo.

Conforme destacado por Mezavila (1995) o critério do gradiente de pressões apresenta uma 
vantagem importante em relação àquele de M = 1, pois baseia-se nas equações de conservação e 
nenhuma hipótese precisa ser feita em relação ao caminho termodinâmico do processo. Dessa 
forma, esse critério é aplicável para escoamentos com e sem transferência de calor.

No presente modelo o número de Mach não pode ser calculado pela Eq. 4.1, uma vez que 
essa equação baseia-se nas hipóteses de escoamento homogêneo e isentrópico. Da mesma forma 
o cálculo da entropia na região bifásica não pode ser realizado como no modelo homogêneo 
[s = ( 1  -  x ) sl  + xsv], pois considera-se que o escoamento não esteja em equiüTjrio térmico.

O critério de Bouré et al. (1976), que envolve o cálculo de determinantes (Eq. 3.34), foi 
também testado no presente modelo. Os resultados obtidos não foram compatíveis com aqueles 
obtidos com o critério do gradiente de pressões e, em alguns casos, os determinantes A e Aj 
inverteram de sinal duas vezes ao longo da região bifásica, em posições consideravelmente 
distantes da saída do tubo capilar.

Em face do exposto optou-se pela utilização do critério do gradiente de pressões, que além de 
possuir base matemática e significado físico, é de fácil implementação.

4.3 Efeito das Equações Constitutivas e Parâmetros do Modelo

Nesta etapa de validação do modelo, são mostradas as comparações entre as distribuições de 
pressão medida e calculada ao longo dos tubos capilares 1 e 2 , analisando-se a influência das 
diferentes equações constitutivas e parâmetros sobre os resultados obtidos. Tais equações e 
parâmetros, necessários para a modelagem do problema, foram apresentados no Cap. 3.
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Algumas comparações entre as distribuições de pressão medidas e calculadas pelo presente 
modelo, ao longo dos tubos capilares 1 e 2, são mostradas nas Figs. 4.7 a 4.10.
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200 -

0

Presente Modelo

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

0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0 3,5
Posição, m

Figura 4.7 Distribuições de pressão.ao longo do tubo Capilar 1 - 905 kPa.
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Figura 4.8 Distribuições de pressão ao longo do tubo Capilar 1 - 1 1 1 1  kPa.
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Figura 4.9 Distribuições de pressão ao longo do tubo Capilar 2-1110 kPa.
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Figura 4.10 Distribuições de pressão ao longo do tubo Capilar 2 - 1404 kPa.

Os resultados apresentados nas Figs. 4.7 a 4.10 foram obtidos, mantendo-se fixos o diâmetro 
conhecido (vide Tab. 4.1), a vazão mássica medida e as condições de operação em cada caso.
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Dessa maneira, conforme foi comentado no Item 3.7, a solução do sistema de equações 
diferenciais é obtida uma só vez e o comprimento do tubo é determinado. Em cada figura, é 
apresentada, ainda, a diferença percentual entre os valores dos comprimentos de tubo calculado e 
medido.

Conforme se observa nessas figuras as distribuições de pressão calculadas pelo presente 
modelo apresentam uma boa concordância com os resultados experimentais, sendo que a 
diferença máxima observada entre os comprimentos calculados e medidos foi de 11,9%. 
Entretanto, os resultados apresentados são dependentes das correlações e dos parâmetros listados 
anteriormente. O modelo será, então, investigado em maiores detalhes com o intuito de verificar o 
impacto das diferentes correlações e parâmetros adotados.

4.3.1 Influência do Fator de Atrito na Região de Escoamento Monofásico

A Fig. 4.11 mostra o efeito da variação do fator de atrito na região de líquido sobre o 
desempenho do modelo. Verifica-se uma variação considerável do perfil de pressão e também do 
comprimento estimado, quando os valores fornecidos pela equação de Churchill (1977) são 
alterados em ± 5 %.
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Figura 4.11 Influência da variação do fator de atrito na região de líquido - Capilar 2 - 1110 kPa
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Quando essa equação é empregada em sua forma original o programa superestima o 
comprimento em 1,3 %. Essa diferença passa a ser de + 6  % e - 3 % quando, respectivamente, 
variações de - 5% e + 5% são provocadas no fator de atrito. Isso mostra, como esperado, que a 
equação de Churchill é a que melhor se adapta ao problema proposto (vide Fig. 2.6). O uso de 
qualquer outra correlação dispomvel na literatura, representado aqui pela variação de ± 5 %, 
afasta o modelo dos resultados experimentais.

4.3.2 Influência do Modelo de Cálculo da Força de Atrito Entre a Parede do Tubo 
e Cada Fase

Uma grande dificuldade no estudo dos escoamentos bifásicos é a modelagem da força de atrito 
entre a parede do tubo e cada uma das fases. Se o escoamento é tratado como homogêneo, uma 
correlação empirica para o fetor de atrito médio na região bifesica, similar àquela obtida por 
Erth (1970) (Eq. 2.15), pode ser usada. Tal correlação quantifica o atrito "global" entre a rnistura 
líquido-vapor e a parede do tubo. Entretanto, se o modelo de dois fluidos é usado, toma-se 
necessária a obtenção de correlações para cada uma das fases, que expressem separadamente os 
efeitos do atrito.

O modelo do multiplicador bifásico, apresentado no Item 3.5.2(7), para avaliar a força F ^ ,  
desconsidera os efeitos do atrito entre a fase de vapor e a parede do tubo, isto é, assume-se que 
F ^  = 0. Uma alternativa é a utilização do modelo de Solbrig et al. (1978) (Eqs. 3.57 a 3.59) 
apresentado no Item 3.5.2(7/), que utiliza equações separadas para cada fase, considerando a 
hipótese de que a área de contato entre a parede do tubo e cada fase seja proporcional à fi-ação 
volumétrica.

Entretanto quando as Eqs. 3.57 a 3.59 foram implementadas no modelo, obtiveram-se perfis 
de pressão similares àquele mostrado na Fig. 4.12. Observa-se uma descontinuidade na derivada 
do perfil de pressão na seção de transição do regime agitante para o anular, acompanhado de uma 
queda acentuada da pressão na região anular. Essa variação, fisicamente irreal, demonstra que a 
Eq. 3.59 superestima a força de atrito entre a parede do tubo e a fase líquida.

