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Resumo

No presente trabalho, sdo apresentados resultados experimentais para o R-113 em
ebuli¢do nucleada em banho, a pressdo atmosférica e a moderados fluxos de calor. Os testes
foram realizados no interior de tubos de aluminio, um liso e outro ranhurado, com suas
extremidades abertas, nas configuragdes vertical e horizontal. A fim de analisar o efeito de
capilaridade das ranhuras, o tubo ranhurado foi testado na conﬁgurag:ﬁo horizontal parcialmente
imerso. S3o obtidos valores experimentais do fluxo de calor e da temperatura de parede
necessarios para o inicio da ebuligio. E analisado o efeito do subresfriamento do fluido. Os
valores dos coeficientes de transferéncia de calor experimentais, para o tubo liso, sdo
comparados com os valores previstos pelas correlagdes de Cooper, Forster e Zuber, Rohsenow e
Stephan e Abdelsalam, bem como com os valores experimentais obtidos para o tubo ranhurado.
Em todos os testes, o valor do coeficiente de transferéncia de calor para o tubo ranhurado foi
superior ao obtido para o tubo liso. Para os tubos na configurag@o horizontal, a presenca de uma
bolha de vapor alongada, no topo do tubo, promoveu uma melhora do coeficiente de

transferéncia de calor nesta regiéo.

Palavras Chave: Ebuli¢do, Nucleagdo, Superficie melhorada
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Abstract

This work presents experimental data for R-113 nucleate pool boiling, at atmospheric
pressure and at moderated heat flux. The tests had been carried out inside open-ended aluminum
tubes, whose internal surfaces are either smooth or grboved, in the vertical and horizontal
orientation. Tests with the horizontal grooved tube partially immersed had been carried out to
analyze the capillary effect inside the grooves. The heat flux and the wall temperature related to
the nucleation phenomenon are obtained. For nucleate boiling, the subcooling effect of the liquid
is investigated. The experimental heat transfer coefficients of the smooth tube are compared with
the Cooper, Forster and Zuber, Rohsenow and Stephan and Abdelsalam correlations and with the
experimental values of the grooved tube. For all the tests, the heat transfer coefficient of the
grooved tube is higher than that of the smooth tube. For horizontal tube, an exiting elongated
bubble at the top region promotes a better local heat transfer coefficient than that of the bottom

region.

Keywords: Boiling, Nucleation, Enhanced surface



Capitulo I

Introduc¢éo

O fendmeno de ebuligio € muito importante como o processo primario presente em ciclos
de refrigeragdo e em equipamentos de conversdo de energia, tais como unidades geradoras de
vapor.

Os elevados coeficientes de transferéncia de calor em ebuligio em banho, aliados ao seu
modo passivo de funcionamento, estimularam o seu emprego em outras areas, desde sistemas
compactos de resfriamento de componentes eletronicos (Reed e Mudawar, 1997) a coletores
solares bifasicos (Reinaldo e Vieira, 1996).

No processo de mudanga de fase liquido-vapor em tubos de calor e bombas capilares,
largamente utilizados no controle térmico de satélites, a presenga de bolhas no interior da
estrutura capilar ndo é desejavel. Isto posto, o inicio da ebuligdo nucleada é um pardmetro
importante no projeto e selegdo destes dispositivos (Bazzo ef al., 1996 e Passos, 1997).

A melhora da transferéncia de calor em ebuligdo € de interesse, portanto, em diferentes
areas de aplicagdo. Seus beneficios sdo diversos, tais como: aumento do coeficiente de
performance em aparelhos de ar condicionado domésticos e diminui¢ido dos trocadores de calor
(Fujii et al., 1995), auséncia de mudanga brusca da temperatura no inicio da ebuligdo e aumento
das taxas de resfriamento em dispositivos eletronicos (Marto e Lepere, 1982), temperaturas de
operagdo mais baixas em coletores solares, diminuindo assim a perda de calor por radiagdo,
possibilidade de aumento do fluxo critico de calor, aumentando assim a seguranga de sistemas

tais como usinas nucleares, dentre outros.



No trabalho de Bergles (1988), ¢é feita uma resenha sobre o aumento exponencial do
namero de artigos, relatorios e patentes sobre os métodos de melhora da transferéncia de calor, e
a estimativa que o numero destas publicagdes ultrapassava de 500 por ano. Bergles, 1988,
denominou essa tendéncia como uma segunda geragdo da tecnologia de transferéncia de calor.
Confirmando a tendéncia prevista por Bergles, foram publicados livros especializados na
melhora da transferéncia de calor em ebuli¢do e condensagdo, dos seguintes autores: Thome
(1990) e Webb (1994).

O presente trabalho analisa, experimentalmente, o problema de ebuligio em banho no
interior de tubos liso (com rugosidade de 2,2 um) e ranhurado, nas configuragdes vertical e
horizontal. A estratégia do trabalho permitiu a comparagdo dos resultados disponiveis na
literatura para tubo liso, permitindo, assim, a confirmag@o da melhora do fenémeno da ebulicdo,
para o caso do tubo ranhurado.

A seguir, sio apresentados, de forma resumida, o conteido de cada capitulo desta
dissertacdo.

No Capitulo II, é apresentada uma revisdo bibliografica sobre o fenomeno de ebuli¢do.
Sdo enfatizados os seguintes pontos: os diferentes regimes de ebuligdo, modelos para a
transferéncia de calor e correlagdes empiricas e semi-empiricas utilizadas para a determinagio do
coeficiente de transferéncia de calor. Finalizando este capitulo sdo apresentadas diversas técnicas
empregadas para a melhora da transferéncia de calor em ebuli¢do nucleada.

No Capitulo I, ¢ apresentado o aparato e o procedimento experimental.

Os resultados experimentais para o inicio da ebulicdo e para os regimes de ebuli¢do
nucleada sdo apresentados no Capitulo IV.

No Capitulo V, sio apresentados os resultados da visualizagio da ebuli¢do no tubo

ranhurado horizontal.



No Capitulo VI, ¢ feita uma analise dos coeficientes de transferéncia de calor, onde os
resultados experimentais obtidos para o tubo liso sdo inicialmente comparados com valores
calculados a partir de correlagdes existentes e, posteriormente, com os resultados obtidos para o
tubo ranhurado. Neste capitulo, também s@o analisados os efeitos da configuragdo do tubo e da
capilaridade.

As conclusdes gerais deste trabalho sido apresentadas no Capitulo VII, onde também sdo
propostas sugestdes para trabalhos futuros.

No Anexo A ¢ apresentado o aparato experimental utilizado inicialmente, no Anexo B ¢
analisada a taxa de calor perdido, no Anexo C sio calculadas as incertezas experimentais € no
Anexo D sdo calculados os coeficientes locais de transferéncia de calor para os tubos horizontais,
a partir de uma analise tedrica que considera uma distribui¢do polinomial de temperaturas, na

dire¢do azimutal do tubo.



Capitulo I1

Revisido Bibliogrifica

O objetivo deste capitulo € introduzir o tema ebuligdo. Uma breve explanagéo sobre a
curva de ebuligdo, com os seus diferentes regimes, é feita inicialmente. Em seguida, ¢
considerado o problema da nucleagdo de bolhas de vapor em uma superficie aquecida, o que
caracteriza o inicio da ebuli¢io nucleada, e a densidade de bolhas sobre uma superficie. Sao
apresentados os modelos de transferéncia de calor em ebulicdo nucleada, bem como as
correlagbes empiricas resultantes. Uma analise sobre a orientagdo da superficie, com relag@o ao
vetor de aceleragdo gravitacional é feita, de forma a analisar os diferentes mecanismos de
transferéncia de calor em ebuli¢do nucleada. Finalizando o capitulo, sdo descritos alguns

métodos empregados para obtengdo da melhora da transferéncia de calor em ebulig¢do nucleada.

IL.1. A Curva de Ebulicio em Banho

Com o intuito de caracterizar os principais regimes de ebuli¢do, € interessante apresentar
a curva de ebuli¢do, (Figura 1) onde ¢é plotado o fluxo de calor, q, versus a temperatura da
superficie, T,.

A seguir, as diferentes regides da curva de ebuli¢do sdo descritas, tomando-se como base

o fenomeno de ebuli¢do sobre uma superficie horizontal.
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Figura 1 — Esbogo de curva de ebuli¢do em banho

A curva de ebuli¢do em banho, para o caso de uma placa plana horizontal, pode ser

dividida nas seguintes partes:

)] regido de convecgédo natural, AB;

(i)  inicio da ebuli¢do nucleada (IEN), techo BB’, quando a temperatura da superficie
excede a de saturagdo em alguns graus, formando uma fina camada de liquido

superaquecido e proporcionando a nucleagio de algumas bolhas;

(iii)  ebulicdo nucleada parcial, B’C; esse regime caracteriza-se pela presenga de bolhas
isoladas. Nessa regido, o nimero de sitios ativos aumenta com o crescimento do
superaquecimento da parede, fazendo com que a taxa de transferéncia de calor

cresca rapidamente;

(iv)  ebuligdo nucleada plenamente desenvolvida, CD. Em C a populagio de cavidades
ativas cresceu até um estagio de saturagdio tal, que bolhas de sitios adjacentes

fundem-se durante os estagios finais de crescimento e partida, formando assim jatos
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(vi)

(vii)

ou colunas de vapor. Este fendmeno também é chamado de coalescéncia. A
transigdo entre os regimes de bolhas isoladas e de bolhas coalescentes ocorre a um

fluxo de calor dado por (Carey, 1992)
q=011p, h, 8"[cg/(p, -p,)]" (1)

onde p; e pv sdo, respectivamente, as densidades do liquido e do vapor, hy € o
calor latente de vaporizagdo, 0 € o angulo de contato liquido/superficie, o € a tensdo

superficial do fluido e g é a aceleragio gravitacional;

O fluxo critico de calor (FCC), ponto D, define o limite superior do regime de

“ebuli¢do nucleada, onde a presenga das colunas de vapor restringe o contato do

liquido com a superficie superaquecida,

Regido de transi¢do, DE é caracterizada pela existéncia de uma camada de vapor
instavel sobre a superficie, permitindo um contato intermitente do liquido com a

superficie;

Ebuli¢do em pelicula, EF, onde uma pelicula estavel de vapor cobre toda a
superficie aquecida, com o desprendimento de bolhas de vapor do filme de forma

alternada, segundo a propagagdo de um trem de ondas, na interface liquido vapor.

Os diferentes regimes de ebuligio em banho séo ilustrados com o auxilio da Figura 2



AB

IEN

B’C

CD

DE

EF

Convecgdo Natural

Inicio da Ebuli¢ao Nucleada

Ebuli¢do Nucleada Parcial

Ebulicio Nucleada Plenamente

Desenvolvida

Transi¢do

Ebuli¢do em Pelicula

Figura 2 — Regimes de ebuli¢do



I.2.  Critérios para o Inicio da Ebulicio Nucleada

A analise que se segue € baseada no estudo de Hsu (1962). Devido a importancia deste
modelo para varias outras propostas, a descri¢do destes resultados € bastante detalhada.

A bolha, antes do inicio do seu crescimento, encontra-se em uma condigdo de equilibrio
termoestatico. A equag¢do de equilibrio estatico para uma bolha esférica de vapor é dada por

20 (2)

onde, Ap = (pv — p1) representa a diferenga entre a pressao de vapor (py), no interior da bolha, ¢ a
pressdo do liquido (p1); o e R representam , respectivamente, a tensdo superficial do fluido (em
N/m) e o raio da bolha.

A relagdo de equilibrio termodindmico, durante a mudanga de fase liquido-vapor, é dada

pela equagdo de Clausius-Clapeyron;

h (3)

dp _ v
sat Tsat [(], pv ) - (1 pl )]

dT

onde T representa a temperatura, hy, a entalpia de vaporizagdo, Tsy a temperatura de saturagdo,

em graus absolutos e p, € p; as densidades do vapor e do liquido, respectivamente.

Aproximando-se op

dT e Ap = P, — Py, tem-se

sat

a ﬂ,onde AT=T,-T
AT

sat

AT h, (4)

T, [p,)-(p)]

onde, Ty e pp representam, respectivamente, a temperatura e a pressdo do vapor da bolha, no

Ap =

estagio inicial de crescimento, e a temperatura Ty corresponde a temperatura de saturagao
correspondente a pressdo do liquido.
Para as condi¢des de operagdo cujas pressdes do liquido estdo bem abaixo da pressdo

critica, p; >> py. Substituindo-se a Equagdo (2 ) em ( 4 ), tem-se:



20T, (5)

AT=T, ~T, =2
pv v

E assumida a existéncia do nucleo de uma bolha na boca de uma cavidade, formado por
vapor aprisionado nesta (Figura 3). No inicio do ciclo da bolha, apds a partida de uma, liquido a
temperatura T, entra em contato com a parede, a temperatura T,. Segundo Hsu (1962), com o
passar do tempo o liquido € aquecido por condugéo e a espessura da camada térmica cresce. E
assumida, entdo, a existéncia de uma camada limite térmica de espessura  tal que para y=6 a
temperatura do liquido é mantida a T, conforme esquematizado na Figura 3, onde ¢ representa

o angulo da superficie da bolha com respeito a horizontal, 1, o raio da bolha e r. o raio da

cavidade .
T, x=0
A
, X=0-y
6‘ RN
v [ AN
Ty 4 yan ate
NS
Yt

Figura 3 — Esquema para o modelo de nucleagio proposto por Hsu (1962)

Considerando o problema de condugdo transiente na dire¢do x, e fazendo 6 = T- T,

tem-se

0 [aze] (6)
Loy i d
ot

onde o € o coeficiente de difusividade térmica do liquido (m?/s).
As seguintes condi¢des de contorno sdo consideradas,

6=0, em t=0
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0 =0, quando x = 0 (y = §) para todo t;
eemt>0
0 =0, =T, - T, em x = & (y = 0) para 0, constante.

O perfil de temperatura 0 (x, t) para tal equagdo diferencial ¢ dado por

- T-T, —i—n+—2—icosn'nsenn-n-ne’"z"zf (7)
T,-T, 6, T n
onde
ot X
’[:——2——, = —
) )

Hsu (1962) considerou as seguintes relagdes geométricas entre a altura da bolha b, o raio

da bolha rp, € o raio da cavidade r.

b=Cy e =C3rp (8)
onde
1 9

C, :(M], C,=(1+coso) (2)

sen @

Desta forma
- :L: d—-x,
C3 C3

onde, xp, ver Figura 3, representa a distancia da superficie superior da camada térmica até o topo
da bolha.
Na Equagio ( 5 ), fazendo-se R igual a r,, obtém-se a condigdo necessaria para o inicio do

crescimento de uma bolha,

(10)

onde Oy =T - Teo € Osat = Tat - Too

Expressa em parametros adimensionais, a Equagao ( 10 ) fica
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. 0 VL J{AQ] ! (11)
b =5 " G "
T,-T, 6, ™ (80, |I-n,
onde
12
no=Xe A=20Ta (12)
8 hlvpv

Os perfis de temperatura &, obtidos segundo a Equagéo ( 7 ), s@o plotados na Figura 4, em
fun¢do de n, tendo T como parametro. Também € plotada a curva &, versus mp, que representa a
curva de equilibrio da bolha. O periodo de espera corresponde ao 1, no qual a curva & versus n
intercepta a coordenada particular (€, mb). Nesse instante, se existe gas ou vapor retido na
cavidade uma bolha comegara a crescer desta cavidade. Cavidades com tempo de espera infinito
(¢ =) sdo cavidades ndo ativadas. Os pontos de intersec¢do da curva de equilibrio da bolha com

a linha diagonal (§ = n) representam os limites superior e inferior de .

14
&
0] curva de equilibrio da bolha
] GVSTh Vi
j \ T crescente ./ /
0.6+
0.4}
02l
] Ié‘}"f/"’

Figura 4 — Perfil de temperatura &(n,t) para uma temperatura fixa de parede, Equagdo ( 7 ).
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Cavidades com n, situado entre estes limites (com 1 = M ) sdo consideradas efetivas. O

valor de 1, pode ser determinado substituindo &, = 1, na Equagdo (11)

. . AC,) 1 (13)
&y =My = em =&t [ J(l nb)
com,
, C (14)
<1+as,t).t\ﬁ1-am> A8
M, = 5 -
Visto que,
~8(1-mp)
c Cl
._3 4AC (15)
I —-Z_C_l[(l 2::s;t)_!_J(l &sat J

(16)
< 28 . _e oy _AAC,
rc,mnx - 2C1 |:(1 E.ssat)+\/(1 E.tsat) aep :'

(17)
cmm_ I:(l isat) \/(1 E.»sat 4AC}

Nenhuma cavidade seré ativada se o discriminante da Equag@o ( 15 ) for negativo,

30, -6..)" _ 80T,.C, (18)
e - hlvpv

P

essa relagdo fornece um critério para o inicio da ebuli¢do, o qual afirma que ndo havera ebuli¢do

se 0, < 0y, onde 6, representa o valor minimo, conforme abaixo
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6,=6

po sat

(19)
N 2AC, N (ZOw N 2AC3)(2AC3
) ) &
Hsu (1962) também analisou o caso de fluxo de calor constante na parede, onde as
condigdes de contorno da Equacgdo ( 6 ) sdo modificadas para

0=0emt=0

0=0,emx=0, paratodo t

(@j S const, parax =3d,em t>0
ax x=8 kl
O perfil de temperatura é dado por
0 & . Cn+1)-n . (2n+1)+n} (20)
=— =273 (1) erfe -2 _jerfo~——r~t
: qd/k, Z_;( ) [ 27 27
onde
ot X 0
T= -, = - = ——
5° 75 Tk

Quando T = o, £ = n continua valido. Conseqilentemente, os tamanhos limites das
cavidades podem continuar a ser expressos pelas Equagdes ( 16 ) e ( 17 ) substituindo 6, por

q6/k.. Similarmente, o critério de fluxo de calor minimo para o inicio da ebuligdo é

' (21)
q = ky o+ 2AC, | (zem N 2AC3J[2AC3)
5 ) 3 3

Hsu (1962) propde que a espessura da camada limite térmica, d, seja estimada a partir da
Equagdo ( 19 ) ou ( 21 ), utilizando os valores de 6,, ou qo, respectivamente, obtidos
experimentalmente em uma condi¢3o de teste. Este valor de d é entdo considerado constante para

outras condigdes de pressdo e subresfriamento.
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Uma analise simplificada sobre a faixa de tamanho dos raios das cavidades ativas é
proposta por Reinaldo ef al. (1998). Neste trabalho, € considerada uma variagdo linear de
temperatura na camada limite térmica e assumida a condugdo permanente , no liquido,

o= k, (T, - T,(r)) (22)
Tr

onde T; (r) é a temperatura do liquido a uma distancia r da parede, e r é o raio da bolha de vapor.
Utilizando a condi¢io de superaquecimento minimo no topo da bolha, prevista pela Equagio

(5),tem-se:

T,-T, =

sat

A (23)
r

Combinando as Equagdes ( 22 ) e ( 23 ), e considerando que no inicio de crescimento da

bolha para fora da boca da cavidade o raio da bolha € igual ao raio da cavidade, r =r., tem-se

24
AT, =(Tp—Tm):%+ré (24)

[

A partir da Equag@o ( 24 ) s3o determinados os raios minimo € maximo, dados o fluxo de

calor e a temperatura da parede,

_ AT, + AT -4A(q/k,) (25)

fomer = 2(q/k,)

(26)

AT, - /AT, -4 A(q/k,)
r . =
- 2(q/ky)

Na analise de Han e Griffith (1965), ¢ considerado o problema de condugfo transiente na
parede superaquecida com as seguintes condigdes inicial e de contorno:
0=0p,emy=0,0=0emy>0parat=0
0=0p,emy=0,0=0emy=o0 parat>0

A solugdo desse problema é dada por
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0 =0 erfc E(O%t)m— (27)
®___ 8 [ (28)
oy  (mat)?
emy=0
o0 0 (29)

- P

oy B ("w‘lt)”2

De forma a simplificar o problema de condugdio transiente, baseados em dados
experimentais, Han e Griffith (1965) consideraram linear a distribui¢do de temperatura proéximo
a superficie, onde a inclinagdo dessa linha é determinada pela Equagdo (29 ).

