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RESUMO

Este trabalho apresenta um estudo experimentabdsferéncia de calor e queda de
pressdo na ebulicdo convectiva do hidrocarbonaibutano (R-600a) em um mini-tubo
horizontal e circular de 2,6 mm de diametro interhambém é analisada a influéncia do
diametro sobre a queda de pressdo em escoameatmatach. No caso dos experimentos
envolvendo a ebulicdo convectiva, os testes foraalizados com uma temperatura de
saturagdo de 22 °C, com uma pressdo média de ¢gaiude 323,5 kPa, com velocidade
massica variando entre 188 e 370 kg/(m3s) e fluxe@alor constante na secdo de teste entre
28 e 134 kW/mz2. Os resultados obtidos experimemalenforam comparados com resultados
de correlagcbes para a queda de pressédo por atatcoeficiente de transferéncia de calor
propostas por diferentes autores para ebulicdo @ami< de pequeno didmetro. Também
foram observados os padrdes de escoamento aodosgestes com o auxilio de uma camera
com alta velocidade de captura e relacionados cdioxo de calor, titulo de vapor e o

coeficiente de transferéncia de calor.

Palavras-chave: Ebulicdo convectiva, Queda de gwes4ini-tubo, Isobutano.



ABSTRACT

This work presents an experimental study of heatsfer and pressure drop in flow
boiling of hydrocarbon isobutane (R-600a) in a bamtal and circular mini-tube with 2.6 mm
of inner diameter. It is also analyzed the influeraf diameter on the pressure drop in
adiabatic flow. In the case of experiments invalvitow boiling, the tests were performed at
a saturation temperature of 22°C with a mean sbargressure of 323.5 kPa, with mass
velocity ranging between 188 and 370 kg/(m2s) amdstant heat flux in the test section
between 28 and 134 kW/m2. The results obtainedrarpatally were compared with results
of correlations for pressure drop due to frictiard énheat transfer coefficients proposed by
different authors for boiling in channels of sndilhmeter. It was also observed flow patterns
along the tests with the aid of a camera with legbhed capture and related with heat flux,

vapor quality and heat transfer coefficient.

Key-words: Flow boiling, Pressure drop, Mini-tullegbutane.
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1 INTRODUCAO

O desenvolvimento de trocadores de calor pequemmsnpactos vem impulsionando
h& alguns anos os estudos sobre a ebulicdo dgerainies em canais de didametros cada vez
mais reduzidos. Tais dispositivos permitem dissiplavados fluxos de calor e assim
conseguem melhorar o desempenho térmico e a coidféale dos sistemas de refrigeracao de
pequeno porte, que podem ser aplicados, tanto gracmndicionado automotivo e micro
bombas de calor, quanto para resfriamento de dismsseletronicos e microprocessadores.
Por isso, os estudos, principalmente experimenis,focado nas caracteristicas térmicas e
hidrodindmicas da ebulicdo em escala reduzida mtiflam os principais parametros que
governam o processo de ebulicdo, como mostramabsltios realizados por Coleman e
Garimella (1999), Kandlikar (2002), Thome (2006)n®is recentemente, Bertsch, Groll e
Garimella (2009).

Evaporadores compactos, de mini e micro canaisn \&&ndo projetados e
desenvolvidos baseados nos resultados destes msinte&balhos, e apresentam como
principais vantagens operacionais em relacdo acadores de calor convencionais suportar
elevadas pressdes e propiciar uma maior area dategor unidade de volume com o fluido
de trabalho. Além disso, permitem alcancar maiceficientes de transferéncia de calor
para condicfes de funcionamento semelhantes. Cantagens adicionais, a miniaturizacao,
aliada a compacidade permite reduzir a quantidadenakerial na fabricagdo, bem como a
guantidade de refrigerante necessaria para o foaciento do sistema.

De fato, para a concepcdo de tais equipamentosindainental entender o
comportamento da transferéncia de calor e queqaedsao durante o processo de ebulicéo,
como funcdo da geometria e variaveis como fluxondssa, fluxo de calor e temperatura de
saturacdo, associadas as caracteristicas de aada fefrigerante. Isto permitird propor
correlagbes mais precisas para o calculo do ceafeide transferéncia de calor, conforme
citado por Vlasieet al. (2004) e Wojtan, Ursenharcher e Thome (2005).