Buscou-se, então, uma forma alternativa para a modelagem dessa força na região de 
escoamento anular, considerando-se a correlação de Erth, na forma dada pela Eq. 3.60. Com essa 
modificação o perfil de preSsão obtido para o mesmo caso da Fig. 4.12 é representado pela linha 
contínua mostrada na Fig. 4.13, caso (a). Observa-se que o escoamento fica melhor representado
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através do emprego da Eq. 3.60 e que a diferença entre os comprimentos real e calculado passa 
de - 3,5 % (Fig. 4.12) para + 2,7 % (Fig. 4.13).
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Figura 4.12 Distribuição de pressão usando o modelo de Solbrig et al. (1978) para o cálculo do 
atrito entre a parede e cada fase - Capilar 2 - 903 kPa

Nas Figs. 4.13 e 4.14 são também apresentadas comparações entre os perfis de pressão
obtidos com o modelo de Solbrig et al, em conjunto com a Eq. 3.60, caso (a), e com o modelo 

f
do multiplicador bifásico (j)?., caso (b). Conforme se observa, o caso (a) representa melhor o 
escoamento, tanto em termos de perfil de pressão quanto de comprimento de tubo, razão pela 
qual é adotado no presente modelo.

A força de atrito entre a parede do tubo e cada fase, assim como o fator de atrito na região 
líquida (vide Fig. 4.11), possuem uma influência considerável sobre o desempenho do modelo. 
Para o mesmo caso apresentado na Fig. 4.14, mostram-se na Fig. 4.15 os resultados obtidos 
quando variações de ± 5 % são impostas á força F ^ . Nota-se a diferença entre os perfis de 
pressão calculados e, também, a diferença 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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Figura 4.13 Efeito do modelo de cálculo do atrito entre a parede e cada fase: (a) modelo de 
Solbrig et al. (1978) + Eq. 3.60 no regime anular; (b) modelo do multiplicador 
bifásico - Capilar 2 - 903 kPa.
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Figura 4.14 Efeito do modelo de cálculo do atrito entre a parede e cada fase: (a) modelo de 
Solbrig et al. (1978) + Eq. 3.60 no regime anular; (b) modelo do multiplicador 
bifásico - Capilar 1 - 905 kPa.
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Figura 4.15 Influência da variação da força de atrito entre a parede do tubo e cada fase 
Capilar 1 - 905 kPa.

4.3.3 Influência do Modelo de Cálculo da Força Interfacial

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

Na Fig. 4.16 são mostrados os perfis de pressão que resultam quando se usam as duas 
equações para a força de massa virtual, juntamente com a distribuição de pressão medida ao 
longo do tubo capilar 2. A'formulação de Wallis (1969), caso (b), fornece um gradiente de 
pressão menor, o que origina um comprimento de tubo maior (L = 3,169 m). Entretanto, as 
diferenças entre os comprimentos de tubo calculados pelas duas equações, na maioria dos testes, 
não foram significativas, quando o mesmo valor do coeficiente de massa virtual foi usado nas 
duas equações.

Optou-se em manter no modelo a equação de Ishii e Mishima (1980), com o coeficiente de 
massa virtual calculado pela Eq. 3.74, considerando que nos testes realizados a concordância 
obtida com os resultados experimentais foi superior àquela obtida com a equação de 
WaUis (1969) e C„^ = 0,5.
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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 Eqs. 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 são usados, o programa 
superestima o comprimento do tubo em 2,8 % e quando esses valores são alterados em + 50 % e 
-50 %, o programa superestima o comprimento, respectivamente, em 2,2 % e em 3,8 %. Isso 
mostra a pouca sensibUidadè do modelo ao parâmetro Cg, razão pela qual foram mantidas as 
Eqs. 3.88 e 3.89.

Uma análise de sensibilidade do modelo foi também realizada, para verificar a influência dos 

parâmetros: r\, do , Nq e do coeficiente de transferência de calor interfacial (hj). Os resultados 

dessa análise são apresentados e discutidos no Apêndice C, onde se verifica que a influência 
desses parâmetros sobre o desempenho do modelo é pequena. Optou-se em levar tal análise para 
o apêndice, com o objetivo de agilizar a leitura do presente capítulo.
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Figura 4.17 Influência da variação do coeficiente de atrito interfacial (Cg).

4.4 Comparação com os Resultados Experimentais

Neste item são apresentadas as comparações entre os resultados experimentais (Melo et al., 1995) 
e os resultados calculados usando-se o presente modelo. Nas Figuras 4.18 e 4.19 são mostradas, 
respectivamente, para os capilares 1 e 2 , as comparações entre as vazões mássicas medidas e 
calculadas, tanto pelo presente modelo quanto pelo modelo homogêneo. A vazão mássica 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 vazões mássicas calculadas pelo presente modelo 
encontram-se na faixa de 0 a - 6  % em relação aos valores experimentais, enquanto que para o 
modelo homogêneo tal diferença é ampliada para -17 %. Para o capilar 2, o presente modelo 
fornece resultados na faixa de ± 4 %, enquanto os resultados fornecidos pelo modelo homogêneo 
estão na faixa de 0 a - 7 % (vide Fig. 4.19).
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Figura 4.18 Comparações entre as vazões mássicas medidas (Melo et al., 1995) e calculadas 
para o capilar 1 .

Vazão M ássica M edida, kg/h

Figura 4.19 Comparações entre as vazões mássicas medidas (Melo et al., 1995) e calculadas 
para o capilar 2 .

As Figuras 4.20 a 4.23 mostram as comparações entre as distribuições de pressão medidas e 
calculadas ao longo dos tubos capilares 1 e 2 .
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Tais comparações são realizadas de duas maneiras:

(a) mantendo fixa a vazão mássica e as condições de operação. Com isso, o comprimento do tubo 
é calculado, obtendo-se os perfis tracejados mostrados nas Figs. 4.20 a 4.23. Para esse caso 
são também mostradas, nessas figuras, as distribuições de pressão calculadas pelo modelo 
homogêneo. 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 o 
presente modelo e para o modelo homogêneo.

(b) mantendo fixos o comprimento do tubo capilar e as condições de operação. Nesse caso a 
vazão mássica é calculada iterativamente, obtendo-se os perfis de pressão representados pelas 
linhas contínuas mostradas nas Figs. 4.20 a 4.23. Nota-se que os perfis de pressão medidos e 
calculados são praticamente coincidentes, em detrimento da discordância da vazão mássica. 
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 o modelo homogêneo.
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Figura 4.20 Distribuições de pressão ao longo do tubo capilar 1; p̂ ĵ = 905 kPa; AT̂ ^̂  = 5,5 °C.

O erro absoluto médio é calculado como a média, entre todos os testes realizados, do valor absoluto da diferença 

entre o valor real do parâmetro (comprimento do tubo capilar ou vazão mássica) e o valor calculado desse 

parâmetro, em relação ao valor real.
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Figura 4.21 Distribuições de pressão ao longo do tubo capilar 1: pe„t=l 111 kPa; AT̂ ^̂  ^ ,̂5 °C.
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Figura 4.22 Distribuições de pressão ao longo do tubo capilar 2 : Pe„t=l 1 1 0  kPa; AT  ̂= 5,2 °C
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Figura 4.23 Distribuições de pressão ao longo do tubo capilar 2: pg„t=1404 kPa; AT^^ "  3,7 °C.