Tem-se assim que a espessura da camada limite térmica transiente ¢ dada por

5, = (na,t)”? (30)

A partir da teoria de escoamento potencial e da analogia do escoamento de fluidos, (a
linha potencial no escoamento de fluido € equivalente a linha isotérmica em condugéo de calor)
tem-se que a distancia da superficie aquecida de uma linha isotérmica passando sobre o topo de

uma bolha hemisférica, com r, =r, é de 1,5 r, quando medida na sua parte plana (Figura 5).

Figura 5 — Esquema para modelo de nucleago proposto por Han e Griffith (1965)
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Uma cavidade ira entio nuclear quando a temperatura do liquido, a uma distancia igual a
1,5r. da superficie, atingir a temperatura de superaquecimento dada pela Equagdo ( 5 ). A partir
da Equagdo ( 30 ), pode-se calcular, diretamente, qual o raio da cavidade que ira nuclear em

funcdo do tempo

1/2
I'c(t): %l:(l—ésat)iJ(l_&sat)z - 663 }: (n(x;) I:(l——&sat)i (I_E.»sat)z —(_n&%/ze——:‘ (31 )

Quando o discriminante da Equagdo ( 31 ) for nulo, as primeiras cavidades serdo
ativadas. O raio dessas cavidades € entdo dado por

r = sat o (32)
’ Tp —Tsat pvhlv

Han e Griffith (1965) lembram que, em geral, a camada térmica ndo pode crescer
indefinidamente com o tempo. O seu valor maximo € igual a espessura da camada limite térmica

da convegdo natural.

IL3. Densidade de Sitios de Nucleacio

Os resultados sobre a nucleagdao de bolhas em diferentes superficies obtidos por Brown,
sdo mostrados por Mikic e Rohsenow (1969), em que o numero de sitios de nucleagido por

unidade de area, com raio maior que r, pode ser aproximado por uma lei de poténcia

m 33
SCRG -
A r

onde r; é um raio para o qual n deve ser um por unidade de area, ¢ C; é uma constante
dimensional. Mikic e Rohsenow (1969) estenderam esta equagdo para toda a superficie aquecida
e assumindo R = r, na Equagdo ( 5 ), obtiveram uma expressio, que define o nimero de sitios

ativos em termos do superaquecimento da parede e das propriedades do fluido.
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™ (34)
n, =y P | gy
2T, o ?

Yang e Kim (1988) obtiveram a distribui¢do de tamanho e angulo de cone das cavidades
presentes em uma superficie utilizando microscopio eletronico de varredura (MEV) e
microscdpio com contraste de interferéncia. Aplicando o teste de Chi-quadrado nas medidas, a

fungdo densidade de probabilidade do raio da cavidade, r, tem a forma
f(r)=re™ (35)
e a fungio densidade de probabilidade do angulo de cone, B tem a forma

£) = [2ny?s]" expl- (- B /25) (36)

onde B e s sdo, respectivamente, o valor médio do angulo de cone e o desvio médio.
A condi¢do de aprisionamento de gas ou vapor em uma cavidade, de acordo com Carey
(1992) é
0>2B
onde 6 € o angulo de contato entre o liquido ¢ a superficie.
O que significa que cavidades com B>0/2 ndo podem se tornar sitios ativos, pois ficardo
completamente preenchidas por liquido.

A densidade de sitios de nucleagdo ativos pode ser entdo expressa da forma

(37)

n,=n :/2 [(Zn)l/ ? sr expP (ﬁ - E)z / (2s)] dp x J:i}e‘“ dr

onde 15 é 0 maior raio de cavidade presente na superficie, calculado estatisticamente a partir de
um erro permitido, ¢ T é a densidade média de cavidades baseado nos dados medidos e

depende, exclusivamente, do material e do tipo de acabamento da superficie.
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Benjamin e Balakrishnan (1996) propuseram uma correlagido para densidade de sitios de
nucleac¢do baseada em dados proprios e da literatura para uma variedade de liquidos , superficies

e acabamentos superficiais, conforme equagéo, abaixo:

38
n, = 218,8(0) ** Pr™® G{—)(ATP ) (38)
onde
R R pY (39)
0=144- 4,5( "p) + 0,4(—£J
o) (0]

onde R,, € a rugosidade média da superficie e p a pressédo do liquido.

II.4. Mecanismos de Transferéncia de Calor — Modelos

Diferentes mecanismos de transferéncia de calor contribuem para o fluxo de calor total no
processo de ebuligio em banho. Diversos modelos foram desenvolvidos com o intuito de
quantificar a contribui¢do de cada um destes mecanismos na troca de calor entre a superficie € 0

liquido.

I1.4.1. Conduciio Transiente (convecgio global)

Han e Griffith (1965) propuseram o mecanismo de transferéncia de calor denominado
convecgdo global (bulk convection). No modelo proposto, apdés a partida de uma bolha da
superficie, uma parte da camada térmica transiente é transportada para o corpo principal do
fluido, a0 mesmo tempo em que liquido frio entra em contato com a superficie aquecida, Figura

6 (a). A camada térmica € entdo reconstituida, Figura 6 (b), e apés um intervalo de tempo t. a
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bolha é capaz de crescer, rapidamente, de forma que grande parte da camada térmica ¢

“empurrada” em um curto intervalo de tempo, Figura 6 (c). Com a partida da bolha, retorna-se

.....

reconstitui¢do da crescimento
camada térmica dabolha

(@) (b) (©)

Figura 6 — Mecanismo de transferéncia de calor proposto por Han e Griffith (1965)

O calor transferido por condugdo para o fluido frio, inicialmente a temperatura T, que
substitui a bolha que parte e a camada térmica transportada, por unidade de area da superficie
aquecida, durante o intervalo de tempo t, pode ser obtido com o auxilio da Equagdo ( 40 ),

abaixo:

dQ,
dA

(T -T,)eupdy (40)

© ey 8

Das Equagdes (27 ) e ( 30 ), respectivamente, tem-se que,

T-T, =(T, - T,)erfc ——— ,
( )ec( )1/2

(natt)l/z = &
Assim, a Equagdo (40 ) fica

dQ,,
dA

2(a,t)"”? _ 2¢,pi(T, ~ T,.)3,
a = CaPr(T T )IerfCE(——)wdy oai(T, ~T) X 1/2) — (41)
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Neste caso, & ndo é constante através da base da bolha, onde a camada térmica transiente

de condugio esta se desenvolvendo. Um perfil da camada ¢ ilustrado abaixo.

1
‘&
< P

Por, r; = raio de influéncia da
R bolha

1, = raio de partida da
/ bolha

8, r.=raio da cavidade

o

c

Figura 7 — Perfil da camada térmica transiente

O calor transferido na camada térmica transiente, bem como na area além da camada

transiente, durante um ciclo de uma bolha ¢ dado por

‘Ib 2plc \ 2plcpl (Tp - Tm) 8

T -T,)o
Ach = pl( L w) - (21rrdr)+1t(ri2 _rbZI T b (42)
n

I
onde 1. € o raio da cavidade , 1, € 0 raio de partida da bolha er; é o raio de influéncia de uma

bolha, (r; = 2rq para o caso de bolhas isoladas)

3¢ = {mate (43)
8, = Jmot, +1,) (44)

onde t. € 0 tempo de espera e t, é 0 tempo de partida da bolha

Considerando § linear em r

AQ,, =2po(T, ~ T3, - 1523, —3.)] (45)
Se ns € 0 nimero de cavidades de raio r., por unidade de area da superficie aquecida, e f é
a frequéncia de geragio de bolhas, entdo a taxa de transferéncia de calor por unidade de area

devido a convecgdo global da camada térmica transiente € aproximadamente



21

46
Qe =n,fAQ, =2p,c, (T, - T, )nﬁflrfSd -1l (3, - 80)] (46)

E de interesse notar que a camada térmica empurrada pelo topo da bolha nio é computada
nessa anilise. E assumido que essa porgdo fornega calor latente associado a bolha que parte (Van
Stralen e Cole, 1979).

Baseados no modelo de condugdo transiente de Han e Griffith (1965), Mikic e Rohsenow
(1969) desenvolveram uma nova expressio para o fluxo calor instantdneo trocado através do
mecanismo de convecgédo global. Da Equagio ( 29 ) tem-se que,

k,AT,, (47)

Vot

Assim, o fluxo médio de calor ¢ dado por

(48)

Ut
q=f [qudt=2 kAT
0 oy

Assumindo que a area de influéncia de uma bolha seja igual a ndy? e que as areas de
influéncia de bolhas vizinhas néo se sobrepdem, o fluxo de calor médio sobre a superficie em

ebuli¢do pode ser expresso por

q= 2«/_1f1fklplcpl JEd3n AT (49)
m 172 5/4 }/
T _ 4
Onde ns = Clrsm(;llvpv ) ATm, dh = Czl: (p (i )] (plcplll S“J € fd], = (:3]»|:0g¢)l 2 pv ):I
satc g 1 pv pv W pl

11.4.2. Modelo de Rohsenow

De acordo com Carey (1992), Jakob e Linke foram os primeiros autores a introduzir o
conceito de que no processo de ebuli¢do nucleada o transporte convectivo de calor da superficie

ao liquido adjacente € facilitado pela movimentagdo do liquido circundante as bolhas causado
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pelo crescimento e partida destas. Partindo deste pressuposto Rohsenow apud Van Stralen e Cole
(1979), propds um modelo para determinag¢do do nimero de Nusselt obtido de forma similar as
correlagbes para convecgdo forgada monofasica, através de uma lei de poténcia entre o nimero
de Reynolds referente & bolha de vapor, Rey, € 0 nimero de Prandtl do liquido, Pri, conforme
equagdo abaixo:

(50)

onde o nimero de Reynolds é presumido ser uma medida da agita¢do local do fluido proximo a
superficie aquecida e é dado por

51
Rey, = PvUpLe (51)
Ly

onde L;, é uma escala de comprimento apropriada tomada como sendo igual ao didmetro de
partida da bolha, d, € Uy € a velocidade superficial do vapor, dados por
1/2 ( 52 )

Lb =db :CG[—-———ZG———-} . Ub :_—.—q_.

g, —p,) phy,

onde C é uma constante e 8 € o angulo de contato liquido superficie.

I1.4.3. Microconvecc¢do

No modelo de microconvecgio proposto por Forster e Zuber (1955), é assumido que, em
ebuli¢do nucleada, o calor é transferido principalmente por convecgdio em uma fina camada de
liquido superaquecida adjacente a superficie, onde ocorre o maior gradiente de temperatura.
Assim, como em Rohsenow, o nimero de Nusselt também é determinado através de uma lei de
poténcia similar a Equag¢do ( 50 ). Entretanto, para o cilculo do comprimento e da velocidade

caracteristicos foram empregadas expressbes para o raio da bolha e para a velocidade de
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crescimento da bolha derivados da teoria desenvolvida por esses autores, ver Forster e Zuber

(1955) e Equagédo ( 53 )

h.p, (53)

2
* [ AT c_p, 0L
2RR:( P ‘J
O produto acima € uma constante para um dado superaquecimento e pressdo, e € fungéo
apenas das propriedades termodindmicas do liquido e do vapor. Assim o numero de Reynolds

para a subcamada superaquecida é dado por

2 (54)
Re = PL[AT cplplwlnocl ]

M hy py

O numero de Nusselt para o sistema é

Nu::__...q__fR_____._ ( 55)
(Tp _Too)kl

sendo o comprimento R obtido a partir de consideragdes dindmicas feitas por Forster e Zuber

(visto que sua determinagio direta ndo é possivel devido a sua variagdo temporal) e dado por

R - AT cpipiy/moy 26 4’_9_1_ (56)
hiypy Ap Y Ap

IL.4.4. Modelo Hidrodinimico de Escoamento Estagnado Invertido

No modelo hidrodindmico proposto por Tien (1962), o escoamento do liquido em
ebuligdo nucleada, causado pela agdo da tensdo cisalhante entre bolhas ascendentes e o liquido

circundante, € assumido equivalente ao escoamento estagnado invertido, Figura 8.
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Figura 8 — Representagdo do modelo de escoamento estagnado invertido, segundo Tien (1962)

O escoamento estagnado invertido possui uma distribuigdo de velocidades similar a do
escoamento estagnado (Schlichting, 1960), com excegdo do sentido das velocidades. O resultado
de transferéncia de calor para este escoamento estagnado invertido € esperado ser igual ao
resultado para o caso de escoamento estagnado (visto que a dire¢do do escoamento ndo afeta a
distribuigdo de temperatura). Tem-se entdo que o nimero de Nusselt, a uma distancia r do eixo,
¢ dado por

Nu, =132 Pr,”* Re’” (57)
onde

Mg I
Re, =—=

€ Uupy=ar
V]

onde a é uma constante. Substituindo r pela metade da distdncia média entre as bolhas s/2, tem-

SE:

203 (58)
h=1325 (a > ] Pr
s v,

. . . -1
Baseado em trabalhos anteriores Tien assumiu que s = n, , onde n, representa a

densidade de sitios ativos, em m™. Através da analise dimensional Tien concluiu que (a/nvy) é
uma constante universal, e calculando a partir dos dados experimentais de Yamagata obteve o

valor de 2150. Assim, da Equagéo ( 58 ), tem-se
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h=613Pr," kn,* (59)

11.4.5. Vaporizagio da Microcamada

Este modelo é baseado na suposi¢do de que a bolha cresce sobre uma fina camada de
liquido, formada entre a bolha e a superficie aquecedora. O primeiro a postular a existéncia desta
camada foi Snyder apud Unal (1976) e a sua existéncia foi comprovada, experimentalmente, por
Torikai et al., Cooper, € Cooper e Lloyd apud Unal (1976).

Segundo Unal (1976), durante o crescimento da bolha, calor é transferido para a mesma
através da vaporizagdo da fina camada de liquido, parcialmente seca, enquanto que na parte

superior da bolha calor € dissipado através da condensagdo de vapor (Figura 9).

condensagdo

vaporizago }amada de liquido superaquecido

*_—71—superficie aquecedora

regidio seca fina camada de liquido

Figura 9 — Vaporizagio da microcamada de liquido sob a bolha, segundo Unal (1976)

Sernas € Hooper (1969) derivaram uma expressdo para o fluxo de calor da microcamada

para a bolha dada por

(T, - Tk, (60)
= o ot

onde
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k,p.C, (61)
y= [
klplcpl

Benjamin e Balakrishnan (1996) desenvolveram uma expressdo para o calor absorvido

pela microcamada dada por

62
Qem = Y—%iBzAr@”Ja(a.)sﬂ Vi.pihun, o

onde ¢= gi, (ds : didmetro da area seca),
b

B : constante =1;55 para agua e n-hexano e 1/1,55 para n-pentano e acetona
Ja : nimero de Jacob = (picpAT)/(pvhyy)

Ar : nimero de Arquimedes = (gv})-(c/p,g)*"”

Na teoria da microcamada proposta por van Stralen apud Stephan (1992) uma parte da
bolha ¢ circundada por uma camada de liquido superaquecido, denominada camada de relaxagéo,

a qual fornece entalpia de vaporizagdo a bolha, e assim o fazendo resfria-se.

camada de liquido
superaquecido

QVaporiugi qvapoxizagio

ANNNN N
superficie aquecedora

Figura 10 — Vaporiza¢do da camada de liquido proxima a bolha, segundo van Stralen
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ILS. Correlacoes

Stephan e Abdelsalam apud Ribatski e Jabardo (1998), propuseram uma correlagdo
utilizando grupos adimensionais congregando propriedades de transporte pertinentes a
transferéncia de calor na ebuligio nucleada, e através de uma analise de regresséo de um banco

de dados obtiveram a seguinte equagio para refrigerantes

0,745 0,581 (63)
hSA = 207_1(_1(_qd_bj [_p_v j Prlo,sss Rg,m
d, \ kT, o}

1" sat

onde o didmetro de partida da bolha é dado pela equagéo ( 64 ) (Stephan, 1992)

2 J (64)
glp, —py)

d, = 0,01499[
para o angulo de contato liquido/sélido, 8, deve ser utilizado o valor de 45° para a agua, 1° para
fluidos criogénicos e 35° para outros fluidos (Stephan, 1992).