Atualmente, com a necessidade de substituicaefdgarantes halogenados, novos
refrigerantes estdo sendo avaliados. Consequentenagierencas significativas nas pressoes
e temperaturas de operacao desses refrigeranteseefam um desafio para a concepcao de
novos evaporadores. Normalmente os sistemas dsgdevem ser redimensionados para
atender as caracteristicas especificas de um radkigerante, o que cria a necessidade de

novos critérios de projeto e otimizagéo.
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A primeira escolha de refrigerantes substitutos rafo os HFCs
(hidrofluorocarbonetos), como o R-134a (tetrafltame), e suas misturas, tais como o R-507,
R-404A, R-407C e o R-410A, cujos ODPs (potenciasddstruicdo da camada de 0z6nio)
sao despreziveis, mas com o GWPs (potenciais deciagento global) podendo ser altos.
Assim, os refrigerantes naturais, como hidrocartmsn@ropano, R-290, propileno, R-1270, e
isobutano, R-600a), amdnia (R-717), e agua (R-7qi#, ndo contém nem cloro, nem flGor
em sua formulacao, e cujos GWPs sao despreziv@is,novamente apresentando-se como
uma alternativa. Em especifico, os hidrocarbons&osfluidos refrigerantes atraentes devido
as excelentes propriedades termodindmicas e dspbda, baixo peso molecular e a
compatibilidade com lubrificantes e materiais emabéDOMANSKI, 1998; GRANRYD,
2001; CALM, 2008; MOHANRAJ, JAYARAJ e MURALEEDHARAN2009; APRIN,
MERCIER e TADRIST, 2011; LIUet al., 2012). A desvantagem € que esses fluidos séo
inflamaveis, apresentando um limite relativamerti@d de inflamabilidade. No entanto, para
aplicacdes de pequeno porte, onde a pressao dgerafite é reduzida, isto ndo representa um
risco, tal como mostram alguns trabalhos, comoeo&a@rnandaet al. (2004), Colbourne e
Suen (2004), Copettt al.(2011) e de Filippini e Merlo (2011). Assim, osdadores de calor
compactos séo ideais para o0 uso seguro de hidmtds.

O panorama atual da tecnologia de refrigeracaescassez de informacdes sobre a
ebulicdo de hidrocarbonetos em canais de pequédmnetio foram as motivacdes para o

desenvolvimento deste trabalho.

1.1 OBJETIVO GERAL

O objetivo geral deste trabalho consiste em aaradidransferéncia de calor e a queda
de presséo na ebulicdo do isobutano (R-600a) eroamal horizontal circular de 2,6 mm de
didmetro interno, verificando o efeito dos paraomsetperacionais fluxo de calor e fluxo de
massa, para uma condi¢cdo de temperatura e pressatudacao.

1.1.1 Objetivos Especificos

. Determinar coeficientes de transferéncia de calar ebulicdo para diferentes
condicbes operacionais;
. Verificar os efeitos da variacdo do titulo de vaplar fluxo de calor e do fluxo massa,

sobre os coeficientes de transferéncia de calaedajde pressao;
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. Analisar a influéncia do diametro na queda de piessN escoamentos monofasicos,
comparando o escoamento em tubos de 2,6 e 1,0 ndiardetro interno.

. Obter um banco de dados com os coeficientes dsfér@mcia de calor e perdas de
presséo na ebulicdo para o isobutano;

. Comparar os resultados experimentais com corredagi@poniveis na literatura para o

coeficiente de transferéncia de calor e a quegaaisao.

. Registrar e analisar os padrbes de escoamento gsardiferentes condicbes de

ebuligao.

1.2 ORGANIZACAO DO TRABALHO

Este trabalho € composto por uma revisdo biblfagrd descricdo do estudo
experimental, resultados, discusséo e conclusodes.