4.5 Resultados Computacionais

Realizada a validação, o modelo pode então ser usado na obtenção de diferentes informações 
sobre o escoamento ao longo de tubos capilares. Uma das aplicações é, por exemplo, a análise 
comparativa do desempenho de tubos capilares, quando diferentes fluidos refrigerantes são 
empregados. Esse é um campo de atuação importante na área de refrigeração, uma vez que 
grandes esforços têm sido realizados para a substituição dos CFCs, por fluidos refrigerantes 
menos agressivos à camada de ozônio da atmosfera.

Outra forma de utilização do modelo, de grande interesse tecnológico, é a investigação dos 
efeitos de perda de carga na entrada do tubo, do grau de sub-resfriamento, das pressões de 
sucção e descarga, do comprimento, do diâmetro interno e da rugosidade sobre o desempenho 
dos tubos capilares.

Neste item serão apresentados alguns resultados computacionais, procurando destacar as 
potencialidades do modelo de dois fluidos. Uma dessas potencialidades é o cálculo de parâmetros 
tais como as velocidades e temperaturas de cada uma das fases, que não podem ser avaliados 
através de um modelo homogêneo.
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Nas Figuras 4.24 e 4.25 são mostradas as distribuições de: (a) fração de vazio, (b) título,
(c) velocidades de cada fase e (d) temperaturas de cada fase, obtidas com o presente modelo. São 
também apresentadas as distribuições de: (a) fração de vazio, (b) título, (c) velocidade e
(d) temperatura do fluido refiigerante, obtidas pelo modelo homogêneo.
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Figura 4.24 Distribuições de: (a) fração de vazio, (b) título, (c) velocidades de cada fase e 
(d) temperaturas de cada fase - Capilar 1 - p̂ „( = 905 kPa; = 5,5 °C.
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Figura 4.25 Distribuições de: (a) fração de vazio, (b) título, (c) velocidades de cada fase e
(d) temperaturas de cada fase - Capilar 2 - p̂ „j = 1404 kPa; = 3,7 °C.

Os resultados mostrados na Fig. 4.24 referem-se ao tubo capilar 1 e à distribuição de pressão 
apresentada na Fig. 4.20. Da mesma forma, os resultados mostrados na Fig. 4.25 referem-se ao 
tubo capilar 2 e à distribuição de pressão apresentada na Fig. 4.23.
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Observa-se nas Figs. 4.24 e 4.25, (a) e (b), que a fração de vazio aumenta rapidamente ao 
longo do tubo capilar e que esse aumento é bem maior do que o apresentado pelo título. Próximo 
à saída do tubo a fração de vazio aproxima-se de 0,98. Observa-se também que a variação do 
título não é linear e que o seu aumento é cada vez maior à medida em que o escoamento 
aproxima-se do final do tubo. Esse fato está de acordo com a interpretação física do escoamento, 
uma vez que na região bifásica os efeitos de aceleração e de atrito aumentam o gradiente de 
pressão em direção à saída do tubo, propiciando uma vaporização cada vez maior.

As Figuras A2A(c) e 4.25(c) mostram as pequenas diferenças existentes entre as velocidades 
das fases líquida e de vapor ao longo do capilar. A diferença máxima entre essas velocidades na 
saída do tubo foi de 2,4 %, sendo que na maioria dos testes realizados, essa diferença foi da 
ordem de 1 %. Detalhes das Figs. 4.24(c) e 4 . 2 5 são mostrados, respectivamente, nas 
Figs. 4.26 e 4.27, onde se observam que as maiores razões de deslizamento entre as fases 
(S = V v/V l) ocorrem no ponto de transição entre os regimes agitante e anular, ou seja 
a  = 0,8. Esse ponto corresponde à posição ao longo do tubo L = 2,7 m na Fig. 4.26 e L = 2,5 m 
na Fig. 4.27.
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Figura 4.26 Distribuições de velocidades de cada fase - detalhe da Fig. A.2A(c) - Capilar 1 - 
p„,= = 905 kPa; AT„, = 5,5 C .
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Figura 4.27 Distribuições de velocidades de cada fase - detalhe da Fig. 4.25(c) - Capilar 2  - 
p^,= = 1404 kPa;AT,„b = 3,7 °C.

A diferença 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 região próxima da saída dos 
tubos observam-se diferenças da ordem de 7,5 °C. Esse fato mostra que o escoamento de fluidos 
refrigerantes ao longo de tubos capilares usados em sistemas de refrigeração pode ser 
considerado homogêneo, o que confirma a conclusão de Li et al. (1990).

Entretanto, conforme mostrado nas Figs. 4.18 a 4.23, a concordância entre os dados 
experimentais e os resultados obtidos com o modelo homogêneo foi menor do que aquela obtida 
com o presente modelo. Esse fato pode estar relacionado à forma aproximada como é calculado o 
fator de atrito na região bifásica no modelo homogêneo. A correlação de Erth (Eq. 2.19), usada 
para o cálculo desse fator (vide Item 2.5.2), fornece valores médios ao longo da região bifásica, 
mas é usada na Eq. 2.18 para calcular o fator de atrito localmente, ou seja, em cada incremento 
ao longo da região bifásica. Tal procedimento foi adotado devido à inexistência na literatura de 
equações para o cálculo do fator de atrito local, na região bifôsica do escoamento em tubos 
capilares e pode estar superestimando o efeito do atrito nessa região.

A melhor concordância do modelo de dois fluidos com os dados experimentais, em relação ao 
modelo homogêneo, é creditada á representação mais realista do escoamento bifásico no interior 
de tubos capilares, o que permite a inclusão de equações constitutivas adequadas, notadamente no 
tratamento dado aos termos que consideram o atrito entre cada fase e as paredes do tubo.
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Nas Figs. 4.24 e 4.25, observa-se ainda que através do modelo homogêneo são previstos: 
maiores valores de frações de vazio, títulos e velocidades e menores temperaturas da mistura 
líquido-vapor em relação aos respectivos valores calculados pelo presente modelo. Assim, em 
fimção da maior aceleração do fluido refrigerante, em conjunto com os efeitos viscosos, o modelo 
homogêneo prevê reduções de pressão maiores e comprimentos de tubos menores (vide^ 
Figs. 4.20 a 4.23).

A Fig. 4.28 mostra a vazão mássica, sob condições de escoamento crítico, em fimção do 
comprimento e do diâmetro interno do tubo capilar. As vazões mássicas calculadas, também sob 
condições de escoamento crítico, são mostradas na Fig. 4.29 em fimção do grau de sub- 
resfriamento, da pressão de condensação e da razão entre o comprimento e o diâmetro interno do 
tubo capilar.

Comprimento do Tubo Capilar, m

Figura 4.28 Vazão mássica crítica em fimção do comprimento 

e do diâmetro interno do tubo capilar.