Cooper (1984), analisou correlagdes formadas a partir de varios grupos adimensionais
combinados como o produto de poténcias, e observou uma grande diversidade de combinagdes
de propriedades. Baseado na Lei dos Estados Correspondentes, Cooper correlacionou estas
propriedades com a pressdo reduzida, p; , € com log p; e ap0s a analise de dados experimentais,

propds entdo uma correlagdo simples para o célculo do coeficiente de transferéncia de calor,

dada por

b —0.55 -0.5 oe7 ( 65 )
hCooper = Sspr (_ logpr) M q

onde b =0,12 — 0,2log Rp representa o efeito da rugosidade da superficie, e M é o peso molecular

do fluido.

Do modelo de Rohsenow, o coeficiente de transferéncia de calor € dado por
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-2 3 (66)
h= l.llhlv[ (e} :l Cpl _ ATPZ
glp, —py) Ch, Pr,

onde o coeficiente Cy depende da combinagédo liquido/superficie, e o expoente s = 1 para agua e

1,7 para outros fluidos.
A partir do modelo de microconvecgdo, Forster e Zuber (1955) obtiveram a seguinte

correlagdo para o coeficiente de transferéncia de calor

079 045 _ 049

ki"c;” p
th =0,00122 051 oA29pl 0.241 0.24 [Tp _Tsat (pl)] O'MAP&ZS (67)
c U1 hlv pv

Segundo o0 modelo desenvolvido por Haider e Webb (1996) para ebuli¢do nucleada, o
calor ¢ transferido através da condugdo transiente e pela convecgdo gerada pela ascensdo das
bolhas. A partir das expressdes desenvolvidas por Mikic e Rohsenow (1969), e Tien (1961) , os

autores obtiveram a seguinte expressdo para o fluxo de calor

/n

q=2Vnfkpc, \/Fdf,nsAT{l +(%} } (68)

L

O valor de ¢ que melhor se ajusta a0 R-11 e ao R-123 € de 6,13 e 6,42 respectivamente.
Os autores sugerem um valor Gnico para ¢ (independentemente do fluido e ainda indeterminado)
e recomendam n igual a 2.

No modelo de Benjamin e Balakrishnan (1996) é assumido que o calor é removido da
superficie através dos seguintes mecanismos: calor absorvido pela vaporizagdo da microcamada
(qvm), condugdo transiente (q«), € convecgdo natural turbulenta (). Desta forma determinaram
uma expressdo para o fluxo total de calor dada por

qvmtc +qctte ( 69 )
==wme Jdey
qtot tc +te qcn

onde t. e t. representam, respectivamente, os intervalos de tempo de crescimento e espera.
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IL.6. Efeitos da Orientaciio da Superficie em Rela¢do ao Vetor Aceleracio da Gravidade

E observado que as correlagdes de transferéncia de calor em ebuligio nucleada foram
desenvolvidas para uma determinada geometria em uma orientagéo especifica, apesar desse fato
elas podem, segundo Carey (1992), ser utilizadas como uma boa aproximagéo para os casos de
geometrias e/ou orientagdes diferentes.

Com respeito a orientag@o da superficie aquecida s3o observadas diferengas consideraveis
entre superficies horizontais e verticais, tais como: geragdo, crescimento e partida de bolhas,
movimento das bolhas e do liquido incidente relativo a superficie, fragdo de vazio proéximo a
superficie, etc (Nishikawa et al., 1984)

Nishikawa et al.(1984) investigaram, experimentalmente, o efeito da orientagdo da
superficie com o propoésito nio apenas tecnologico mas também para a clarificagdo dos
mecanismos de transferéncia de calor na ebuligio nucleada. Eles obtiveram dados de
transferéncia de calor relativos a ebulicdo em banho para uma placa plana para diferentes
angulos de inclinagio.

As curvas de ebuli¢do nucleada, fluxo de calor versus diferenga de temperatura AT entre
a superficie aquecida e a temperatura de saturagdo, sdo mostradas, na Figura 11, para agua
saturada a pressdo atmosférica em superficies inclinadas em fungdo do angulo de inclinag3o, 0,
medido a partir do plano horizontal. Pode ser observado que para baixo fluxo de calor as curvas
de ebuligio tendem para a esquerda com o aumento do angulo de inclinagdo, indicando, para o
mesmo fluxo menor diferenca de temperatura, ATs. Também € notado que com o aumento do
fluxo de calor as curvas se fundem em uma unica. A mudanga do efeito da orientagéo da
superficie na regido de ebulicio nucleada é devida a mudanga das caracteristicas do
comportamento da bolha e provavelmente devida, também, a mudanga no mecanismo de

transferéncia de calor.
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Figura 11 - Efeito da orientagio da superficie (adaptado de Nishikawa ez al., 1984)

Através de fotografias Nishikawa ef al (1984) observaram que, na regido de baixo fluxo
de calor, com o aumento do angulo de inclinagdo a densidade de sitios de nucleagdo na superficie
aquecida diminui e o didmetro de bolhas aumenta. Também foi observado que para uma faixa de
inclinag3o de 0° a 120° a geragdo de bolhas dos sitios de nucleagdo uniformemente distribuidos, é
quase periddica e que a bolha parte da superficie isoladamente. Para um édngulo de inclinagio
maior que 150° a bolha cresce rapidamente e entdo esta bolha “de dimensdes relativamente
grandes” ascende de forma alongada juntamente a superficie.

A partir desses fatos, pode-se concluir que na regido de baixo fluxo de calor em um
angulo de inclinagdo menor que 120° a transferéncia de calor é controlada, principalmente, pela
acdo de agitagdo de bolhas isoladas. Para um 4ngulo de inclinagdo maior que 150° a transferéncia
de calor é controlada pela remo¢io compulsoria da camada térmica superaquecida quando a

bolha alongada ascende juntamente & superficie e pelo transporte de calor latente pela
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vaporizagdo da pelicula de liquido abaixo da bolha no momento em que a superficie esta
recoberta por bolhas alongadas.

A n3o influéncia da orientagdo da superficie na regido de elevados fluxos de calor sugere
que 0s mecanismos associados com o movimento da bolha tém pouca conseqiiéncia. Portanto,
em ebuli¢do nucleada completamente desenvolvida a vaporizagdo parece ser o modo dominante

de transferéncia de calor.

II.7. Melhora da Transferéncia de Calor na Ebulicéio

A melhora da transferéncia de calor na ebuli¢do ¢ de grande importdncia nos processos €
evaporagdo nas industrias de refrigeracio e condicionamento de ar, industrias quimicas,
industrias de microeletronica e na crescente indistria de tubos de calor (Thome, 1990).

Onze classificagbes que caracterizam as técnicas de melhoria para ebuligio nucleada em

banho foram propostas por Bergles ¢ Webb apud Thome (1990):

1. superficies tratadas, que se referem as superficies revestidas, chapeadas ou cobertas com
outro material;

2. superficies rugosas, que se referem a um tratamento abrasivo;

3. superficies estendidas , que se referem ao uso de aletas de qualquer tipo e forma, incluindo
aletas circunferenciais deformadas ou com configuragdes semelhantes;

4. dispositivos de tensio superficial, os quais envolvem mechas ou ranhuras na parede para
transportar liquido para zona de evaporagao;

5. aditivos, que se referem aos produtos quimicos ou outros fluidos adicionados ao liquido;

6. ajudas mecanicas, que se referem a rotag@o ou raspagem da superficie aquecida;
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7. vibragGes superficiais, nas quais a superficie aquecida € vibrada,

8. vibragdes no fluido, nas quais o fluido é vibrado por ultra-som ou oscilagdes na pressio;

9. campos eletrostaticos, que se referem a aplicag@o de corrente continua ou alternada no fluido
em ebuligio;

10. injegdo, que se refere a introdug@o de um gas no fluido em evaporagio através de uma parede
porosa; e

11. melhora composta, que se refere ao uso de duas ou mais técnicas de melhoria tal como um

revestimento em uma superficie estendida.

As técnicas de 1 a 4 sdo ditas técnicas passivas e as de 5 até 10 sio definidas como técnicas

ativas.

Em func¢io da anilise experimental que foi feita nesta dissertagdo, serdo reconsiderados, a

seguir, os itens 1 e 3, com uma maior é€nfase ao ultimo.

IL.7.1. Superficies Tratadas

Segundo Thome (1990), as superficies tratadas podem ser subdivididas nas seguintes

categorias:

(i) coberturas nio molhantes, esta técnica de methora baseia-se no fato de que a energia
de formagio de um nicleo de vapor é menor para as combinag¢des fluido-superficie

com pequenos angulos de contato. Aparentemente, nenhum dos trabalhos sobre
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coberturas n3o molhantes resultou no uso comercial destas para melhoria da
transferéncia de calor em ebuli¢do nucleada;,

(i) materiais unidos a superficie de forma a promover um aumento da transferéncia de
calor, tais como: arames, telas, esferas, chapas de cobertura especial € mechas para
tubos de calor;

(iii) coberturas porosas metalicas apresentam um grande nimero de sitios de nucleagdo
devido a sua grande capacidade de aprisionamento de vapor nos poros. A melhora da
transferéncia de calor, nestas superficies, ¢ atribuida a vaporizagdo de uma fina camada
de liquido em seus intersticios. Marto e Lepere (1982), observaram que ap6s um sitio
ser ativado, uma rapida expansdo do vapor através da matriz porosa ativa sitios de

nucleagio em toda a superficie.

As superficies melhoradas apresentam um grande potencial no campo de resfriamento de
componentes eletronicos. Os dispositivos eletronicos avangados podem gerar elevados fluxos de
calor e sdo sensiveis 5s mudancas de temperatura além de exibirem uma grande possibilidade
de falha quando ndo resfriados, adequadamente. A grande vantagem do resfriamento destes
dispositivos, através da ebuli¢do nucleada, advém do modo passivo de funcionamento, ndo
exigindo o emprego de bombas e linhas de resfriamento tipicos de outros esquemas de
resfriamento por liquido. Anderson ¢ Mudawar (1989) utilizaram varios esquemas de melhora
(aletas, ranhuras e cavidades aprisionantes) objetivando a redugdo do superaquecimento
necessario para o inicio da ebuligio. Reed ¢ Mudawar(1996) analisaram o uso de aletas
pressionadas éontra a fonte de calor e como a resisténcia térmica de contato na interface

superficie-aleta pode ser usada para promover uma nucleagio mais cedo e gradual .
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IL7.2. Superficies Estendidas

Segundo Thome (1990), o primeiro tipo de superficie estendida utilizado em ebuligdo foi
tubo de aletas pequenas (altura da aleta aproximadamente igual a 1,6 mm). Porém, é dificil
definir exatamente a origem da utilizag@o de superficies estendidas para melhora da transferéncia
de calor em ebuli¢do, devido a suas aplicagdes em outros processos de transferéncia de calor.

A utilizagdo de superficies estendidas se di, na maioria das vezes, na forma de tubos
aletados externamente ou internamente.

A melhora de transferéncia de calor, em tubos com aletas pequenas ocorre,

provavelmente, gragas aos seguintes mecanismos (Thome, 1990) :

(1) vaporiza¢iio externa, que se refere a0 mesmo processo que ocorre em superficies
lisas. A diferenga mais importante ¢é que, a baixos fluxos de calor, a superficie
estendida oferece melhores condigSes para a nucleagdo e crescimento de bolhas
do que a superficie lisa, pois propicia um maior superaquecimento do fluido
préximo a parede. Tem-se entdo que a densidade de sitios de nucleaggo € superior
na superficie melhorada, melhorando assim o processo de vaporizagdo da
microcamada;

(ii) convecciio gragas ao escoamento bifasico entre as aletas, resultante do movimento

das bolhas, Figura 12;
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Figura 12 — Escoamento bifasico (extraida de Thome, 1992)

(ii) aumento da drea molhada. Parte do crescimento do desempenho da
transferéncia de calor, no caso de superficie estendidas, pode ser atribuida ao
aumento da area superficial.

Chen et al. apud Pais e Webb (1991) propuseram um modelo para ebuli¢do nucleada em

tubos aletados. No seu modelo o fluxo de calor é dividido em duas partes — ebuli¢do nucleada e

convecgao e € escrito da seguinte forma

b n ) on1-4) (70)
A A

onde h, é o coeficiente para ebuli¢do nucleada em superficies “lisas” e dado pela teoria de Mikic

e Rohsenow (1969) e h, é o coeficiente de transferéncia de calor em convecg¢do natural para
tubos aletados e é calculado através da equagdo desenvolvida por Kibler apud Pais e Webb,
(1991).

O termo AJ/A é a fragdo da area total aletada influenciada pela ebuligdo natural, e ¢ dada

por



A, n, (71)

f:XZdb(ZaJrP—e)

Onde n, € a densidade de sitios de nucleagdo, dy é o didmetro de partida da bolha, a, P e e séo,

respectivamente, a altura, o passo € a espessura da aleta.

11.7.2.1. Tubos Aletados Externamente

Superficies ebulidoras externas s3o utilizadas, principalmente, na forma de feixe
horizontal de tubos. Nesta configuragdo, os tubos de aletas helicoidais permitem que o fluido
bifasico ascenda verticalmente entre as aletas adjacentes e atinja a proxima fileira de tubos
(Thome, 1990). Estes tubos tém normalmente uma altura de aleta igual a 1,6mm e sdo

denominados tubos de aletas baixas, Figura 13.

il

Figura 13 — Diagrama esquematico de um tubo de aletas baixas (extraida de Thome, 1990)

11.7.2.2. Tubos Aletados Externamente Modificados

A modifica¢do das aletas das superficies estendidas, teve como objetivo produzir uma
grande quantidade de cavidades reentrantes de forma a promover uma ebuli¢do nucleada a
baixos niveis de superaquecimento de parede e a alcangar uma elevada densidade de sitios de
nucleacdo (Thome, 1990). A superficie obtida da modificagdo das aletas também € denominada
de superficie estruturada.

Na Figura 14 sido apresentados alguns tipos de tubos comerciais com aletas modificadas.
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Figura 14 — (a) tubo Gewa T e tubo Gewa — TX, (b) tubo Themoexcel — E, (c) vista da segao
do tubo Turbo — B, (d) fotografia do tubo Turbo — B (extraidas de Thome, 1992), (e) vista em
perspectiva lateral do tubo Turbo —BIIL, (f) vista superior do tubo Turbo -BII (extraidas de

Kedzierski, 1995).

Xin e Chao apud Pais e Webb (1991), propuseram um modelo para ebuli¢do na superficie
do tubo Gewa —T, Figura 14 (a), que possui aletas em formato de “T” formando varios canais.

Estes canais funcionam como cavidades reentrantes estaveis onde vapor ¢ aprisionado. Esse
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modelo assume a vaporiza¢do de uma pelicula de liquido, como mostrado na Figura 15. O vapor

formado ¢ entdo expulso através das estreitas aberturas dos canais.

~ " bolha
o

_ pelicula de liquido

P

\l :

o —

i- ‘” )‘/aleta

/

Figura 15 — Evaporagdo da pelicula de liquido em tubo Gewa-T, proposta por Xin e Chao

O trabalho de Webb apud Pais e Webb (1991) sugere a existéncia de zonas alternadas de
liquido e de vapor nos canais das superficies estruturadas, durante o regime de ebulicdo. Um
menisco existe na interse¢do liquido/vapor. A evaporagio deste menisco deve ser um mecanismo

importante de transferéncia de calor, no processo de ebuligdo.

11.7.2.3. Tubos Aletados Internamente

Tubos aletados internamente sdo classificados em trés grupos: tubos microaletados, com
aletas altas (high-finned) e tubos nervurados. Tubos microaletados ou ranhurados possuem aletas
helicoidais caracterizadas pelas pequenas alturas (ou profundidade de ranhura), que estdo na
faixa de 0,1 a 0,3mm. Eles sdo classificados separadamente dos tubos de aletas altas porque €
alegado que eles sdo capazes de aumentar a transferéncia de calor sem aumentar a perda de carga
sobre as mesmas condigdes de operagdo. Os pardmetros geométricos primarios que afetam o
desempenho destes tubos sdo: perfil da aleta, seu tamanho e largura, o angulo de hélice, o passo
entre as aletas, a area molhada adicional e o seu didmetro interno (Thome, 1990).

Kimura e Ito (1981) obtiveram dados de ebuli¢do em convecgdo forgada para o R-12 em

tubos horizontais, com didmetro interno de 4,75 mm lisos e com ranhuras espirais internas com
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profundidade igual a 0,1 mm e passo de 0,5 mm. Na regido de escoamento anular, os tubos
ranhurados aumentaram até duas vezes o coeficiente de transferéncia de calor, em comparagdo
com o tubo liso. Para a regido de escoamento estratificado, a forga capilar, nos tubos ranhurados,
foi suficiente para manter toda a superficie do tubo molhada, produzindo assim um escoamento
semelhante ao anular. Deste fato resultou um aumento do coeficiente de transferéncia de calor de
até dez vezes superior ao do tubo liso. Os autores observaram, para tubos ranhurados, que até
determinado limite o coeficiente de transferéncia de calor decresce com o aumento do fluxo. Este
comportamento € atribuido a secagem do liquido nas ranhuras.

No seu trabalho sobre bombas capilares, Camargo (1999) postulou que a secagem da
ranhura ocorre quando a perda de carga nesta ultrapassa a pressdo de bombeamento capilar,
determinando assim o limite capilar. Com base no modelo proposto por Bazzo (1996), para o
calculo da perda de carga na ranhura, Camargo desenvolveu um programa computacional para o

calculo do limite capilar.

IL.8. Consideracoes Gerais

Neste capitulo, foram analisadas teorias sobre a nucleagdo e modelos para transferéncia
de calor em ebuligdo nucleada. Foram apresentadas expressoes utilizadas para o calculo do
coeficiente de transferéncia de calor oriundas destes modelos ou obtidas através de analise de
regressdo de banco de dados. Foi discutido o efeito da orientagdo da superficie em relagdo ao
vetor acelerag¢do gravitacional, onde foi observada a melhora da transferéncia de calor, a baixos
fluxos de calor, para superficies viradas para baixo gragas a presenca de bolhas de vapor
alongadas. Foram apresentados alguns tipos de superficies utilizadas para a melhora da

transferéncia de calor em ebuli¢do nucleada. Com base nas analises acima mencionadas um



40

trabalho experimental é desenvolvido de forma a comparar resultados experimentais obtidos para
dois tipos de superficie, uma lisa e outra ranhurada, entre si € com valores previstos por algumas

das correlagdes analisadas na se¢do I1.5.
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Capitulo I1I

Aparato e Procedimento Experimentais

III.1. Aparato Experimental

O estudo experimental da ebuligdo nucleada em banho, utilizando R-113 como fluido de
trabalho, foi realizado no interior de dois tubos de aluminio, um de parede lisa e o outro de
parede interna ranhurada.