O capitulo 2 trata de uma revisdo bibliograficae qborda o estudo da ebulicdo
convectiva com base nos mecanismos de ebulicA@adecle convectiva e os padrbes de
escoamento propostos na literatura para diversosadios de canais. Também apresenta uma
revisdo sobre as caracteristicas do isobutano legéicea outros refrigerantes.

O capitulo 3 aborda o estudo experimental, axt&fsticas da bancada onde os testes
foram realizados e as caracteristicas de cada cenpque a constitui. Também é explicado
o procedimento experimental realizado, as variaci@esliferentes parametros operacionais
consideradas, as medidas realizadas, o tratamemtadbs e o calculo das incertezas.

O capitulo 4 trata dos resultados da transferéeiealor e da perda de pressao e sao
apresentados os padrbes de escoamento observadtesi®s com ebulicdo convectiva. Por
altimo, sdo apresentadas as comparactes dos eoddgide transferéncia de calor e da queda
de pressao, obtidos experimentalmente, com codetggropostas para mini-canais.

O capitulo 5 apresenta as conclusdes a partinélésa dos resultados experimentais e

tedricos.
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2 EBULICAO DE REFRIGERANTES EM CANAIS DE PEQUENO DIAM ETRO

2.1 MECANISMOS DE EBULICAO CONVECTIVA

A ebulicdo convectiva consiste na vaporizacao ddiguido em escoamento forcado
através de um canal, devido a adicdo de caloprbaksso é constituido, na verdade, por dois
mecanismos distintos: conveccao forcada e ebuhgéeada (COLLIER, THOME, 1994).

A conveccao forcada € causada pelo escoamentoutdio fho longo de um canal
devido, Unica e exclusivamente, a uma diferengareleséo. Ja a ebulicdo nucleada é devida a
ocorréncia de nucleagéo de bolhas de vapor ao dagarede do canal.

A Fig. (2.1) mostra uma representacao do escoantenfluido em um tubo vertical,
Fig. (2.1a), e horizontal, Fig. (2.1b), durante lauledo convectiva. Sdo mostradas as

caracteristicas das distintas regides da ebuligAvectiva.

5 3
Intermitantemente seco Parede do tubo seca
Figura 2. 1 — Regimes de transferéncia de caloglauticdo convectiva em (a) tubos verticais
e (b) tubos horizontais. Adaptado de Collier e Taqi994).

Conforme mostrado na Fig. (2.1a), inicialmenteewéo A, a temperatura da parede
permanece abaixo da temperatura necessaria parhaguewucleacdo, fazendo com que o
liquido permaneca em condicdo monofasica e a linioza de transferéncia de calor se deve
a conveccdo forcada. Na regido B, ocorre a chamlawla&zdo nucleada sub-resfriada, onde ja
h& a formacado de sitios de nucleacdo e de vaposejdéspersam em meio ao liquido, cuja
temperatura média encontra-se ainda abaixo da tatope de saturacdo. Nesta regido, a
temperatura de parede permanece praticamente otmstacima da temperatura de saturacao
do liquido. Na regido C, encontra-se o liquido demperatura de saturagdo, embora possa
haver uma porcéo de liquido sub-resfriado no ceddroanal de escoamento. Isso se deve ao
perfil radial de temperatura envolvendo o liquidaisrproximo a parede (mais aquecido) e o

liquido do centro do canal (menos aquecido). N@&ce®, o liquido encontra-se saturado
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formando bolhas que, por sua vez, unem-se paransafdo de pistdbes de vapor. Nesta
situagao, a maior parcela de transferéncia de oatmre por meio de efeitos de conveccéo na
camada liquida. Tanto na regido E, quanto na regjdobserva-se a formacao anular de
liquido em volta do escoamento gasoso e a tramgfier&e calor por conveccao devido a
camada liquida é predominante. A medida que o esami@ avanca, a camada de liquido
restante vaporiza por completo até que ocorre ageet total da parede interna do tubo
(regido G). Nesta regiao, ocorre dificuldade nadferéncia de calor, uma vez que o0 vapor
torna-se um mau condutor térmico, causando assirsup@raquecimento da parede do tubo.
Observa-se também a presenca de goticulas suspensagpor que se depositam sobre a
parede interna do tubo, causando leve resfriameotomesmo. A regido H contém
exclusivamente vapor saturado, mantendo assimoaesmnto monofasico de vapor.