Os resultados mostrados na Fig. 4.28 foram obtidos usando-se condições de operação típicas 
de refrigeradores domésticos, ou seja: temperatura de condensação = 54,4 °C, temperatura 
de evaporação = - 23,3 °C e grau de sub-resfriamento = 5,5 °C. Como esperado, para
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O mesmo comprimento, a vazão mássica crítica aumenta com o aumento do diâmetro do tubo. Da 
mesma forma, para uma dada vazão mássica o comprimento de tubo requerido aumenta com o 
aumento do diâmetro.
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Figura 4.29 Vazão mássica crítica em função do grau de sub-resfriamento, 

da pressão de condensação e do diâmetro do tubo capilar.

Na Fig. 4.29, os resultados apresentados, novamente como esperado, mostram que maiores 
pressões de condensação, maiores graus de sub-resfriamento e maiores diâmetros do tubo, 
produzem maiores vazões mássicas críticas.



5 Conclusões

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

Para a modelagem, o escoamento é dividido em duas regiões: uma líquida e outra bifásica. Na 
primeira delas, assume-se que o escoamento seja incompressível e resolve-se um sistema de duas 
equações diferenciais (conservação da quantidade de movimento e conservação de energia), 
obtendo-se a pressão e a temperatura do refrigerante. Nessa região, o fator de atrito é calculado 
usando-se a correlação de Churchill (1977), considerada por Melo et al. (1995) como a mais 
apropriada dentre aquelas disponíveis na literatura. Como o fenômeno de metaestabilidade é 
desconsiderado, assume-se que o início da vaporização do fluido refiigerante ocorra na pressão 
de saturação relativa à sua temperatura na saída da região líquida.

Na região bifásica utiliza-se o modelo de dois fluidos, no qual soluciona-se um sistema de 
cinco equações diferenciais, o que permite considerar o não-equihbrio hidrodinâmico e térmico 
entre as feises e teimbém os fenômenos interfaciais. O modelo de dois fluidos constitui-se até o 
presente, na abordagem mais avançada disponível na literatura para analisar o escoamento em 
questão.

Para complementar o modelo, são apresentadas as equações constitutivas para: (i) a força de 
atrito entre cada fase e a parede do tubo; (ii) a área interfacial; (iii) a força interfacial; (iv) a 
transferência de calor interfacial. Consideram-se os regimes de escoamento em bolhas, agitante e 
anular ao longo da região bifásica, sendo assumidos os valores de fração de vazio de 0,3 e 0,8 
para definir, respectivamente, as transições entre os regimes bolhas-agitante e agitante-anular. A 
densidade inicial de núcleos de vapor e o diâmetro inicial de bolhas, são também assumidos, 
respectivamente, iguais a lO î núcleos/m^ e 2,5x10-5 „j parâmetros são usados somente no 
regime em bolhas, sendo que a densidade de núcleos de vapor (N) é mantida constante e o 
diâmetro de bolhas é calculado em fimção da fração de vazio e de N.
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Em função da compressibilidade do escoamento na região bifásica, condições de escoamento 
crítico ou bloqueado são comumente encontradas em tubos capilares. No presente modelo, o 
critério numérico adotado para a determinação da seção de bloqueio, considera que essa seção 
corresponda à posição onde o sinal do gradiente de pressões (dp/dz) se inverte.

A solução do sistema de equações diferenciais é obtida por integração numérica usando o 
método de Runge-Kutta de quarta ordem. Tal solução é obtida ao longo do tubo até que a 
condição de bloqueio seja alcançada. O programa computacional calcula: o comprimento do tubo, 
conhecidos o fluxo de massa e as condições de operação, ou o fluxo de massa a partir das 
dimensões do tubo a das condições de operação. Nesse úhimo caso o procedimento numérico é 
iterativo sendo que o fluxo de massa é ajustado para que a seção de bloqueio do escoamento 
coincida com o final do tubo.

Os resultados computacionais são comparados com os dados experimentais disponíveis no 
Laboratório de Engenharia e Ciências Térmicas, do Departamento de Engenharia Mecânica da 
Universidade Federal de Santa Catarina. Tais comparações são realizadas em termos de vazões 
mássicas e distribuições de pressão, obtidas para dois tubos capilares operando com o refi^igerante 
HFC-134a, em diferentes condições de operação.

O desenvolvimento deste trabalho levou às seguintes conclusões:

• As comparações entre os resultados numéricos e os dados experimentais apresentaram uma 
concordância bastante boa, tanto em termos de vazão mássica como de perfis de pressão. 
Considerando todos os testes realizados, o erro absoluto médio obtido entre as vazões 
mássicas críticas 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 concordância melhor com os resultados 
experimentais, do que aqueles obtidos com o modelo homogêneo. Entretanto, salienta-se que 
a sofisticação do modelo de dois fluidos implica na utilização de um número maior de 
equações constitutivas em relação ao modelo homogêneo. Tais relações são fortemente 
dependentes do regime^de escoamento e são razoavelmente conhecidas apenas para os 
regimes em bolhas e anular. Outra dificuldade com relação à implementação do modelo de 
dois fluidos, é a incerteza associada aos padrões de escoamento bifásico presentes no interior 
dos tubos capilares. Os regimes em bolhas, agitante e anular, foram assumidos no presente 
modelo de acordo com informações obtidas na literatura, baseadas em trabalhos de 
visualização do escoamento em tubos capilares de vidro. Alguns autores, entretanto, 
questionam este procedimento de visualização devido à baixa rugosidade dos tubos capilares 
de vidro.



O critério numérico adotado para a determinação da seção de bloqueio possui um forte 
significado fisico, é de simples implementação e mostrou-se adequado para o cálculo do fluxo 
de massa crítico no escoamento em tubos capilares.

Os resultados numéricos mostraram que o não-equiUbrio hidrodinâmico e o não-equilíbrio 
térmico entre as fases são reduzidos na região bifásica de tubos capilares. Esse feto pode estar 
ligado aos grandes comprimentos e pequenos diâmetros utilizados nas aplicações práticas, da 
ordem de L/D = 4000, permitindo que o equilíbrio entre as fases seja alcançado. Observou-se, 
então que o escoamento no interior de tubos capilares é muito próximo de um escoamento 
homogêneo e atribui-se a melhor concordância entre os resultados do modelo de dois fluidos 
com os resultados experimentais, em relação ao modelo homogêneo, à melhor representação 
do escoamento bifásico, o que permite a inclusão de equações constitutivas adequadas.

Os parâmetros: coeficiente t], diâmetro inicial de bolhas, coeficiente de atrito interfacial e 
coeficiente de transferência de calor interfacial necessitam de comprovação experimental. 
Entretanto, tais parâmetros exercem uma pequena influência sobre o desempenho do modelo, 
conforme a análise de sensibilidade apresentada no Apêndice C e no Item 4.3.3. No Item C.3, 
mostra-se que a densidade inicial de núcleos de vapor (Nq) tem um efeito maior sobre o 
modelo do que os parâmetros anteriormente citados. Essa influência é verificada, 
principalmente, quando se reduz o valor de Ng (vide Fig. C.4 e Tab. C.2). Se o valor de Nq é 
reduzido, a taxa de geração de vapor diminui e o bloqueio do escoamento ocorre a umá 
distância maior ao longo do tubo, correspondendo a vazões mássicas maiores para um dado 
comprimento de tubo.