Os testes foram realizados no Laboratorio de Energia Solar no Nucleo de Controle de
Térmico de Satélites (Labsolar/NCTS), do Departamento de Engenharia Mecanica da
Universidade Federal de Santa Catarina.

A se¢do de teste foi instalada no interior de uma cuba de vidro, contendo R-113, de
didmetro externo e altura iguais a 230 e 270 mm, respectivamente. A tampa superior da cuba,
fabricada em ago inoxidavel, ¢ dotada de passagens, fabricadas em Teflon, destinadas aos cabos
dos termopares, transdutores de fluxo de calor e cabos de alimentagédo elétrica, além de saida de
vapor e retorno do condensado.

A fim de permitir a visualizagdo do fendmeno de ebuligdo, a temperatura do R-113 foi
estabilizada por meio de uma serpentina de agua circundando a cuba, ver Figura 16, cuja
temperatura € controlada por um criostato da marca LAUDA, substituindo assim o banho

térmico utilizado inicialmente (ver Anexo A).
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Figura 16 — Aparato experimental: 1- criostato, 2- condensador, 3- cuba, 4- termopares, 5- se¢do

de teste 6- sistema de aquisi¢do de dados, 7-microcomputador, 8- fonte de poténcia

Os sinais dos termopares e a tensdo nas resisténcias sdo lidos por um sistema de aquisigdo
de dados HP3497 e transferidos ao computador. A alimentagdo elétrica da segdo de teste € obtida

através de uma fonte de poténcia digital HP6030 controlada por computador.

III.1.1.Caracteristicas dos Tubos Testados

Tubo Liso

O tubo liso possui superficies anodizadas. A rugosidade média da superficie interna, Rp,
¢ igual a 2.2 um e foi medida através de um rugosimetro marca Perthen, no Laboratorio de
Analise de Superficies Usinadas do Grupo de Controle Numérico (GRUCON), do Departamento

de Engenharia Mecanica da Universidade Federal de Santa Catarina. Uma amostra do relevo do
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tubo liso € apresentada na Figura 17. Como este valor de rugosidade € considerado baixo, o tubo

sera dito liso a fim de facilitar as chamadas durante a analise dos resultados.

ﬁd&%w%foﬂnMMJ%vﬁmﬁwwﬂ
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Figura 17 — Relevo do tubo liso dado pelo rugosimetro

Os diametros interno (DI) e externo (DE) sdo iguais a 16,62+0,05mm e 18,99+0,04mm,

respectivamente. O comprimento (L) € igual a 404+0,025mm.

Tubo Ranhurado

O tubo ranhurado possui didmetro interno (DI) igual a 15,88+0,04, e didmetro externo
(DE) igual a 19,1140,04. O comprimento, L, é igual a 40+0,025mm. Este tubo, fabricado pela
empresa alemd ERNO-Raumfahrtechnik, apresenta ranhuras circunferenciais na sua superficie
interna para emprego em circuitos de bombas capilares. As principais dimensdes das ranhuras
sdo 33 + 7um na boca e 310 £ 59 pum de profundidade com um passo de 215 um (Figura 18).
As imperfeigdes de fabricagdo geram cavidades de aproximadamente 170um de profundidade e

com o mesmo tamanho do passo da ranhura, conforme mostrado na Figura 18.
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Parede interna

Figura 18 — Detalhe da ranhura

Tubos de aluminio, com as mesmas caracteristicas, foram empregados como bombas
capilares nos trabalhos experimentais realizados no IKE, Stuttgart, por Bazzo (1996) e no

Labsolar/NCTS-UFSC, por Camargo (1999).

II1.1.2.Secio de Teste

Em todos os casos testados, os tubos de aluminio foram instrumentados, na superficie
externa com cinco termopares (Tp 1 a 5) do tipo E (Chromel-Constantan), marca OMEGA, cujos
diametros dos cabos sdo iguais a 0,127 mm. Trés termopares (Tp1, Tp4 e Tp5) estdo localizados
sobre uma mesma geratriz enquanto os dois restantes localizam-se a 90° e 180°, conforme

mostrado na Figura 19. Os termopares estdo fixados com cimento térmico marca OMEGA, em
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orificios com 0,8 mm de didmetro e 0,2 mm de profundidade na superficie externa do tubo, como

mostrado na Figura 20.
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Figura 19 — Localizagdo dos termopares na se¢ao de testes
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Figura 20 — Esquema de fixagdo dos termopares

Dois termopares do tipo E estdo localizados no R-113, um deles no eixo do tubo, na sua
altura média, e o segundo na parte externa ao tubo.

O aquecimento do tubo de aluminio se da por meio de duas resisténcias do tipo “skin-
heater”, fabricadas no Laboratorio de Meios Porosos e Propriedades Termofisicas (LMPT) /
UFSC, coladas com resina epoxi marca Araldite sobre a superficie externa dos tubos. As
resisténcias sdo instaladas de forma a permitir faixas livres, de aproximadamente 2mm, na

geratriz onde estdo posicionados os termopares Tpl, Tp4 e Tp5, e na circunferéncia, na altura
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média do tubo, onde estdo localizados os termopares Tpl, Tp2 e Tp3, como mostradas na

fotografia apresentada na Figura 21.

termopar faixa livre

resisténcia
elétrica

Figura 21 — Esquema de fixagdo das resisténcias elétricas

A segdo de teste final foi concebida de forma a minimizar a taxa de calor perdida para o
seu exterior. Nesta se¢do as resisténcias sdo envolvidas por 13 de vidro e embutidas em tubos de
PVC. Esse involucro € entdo isolado do fluido de trabalho por flanges e por um segundo tubo de
PVC. O espago anular entre os dois tubos de PVC ¢ preenchido por espuma isolante. De forma a
estimar a taxa de calor perdida, trés termopares: Tp6, Tp7 e Tp8 foram fixados as paredes dos
tubos de PVC. O termopar Tp6 esta fixado na superficie exterior do PVC interno, enquanto que
o termopar Tp7 esta fixado na superficie interior do PVC externo. O Tp8 € um termopar
diferencial, do tipo K, que permite medir, diretamente, a diferenca de temperatura das
superficies externa do tubo de PVC interno e interna do tubo de PVC externo, conforme

mostrado na Figura 22. A segdo de teste inicial € descrita no Anexo A.
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Figura 22 — Esquema final da seg@o de teste

II1.1.3.Acessorios

IL1.3.1. Fonte de Alimentacio Elétrica

O aquecimento da segdo de teste é obtido por meio de uma fonte digital de alimentagdo

elétrica, Modelo HP6030A (Figura 23), capaz de operar numa faixa de tensdo de 0 a 200 V e

corrente de 0 a 17 A, conectada aos terminais das resisténcias elétricas formando um circuito em

paralelo.

Figura 23 — Fonte de alimentagio elétrica
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111.1.3.2. Sistema de Aquisicio de Dados

Os sinais dos termopares € a tensao nas resisténcias sdo lidos através de um sistema de

aquisi¢ao de dados HP3497, Figura 24.

Figura 24 — Sistema de aquisi¢do de dados

A fonte de poténcia e o sistema de aquisigdo de dados sdo controlados por um

microcoputador Pentium, através de um programa em linguagem C.

I11.1.3.3. Compensac¢io da Junta Fria

Para medigdo de temperaturas foi utilizada uma junta fria eletronica, fabricada e calibrada
no Labsolar/NCTS. Esta substituiu a junta fria, composta por gelo e agua destilada (ver
Anexo A).

Os termopares foram blindados de forma a evitar interferéncia externa nas leituras. Com

0 mesmo objetivo, o sistema de aquisi¢do de sinais foi aterrado.
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I11.1.4. Propriedades do Refrigerante 113 (tricloro-trifluoretano)

As propriedades fisicas do R-113, a Ty, € a pressao atmosférica, sido listadas abaixo:

M : peso molecular = 187,4 kg/kmol,

Peritica © pressdo critica = 3,411MPa,

Tt : temperatura de saturagdo, a pressido atmosférica = 47,56 °C = 320,71 K,
pv : densidade do vapor = 7,4644 kg/m?,

p1 - densidade do liquido = 1507,3kg/m?,

hyy : calor latente de vaporizagdo = 143,85 kJ/kg,

¢p1 - calor especifico do liquido, a pressdo constante= 984 J/kg K.

k; : condutividade do liquido = 0,0705W/m K,

1, : viscosidade = 516 x 10 Pas,

o : tensdo superficial = 0,017N/m.

I11I.2. Procedimento Experimental

O aquecimento da sec¢@o de teste € controlado através de um programa em linguagem C,
desenvolvido por Ferreira Jr. (1997), permitindo um degrau de tensdo variando de zero a um
determinado valor fixo, V;. A aquisi¢do de dados se da logo apos a aplicagdo da tensdo, com um
intervalo de varredura igual a 1s, durante um periodo superior ao necessario para o alcance da
condi¢gio de regime permanente. Em geral, a condi¢io de quase-permanente, indicada pela

historia do termopar € alcangada 90s apos aplicada a poténcia durante o regime de convecgao
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natural e 40s para o regime de ebuli¢do nucleada (Figura 25). Apos a primeira aquisi¢do de
dados, um segundo degrau de tens@o, Vy, € aplicado nas resisténcias, permitindo assim uma nova
aquisi¢do. Para os testes em regime permanente foi feita a média das 10 wltimas leituras dos

termopares.

8
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Figura 25 — Caracterizagdo dos testes

I11.2.1.Configuracées Testadas

Com o intuito de analisar os efeitos da orientagcdo do tubo com respeito a aceleragdo da
gravidade, no processo de transferéncia de calor em ebuli¢do nucleada, os tubos foram testados

nas posi¢des horizontal e vertical (Figura 26).
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Configuracao Segdo de Teste

° Tubo liso

° Tubo ranhurado

vertical

° Tubo liso

Q ° Tubo ranhurado

horizontal

: Q ° Tubo ranhurado

horizontal parcialmente inundado

_V /\ ° Tubo ranhurado
/

horizontal parcialmente inundado

com régua divisoria

Figura 26 — Configuragdes testadas

Testes complementares foram também realizados mantendo o tubo ranhurado na
horizontal, parcialmente imerso no R-113, com o nivel do fluido entre 2 a 3 mm abaixo do topo
do tubo, e parciamente imerso com uma régua divisoria, em ago inoxidavel, posicionada na
metade do tubo que coincidia com o nivel do liquido, com o objetivo de analisar o efeito de

capilaridade.
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II1.2.2.Procedimento de Calculo

II1.2.2.1. Calculo do Fluxo de Calor

O fluxo de calor, na superficie interna dos tubos de aluminio, € igual a razdo entre a taxa de

calor liquido , Qig, € a area interna do tubo calculada a partir do didmetro interno nominal.

Qliq ( 72 )
S B ——
(n-DI-L)
A taxa de calor liquido cedido ao R-113 através do tubo de aluminio € igual a:
Qliq = leal - Qperdas ( 73 )
onde Qa1 € a poténcia total dissipada pelas resisténcias, dada por
e (74)

Qtotal = R_

eq
onde V € a tensdo aplicada nas resisténcias, Req € 0 valor da resisténcia equivalente destas. Qperdas
¢ a parcela da poténcia que € dissipada para a superficie externa da se¢do de testes. O calculo de

Qperdas € apresentado, no Anexo B.

111.2.2.2. Calculo do Coeficiente de Transferéncia de Calor

Para o regime de ebuli¢do nucleada sdo definidos dois coeficientes de transferéncia de
calor. O primeiro, h;, ¢ calculado através da defini¢do classica de h como proposto em Thome

(1990), e o seu valor médio ¢ dado por
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Lo d (75)
] (Tp—Tf)

O segundo coeficiente de transferéncia de calor, h, é definido como proposto por Carey

(1992), que observou que o subresfriamento do liquido pouco influencia a regido de ebuli¢ao

nucleada da curva de ebuli¢do, e € dado por

L g (76)
’ (Tp_Tsat)

onde, para o tubo vertical a temperatura da parede, T, ¢ a média aritmética das temperaturas
medidas pelos termopares 1 a 5 e Ty € a temperatura do fluido medida pelo termopar Tpi.
Para o tubo na posi¢do horizontal T, ¢ dada por

L+T, +T, (77)
T =—1—o =5
’ 3

onde T; ¢ a temperatura na parte inferior do tubo dada pela média dos termopares 1,4 e 5, Tm € a
temperatura na parte mediana do tubo dada pela leitura de Tp2 e Ts € a temperatura na parte
superior do tubo, dada por Tp3, conforme ilustrado na Figura 27.

O calculo do coeficiente local de transferéncia de calor para tubos horizontais € analisado

no D.

T, T‘;.)3
[ . \\\\\
| T, Tp2
% Tp4 Tpl Tﬁs

Figura 27 — Temperaturas nas posi¢des inferior, mediana e superior do tubo
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I11.2.3. Incerteza Experimental

Os sinais dos termopares do tipo E foram comparados com a temperatura indicada por
um termdmetro de bulbo de imersao total, com resolugdo igual a 0,1°C. A conversdo milivolts/°C
foi feita através de um polindmio de nona ordem (Holman, 1989), e o desvio padrio da
temperatura correspondente indicada pelo termémetro foi de 0,3°C. O produto do valor de t-
student (t=2) para uma amostra com grau de liberdade igual a 55, com confiabilidade de 95%
(ASME, 1986), vezes o desvio padrdo fornece a incerteza experimental da temperatura igual a
0,6°C.

As incertezas experimentais do fluxo de calor liquido e do coeficiente de transferéncia de
calor foram calculadas a partir do procedimento apresentado em Holman (1989). O valor da
incerteza relativa do fluxo de calor liquido, € inferior a 3,5%. A incerteza relativa do coeficiente
de transferéncia de calor é de 11%, para um fluxo de calor igual a 5 kW/m?, e de 6% para um

fluxo de 40 kW/m?. O célculo das incertezas € apresentado no Anexo C.
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Capitulo IV

Resultados Experimentais

IV.1. Inicio da Ebuliciao

O valor do fluxo de calor necessario para o inicio da ebulicgio foi obtido,
experimentalmente, através das medidas das temperaturas da parede do tubo. A caracteriza¢do
do inicio da ebuli¢do se da através da queda da temperatura da parede dos tubos, para um dado
fluxo de calor. Entretanto esse tipo de comportamento € dificil de ser captado
experimentalmente. Tiveram éxito os testes para o tubo liso, na posi¢do vertical a Tr=20°C e a
Tr= 22 °C, para o tubo ranhurado, na posic¢éo vertical, a Tr = 22,9 °C e a T¢ = 44,1 °C, para os
tubos liso e ranhurado na posi¢@o horizontal, a Tr= 46 °C e a Ty = 40 °C, respectivamente. Vale

ressaltar que mesmo estes testes, ndo demonstraram uma boa repetibilidade.

IV.1.1. Tubo Liso Vertical

Na Figura 28, ¢ mostrada a evolugdo temporal do fluxo de calor e da temperatura da
parede do tubo liso, na configurag@o vertical, a Tr= 20°C, ap0s a aplicagdo de um fluxo variando
de 14 a 15,2 kW/m?, em onze degraus durante um intervalo de tempo de 430s. E observada uma
queda da temperatura média da parede, apds um periodo de 250s, quando o fluxo de calor € de
14,7 kW/m®, com a temperatura variando de 63,6°C, o que representa um superaquecimento de

parede de 16°C, para 59,7°C. Neste instante o sistema atingiu as condi¢des necessarias para a
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formac@o, o crescimento e o desprendimento das bolhas de vapor. Foi observado, visualmente,
para a configuragdo vertical, que, apos o desprendimento das bolhas de vapor, estas ascendem
junto a parede, promovendo uma agitagdo do liquido na vizinhanga da parede do tubo e
modificando assim os mecanismos de transferéncia de calor. Com a mudan¢a de regime de
convecgdo natural monofasica para ebuli¢do nucleada ocorre um aumento do coeficiente de

transferéncia de calor, ocasionando a queda da temperatura de parede mostrada na Figura 28.
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Figura 28 — Queda de temperatura apds o inicio da ebuligfo - tubo vertical liso (Ty= 20°C)
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Na Figura 29, é mostrada evolugdo temporal da temperatura média da parede do tubo
liso, na configuragdo vertical, a Tr= 22°C, apos a aplicagdo de um fluxo de calor variando de

17,8 a 18,7 kW/m* , em dois degraus, durante um intervalo de tempo de 306 s.
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Figura 29 — Queda de temperatura ap6s o inicio da ebulig¢@o - tubo vertical liso (Tr= 22°C)

Ap6s um periodo de 109s, a um fluxo de calor de 17,8 kW/m?, uma queda da temperatura
da parede também € observada, na Figura 29, com a temperatura variando de 62,7 para 58,4°C. E
interessante notar que a temperatura se manteve praticamente constante no intervalo de 33 a

109 s, pode-se supor que, esse periodo foi necessario para a nucleagdo e o crescimento das
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primeiras bolhas, e que apds a partida destas tem-se um aumento do coeficiente de transferéncia

de calor.

IV.1.2. Tubo Ranhurado Vertical

Na Figura 30, é mostrada evolugdo temporal do fluxo de calor e da temperatura média da

parede do tubo ranhurado, na configuragéo vertical a Tr= 22,9°C, ap6s a aplicagdo de um fluxo

variando de 10,7 a 11,8 kW/m®, em oito degraus durante um intervalo de tempo de 302 s.
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Figura 30 — Queda de temperatura apds o inicio da ebuli¢do — tubo vertical ranhurado

(T=22,9°C)
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E observada na Figura 30 uma queda da temperatura média da parede apos um periodo de

107s, a um fluxo de calor de 11 kW/m?, com a temperatura variando de 56,3 °C, o que representa

um superaquecimento de parede de 8,7 °C, para 53 °C, caracterizando assim, o inicio da

ebuligdo.
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Figura 31 — Queda de temperatura apos o inicio da ebuli¢do - tubo vertical ranhurado

(T=44,1°C)
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Na Figura 31 é mostrada evolugio temporal do fluxo de calor e da temperatura média da
parede do tubo ranhurado, na configuragio vertical a Tr= 44,1 °C, apos a aplica¢do de um fluxo
de calor variando de 2,2 a 4,7 kW/m*, em nove degraus durante um intervalo de tempo de 418s.
E observada uma queda da temperatura apos um periodo de 380s, a um fluxo de calor de 4,3
kW/m?, com a temperatura variando de 55,4 °C para 54,6 °C.