Dentre as grandezas que mais afetam o modelo estão o fator de atrito na região hquida e a 
força de atrito entre cada fase e a parede do tubo. Na Fig. 4.11 mostra-se que, a diferença 
entre os comprimentos real e calculado é de -1,3 %, quando o fator de atrito na região líquida 
é calculado originalmente pela correlação de Churchill. Tal diferença passa a ser, de - 3 % e 
+ 6  %, caso sejam provocadas, respectivamente, variações de + 5 % e - 5 % no fator de 
atrito. Observa-se também na Fig. 4.11, o aumento do afastamento entre os perfis de pressão 
medido e calculado. Da  ̂mesma forma, a influência da força de atrito entre cada fase e a 
parede do tubo (F ^ ) sobre o desempenho do modelo, é mostrada na Fig 4.15. Quando as 
equações que calculam F ^  são empregadas em suas formas originais, o modelo subestima o 
comprimento do tubo em 1,1 %. Essa diferença passa a ser de + 1,5 % e - 3,4 %, 
respectivamente, quando variações de - 5 % e + 5 % são impostas aos valores de F ^ .

No Apêndice B apresentam-se dois modelos bifásicos, considerando o equihlDrio térmico entre 
as fases. O primeiro deles utiliza as equações de conservação da massa da mistura, da 
quantidade de movimento de cada fase e da energia da mistura. Nesse caso, os resultados são 
bastante próximos daqueles obtidos com o presente modelo, o que era esperado, uma vez que
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os resultados apresentados no Item 4.5 comprovam a hipótese de equUíbrio térmico entre as 
fases. O segundo modelo utiliza as equações de conservação da massa da mistura, da 
quantidade de movimento da mistura, da quantidade de movimento do vapor e da energia da 
mistura. Na equação da quantidade de movimento da mistura é usada a correlação de Erth 
para o cálculo do fator de atrito bifásico, que também é empregada no modelo homogêneo. 
Nesse caso os perfis de pressão calculados apresentam inclinações mais acentuadas, em 
relação àquelas obtidas no presente modelo e, dessa forma, os resultados estão mais próximos 
daqueles obtidos com o modelo homogêneo. Tal fato mostra a grande influência do termo de 
atrito no desempenho dos modelos apresentados.

Considerando as conclusões anteriores, observa-se que muitas áreas ainda devem ser 
pesquisadas para melhorar o entendimento do fenômeno e a modelagem do escoamento ao longo 
de tubos capilares. Dentre essas, salientam-se:

• a investigação experimental da densidade inicial de núcleos de vapor e do diâmetro inicial de 
bolhas, em fimção da inexistência na literatura de dados para esses parâmetros no escoamento 
em tubos capilares;

• a modelagem do escoamento bifásico através do modelo de dois fluidos depende do 
conhecimento da configuração ou dos regimes do escoamento líquido-vapor ao longo do 
tubo. Conforme já mencionado, grandes incertezas estão associadas não só ao conhecimento 
desses regimes de escoamento em tubos capilares, mas também ao ponto de transição entre 
eles. Com isso, trabalhos de visualização do escoamento são de fiindamental importância. 
Salienta-se que, os tubos usados nos trabalhos de visualização devem possuir rugosidade da 
parede interna próxima daquela dos tubos capilares de cobre. Essa rugosidade pode ser obtida 
por um procedimento artificial, conforme sugestão de Boabaid Neto (1994);

• os fenômenos interfeciais precisam ser amplamente estudados e as correlações para a área 
interfacial e a força interfacial no regime agitante, não se encontram dispom'vies na literatura;

• é importante que o fenômeno de metaestabilidade seja incluído na modelagem do escoamento, 
uma vez que tem sido detectado nos experimentos de vários pesquisadores, dentre eles: 
Mikol (1963), Chen et al. (1990) e Melo et al. (1995). A avaliação da região de 
metaestabilidade poderá ter uma influência significativa nos resultados do modelo, pois define
o ponto de iiucio de vaporização do líquido refiigerante.

• inclusão da transferência de calor entre o tubo capilar e o meio ambiente, ou seja, a análise de 
tubos capilares não-adiabáticos;

Sugere-se ainda que ao modelo apresentado sejam incluídas as equações para o cálculo das 
propriedades termodinâmicas e termofisicas de outros fluidos refrigerantes, com os objetivos de 
analisar e comparar o desempenho de tubos capilares quando tais refiigerantes são usados.
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A pên d ice  A Pro pried ad es  Term o d in â m ic as  e  Term o físicas  

DO Flu id o  R e frig eran te  HFC-134a

As equações para o cálculo das propriedades termodinâmicas e termofísicas do fluido refi-igerante 
HFC-134a, usadas neste trabalho, foram obtidas por ajustes dos dados fornecidos por Gallagher 
et al. (1993). Tais equações são válidas na faixa de temperaturas entre - 30 a 60 °C. A  partir do 
programa computacional desenvolvido por GallaTgher et al. (1993) é possível obter as 
propriedades de 38 diferentes refrigerantes puros e também de misturas de até cinco desses 
refiigerantes (exceto para misturas contendo amônia). As equações obtidas para o cálculo das 
referidas propriedades são apresentadas a seguir: '

1) Temperatura de saturação

Tja, = A + Bp + Cplnp + D(lnp)^ + E / Inp (A.l)

onde Tsa, [°C], p [kPa], A=-62,184766, B=0,034746624, C=-0,0032819246, 0=1,9930792, 
E=-38,686299.

2 ) Pressão de saturação:

2\2(A + BT + CTQ 
(1 + DT + ET^)2

onde P33, [kPa], T [°C], A=17,109194, B=0,32710542, C=0,0017787993, 0=0,0009926345, 
E=-2,0981921xlÔ-^.
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3) Volume específico da líquido saturado:

V t =
A + BT

 ̂ 1 + CT + DT^
(A.3)

onde Vl [m^/kg], T [°C], A=0,00077299456, B=-5,0616529x10-6, C=-0,0090716121 e 
0=1,0607725x10-5.

4) Volume específico do vapor saturado:

Vy = exp A + BT + CT=* +DT^ (A.4)

onde Vv [m^/kg], T [°C], A=-2,6690022, B=-0,034924663, C=0,00012613687 e 
D=-7,4389523x10-7.

5) Entalpia do líquido saturado:

K -
A + BT + CT^
1 + DT + ET^

(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:

hy = exp
' a  + b t + c t ^' 
a  + DT + ET^,

(A.6 )



onde hv [kJ/kg], T [°C]: A=5,5218936, B=-0,031321793, C=-7,9528787xl0-5, 
D=-0,0060940039 e E=-l,0576557x10-5

7) Entropia do líquido saturado:

A p ê n d ic e A  129

A + BT + CT  ̂
^ ^ ~ 1  + DT+ET^

onde Sl [kJ/kg.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], T [°C ], A=0,93001791, B=-0,00055601367, €=6,7150011x10-«, 
D=-6,903863x10-8 e E=2,5000131xl0-n

9) Viscosidade absoluta do líquido saturado:

(A + BT + CT^)^ 
(1 + DT + ET^)^

onde î L [10-7Pa.s], T [°C]:, A=53,454634, B=-0,29593718, C=-0,00066921524, 
0=6,5528946x10-4 e E=-3,9937523xl0'5.

10) Viscosidade absoluta do vapor saturado:

liy = (A  + BT + CT^+OT^)-^ (A.10)
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onde Hv [10-W s], T [°C], A=0,0091380517, B=-3,846666x10-5, C=7,5167897x10-« e 
D=-l,3760234x10-9.

11) Calor específico a pressão constante do líquido saturado:

CpL = A-t-BT + CT^ (A.11)

onde CpL [kJ/kg.K], T [°C], A=l,3316685, B=0,0031215428 e C=2,9241486xl0-5.

12) Calor específico a pressão constante do vapor saturado

Cpv = A + Bp + C p^P-t-D p^+E /p (A.12)

onde Cpv [kJ/kg.K], p [kPa],- A=0,74474517, B=0,00082337544, C=-2,4464993x10-5, 
0=3,2262113x10-7 e E=-2,2386629.

13) Calor específico a volume constante do líquido saturado:

c l̂ =A  + BT + CT^ (A.13)

onde ĉ L [kJ/kg-K], T [°C], A=0,87628622, B=0,0014073117 e C=2,5118679x10-6.

14) Condutividade térmica do líquido saturado:

Icl = A + Bp + Cp^+D(lnp)^ (A.14)



onde Ícl [W/m.K], p [kPa], A=0,13225472, B=-2,96691xl0^ , C=l,4749501x10-13 e 
D=-0,00116353.

15) Condutividade térmica do vapor saturado:

ky = A  + Bp + C p^+D lnp (A 15)

onde kv [W/m.K], p [kPa], A=-0,00010225729, 8=1,5324083x10^ , C=4,807518xl0-i4 e 

0=0,0020271245.

16) Tensão superficial:
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a  = 60,16x10-s^T c-T ^
Tc

1,26

(A.16)

onde a  [N/m], T [K], Tc = 374,21 K é a temperatura do ponto crítico para o refrigerante HFC- 
134a.

A Tabela Al apresenta alguns valores típicos das propriedades termodinâmicas e termofísicas 
do fluido refrigerante HFC-134a.

Além das Eqs. Al a Al 6 , o modelo necessita de equações para o cálculo das derivadas 
dpL/dp , dpy/dp e dhy/dp (vide Eqs. 3.111 a3.115)e dhL/dp (vide Eq. B.4). Para isso, obtém-se 
inicialmente as equações das propriedades Pl(p), Pv(p)5 ^lCp) ® hy(p) , através de ajustes dos 
dados fornecidos por Gallagfier et al. (1993). Em seguida, as derivadas são obtidas analiticamente 
e são dadas por,

\) Derivada da massa especifica do líquido saturado em relação àpressão:

^  = 2Ap + ^  + -  (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 relação à pressão:

= A + 2Bp + Cp(21np + l) (A.18)dpv
dp

ondep[kPa], A=0,050112333, B=-3,0388113x10-5 g 0=4,2169665x10-^.

3) Derivada da entalpia do liquido saturado em relação à pressão:

^  = + ^  (A.19)
dp 2Vp P

ondep[kPa], A=l,2191156xlO-io, B=2,5158493 e C=15,309378.

4) Derivada da entalpia do vapor saturado em relação à pressão:

^  = A + 3 B p ^ + ^ ^ ^  (A.20)
dp P

ondep[kPa], A=-0,0030296503, B=-4,1432221x10-1« e C=l,4985021.
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Oŝ
oo*'

\o

o '

VO 00 0 0 CS VO
c s >—1 i n r~-^ r o
o " o " vo" vo" o " irT

m r o CS CS

t T VO ON cs t ''
t '' 00^ 00^ 00^ O n_̂

o " o " o " o " o " o " o " o "

VO ON o 0 0 VO co^
CO o_^ ON 0 0 CO

c s '
c sc s"

r>
CN

rv
ON

r\
o 00"

r o o ON 1— M VO 0 0
t * ^ CO

c s c s ir> I> S _ >  
1—H

f \ » \ rv
CO CO CO r o r o r o CO CO
ir> VO r - o o CjN O 1 - H c s
CS cs c s cs CS r o CO CO

>ri

§
Os

oo
O

<N

TT
o '

ON
VO

OO
CN
VO
<N



A p ê n d ic e  B  M o d e l o s  B if á sic o s  C o n sid e r a n d o  o  E q u ilíb r io  

Té r m ic o  E n t r e  a s  Fa s e s

Neste apêndice apresentam-se outros dois modelos de solução das equações de conservação na 
região bifásica, que foram testados e que precederam o modelo adotado no presente trabaUio, 
apresentado no Item 3.6. Esse último será aqui referenciado como Modelo A.

Se o equilíbrio térmico entre as fases é considerado, em conjunto com as hipóteses 
simplificativas apresentadas no Item 3.1, o número de variáveis a serem calculadas é reduzido 
para quatro: Vl , Vy , p e a. Considerando então essa hipótese, dois modelos( B e C) são 
apresentados a seguir e os resultados são comparados com aqueles obtidos com o modelo A, no 
qual Tl ^  Ty.

Apresenta-se ainda o modelo homogêneo (D) obtido quando no modelo de dois fluidos é 
assumido que: V l  =  V y  e T l  =  T y .  Comparam-se os termos de atrito calculados pela equação de 
Erth (Eq. 2.15) e pelo modelo de Solbrig et al. (1978) em conjunto com a Eq.^60.

Nota-se que, em todos os casos, a região de líquido é tratada de forma idêntica àquela 
apresentada no Item 3.2.1.