Conforme comentado, anteriormente, a queda da temperatura da parede, apds o inicio da
ebuligdo, é de dificil obtengdo experimental, principalmente para os testes com a temperatura do
fluido proxima a de saturagdo. Essa dificuldade é confirmada pela suavidade da queda de

temperatura apresentada na Figura 31.

1V.1.3. Tubo Liso Horizontal

Na Figura 32 é mostrada evolugdo temporal do fluxo de calor e da temperatura da parede
do tubo liso, na configuragdo horizontal, a Tr= 46°C, apds a aplicagdo de um fluxo de calor
variando de 3,1 a 4,6 kW/m?, em dezesseis degraus, durante um intervalo de tempo de 652s.

E observada uma queda das temperaturas da parede de 59 para 56 °C, de 60 para 56 °C e
de 60 para 54 °C, nas posi¢des inferior, mediana e superior do tubo respectivamente, no intervalo
de tempo igual a 240s, para um fluxo de calor de 3,6 kW/m? (Figura 32). E interessante observar
a inversdo dos niveis de temperatura indicados pelo termopar da posi¢do superior (Ts), apos o

inicio da ebuligéo.
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Figura 32- Queda de temperatura apos o inicio da ebuligio - tubo horizontal liso (T¢= 46°C)

IV.1.4. Tubo Ranhurado Horizontal

Na Figura 33, é mostrada evolugdo temporal do fluxo de calor e das temperaturas da

parede do tubo ranhurado, na configuragdo horizontal a Tr= 40°C, apos a aplica¢do de um fluxo

de calor variando de 3,6 a 5,3 kW/m?, em 9 degraus, durante um tempo de 700s.
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Figura 33- Queda de temperatura ap0s o inicio da ebuligdo - tubo horizontal ranhurado
(Te=40°C)

Na Figura 33, € observada uma queda das temperaturas da parede de 55 para 50 °C, de 55
para 50°C e de 56,4 para 49°C, nas posigdes inferior, mediana e superior do tubo,
respectivamente, no tempo igual a 261 s, para um fluxo de calor de 3,8 kW/m?. A exemplo dos
resultados da Figura 32, também ocorre a inversdo dos niveis das temperaturas indicadas pelo

termopra superior (Ts), apos o inicio da ebuligéo.
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1V.1.5. Analise dos resultados

Na Tabela 1 sdo resumidos os principais resultados apresentados na se¢do I'V.1

Tabela 1 — Resultados do estudo de nucleagao

Tubo Configuragdo q (kW/m?) AT = Tp-Teat T (°C)
L V 14,7 16 20
= A% 17,8 15,1 22
R \Y% 11,0 8,7 22,9
R V 473 7,8 441
L H 3,6 i 11,4 46
s 12,4
R H 3,8 i 8,7 40
S 9.7
L : liso V: vertical 1. inferior
R: ranhurado H: horizontal s: superior

Para o tubo ranhurado vertical, nota-se que o valor do fluxo de calor necessario para o
inicio da ebuli¢do aumenta com o aumento do grau de subresfriamento do fluido.

O valor de ATy, no inicio da ebuligdo, para o tubo ranhurado a Tr= 22,9 °C ¢ inferior ao
valor de ATy para o tubo liso a Tr= 22 °C. A diferenga entre estes valores ¢ de 6,4 °C.

Em todos os testes, na configuragdo horizontal, observou-se, durante o regime de
convecgdo natural, que a regido superior da parede dos tubos apresentou temperatura mais

elevada, como conseqiiéncia do efeito das correntes convectivas no interior dos tubos.
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Uma vez iniciada a ebuli¢do, como se observa pelos perfis de temperatura, a regido
superior do tubo apresentou temperaturas mais baixas.

Resultados similares foram obtidos no trabalho experimental de Hung e Yao (1985) sobre
ebuligdo nucleada confinada em um espago anular horizontal, onde antes do inicio da ebuligdo a
transferéncia de calor na regido inferior é maior que na regido superior. Porém apos o inicio da
ebuli¢do o decréscimo de temperatura na regido superior ¢ maior que na regido inferior. Os
autores concluiram que a transferéncia de calor na regido superior é dominada pela vaporiza¢ao

da pelicula de liquido.

IV.2. Regimes de Ebuli¢io Nucleada

Neste item, sdo analisados os resultados do sistema operando no regime de ebuli¢do

nucleada.

1V.2.1. Tubo Liso Vertical

Na Figura 34, ¢ mostrado o grafico da temperatura da parede, T,, versus o fluxo de calor,
q, para os testes realizados com tubo liso na posi¢ao vertical a uma temperatura do fluido, Ty, de

aproximadamente, 23,0 °C.
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Figura 34 — Curva de ebuli¢do - tubo liso vertical — Ty = 23,0 °C

Conforme discutido, na se¢do IV.1.1, o inicio da ebuligdo no tubo liso vertical, a T¢
~22°C, ocorre a um fluxo de calor entre 14 e 18 kW/m®. Na Figura 34, é observada uma
diferenca significativa das medidas da temperatura de parede para fluxo de 14 kW/m?, essa
diferenga pode ter ocorrido devido a possibilidade de o teste que apresentou temperatura de
parede mais baixa ter sido realizado em regime de ebuligdo. Os pontos situados abaixo da
poténcia de 14 kW/m® se reportam aos testes em convecgdo natural enquanto os localizados
acima deste limite s3o para testes em ebulig@o nucleada.

Na Figura 35, é apresentada a curva de ebuli¢do para o tubo liso na posigdo vertical a
uma temperatura do fluido de, aproximadamente, 44,1 °C, proxima a de saturagdo (Tsx =

47,6°C).
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Figura 35 — Curva de ebuligdo - tubo liso vertical — Ty = 44,1 °C

Para as condi¢des da Figura 35, a ebuligdo nucleada deve ter sido iniciada para fluxos de
calor acima de 5 kW/m?

Na Figura 36, é mostrada a curva de ebuligdo para o tubo liso, na posi¢do vertical, a uma
temperatura do fluido quase igual a de saturagdo. A esta temperatura, o inicio da ebuli¢do ocorre

para fluxos de calor mais baixos (comparado a ebuli¢ao a Tr~22 °C).
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Figura 36 — Curva de ebuli¢do - Tubo liso vertical- Tr = 47,0 °C

1V.2.2. Tubo Ranhurado Vertical

Na Figura 37, é mostrada a curva de ebuligio para os testes realizados com tubo
ranhurado, na posi¢do vertical, a uma temperatura do fluido, Ty, de, aproximadamente, 22,8 °C.
Em fungdo da inclinagdo de q x T, conclui-se que o inicio da ebuligdo nucleada ocorreu a
valores de fluxo de calor em torno de 10 kW/m2. Este resultado confirma o discutido na se¢ao
IV.1.2, onde o inicio da ebuli¢do nucleada para o tubo ranhurado vertical, a Tr = 22,9 °C, ocorre

a um fluxo de calor de, aproximadamente, 11 kW/m?.
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Figura 37 — Curva de ebuligdo - tubo ranhurado vertical - T, =22,8°C

Na Figura 38, é mostrada a curva de ebulicdo para os testes realizados com o tubo

ranhurado, na posigdo vertical, a Tr de, aproximadamente, 44,0 °C.
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Figura 38 — Curva de ebuli¢do - tubo ranhurado vertical — Tr = 44,0 °C
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1V.2.3. Comparacio dos Resultados para Tubos Verticais

1V.2.3.1. Efeito do Subresfriamento

Nas Figuras 39 (a), (b) sdo apresentadas as curvas de ebuli¢@o a diferentes temperaturas
do fluido, para os tubos liso e ranhurado, respectivamente, de forma a permitir observar o efeito
do subresfriamento.

Em ebuli¢do nucleada, no tubo liso, para um dado fluxo de calor, a diferenga entre as
temperaturas de parede, € de, aproximadamente, 1,5 °C, para testes a 47 e 44 °C, e de 5°C para os
testes a 47 e 23°C, respectivamente, Figura 39 (a). Esta diferenga entre as temperaturas de parede
também ocorre para os testes em tubo ranhurado, a 44 e 22,8°C, Figura 39 (b). Ou seja, para um
aumento superior a 20°C, na temperatura do fluido, a temperatura da parede se elevou em
aproximadamente 5°C, o que mostra que ndo ha uma relagdo linear entre a reducdo da
temperatura do fluido e a redugdo da temperatura da parede. Tais resultados ddo razdo as
observagdes apresentadas no Capitulo VIII de Carey (1992). Segundo aquele autor, a medida que
se aumenta o fluxo de calor, menos dependente da temperatura do liquido se torna o processo de

ebuli¢do nucleada.
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Figura 39 — Efeito da temperatura do fluido
Pode-se entdo concluir que, para um dado fluxo de calor, com a diminuigdo da
temperatura do fluido, o valor de (T,-Ty) aumenta, diminuindo entdo o coeficiente de
transferéncia de calor, h;, definido pela Equagdo ( 75 ). Enquanto que, o coeficiente de
transferéncia de calor, h,, definido pela Equagdo ( 76 ) aumenta com a diminui¢do da

temperatura do fluido.
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Os valores das temperaturas de parede para os tubos liso e ranhurado, na posi¢@o vertical

sdo comparados, nas Figuras 40 (a) e (b), para baixos e elevados valores de Ty, respectivamente.
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Figura 40 — Efeito do tipo de superficie

Para testes a, aproximadamente, 23°C, Figura 40 (a), é observado que, para um fluxo de

calor inferior a 5 kW/m?, a temperatura do tubo liso €, aproximadamente, igual a temperatura do

tubo ranhurado. Com o aumento do fluxo de calor, ha um distanciamento das curvas de ebulicéo,

e, a partir do fluxo de 14 kW/m? a diferenga entre a temperatura do tubo liso e a temperatura do

tubo ranhurado € de, aproximadamente, 8°C. Essa diferenga de temperatura também € observada

em testes a temperatura proxima a de saturagdo, Figura 40 (b). Pode-se concluir, entdo, que a

transferéncia de calor no tubo ranhurado se da de forma mais efetiva que no tubo liso, resultado

este ja esperado. Estes resultados confirmam a ocorréncia do fendmeno de ebuli¢do melhorada,

decorrente da existéncia de micro-ranhuras, no interior do tubo.
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1V.2.4. Tubo Liso Horizontal

Na Figura 41, é apresentado o grafico das temperaturas, nas posigdes inferior, mediana e
superior da parede versus o fluxo de calor para o tubo liso, na posi¢do horizontal, com uma

temperatura do fluido de 47,5 °C.
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Figura 41 — Curva de ebulig@o - tubo liso horizontal — Ty = 47,5 °C

Observa-se uma diferenga entre a temperatura na posi¢do superior € as temperaturas na
posi¢do mediana e inferior do tubo, que se apresentaram proximas. A diferenga entre a
temperatura na posi¢ao superior € a temperatura na posi¢do inferior ¢ de 1,7°C para um fluxo de
4,5 kW/m? jatinge um maximo de 4,6° C, para fluxos de calor de 14,4 e 18,1 kW/m?, e decresce
para o valor de 0,4 para um fluxo de 42 kW/m?.

Um menor valor para a temperatura na parte superior do tubo, em compara¢do com as

temperaturas nas partes mediana e inferior pode ser explicado como no caso de Nishikawa ez al.
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(1984), e ocorre gragas a vaporizagio da pelicula de entre a bolha de vapor observada no topo do
tubo horizontal liso, conforme ilustrado na Figura 46, e a parede do tubo. Enquanto que na regido
inferior do tubo, o regime de ebuli¢do é marcado pela presenga de bolhas isoladas.

Portanto, dois regimes de ebuligdo nucleada, para fluxos de calor moderados, estdo
presentes, quando a se¢do de teste opera na posi¢do horizontal: os regimes de bolhas isoladas € o
de bolhas coalescentes (Ishibashi e Nishikawa, 1969), este tltimo apresentando um coeficiente

de transferéncia de calor superior para condig¢@o de baixo fluxo de calor.

IV.2.5. Tubo Ranhurado Horizontal

O grafico das temperaturas da parede nas posigdes inferior, mediana e superior versus o
fluxo de calor para o tubo ranhurado na posigdo horizontal a uma temperatura do fluido de
45,5°C € mostrado, na Figura 42.

Na Figura 42, ¢ observada uma diferenga significativa entre as temperaturas na parte
inferior, mediana e superior do tubo de aluminio, sendo a primeira mais elevada e a ultima mais
baixa. A diferenga entre a temperatura na posi¢do superior e a temperatura na posicéo inferior €
minima e igual a 1,4°C para um fluxo de calor de 4,3 kW/m? e aumenta, quase linearmente, com
o fluxo de calor, alcangando um valor de 7,8°C para um fluxo de 27,9 kW/m?. A partir deste

valor, a diferenga entre as temperaturas oscila entre 6,9 € 9,4 °C.
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Figura 42 — Curva de ebuligdo - tubo ranhurado horizontal — Ty = 45,5 °C

Pode-se, entdo, verificar que as diferengas das temperaturas, nas diversas posi¢des do
tubo liso, sdo inferiores aquelas apresentadas no tubo ranhurado, no qual, além da vaporizag¢do
intensificada do liquido entre a bolha e a parede, o transporte de liquido através das ranhuras

deve contribuir para a melhora da transferéncia de calor em todo o tubo ranhurado.

1V.2.6. Tubo Ranhurado Horizontal Parcialmente Imerso

Com o objetivo de analisar o efeito capilar, no processo de ebuligdo, o tubo ranhurado foi
testado na configuragdo horizontal, parcialmente mergulhado. Esta analise apresenta interesse
nas aplicagdes com bombas capilares, ou tubos de calor (Bazzo, 1996 e Camargo, 1999).

Na Figura 43, € apresentado o grafico das temperaturas nas posigdes inferior, mediana e
superior da parede versus o fluxo de calor para tubo ranhurado horizontal, parcialmente imerso

no R-113.
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Figura 43- Tubo ranhurado horizontal parcialmente imerso — Tr = 47,4 °C

Observa-se uma pequena diferenga entre as temperaturas nas posigdes inferior e mediana
do tubo, enquanto estas divergem mais acentuadamente da temperatura superior do tubo. Nesta
configuragdo, a temperatura na parte superior do tubo se apresentou mais baixa e na parte
inferior mais alta. A diferenga entre as temperaturas nas posi¢des superior e inferior do tubo
aumenta, quase linearmente, com o aumento do fluxo de calor, tendo um valor de 1,6 °C para um
fluxo de 4,5 kW/m? e de 9,2°C para um fluxo de 40,5 kW/m?.

Foi observado, no tubo ranhurado parcialmente imerso, que a superficie do tubo acima do
nivel de R-113, se encontrava constantemente molhada. Este fato se deve a dois fatores, o
primeiro deles € o efeito de capilaridade das ranhuras que bombeava liquido para a parte superior
e o segundo € o efeito de spray produzido pelas bolhas que, ao emergir na superficie livre do

liquido, provocam respingos que tocam a parte superior do tubo.
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IV.2.6.1. Tubo Ranhurado Horizontal Parcialmente Imerso com Régua Divisoria

Na Figura 44, é apresentado o grafico das temperaturas da parede, Ti, Tr, € Ts versus o fluxo
de calor para o tubo ranhurado com sua metade inferior imersa no R-113 e possuindo uma régua

divisoria posicionada na metade do tubo.
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Figura 44- Tubo ranhurado horizontal parcialmente imerso com régua divisoria- Tr = 47,5 °C

Observa-se uma diferenga significativa entre as temperaturas nas posigdes superior,
mediana e inferior. Neste caso, porém, a temperatura mediana se apresentou igual ou inferior as
outras duas. Para um fluxo de 4,5 kW/m? a diferenga entre a temperatura mediana e inferior ¢ de
apenas 0,6. Este valor aumenta com o aumento do fluxo de calor, chegando a um valor maximo
de 2,6°C, a um fluxo de 17,9 kW/m? A partir deste valor, a diferenga comeca a cair até
desaparecer para um fluxo de 32 kW/m?. Entre a temperatura mediana e superior a diferenga ¢ de
0,7 °C, para um fluxo de 4,5 kW/m?, e aumenta com o aumento deste, chegando a um valor de

10,6 °C, para um fluxo de 32,2 kW/m?2.



77

A temperatura da posigdo mediana correspondia, aproximadamente, a temperatura do
tubo em contato com a régua. Neste ponto de contato foi observada, visualmente, a formagdo de
pequenas bolhas que, apés o desprendimento escoavam sob a régua. A parede do tubo,
imediatamente acima da régua, se encontrava molhada, devido ao efeito de capilaridade,
entretanto, a faixa molhada ndo correspondia a toda metade superior do tubo, diminuindo com o
aumento do fluxo de calor. Este fato explica o aumento substancial da temperatura do topo do
tubo com o aumento do fluxo de calor.

Tais resultados mostram que o aumento do fluxo de calor leva a uma condigdo de

secagem completa da ranhura.
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Capitulo V

Resultados da Visualizacao

Para uma melhor analise do efeito da orienta¢do da superficie na transferéncia de calor
sob ebuli¢do nucleada, foram realizadas filmagens do interior do tubo ranhurado, na posi¢@o
horizontal, com fluxos de calor de, aproximadamente, 10, 25 e 40 kW/m?,

Foi utilizada uma camara filmadora Canon, modelo L1 — Hi8. A iluminagdo foi feita
através de uma lampada posicionada na parte posterior da cuba, conforme indicado no esquema
da Figura 45.

A camara filmadora foi posicionada de duas diferentes formas, a primeira com o eixo da
lente, aproximadamente paralelo ao eixo do tubo (Figura 45 (a)), e uma segunda posigdo,

inclinada, como mostrado na Figura 45 (b), que permitiu a visualizagdo da parede interna do

tubo.
cuba _sec¢do de secdo de
e " oste  filmadora =/ teste
fonte de luz | | S B fonte de luz | | :
¢ = filmadora
4 =
C
C
(a) paralela (b) inclinada

Figura 45 — Esquema de filmagem

Em ambas as posi¢des objetivou-se observar a formagdo de bolhas e o comportamento da

camada de vapor na parte superior do tubo. Na Figura 46 ¢ apresentada, de forma esquematica, a
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configuragdo da interface liquido — vapor, no topo do tubo horizontal, indicando a presenga de
uma bolha de vapor alongada, em toda a parte superior do tubo, e bolhas escapando pelas

extremidades do tubo.

Figura 46 — Formagcao de bolhas e camada de vapor no tubo horizontal

Nas Figuras 47 (a) e (b) sdo mostrados dois ‘quadros’ das filmagens com a filmadora
posicionada paralelamente e inclinada respectivamente, com fluxo de calor de,
aproximadamente, 10 kW/m?. Observa-se que a formagdo de bolhas se da, preferencialmente, na

parte superior do tubo. Estas bolhas alimentam um “bolsdo” de vapor situado no topo do tubo.

(a) paralela (b) inclinada

. 2
Figura 47 — Ebuligdo no tubo horizontal ranhurado com fluxo igual a 10 kW/m
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Com o aumento do fluxo de calor para 25 kW/m?, tem-se a formagdo de mais bolhas na
parte lateral do tubo bem como o aumento do volume do “bolsdo” de vapor, conforme mostrado

na Figura 48 (a) e Figura 48 (b).

(a) paralela (b) inclinada

Figura 48 — Ebuli¢@o no tubo horizontal ranhurado com fluxo igual a 25 kW/m?

Para fluxo de calor de 40 kW/m® ocorre nucleagdo de bolhas em praticamente toda a

parede do tubo, Figura 49 (a) e (b).

(a) paralela (b) inclinada

Figura 49 — Ebuli¢do no tubo horizontal ranhurado com fluxo igual a 40 kW/m?

A formagdo de bolhas, preferencialmente na parte superior, pode ser explicada através da

analise de Hsu (1962) para inicio da ebuli¢@o, mais precisamente através da Equagdo ( 21 ), na
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qual quanto maior a espessura da camada limite menor o fluxo de calor necessario para a
nucleagio de um sitio.

Através das filmagens foi observado que, apos a nucleag@o de um sitio situado na metade
superior do tubo, varias cavidades situadas acima deste sdo ativadas pela passagem da bolha que
se desprende. Esse comportamento € analisado no trabalho de Naterer et al. (1998) onde, para
superficies inclinadas, apos iniciado o crescimento de uma bolha em um sitio de nucleagao esta
desliza sobre a borda superior da cavidade, Figura 50 (a) e (b). Apos o seu desprendimento, a
bolha ascende pelo efeito de empuxo e funde-se ao vapor contido em uma cavidade superior,

Figura 50 (c¢). Uma bolha maior é entdo formada e se expande e se desloca ao longo da superficie

Figura 50 (d).
/’/} //‘ /‘ /‘_\
‘ V// % A M 4 kg S/
- - >, 7
)«) / /‘ / | % | /
(a) (b) (c) (d)

Figura 50 — Crescimento de bolhas em superficies inclinadas (Naterer ef al., 1998)
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Capitulo VI

Analise dos Coeficientes de Transferéncia de Calor

Neste capitulo, os coeficientes de transferéncia de calor obtidos experimentalmente, h; e
hy, calculados segundo as Equagdes ( 75 ) e ( 76 ), respectivamente, para o tubo liso, sdo
comparados com os valores de h calculados a partir das correlagdes de Cooper (1984), Forster e
Zuber (1955), Rohsenow apud Carey (1992) e de Stephan e Abdelsalam apud Ribatski e Jabardo
(1998).

Em primeiro lugar, os resultados do coeficiente de transferéncia de calor obtidos,
experimentalmente, em fungdo de (T, — Ty), h;, e de (T, — Ts), ha, para o tubo liso, sdo
comparados com os valores previstos pelas quatro correlagdes, acima indicadas. Em seguida, os
valores do coeficiente de transferéncia de calor experimentais para o tubo ranhurado sdo
comparados com os obtidos para o tubo liso.

A fim de simplificar a analise, as correlagdes para o calculo do coeficiente de

transferéncia de calor serdo escritas da seguinte forma

h=Cq" (78)

VI.1. Procedimentos de Calculo

Para correlagdo de Rohsenow, Equagéo ( 66 ), adotou-se para o valor do coeficiente Csr 0
valor de 0,013, ja que ndo se encontrou, na literatura consultada, o valor de Cy para a

combinagdo R-113/aluminio. O valor de 0,013 corresponde as combinagdes seguintes: H,O/ago
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inoxidavel polido mecanicamente, HyO/ag¢o inoxidavel corroido quimicamente, H,O/cobre e
CCly/cobre (Carey, 1992). Para casos de Cy desconhecido € recomendado o valor 0,013. Foram
utilizados dois valores para o expoente s. Sao eles: 1, valor recomendado para a agua e 1,7, valor
recomendado para outros fluidos (CCls, benzeno, alcool etilico, alcool isopropilico, alcool n-
butilico e n-pentano) .

As correlagdes de Cooper e de Stephan e Abdelsalam consideram o efeito da rugosidade
da superficie ebulidora no calculo do coeficiente de transferéncia de calor e este foi calculado
utilizando Rp igual a 2,2 um, que € o valor da rugosidade da superficie lisa.

Escrevendo as correlagdes na forma da Equagdo ( 78 ) tem-se as seguintes expressdes
para C:

(a) Correlagdo de Stephan e Abdelsalam

k d 0,745 0,581
C= 207d—1{_k__"_j (p_VJ Pr10,533 R2’133 (79)
b Py

1 “sat

onde dy, didmetro de partida de bolhas, ja visto no Capitulo 11, Equagéo ( 64 ), € calculado

através de

206 "
d, = 0,01499{—}
gp, —py)
com O = 35°
(b) Correlagdao de Cooper
C=55p" (- logp,) "™ M’ (80)
onde b =0,12 — 0,2 log Rp

(c) Correlagdao de Rohsenow

12 . 3|13 (81)
9 1
C={ph | ——— —ij
{ ! Nl:g(pl_pv):l (Csfhlv Pr }

coms=1lous=1,7
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(d) Correlagdo de Forster e Zuber

Para a correlagdo de Forster e Zuber, ndo foi possivel obter os valores do coeficiente C e
do expoente n de forma direta, visto que h € fung¢do também de Apsx. Foram, entdo, calculados
valores de fluxo de calor a partir da correlagdo de Forster e Zuber, sendo estes plotados versus o
coeficiente de transferéncia de calor. Apos tragado o grafico q x hyz, foi determinada a curva de
tendéncia, com R* =1, obtendo-se assim os valores de C e de n.

Nas Equagdes ( 79 ) — ( 90 ) e para correlagdo de Forster e Zuber foram utilizados os
valores das propriedades fisicas do R-113, a T,y € a press@o atmosférica, listados na se¢éo 111.1.4

Na Tabela 2 sdo apresentados os valores do coeficiente C e do expoente n, para cada

correlagdo a ser utilizada.

Tabela 2 — Valores dos coeficientes C e dos expoentes n

Correlagdo C n
Forster e Zuber 9,9 0,520
Stephan e Abdelsalam 1,16 0,745
Cooper 2,66 0,67
Rohsenow 1 (s =1) 3,00 0,67
Rohsenow 2 (s = 1,7) 0,75 0,67

E observado, na Tabela 2, que o valor de C para a correlagdo de Rohsenow utilizando
s =1 ¢ 4 vezes o valor de C para a mesma correlagdo com s = 1,7. Vale ressaltar que o valor de s
= 1,7 foi obtido para os seguintes fluidos: CCls, benzeno, n-pentano, alcool etilico, alcool

isopropilico e alcool n-butilico.
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V1.2. Tubo Liso

Para o tubo liso vertical, a Tr = 23°C, s@o apresentados na Figura 51 os valores dos
coeficientes de transferéncia de calor experimentais, h; e h,, e calculados a partir das correlagdes
de Forster e Zuber, Cooper, Stephan e Abdelsalam, e de Rohsenow, com s = 1 e s = 1,7
(diferenciados pelos nimeros 1 e 2, respectivamente) em fungio do fluxo de calor.

E observado na Figura 51 que os coeficientes de transferéncia de calor calculados a partir
das correlagdes de Cooper, Stephan e Abdelsalam e Rohsenow 1 apresentam uma boa
concordancia, enquanto que a correlagdo de Forster e Zuber fornece valores de h inferiores a
estes. Com a correlagdo de Rohsenow 2 obtém-se valores de h muito inferiores aos calculados

pelas outras correlagdes.
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Figura 51 — Coeficientes de transferéncia de calor para o tubo liso vertical, Tr = 23°C

Os valores do coeficiente de transferéncia de calor experimental 1, h;, encontrados, estdo
proximos aos determinados pela correlagio de Rohsenow 2, por sua vez, os valores do
coeficiente experimental 2, h,, se situam entre os valores de h calculados pela correlagdo de

Forster e Zuber e os valores de h calculados pelas outras correlagdes.
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Figura 52 — Coeficientes de transferéncia de calor para o tubo liso vertical, Tr= 44,1 °C

Na Figura 52, sdo apresentados os coeficientes de transferéncia de calor experimentais,
para o tubo liso vertical, a Tr = 44,1 °C, e calculados a partir das correlagdes mencionadas,
anteriormente.

Como esperado, observa-se, na Figura 52, que os valores de h; e h; estdo bem proximos,
visto que a temperatura do fluido esta proxima a temperatura de saturag@o.

Na Figura 53, sdo apresentados os coeficientes de transferéncia de calor experimentais,
para o tubo liso vertical, a Tr = 47 °C, e calculados a partir das correlagdes mencionadas,

anteriormente.
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Figura 53 — Coeficientes de transferéncia de calor para o tubo liso vertical, Tr= 47°C

Conforme discutido na se¢do IV.2.3.1, que trata do efeito do subresfriamento, os valores
de h; para testes, a Tr= 47 °C, sdo superiores aos valores de h; para testes, a Tr =23 °C e Tr= 44
°C, comportamento contrario a este acontece para os valores de hy. Os coeficientes de
transferéncia de calor experimentais, h; e hy, para testes a Ty = 47 °C, apresentam valores
inferiores aos calculados a partir das correlagdes de Forster e Zuber, Cooper, Stephan e
Abdelasalam e Rohsenow 1 e superiores aos calculados por Rohsenow 2. A diferenga percentual
entre coeficientes experimentais e os obtidos através das correlagdes, dada por:

|h

—h -
exp correlagdo | x1 OO%

exp

diminui com o aumento do fluxo de calor, para as correlagdes de Cooper, Forster e Zuber e
Rohsenow 1. Esta diferenga diminui, mais acentuadamente, para a correlagdo de Forster e
Zuber, sendo de 10% para o fluxo de calor de 41,5 kW/m?, este comportamento ocorre,
provavelmente, devido a aproximagdo da condigdo de ebuligdo desenvolvida. Para a correlagdo

de Stephan e Abdelsalam, a diferenga percentual € praticamente constante.
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Figura 54 — Coeficientes de transferéncia de calor para o tubo liso horizontal, Ty = 47°C

Foram tragadas linhas de tendéncia para os coeficientes h; e h, em fungdo do fluxo de
calor, e foram obtidas as seguintes equagdes: h,=0,7185¢""*, com R?> = 09935 e

h, =0,8487q%"* , com R? = 0,9933. A partir destas equagdes foram estimados os valores de h;
e hy para fluxos de calor superiores aos obtidos experimentalmente de até 80 kW/m?2. A transi¢@o
do regime de ebuli¢do nucleada , para o regime de bolhas coalescentes para o R-113 ocorre a um
fluxo de calor de 71,75 kW/m? calculado a partir da Equagdo ( 1 ). Foi observado, que para
valores de fluxo de calor proximos a este, a diferenca percentual entre os coeficientes
experimentais € o dado por Forster e Zuber € zero, entretanto, para as outras correlagdes a
diferenga percentual ¢ superior a 40%.

Na Figura 54, sdo apresentados os coeficientes de transferéncia de calor experimentais,
para o tubo liso horizontal, a Ty = 47 °C, e calculados a partir das correlagdes.

Os coeficientes de transferéncia de calor, h; e hy, obtidos para o tubo liso, na posi¢ao
horizontal (Figura 54), possuem valores quase coincidentes com os valores de h; e hy, obtidos

para o tubo liso, na posi¢@o vertical (Figura 53).
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Na Tabela 3, é mostrada uma comparagdo entre os valores dos coeficientes de
transferéncia de calor, h; e hy, e os valores obtidos a partir das correlagdes de Cooper, Forster e

Zuber, Rohsenow 1 e 2 e Stephan e Abdesalam.

Tabela 3 — Comparag@o estatistica dos valores de h

heyp Configuragdo Ty  Desvio Médio® Desvio Médio Desvio Médio Desvio Médio Desvio Médio

(%) (%) (%) (%) (%)

O Forster e Stephan e

Cooper Zirber Rohsenow 1 ~ Rohsenow 2 Apdelsalam
vertical 23 251,35 188,67 283,50 9,00 262,11
vertical 44 82,35 56,53 99,21 49,99 84,35
hy vertical 47 61,96 38,38 76,92 55,58 64,15
horizontal 47 70,00 44,93 85,69 53,38 72,45
vertical 23 17,15 9,35 27,11 68,22 21,07
vertical 44 45,50 23,86 58,39 60,23 48,35
h, vertical 47 57,81 34,41 72,38 56,72 60,19
horizontal 47 66,27 41,29 81,61 54,38 68,93

correlagio ] X 1 00%
h

exp

1 h€X
“Desvio Médio = EZ Doy

VI1.3. Tubo Ranhurado

Na Figura 55, sdo apresentados os coeficientes de transferéncia de calor obtidos
experimentalmente, h; e h,, para o tubo ranhurado vertical, a Tr= 22,8 °C (R), e para o tubo liso

vertical, a T¢= 23 °C (L).



90

10000 — , . 7
9000 4 © experimental 1 I]» | : :
= experimental 2 - R 77;;“»‘"" “““““ g s
8000 +{  experimental 1 -L[ '~ b 1
- 7000 - x CXP?@E'}“*I,Z:LJ ’q‘ - amlaemm
6000 £ oo m gl ST L
Q@ L | | | | -
§5000—; e IR L e S S
< 4000 + SYOS Ry S
< o | | \ S ais = gy
3000 £------b-o-oembeoo 0 e
2000 % —F — 5 % T3-S :—&X XX B | .
2 I I ) !
1000 + ) f}.;.;;.}iio‘“«OQQQQu”“,‘,T‘ SO
0 i w
0 10 20 30 40 50
q (kW/m?)

Figura 55 — Coeficientes de transferéncia de calor para o tubo ranhurado vertical, Ty = 22,8°C (R)

e liso vertical a Tr=23 °C (L)

Como esperado, observa-se, na Figura 55, que os valores dos coeficientes de
transferéncia de calor, h; e hz, para o tubo ranhurado s@o superiores aos obtidos para o tubo liso,
ambos na posi¢do vertical, e a uma temperatura do fluido proxima a 23 °C. O coeficiente de
transferéncia de calor experimental 1, para o tubo ranhurado, €, aproximadamente, 30 % superior
ao coeficiente h; para o tubo liso.

Sdo apresentados, na Figura 56, os coeficientes de transferéncia de calor experimentais,
h; e hy, para o tubo ranhurado e para o tubo liso vertical, ambos na configura¢ao vertical a T =

44°C.
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Figura 56 — Coeficientes de transferéncia de calor para o tubo ranhurado vertical, Ty = 44°C

Assim como nos testes a Tr = 22,8 °C, observa-se, na Figura 56 que os coeficientes de
transferéncia de calor experimentais para o tubo ranhurado sdo superiores aos obtidos para o
tubo liso. O coeficiente de transferéncia de calor experimental 1 para o tubo ranhurado é,
aproximadamente, 50% superior a h; para o tubo liso.

Os coeficientes experimentais h; e h, para o tubo ranhurado, a Tr = 44 °C, apresentam
valores superiores aos obtidos para o tubo liso, a Ty = 46 °C, ambos na configuragdo vertical.
Esta diferenga seria maior, para o caso de hj, se os testes do tubo ranhurado fossem realizados, a
T¢= 47 °C, pois h; para o tubo ranhurado aumentaria, conforme observado, anteriormente.

Na Figura 57, sdo comparados os coeficientes de transferéncia de calor experimentais, h;
e hy, para o tubo ranhurado a 45,5 °C, com os valores de h; e h, para o tubo liso, a 47 °C, ambos

na posig@o horizontal.
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Figura 57 — Coeficiente de transferéncia de calor para o tubo ranhurado horizontal, Ty = 45,5°C e

liso horizontal, T¢=47°C

Assim como na configurag@o vertical , observa-se na Figura 57 que os valores de h; e hy
para o tubo ranhurado na posigdo horizontal, apresenta valores superiores aos obtidos para o tubo
liso. O coeficiente experimental 1 para o tubo ranhurado é aproximadamente 70% superior a h;
para o tubo liso.

Os pontos dentro do retdngulo (Figura 57) sdo resultantes da incerteza experimental sobre

T que, nesse caso, produz um efeito pronunciado em razio da pequena diferenga (T, — Tsar).

V1.4. Tubo Ranhurado Horizontal Parcialmente Imerso

Na Figura 58, sdo apresentados os coeficientes de transferéncia de calor obtidos,
experimentalmente, h; e hy, para o tubo ranhurado na posig@o horizontal, parcialmente imerso no

R-113, a Tr=47,4°C.
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Figura 58 — Coeficiente de transferéncia de calor para o tubo ranhurado horizontal, parcialmente

imerso, T¢=47.4°
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Figura 59 — Coeficiente de transferéncia de calor para o tubo ranhurado horizontal, parcialmente

imerso com régua divisoria, Tr= 47,5°C

E observado, na Figura 58, que os valores de h; e h; para o tubo parcialmente imerso séo

proximos aos obtidos para o tubo completamente imerso na posi¢do horizontal.
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Na Figura 59, é mostrado o grafico dos coeficientes de transferéncia de calor
experimentais versus o fluxo de calor para o tubo ranhurado, parcialmente imerso com régua
divisoria, a Tr= 47,5 °C.
| Observa-se, no grafico da Figura 59, que para fluxos de calor inferiores a 17,9 kW/m?, os
coeficientes de transferéncia de calor, h; e h, para o tubo com régua divisoria, aumentam com o
aumento do fluxo de calor, como observado em todas as outras configuragdes anteriores. Porém,
entre 17,9 e 26,9 kW/m?, decrescem com o aumento do fluxo de calor, voltando a crescer para
um fluxo superior a 26,9 kW/m?2.