• Modelo B:

Neste caso, o sistema de equações de conservação na região bifásica é dado por,

(i) Conservação da massa da mistura:

, dVL dVy
(1 -  «)Pl -T ^  + a p v +dz dz

+ (P v V v -P lV l) ^ = 0
dz

( l - a ) V L ^  + aV, d p^
dz

(B.l)
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(ii) Conservação da quantidade de movimento para as fases líquida e de vapor;

[(1 -  a)pLVl + a p L C „ , V J ^  + a[Í\^p^ - P l C „ , V y ] ^  +

( l - a )  + íiLaVv dpv
dp

dp ^ 17 17 
~  + ^ lPvVv t ~ ~ Fwl+Fddz dz

(B.2)

- « P L C „ V L ^  + a [ P v ( V v + f |v ) + p ,C „ .V v l^  + 
dz dz

+a l + f|vVv dpv
dp

dp ^  . da 
— + TivPvVv , -  Fwv~Fd dz dz

(B.3)

onde = ( 1  -ílXVv - V J  e ~ ^ l)

(iii) Conservação de energia da mistura:

( l - a ) p L [ h , + |v í ' ' h v + ^ V j ''
V 2

dV,
dz

+ dK dh.
( l - a ) p , V , ^  + a p ^ V ^ ^  + ( l - a )  V,h, +  ̂

dp . dp V 2 J
y í dpL

dp
+ a V dp^

dp ■V

+
r3 ', , vy Vl da

P v V v h v - p L V L h L + P v ^ - p L ^  -T-
2  2  ;  dz

= 0

Comparando as Eqs. 3.J107 e B.4, observa-se que nessa última a derivada d^/dp é calculada 
diretamente pela Eq. A. 19, pois neste caso 1il não é uma variável dependente.
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• Modelo C:

Neste modelo a equação da quantidade de movimento da fase líquida é substituída pela equação 
da quantidade de movimento da mistura líquido-vapor, que é obtida através da soma das 
Eqs. 3.16 e 3.17 e é dada por.

i [ ( l - a ) p L V Í + a p v V Í ]  = - ^  + í ^ ^
dz dz V dz

(B.5)
B

onde (dp/dz)B é o gradiente de pressões devido ao efeito combinado do atrito das duas fases 
sobre a parede do tubo. Tratando o escoamento bifâsico como um escoamento monofásico 
equivalente, esse termo pode ser determinado usando o fator de atrito convencional, como.

dp^
^dz/g  2 p„D

(B.6 )

onde fg é o fetor de atrito na região bifásica calculado pela equação de Erth (Eq. 2.19). 

Substituindo a Eq. B.6 na Eq. B.5 e expandindo essa última, obtém-se

dV.
[2 ( 1  -  a )p ^ V J --^  + (2 a p y V y ) ^  + 

dz dz

+(PvVv - P lVl)— =dz 2p„D

dp dp
dp
dz

+
(B.7)

As equações de conservação da massa, da quantidade de movimento do vapor e da energia 
são, respectivamente, idênticas às Eqs. B.l, B.3 e B.4. Salienta-se ainda que a Eq. B.5 poderia 
também substituir a equação da conservação da quantidade de movimento da fese líquida no 
Modelo A (vide Item 3.6).

Nas Figuras BI e B2 são mostradas as distribuições de pressão calculadas pelos três modelos 
e as pressões medidas, respectivamente, ao longo dos tubos capilares 1 e 2 .
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Figura B.1 Comparações entre os modelos de solução do escoamento na região bifásica 
Capilar 1 ; pg„, = 905 kPa, ATjub = 5,5°C, m (medida) = 1,866 kg/h.
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Figura B.2 Comparações entre os modelos de solução do escoamento na região bifásica 
Capilar 2: p̂ ,̂, = 1110 kPa, AT̂ ub = 5,2 °C, rii (medida) = 5,602 kg/h.
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Observa-se que os perfis de pressão e os comprimentos dos tubos capilares, calculàdos pelos 
Modelos A e B são bastante próximos, como se esperava, pois a consideração de equilíbrio 
térmico entre as fases no Modelo B foi comprovada pelas distribuições de temperatura obtidas 
com o Modelo A. Observa-se também que as distribuições de pressão calculadas pelo Modelo C 
são bem mais próximas daquelas calculadas pelo modelo homogêneo. Essa proximidade deve-se à 
utilização da mesma correlação para o cálculo do fator de atrito bifásico (Eq. de Erth) em ambos 
os modelos.

• Modelo D:

Para uma avaliação adicional do modelo homogêneo, assume-se que Vl = Vy e Tl = Ty no 
modelo A. Dessa forma trabalha-se com as equações de conservação para a mistura líquido- 
vapor. Feito isso e somando as Eqs. 3.97 e 3.98, o sistema de equações de conservação na região 
bifásica é dado por,

(i) Conservação da massa da mistura:

P m ^ + V  
dz dp dp

(B.8 )

onde [p„j = (1 -  a)pL + apy] é a massa específica da mistura líquido-vapor.

(ii) Conservação da quantidade de movimento da mistura:

P „ V ^  + ̂ = - ( F ^ + F „ v )  dz dz (B.9)

(iii) Conservação de energia da mistura:

dV
(l-a)pL hL  +apvhv + - V V m

dz
■ +

+V

+V

dhL ____dhy( l - a )p L — + a p v —^  + ( l - a )  
dp dp

hL +- dpL + a hy + dpv
2V ^ J dp 1 2 ; dp

Pv^v P l^ l + 2  (P v ~ P l)
da
dz

= 0

dp
dz

(B.IO)



A pê n d ic e  B 139

Na Figura B3 a distribuição de pressão medida para um caso ao longo do tubo capilar 1 é 
comparada com os perfis de pressão calculados pelos modelos A (dois fluidos) e D (homogêneo). 
No modelo D os termos F ^  e F ^  são 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 pressão calculado pelo modelo D apresenta uma 
concordância melhor com os dados experimentais, do que o resultado obtido com o modelo 
homogêneo apresentado na Fig. 4.20, em que a concordância entre os comprimentos do tubo 
calculado e medido foi de - 16,9 %.
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A Psat (Temp. Medida)

rh (medida) - 1 ,8 6 6  kg/h 
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Modelo A (Dois Fluidos)
----------  L = 2,969 m (- 1 %)

Modelo D (Homogêneo)
----------L = 2,781 m ( -7,2%)

•evap

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

Posição, m

Figura B.3 Distribuições de pressão ao longo do tubo capilar 1 : p̂ ^̂ j = 905 kPa; ATĵ  ̂= 5,5 °C: 
comparação entre os modelos A (dois fluidos) e D (homogêneo).

Na Figura B4 o termo de atrito do modelo homogêneo que utüÍ2a a equação de Erth para 
avaliar o fator de atrito na região bifásica (vide Eq. 2.14) é comparado com o termo (F̂ ^̂  + F ^ )  
da Eq. B.9, calculado pelo modelo Solbrig et al. (1978) em conjunto com a Eq. 3.60. Verifica-se 
que a equação de Erth superestima a força de atrito por unidade de volume, resuUando em uma 
queda de pressão 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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Posição, m

Figura B.4 Força de atrito por unidade de volume no modelo homogêneo; comparação entre a 
equação de Erth e o modelo de Solbrig et al. (1978) + Eq. 3.60.
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AOS Par âm e tro s  rj, N q , do E  4

Em função das incertezas associadas ao coeficiente r\ (vide Eq. 3.24), à densidade inicial de 
bolhas, No, ao diâmetro inicial de bolhas, do, e às correlações usadas para o cálculo do coeficiente

A
de transferência de calor interfacial, hj, apresenta-se neste apêndice uma análise de sensibilidade 

com o objetivo de verificar o impacto desses parâmetros sobre o desempenho do modelo.

Todos os resultados apresentados a seguir foram obtidos mantendo-se fixas a vazão mássica e 
as condições de operação e calculando-se o comprimento do tubo capilar.

C.1 Influência do Parâmetro 11:

O efeito do parâmetro r\ é pequeno uma vez que os comprimentos dos tubos capilares calculados 
para diferentes valores de t] são praticamente os mesmos conforme se observa na Tab. C.l, para 
os valores de r] = 0,0 ; 0,5 e 1,0.

Nessa tabela são também'mostrados os comprimentos dos tubos capilares 1 e 2, calculados 
quando o termo r,^(Vi -  V^) (vide Eqs. 3.22 e 3.23), que representa a variação de quantidade de 

movimento devido à mudança de fàse, é desconsiderado na solução das Eqs. 3.112 e 3.113. Os 
resultados obtidos: L = 2,8585 m para o capüar 1 e L = 3,0135 m para o capilar 2, indicam a 
pequena influência desse termo sobre 0 modelo.

Os perfis de pressão calculados para os valores de t| = 0,0 ; 0,5 e 1,0 são coincidentes e estão 
todos representados pela linha contínua na Fig. C. 1.
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Capilar

Tabela C.1 Efeito do parâmetro r|.

0,0

Comprimento fm]

TI

0,5 1,0

rk (V i-V , ) = 0

r
2 *

2,8573
3,0118

2,8572
3,0117

2,8571
3,0116

2,8585
3,0135

Posição, m

Figura C.1 Influência do parâmetro t| - Capilar 1; Pg„j =1111 kPa; AT5̂ ^= 5,5 °C.

C.2 Influência do Diâmetro Inicial de Bolhas, d«:

Nas Figuras C.2 e C.3 são mostrados os perfis de pressão calculados, respectivamente, para os 
capilares 1 e 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 são 
bastante próximos e que os perfis de pressão são coincidentes para os três valores de do 
considerados. Esses resultados demonstram que a influência do diâmetro inicial de bolhas sobre

•Capilar 1: p^, = 1111 kPa; AT^,= 5,5 °C ; ’Capilar 2: p^, = 1 110 kPa ; AT,„b= 5,2 °C.



A p ê n d ic e  C 143

O desempenho do modelo é  pequena, embora o valor do  = 2,5x10-5 necessite de comprovação 
experimental.
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Figura C.2 Influência do diâmetro inicial de bolhas - Capilar 1 : p̂ ĵ = 1 1 1 1  kPa; AT̂ î, = 5,5 °C

1200

1000 -

800
c3 

â
M 600 -
C/l

sPh
400

O Pressão Medida 
A Psat (Temp. Medida)

200 -

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

do =  1,25x10-5 (L  =  3 ,012  m) 

do =  2,5x10-5 m(L = 3,011 

do = 5,0x10-5 m (L = 3,004  m)
^evap

0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0 3,5
Posição, m

Figura C.3 Influência do diâmetro inicial de bolhas - Capilar 2; p̂ ,̂ = 1110 kPa ; 5,2 °C
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C.3 Influência da Densidade Inicial de Bolhas, N.

O efeito da densidade inicial de bolhas Nq na distribuição de pressão 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 Nq seja 
reduzido, a taxa de geração de vapor será menor e a bloqueio do escoamento ocorrerá a uma 
distância maior ao longo do tubo. Esse fato é observado na Fig. C.4: se o valor original de 
No = 10ii núcleos/m^ é usado, o programa superestima o comprimento do tubo em 1,3 % 
(L = 3,011 m); se o valor de Nq é dividido por 10, o programa superestima o comprimento do 
tubo em 3,6 % (L = 3,081 m).

O aumento de Nq tem um efeito menor sobre o comprimento calculado. Se o valor de Nq é 
multiplicado por 10, verifica-se que o programa subestima o comprimento em 0,3 % 
(L = 2,963 m).
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Nq = 0,1x10*' m-3 (L = 3,081 m) 

Nq = 10" m-3(L = 3,011 ra)

N„ = 10x10“ m-3 (L = 2,963 m)

evap

0 0,5 1,0 3,0 3,51,5 2,0 2,5 
Posição, m

Figura C.4 Influência da densidade inicial de bolhas - Capilar 2: Pg„, = 1 1 1 0  kPa; 5,2 °C

Na Tab. C.2 são mostrados os resultados para o caso apresentado na Fig. C.4, para a mesma 
variação de Nq, incluindo as vazões mássicas calculadas. Os números entre parênteses são as 
diferenças percentuais entre os valores (de comprimentos do tubo ou vazões mássicas) calculados 
e medidos, em relação a esses últimos.
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Mais uma vez observa-se que a redução de Ng, diminui a taxa de geração de vapor e a 
bloqueio do escoamento ocorre em uma distância maior ao longo do tubo, correspondendo a uma 
vazão mássica maior para um dado comprimento de tubo.

Observa-se, também, que a redução de Nq tem um efeito maior no cálculo da vazão mássica, 
em relação 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 1 0 , o erro relativo passa a ser, 
respectivamente, de + 1,96 % e + 0,2 %.

Tabela C.2 Influência da densidade inicial de bolhas - 
Capüar 2: p^, = 1110 kPa ; 5,2 C.

Comprimento (rii) Vazão Mássica (kg/h)

Medidos 2,973 5,602

0 , 1 x 1 0 “ 3,081 (+3,6 %) 5,712 (+ 1,96%)

1 0 ‘i 3,011 (+1,3% ) 5,640 (+ 0,7 %)

lOxlOíi 2,963 (- 0,3%) 5,593 (+ 0,2 %)

C.4 Influência do Coeficiente de Transferência de Calor Interfacial, h,:

Para verificar o efeito do coeficiente de transferência de calor interfacial, o valor de hj usado 

originalmente no modelo (calculado pelas Eqs. 3.91 e 3.95) foi alterado em ± 50 %.
>

Na Figura C5 a linha contínua refere-se ao perfil de pressão 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 diferença entre os comprimentos real e calculado passa a ser, respectivamente, de
- 3,7 % e - 5,1 %,. Observa-se nessa figura que a diferença entre os perfis de pressão calculados 
nos três casos é pequena, sendo a porção final do tubo a mais afetada, principalmente no caso em

que o valor de hj é reduzido.
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Figura C5 Influência do coeficiente de tranferência de calor interfecial 

CapUar 1 : p^, = 1111 kPa ; = 5,5 °C.
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