Essa diminui¢3o do coeficiente de transferéncia de calor com o aumento do fluxo de calor
se da devido a secagem das ranhuras do tubo, comportamento semelhante é descrito no trabalho
de Kimura e Ito (1981).

O limite capilar para o tubo ranhurado com R-113, a T, foi calculado através do
programa computacional apresentado por Camargo (1999) onde foi obtido o valor de
17,2 kW/m®. Este valor é 36% inferior ao valor de fluxo para o qual o coeficiente de

transferéncia de calor recomega a crescer, 26,9 kW/m?,

VI.5. Conclusoes

Os valores dos coeficientes de transferéncia de calor para ebuli¢do nucleada saturada do
R-113, a pressdo atmosférica, obtidos a partir das correlagdes de Cooper, Stephan e Abdelsalam
e de Rohsenow, com s = 1, apresentaram uma boa concordéncia, sendo portando indiferente qual
destas utilizar para o calculo de h. Entretanto, a relagdo de Cooper apresenta a vantagem de ser
mais simples que as outras duas.

A correlagdo de Rohsenow, com s = 1,7, forneceu valores de h, iguais a 1/4 dos valores

calculados com s = 1, divergindo também das outras correlagdes utilizadas. E interessante notar
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que o valor de s = 1,7 é recomendado pela literatura pesquisada quando o fluido em questéo ndo
for agua. Pode-se concluir que este valor nio deve ser o mais indicado para o R-113.

A correlagio de Forster e Zuber forneceu valores de h inferiores aos calculados a partir
das correlagdes de Cooper, Stephan e Abdelsalam e de Rohsenow 1, e superiores aos calculados
a partir de Rohsenow 2. Os valores de h calculados através de Forster e Zuber foram os que mais
se aproximaram dos valores de h experimentais obtidos para o tubo liso, a Tr =47 °C (situagdo
proxima aquela para a qual as correlagdes foram desenvolvidas); foi observado que com o
aumento do fluxo de calor, menor € a diferenga entre estes.

Para todos os testes na posi¢do vertical, o tubo ranhurado mostrou ser mais eficiente que
o tubo liso na transferéncia de calor em ebuli¢do nucleada. O aumento do coeficiente de
transferéncia de calor no tubo ranhurado é devido, por um lado, a0 aumento de sitios de
nucleagio e, por outro lado, a0 aumento da area de troca entre a parede do tubo de aluminio € o
liquido.

Para os testes na posi¢do horizontal, o tubo ranhurado apresentou uma maior diferenga
entre as temperaturas nas posi¢des inferior, mediana e superior que o tubo ranhurado. As causas
deste efeito podem ser duas: uma vaporizag¢do mais intensa da pelicula liquida entre a parede e a
bolha e o transporte de liquido através das ranhuras. Estas causas combinadas com o aumento
dos sitios de nucleagdo possibilitaram um coeficiente de transferéncia de calor 70% superior para
o tubo ranhurado, em comparagio ao coeficiente de transferéncia de calor para o tubo liso
horizontal.

A utilizagdo de uma régua divisoria possibilitou a determinagdo experimental,
aproximada, do limite capilar para o tubo ranhurado com R-113, sendo o valor deste, em torno

de 26,9 kW/m?, 36% acima do valor calculado numericamente.
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Capitulo VII

Conclusdes

Foram apresentados resultados experimentais em ebuligdo nucleada em banho, no interior

de tubos aluminio, um liso e outro ranhurado, com suas extremidades abertas. Estes tubos foram

testados nas posi¢des vertical e horizontal, sendo o tubo ranhurado testado também na posigdo

horizontal parcialmente imerso e parcialmente imerso com régua divisoria.

(i)

(iii)

i)

)

(vi)

Os principais resultados deste trabalho séo os seguintes:

A fluxos de calor moderados (q < 40 kW/m?) a transferéncia de calor em ebuligdo em
banho depende da temperatura do liquido, e a temperatura da parede decresce
ligeiramente com o decréscimo da temperatura do fluido;

Para tubos na posicdo horizontal, a nucleagio das primeiras bolhas se da,
preferencialmente, na posigdo superior do tubo, provavelmente causada por uma maior
espessura da camada térmica;

O fluxo de calor necessario para o inicio da ebuligdo aumenta com o aumento do grau de
subresfriamento do fluido;

O grau de superaquecimento da parede, necessario para o inicio da ebuligio, do tubo liso
¢ superior ao do tubo ranhurado;

Para todos os testes, os valores do coeficiente de transferéncia de calor para o tubo
ranhurado sdo superiores aos valores para o tubo liso;

O coeficiente de transferéncia de calor médio para o tubo liso praticamente independe da

configuragdo, horizontal ou vertical,



(vii)

(viii)

(ix)

x)

(xi)

(xii)
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Os valores experimentais do coeficiente de transferéncia de calor para o tubo liso
mostraram, para fluxos de calor proximos a 40 kW/m?2, uma tendéncia de concordéncia
com os valores calculados a partir da correlagdo de Forster e Zuber;

Para o tubo liso, o valor do expoente n da relagio entre h e ¢ é igual a,
aproximadamente, 0,75, portanto, proximo do valor de n da correlagdo de Stephan e
Abdelsalam e esta na faixa de valores indicada por Stephan (1992), de 0,6 a 0,8,

Os testes para os tubos horizontais apresentam um gradiente de temperatura na dire¢do
azimutal, com uma temperatura mais baixa na regido superior. Esse comportamento
resulta de dois diferentes mecanismos de transferéncia de calor em ebuli¢io, associados a
presencga de bolhas isoladas na regido inferior do tubo e de uma grande bolha alongada na
regido superior. Nesta ultima configuragio, admite-se, como postulado por Ishibashi e
Nishikawa (1969), que a melhora de h, no topo do tubo horizontal, é atribuida a
vaporizag¢do de uma pelicula de liquido entre a bolha e a parede;

O gradiente de temperatura na diregdo azimutal para o tubo ranhurado € mais
pronunciado que para o tubo liso, ambos na horizontal. Para o tubo liso essa diferenga €
atribuida a vaporizagdo da pelicula liquida entre a parede do tubo e a bolha alongada. O
mesmo mecanismo também ¢ atribuido para a diferengca de temperatura no tubo
ranhurado, em adigdo ao efeito de resfriamento do liquido ascendente nas ranhuras.

O tubo ranhurado, parcialmente imerso, também apresentou temperaturas mais baixas na
sua regido superior, gragas a vaporizagdo do liquido presente na parte emersa das
ranhuras, que ali chegava pelo efeito da capilaridade e através de respingos causados
pelas bolhas;

O valor experimental do limite capilar para o tubo ranhurado utilizado, € de cerca de 26,9

kW/m? enquanto que o valor obtido numericamente € de 17,2 kW/m?.
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Para trabalhos futuros em ebuli¢do nucleada, sio recomendados os seguintes estudos:

Realizagdo de testes sobre placa plana, possibilitando uma melhor visualizagdo do
fendmeno de ebuli¢do proximo & parede e a analise do efeito da orienta¢do da superficie
com relagdo ao vetor aceleragio gravitacional,

Levantamento do perfil de temperatura proximo a superficie aquecedora,

Analise do fendmeno de nucleagdo em superficies ranhuradas ou com cobertura porosa,
Investigagdo do fendmeno de ebuli¢do, na nucleagéo e nos regimes de ebuligdo parcial e

plenamente desenvolvida, para novos refrigerantes e na condigéo pressurizada.
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Anexos

A. Aparato Experimental Inicial

Neste anexo sdo apresentados componentes do aparato experimental inicial que foram

posteriormente substituidos.

A.l. Banho Térmico

Inicialmente a cuba estava imersa em um banho de agua no interior de um tanque
cilindrico, contendo agua cuja temperatura foi controlada por um dispositivo da IOPE, modelo
SP — G35A que compara o sinal indicado por um termometro PT100, mergulhado na agua do

tanque, e um sinal correspondente a temperatura de operagdo previamente escolhida.

cilindrico

Figura 60 — Banho térmico
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A.2. Secao de Teste Preliminar

A primeira se¢do de teste era revestida por dois tubos de PVC comercial marca Tigre de
didmetro externo igual a 1”. A fim de impedir a penetragdo de R-113 sobre as resisténcias, todas
as fendas e extremidades foram preenchidas com Araldite. Esta se¢do foi equipada com dois
fluximetros de calor cilindricos de gradiente tangencial (Giiths, 1994), fabricados no Laboratério

de Meios Porosos e Propriedades Termofisicas - LMPT/UFSC , ver Figura 61,

tubo de aluminio revestido por
resisténcias elétricas

fluximetros
de calor

tubos /
de PVC

Figura 61 — Tubo com resisténcias, fluximetros de calor e tubos de PVC

Cada fluximetro cobre toda a circunferéncia do tubo e esta posicionado entre a resisténcia
elétrica e o tubo de PVC, de forma a medir a taxa de calor perdida para o exterior, Figura 62. Os
coeficientes destes, de valores iguais a 1,619+0,015 e 1,264+0,030 W/m?uV foram obtidos

através do processo de calibragdo descrito em Da Cruz (1997).
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Tps | resisténcia
| fluximetro
involucro de PVC

resina epoxi
Tp3 Ly

Figura 62 — Esquema da se¢@o de teste preliminar

A.3. Junta Fria

Para a medi¢do de temperaturas, inicialmente foi utilizada uma junta fria, composta por
agua destilada e gelo. Como pode ser observado na Figura 63, os cabos do termopar sdo unidos
aos cabos de cobre com estanho, esta junta € entdo imersa no mercurio. Este esta contido em um
tubo de ensaio e isolado através de parafina. O tubo de ensaio, por sua vez , esta inserido em uma
garrafa térmica contendo agua destilada e gelo picado. A temperatura do banho éagua/gelo ¢
observada através de um termdmetro de bulbo de imersao parcial, com sensibilidade 0,1°C.
Embora esse esquema de medigdo de temperatura proporcionasse uma pequena incerteza de
medicdo, foi substituido devido a sua falta de praticidade e a migragdo de mercurio através dos

fios do termopar e de cobre.

— parafina
mereirio
~junta estanhada

__4gua + gelo picado

Figura 63 — Junta fria
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B. Anailise da Taxa de Calor Perdido para o Exterior da Secio de Teste

Uma parcela da poténcia fornecida pelas resisténcias € perdida para o R-113 através da
superficie externa da se¢do de teste. Essa perda de calor foi analisada de trés diferentes formas:
medigdo direta através de fluximetros de calor, estimativa pela convecg@o natural no tubo de

PVC externo e calculo da transferéncia de calor na dire¢do radial unidirecional na se¢do de teste.

B.1. Medicoes Utilizando Fluximetro de Calor

A taxa de calor perdido foi avaliada através de medigdes do fluxo de calor empregando
fluximetros de calor, ver Giiths (1994), para tubo liso, utilizando a primeira configuragdao de

se¢do de teste, Figura 62, na posi¢ao vertical, a uma temperatura média do R-113 de 22°C.

14
12
10

Qp/Qr(%)
OO

Figura 64 — Fragdo taxa de calor perdido medida através de fluximetro

No grafico da Figura 64, ¢ mostrado a razdo percentual entre a taxa de calor perdido, Qp,

e a taxa de calor total dissipado pela resisténcia, Qr, em fun¢@o do fluxo de calor liquido, qiiq.
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No grafico anterior ¢ observado que para fluxos de calor abaixo de 10 kW/m?, o
percentual perdido varia entre 10 e 12% da poténcia total. Para fluxos entre 10 e 20 kW/m”’ o
percentual perdido se encontra entre 4 e 6 %, aproximadamente. Entre 20 ¢ 30 kW/m?, o valor
percentual da perda varia linearmente de 4 a 1%. Para valores de fluxo acima de 30 kW/m?, a
perda corresponde a menos de 2% da poténcia total. Esse decréscimo acentuado da parcela das
perdas se deve, principalmente, a mudanga de modo de transferéncia de calor, de convecgdo

natural para ebuli¢@o nucleada.

B.2.  Analise Utilizando Correlacio para Convecciio Natural

A partir de medidas de temperatura do tubo de PVC que envolve a se¢do de teste, vide
Figura 22, a taxa de calor perdido foi estimada através do calculo do coeficiente de transferéncia
de calor em convecgdo natural.

O namero de Nusselt médio, para convecgdo natural foi calculado a partir da correlagdo

de Churchill e Chu apud Incropera e De Witt (1992) ,

0,670Ra; '
)9, 16]4’9

Nup, = 0,68 +
[1 +(0,492/Pr

onde Ray, : nimero de Rayleigh =g B (T, - To) L’ /(vat)

Os valores obtidos para o tubo liso vertical a 23 e 47°C, aproximadamente, s3o mostrados

na Tabela 4.
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Tabela 4 — Fracdo da taxa de calor perdido

Qr (W) Tpve(’C) T,(°C) T.°C)  Ra, N, h(Wm*°C) Qp(W) qugkWim?) Qp/Q;

(%)

10,76 26,3 24,5 22,2 9,88E+07 62,222 117,65 1,34 4,512 12,41

b 2

1831 299 264 21,7 2,08E+08 74807 141,19 294 7360 16,06

>

2781 291 255 21,6 1,71E+08 71,232 134,61 2,62 12,060 944

2

37,46 30,9 26,8 22,5 1,92E+08 73,335 138,18 2,98 16,511 7,96

> > 5

46,98 31,2 26,9 224 2,00E+08 74,046 139,53 3,13 20,996 6,66

> > > s

56,30 329 27,3 21,8 2,47E+08 77,995 147,00 4,06 25,013 1,22

> B

65,78 354 296 23,9 263E+08 79,143 14830 421 29479 6.4l

2 >

75,76 34,5 286 229 261E+08 79,070 148,55 4,26 34,239 5,62

> > 5

85,32 34,9 26,9 19,7 3,19E+08 83,143 157,22 5,71 38,120 6,69

> > )

11,25 50,2 48,7 46,8 1,19E+08 64,680 114,00 1,08 4,866 9,65

2

18,91 50,5 48,8 46,7 1,23E+08 65,438 114,76 1,21 8,476 6,37

2 2

28,29 32,2 49,8 46,9 1,67E+08 70,668 123,72 1,75 12,708 6,18

2

37,78 53,9 50,7 47,3 2,10E+08 74,719 130,57 2,28 17,000 6,03

> >

47,26 55,1 51,5 47,5 2,40E+08 77,231 134,77 2,65 21,361 5,62

2

56,55 56,9 52,3 47,7 2,87E+08 80,748 140,71 3,28 25,509 5,79

2 2

66,34 59,6 53,5 47,7 3,65E+08 85,726 149,10 4,36 29,680 6,57

>

77,50 55,5 51,6 47,5 4,68E+08 91,150 158,43 2.79 35,742 3,68

>

2

87.10 56,7 523 478 270E+08 79,506 138,50 3,13 40214 3,59

E observado na Tabela 4 que para fluxos de calor de até 12 kW/m?, com temperatura do
fluido de 22°C, a perda percentual varia entre 10 e 16%, aproximadamente, enquanto que, para

fluxos superiores o valor da perda oscila entre 6 a 8%. A uma temperatura do fluido de 47°C, o
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percentual da perda é de 10%, para fluxo de 5 kW/m®. Para fluxos de calor entre 8,5 e 29,7
kW/m?, o valor da perda varia entre 5,7 e 6,6%. Para valores de fluxo superiores a 35 kW/m?, a
perda é inferior a 4%. E observado, pois, que o percentual das perdas ¢ maior para baixos fluxos
de calor, onde é caracterizada convecg¢do natural ou ebuligdo incipiente, sendo este percentual
ligeiramente maior para temperaturas do fluido de, aproximadamente, 22°C.

A incerteza de calculo das perdas, devido a incerteza de medigdo da diferenga de
temperatura, € de, aproximadamente, 40% para qyq igual a 4,5 kW/m? e de 25% para quq igual a

40 kW/m?>.

B.3. Transferéncia de Calor Unidirecional

A parcela de calor perdido foi calculada considerando as resisténcias térmicas entre a fonte
aquecedora e o fluido. O tubo de aluminio ¢ circundado por uma resisténcia elétrica, esta por sua

vez ¢ isolada por 1 de vidro, tubos de PVC e espuma, como mostrado na Figura 65.

tubo de aluminio
resisténcia elétrica
1a de vidro
PVC 1

espuma

pPVC2

Figura 65 — Esquema de isolamento da seg@o de testes
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2

convecgio i&ma a%@ ﬁ&é;idro PVC1 espuma PVB 2 convec/géo externa
R, R, \| R R~ R~ RS R,
T;

T

€

T
1 ln(D%I)‘ r n(E5,)

n(DI)aLh; 2n kL 2k L

m@PELY  wPEL, il ) D S
. L W) 23K L n(DE)pycLh,
s Epuma Pvc2

| 28k L
al pPve

Figura 66 — Circuito térmico equivalente

T,-T,=(R; +R, +Rs+R; +R,)Q,
T.-T =R, +R;)Q,

_ Ti_Te + (R1+R2)
(R;+R, +Rs+Rc+R5) (R;+R, +Rs+R¢+R,)

Q, Q,

fazendo Ti =T., Q; = Qp € Qi=Qr ~ Q,, tem-se

R, +R,)

Q= (R, +R, +R, +R, +R, +R, +R,)QT
onde,
1 DE, DE
R =— 5D 1h B ln( A)I) 1“( A)I)
T(DI) A Lh; R, = kL R;= —y R,=
Al La
DE DE 1
R. = .l_n_(_ﬁjl) R, = M R7 = ﬂ(DE) Lh
5 2nkL 6~ 2mkL pve=Te
Espuma PVC2

Na Tabela 5 sio fornecidos os didmetros e os coeficientes de condutividade térmica dos

diferentes materiais.
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Tabela 5 — Didmetros e coeficientes de condutividade térmica

Material Condutividade (W/m K) DI (mm) DE (mm)
Aluminio 180 16 19
La de vidro 0,0680 19 21,5
PVC1 0,1465 21,5 25,2
Espuma 0,0407 25,2 38
PVC2 0,1465 38 40

Assim, tem-se que R,=0,0038(W/K)"', R3=72367(W/K)', R4=4,3002(W/K)",
Rs=40,1749(W/K)"! e Rs=1,3890(W/K)™". Considerando uma valor de h, préximo ao calculado,

anteriormente, ¢ igual a 150W/m? K, o percentual de Q, pode ser dado por

. 82)
Q, _ 0,0038h, +497,3591 <100% (
Q, 54,4307h, +4973591

Para h; variando de 300 a 2000 W/m? K, Q, varia de 3 a 0,5%Qr. O célculo das perdas
através deste método ¢ feito do modo iterativo, considerando, inicialmente, Q, igual a zero e
calculando h; ,a partir deste valor é calculado um novo Q, e 0 processo se repete,

sucessivamente.

B.4.Conclusio

A anilise das taxas de calor perdido através dos trés métodos mostra que os calculos
através da convecgdo natural fornecem valores percentuais de Q,/Qr superiores aos valores
medidos pelos fluximetros. Considerando que a se¢do de teste com fluximetro apresenta um
menor isolamento térmico quando comparada a se¢do sem fluximetro, pode-se concluir que este

método superestimou a parcela das perdas.
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O calculo das perdas através de resisténcias térmicas em série conduzem a valores inferiores
aos medidos pelo fluximetro. Esse resultado ¢ esperado devido ao melhor isolamento da parede
exterior do tubo de aluminio.

Tendo em vista que o método de calculo utilizando resisténcias térmicas forneceu resultados
mais condizentes com os medidos pelo fluximetro, decidiu-se descontar as perdas tomando como
base os calculos pelo terceiro método. Desta forma, os resultados experimentais obtidos neste
trabalho serdo analisados considerando parcelas descontadas de taxa de calor calculadas a partir

da Equagdo ( 82).
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C. Incertezas Experimentais

Para o calculo das incertezas experimentais € utilizado o procedimento apresentado em

Holman (1989), e mostrado a seguir.

C.1. Incerteza do Fluxo de Calor

A poténcia dissipada pelas resisténcias elétricas é dada por

& (83)

onde V e R sdo respectivamente a tensdo medida e o valor da resisténcia elétrica.
Conhecidas as incertezas da tensio medida (AV) e do valor da resisténcia elétrica (AR), a

incerteza da poténcia dissipada ¢ calculada por

5 CORCORCHRCS)

Fazendo

(84)

Q, =P, AQ; = AP
e calculando a taxa de calor liquido,
Quiq = Q1 — Qpertes
Qpertss =X Qr
Qu =(1-x%)Q;

onde x ¢ a fragdo da taxa de calor perdido, tem-se



. 116

(85)

AQ,, =\/("’§x“« Ax) *(Z%“: AQTJ =@, Ax)? +[(1-%)AQ, T

onde Ax é incerteza da fragio da taxa de calor perdido, e é considerada igual a x.
Para o calculo da incerteza do fluxo de calor, € inicialmente calculada a incerteza da area

da superficie interna do tubo, A; = n DIL , dada por

(86)

AA, = ‘/(aA' ADI)2 (aAi AL)Z = J(x L ADIY +(xDIAL)’

oDI L

Visto que, q,, = Q—“", a incerteza do fluxo liquido de calor ¢ dada por:

i

Aqy, = \/[aqm. th) (?A"“ AA,) \[[ N AQ..q) (QA';“ AA] (87)
liq i

C.2. Incerteza da Diferenca de Temperatura

A incerteza da diferenga entre a temperatura da parede e a temperatura do fluido, AT = T, -

T, € dada por

A(AT) = J(agf) ATJ (ag;T)ATfJ = JAT 7+ AT/

P f

(88)
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C.3. Incerteza do Coeficiente de Transferéncia de Calor

A incerteza do coeficiente de transferéncia de calor, h = %"?" , € dada por

- 1o 2 _Oh o Y L[ 2 89
Ah = (aq,iq Aq,qu +(8(AT)A(AT)J \/(AT Aqhq) +(AT2 A(AT)) (89)

C.4. Calculo das Incertezas

Na Tabela 6 sio fornecidos os valores das resisténcias elétricas equivalentes, dos
didmetros internos, dos comprimentos, e suas respectivas incertezas, para os tubos liso e
ranhurado. Também s3o fornecidos a incerteza da medida da tensdo aplicada as resisténcias, a

area interna dos tubos e sua incerteza calculada.

Tabela 6 — Dados para os céalculos das incertezas

Tubo  AV(%) R(Q) AR(Q) DI(mm) ADI(mm) L(mm) AL(mm) A;(@mm’) AA;(mm?)

L 1 5,32 0,05 16,62 0,05 40 0,025 2088,53 6,42
R 1 5,53 0,05 15,88 0,04 40 0,025 1995,54 5,18
L: liso
R: ranhurado

Conforme visto na se¢do II1.2.3, a incerteza experimental da temperatura é de 0,6°C. A
partir da Equagdo ( 88 ), tem-se ent3o que a incerteza da diferenga de temperatura, A(AT), € igual
a 0,85°C.

Na Tabela 7 sdo apresentados os valores calculados das incertezas do fluxo de calor e do
coeficiente de transferéncia de calor para os tubos liso e ranhurado, a Tr igual a,

aproximadamente, 47°C e 44°C, respectivamente. Ambos os tubos estdo na posigdo vertical.
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Observa-se na Tabela 7 que a incerteza do fluxo de calor ¢ inferior a 3%. Também ¢
observado e que a incerteza do coeficiente de transferéncia de calor aumenta com a diminui¢io
do fluxo de calor, e o0 seu valor maximo calculado é de 10,6% para um fluxo de calor de 5,416

kW/m?2 no tubo ranhurado.

Tabela 7 — Incertezas experimentais calculadas de qe h

Tubo v AV AT X Ax Qiiq AQiq  Adig/Giiq h Ah Ah/h
M ™ O W) &kWimd) (%)  (WmK) (W) (%)
L 7,74 0,774 11,7 0019 0019 5289 0,148 28 452,1 328 73

10,51 0,1051 13,6 0,0126 0,0126 9,816 0,235 24 721,8 45,0 6,3
14,18 0,1418 16,4 0,0083 0,0083 17,946 0,393 2,2 1094,3 56,6 5,2
17,63 0,1763 17,2 0,0057 0,0057 27,814 0,586 2,1 1617,1 79,78 4,9
21,53 0,2153 18,6  0,0042 0,0042 41,544 0,860 2,1 2233,5 101,9 4,6
7,78 0,778 8,0 0,0134 0,0134 5416 0,132 24 6770 71,8 10,6
10,05 0,1005 10,1 0,0102 0,0102 9,059 0,205 23 897.0 75.4 84
13,11 0,1311 11,8 0,0070 0,0070 15466 0,331 2,1 1310,7 94,2 7,1
16,90 0,1690 128 0,0046 0,0046 25,762 0,534 2,1 2012,7 133,4 6,6

19,95 0,1995 13,6 0,0035 0,0035 35940 0,736 2,0 2642,6 164,9 6,2

® ©® ® ®» *® ~ - o ¢ °©

21,93 0,2193 149 0,0032 0,0032 43,442 0,888 2,0 29254 167,1 5,7
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D. Anailise Teorica dos Resultados para Tubos Horizontais

Em todos os casos testados, na configuragdo horizontal, observou-se uma diferencga entre
as temperaturas medidas na parte superior, mediana e inferior do tubo de aluminio. Este fato
indica diferentes mecanismos de troca térmica nestas regides, como discutido em Passos e
Reinaldo (1999), resultando em diferentes coeficientes de transferéncia de calor. A fim de
analisar a coeréncia dos resultados, tomando como base a 1* Lei da Termodindmica, €
apresentada, a seguir, uma analise tedrica para o problema de transferéncia de calor para tubos

horizontais.

D.1. Distribuicio de Temperatura - Tubo Horizontal

(a) (b)

Figura 67 — (a) Localizagdo dos termopatres, (b) distribui¢io de temperaturas proposta
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A partir das medidas das temperaturas superior e inferior do tubo de aluminio na posi¢do
horizontal, Figura 67 (a), é proposta uma distribuigdo polinomial de temperaturas ao longo da
diregdo azimutal do tubo, uniforme na direg3o radial e simétrica em relagéo a vertical,

0(¢) =ad* + b’ +co+d (90)

de forma que satisfaz as seguintes condigtes

8(0) =0, (91)
ol _, (92)
dél,,
8(m) =, (93)
o _, (94)
do|,.,

onde ¢ representa o dngulo azimutal e 8 = T}, - T¢.

As condigGes ( 91 ) e ( 93 ) sdo estabelecidas pelos valores medidos de temperatura na
parte inferior e superior do tubo enquanto as condi¢Bes ( 92 ) e ( 94 ) sdo impostas visto que o
fluxo de calor na dire¢do azimutal, na parte superior e inferior do tubo, deve ser igual a zero,
devido a simetria do problema.

A partir das condigdes de contorno, sio determinados os coeficientes do polindmio acima

_ 2(61 —es)
NG

_ 3(91 - es)
(m)?

c=0

(°C/ rad®)

b= (°C/ rad?)

d=0,(°C)
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Na Figura 68, sio mostrados os valores de 6, calculados a partir da Equagdo ( 90 ) e
aqueles medidos, experimentalmente, para fluxo de calor de 14,4 kW/m? e de 36,3 kW/m?, no

tubo liso.

—— caleulado, q = 14,4kW/m?
25 oo e - 4| - - caleulado, q = 36,3kW/m?
& experimental, q = 14 4kW/m?

T, —
1
|

A experimental, q = 36,3kW/m?

:
T
’._‘-.~-.__._.:_ ~~~~~~~~ A

S L e T ,
> | I |
B | | |
T
: | I 1
L S fmmmmmmo Hmmee e
L i | ]
E i | I
0+ ] i
0 /4 /2 3n/4 T
¢ (rad)

Figura 68 — Temperaturas do tubo liso horizontal em func¢éo do &ngulo azimutal

Na Figura 69 sio mostrados os valores de 0, calculados a partir da Equagdo ( 90 ) e

aqueles medidos, experimentalmente, para fluxo de calor de 14,3 kW/m? e de 35,7 kW/m?, no

tubo ranhurado.
20 T — =
- ' —— calculado, q = 14, 3kW/m?
| ! - ~- calculado, q = 35,7kW/m?
- TR + experimental, q = 14,3kW/m?
151-=-777- FTTTTEII 7| A cxperimental, g = 35,7kWin?
T

0 (°C)

Figura 69 — Temperaturas do tubo ranhurado horizontal em fung3o do angulo azimutal
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Os valores calculados de 0 (7/2) s@o entdo comparados com os valores medidos de 0,, =

Tm — Tr. O desvio médio entre estes valores dado por

Ly Pa-0wi2] o,

m

¢ igual a 8,2% para o tubo liso € 2,3% para o tubo ranhurado, onde N ¢ o nimero total de

pontos.

D.2.  Cilculo do Coeficiente de Transferéncia de Calor para Tubos Horizontais

Devido ao gradiente de temperatura ao longo da dire¢@o azimutal do tubo de aluminio,
que acarreta um fluxo de calor nesta diregdo, se faz necessario um balango de energia em um
volume de controle da parede do tubo, Figura 70, para o calculo do coeficiente de transferéncia

de calor na sua superficie interna.

T
1doe
J (“‘?z@)"f
d+A0/2
h(rd$)® _ Ge(rdd)

(412)

Figura 70 — Balango de energia em um elemento do tubo

-t

o-Ad/2



123

Fazendo um balango de energia no elemento mostrado na Figura 70, tem-se

1de
q.(r.dd)+ | ( k—ad—)]dr

j( klﬁ) —h(r.d$)8 =0 (95)

o-ag2 A orAQ?2
onde q. € o fluxo de calor aplicado na superficie externa do tubo, r. € r; sdo, respectivamente, 0s
raios externo e interno do tubo, r é a coordenada radial e h é o coeficiente de transferéncia de
calor no fluido.

Vale ressaltar que neste balango é considerado que a temperatura do tubo nio varia na
diregdo radial.

Da Equagdo ( 95 ), obtém-se:

2
hzal;i-(qe re+kln(re/ri)idid—)g—) (96)

Na Figura 71, é mostrado o coeficiente de transferéncia de calor, h, em fungdo do angulo

azimutal, ¢ , segundo a Equacgio (96 ), para o tubo ranhurado com fluxo de calor de 14,4 kW/m?

e de 36,3 kW/m>2.

5000 ‘
— q = 14,4kW/m?
—-q=363kW/m2[ - -~ -- A

4000 -

| LA AN S (N N N A

& 3000 -

/m
LS

i
—
- —

E 2000 ~
=

1000 -

¢ (rad)

Figura 71 - Coeficiente de transferéncia de calor do tubo liso horizontal

em fun¢do do dngulo azimutal
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Na Figura 72, é mostrado o coeficiente de transferéncia de calor, h, em fung¢do do angulo

azimutal, ¢ , segundo a Equagdo (96 ), para o tubo ranhurado com fluxo de calor de 14,3 kW/m?

e de 35,7 kW/m?,
7000 ‘ -
r —- ' |
6000 —E —q= 14,3kW/m2 ______ ]'_ ______ J
| ——q=35,7kW/m? I
5000 +————--+ T ————— —: ——————— :—;7“/—‘—
g E I i v
" 4000 £t J— LA
= C i i // i
2 3000 £------ R D P
= : T .
2000 £ -~ -~ T S
x - ‘r | :
1000 £ - -t T oo
0 r 1 o | | JL 1 Lot ) ; i i L i
0 /4 /2 3n/4 i
¢ (rad)

Figura 72 — Coeficiente de transferéncia de calor do tubo ranhurado horizontal
em fun¢do do dngulo azimutal

Os coeficiente de transferéncia de calor nas posi¢des inferior, mediana e superior dos
tubos horizontais liso e ranhurado foram determinados, a partir da Equagéo ( 96 ), utilizando os
dados experimentais. Os resultados obtidos sdio apresentados nas Figuras 73 e 74,
respectivamente. Os valores do coeficiente de transferéncia de calor local para a posi¢do
meciiana do tubo ranhurado sdo, aproximadamente, 70% superior aos valores de hm para o tubo
liso, comportamento semelhante ao apresentado pelos coeficientes médios de transferéncia de
calor para este dois tubos na posi¢do horizontal. Observa-se que os valores obtidos para os
coeficientes de transferéncia de calor locais para o tubo ranhurado apresentam grande
distanciamento entre si. S50 obtidos grandes valores para o coeficiente local na posi¢do superior

do tubo, aproximadamente 200% superior aos valores para o tubo liso. Para a posi¢do inferior do
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tubo, os valores de h obtidos para o tubo ranhurado sio, aproximadamente, a metade dos valores

de h para o tubo liso.

|
|
\
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Figura 73 — Coeficiente local de transferéncia de calor para tubo liso horizontal
10000
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Figura 74 — Coeficiente local de transferéncia de calor para tubo ranhurado horizontal
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A analise teorica, através de um balango de energia que considera a condug@o de calor na
dire¢do azimutal, indica a coeréncia dos resultados experimentais deste trabalho, para a
configurag@o horizontal.

Os coeficientes de transferéncia de calor, nas posi¢des inferior, mediana e superior dos
tubos horizontais liso e ranhurado, também foram determinados, experimentalmente,

desprezando o fluxo de calor na dire¢do azimutal, e sdo dados por:

i (97 a)
i e

I q (97 b)
Tm _Tf

hs — q (97 ¢)
T —T;

Os valores de hi, hm e hs, para os tubos horizontais liso e ranhurado sdo apresentados nas

Figuras 75 e 76, respectivamente.

SO0 e

* hi ‘
2500 | @pmf -t
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Figura 75 — Coeficiente local de transferéncia de calor para tubo liso horizontal
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L L |

T

0O 5 10 15 20 25 30 35 40 45
q (KkW/m?)

Figura 76— Coeficiente local de transferéncia de calor para tubo ranhurado horizontal

Na Figura 75, observa-se que os coeficientes de transferéncia de calor locais para o tubo
liso sdo bem proximos, sendo hs, em média, 20% superior a hi. No tubo ranhurado, observa-se,
na Figura 76, que os coeficientes de transferéncia de calor locais apresentam uma maior
distanciamento entre si, sendo hs, em média, 90% superior a hi. Uma comparagdo entre os
valores dos coeficientes de transferéncia de calor locais dos tubos liso e ranhurado, ambos na

horizontal, é apresentada na Tabela 8.

Tabela 8 — Comparagdo entre os valores dos coeficientes de transferéncia de calor locais dos

tubos liso e ranhurado na posigdo horizontal

hi (R) / hi (L)* hm (R) / hm (L)* hs (R) / hs (L)*

1.4 1,7 2.1

2 >

* valor médio
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Observa-se na Tabela 8, que na regido superior do tubo ranhurado a melhora da
transferéncia de calor € mais acentuada, conforme discutido na se¢io IV.2.5.

Na Tabela 9, sdo comparados os valores dos coeficientes de transferéncia de calor obtidos
através da Equacdo ( 96 ) e com os dados pela Equagdo ( 97 ), diferenciados pelos nimeros ( 96 )

e (97), respectivamente.

Tabela 9 — Comparagdo entre os valores dos coeficientes de transferéncia de calor locais dos

tubos horizontais dados pelas Equagdes ( 96 ) e (97 )

tubo hi (96 )/ hi (97 )* hm (96 )/ hm ( 97 )* hs (96 )/ hs (97 )*
Liso 0,7 1,0 1,3
Ranhurado 0,3 1,0 L7

* valor médio

Observa-se, na Tabela 9, que a Equacdo ( 96 ) fornece valores de hi inferiores aos
fornecidos pela Equagdo ( 97 ) e valores de hs superiores aos fornecidos pela Equagio ( 97 ).
Esse comportamento ocorre visto que a Equagdo ( 96 ) computa o fluxo de calor na diregao
azimutal do tubo. Os valores de hm sdo praticamente iguais visto que o segundo te<ns1:XMLFault xmlns:ns1="http://cxf.apache.org/bindings/xformat"><ns1:faultstring xmlns:ns1="http://cxf.apache.org/bindings/xformat">java.lang.OutOfMemoryError: Java heap space</ns1:faultstring></ns1:XMLFault>