A descricdo da ebulicdo convectiva é similar paescoamento em tubos horizontais.
No entanto, diferente do escoamento vertical, dead efeito gravitacional, as bolhas e o
vapor, tendem a se estratificarem na regido supelio tubo, conforme mostrado na
Fig. (2.1b). Esta caracteristica em tubos horizsmiagina uma assimetria na transferéncia de
calor ao longo do escoamento. Por exemplo, em wteandinada situacdo, a parte superior
do tubo pode alcancar a secagem de parede ing&rgaanto que escoamento em fase liquida
ainda € mantido na parte inferior.

A ebulicdo nucleada € o mecanismo responsavel foelaacdo de bolhas, que
ocorrem em sitios de nucleacdo. A tendéncia dedgdimde sitios de nucleacao na superficie
do sélido depende de muitos parametros, como diéandet tubo, disposicao (horizontal ou
vertical), material, espessura da superficie, anehto superficial, angulo de contato,
contaminacgédo, pressao, gravidade local, sub-resdritgo do liquido, gases ndo condensaveis,
etc.

A Fig. (2.2) apresenta um modelo proposto por Kaadet al.(1997) para a
formacdo da bolha em um sitio de nucleacdo. Empsaposta, 0s autores levam em
consideracgdo tanto as caracteristicas geométricagid de nucleacao (o raio da cavidage
bem como as caracteristicas geométricas da boltaéo(da bolhay, e a altura da bolhg ).

O modelo considera um liquido sub-resfriado entwagrd canal de pequeno diametro
hidraulico na temperaturBs com fluxo de calor constante. Assim, em relac@@asa liquida
do escoamento, os autores fazem a diferenciacé®. entemperatura do liquido distante da
superficie g) e temperatura do liquido abaixo da altura dadd@ly), tal como indicado na
figura. Em relacdo as propriedades fisicas, dast@eaa pressao da fase liqumla da fase

de vapormp,. O modelo ainda leva em consideragéo a temperagupardel, onde encontra-
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se a cavidade, a espessura da camada limite téfmiiean como o angulo de cont#centre
a bolha e a borda da cavidade.

-Tryb ¥y

.{ 0
2
i T
B

Figura 2.2 — Modelo da formacao da bolha em uro déinucleacéo.
Adaptado de Kandlikaet al.(1997).

‘_* ‘d

Se a temperatura da superficig)(aquecida do canal excede a temperatura de
saturacao, a bolha pode crescer dentro da caveladenentar saindo da cavidade, tal como
mostrado na Fig. (2.2). O balanco de forcas rasigitalas diferencas de presséo entre o
liquido fora € ) e o vapor dentro da bolhg,X é dado pela Eq. (2.1),

(pv =) -2 (2.1)
"

ondec € a tensédo superficial. Neste caso, a nucleacholta e a capacidade da cavidade em
se tornar um sitio de nucleacdo dependera do chroglode temperatura em volta da bolha.

Introduzindo aEquacdo de Clausius-Clapeyrona Eq. (2.1) para relacionar a
diferenca de pressdo a correspondente diferencatedgeraturas de saturacdo, o
superaquecimento minimo do liquido necessario &eac¢&o das bolhas é dado, por sua vez
pela Eq. (2.2),

(TI( pv) - Tsat)ilv

Tsat (VV - |/| ) (2 . 2)

(pv_pl):

ondeTpy) € a temperatura do liquido na presséo do vapeE a temperatura de saturagio,

€ o calor latente de vaporizacdo na pressdo daddigeiv, e v representam os volumes

especificos das fases vapor e liquida, respectni@ne
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A temperatura do liquido na presséao de vapor & dath Eq. (2.3),

20 T
T'(pv) = lsat t— S-at (23)
rb pvllv

Ja a temperatura da componente liquida proxintdihe & descrita pela Eq. (2.4), que
€ uma forma simplificada de considerar o gradideteemperatura na subcamada de liquido

de espessura (y3.

_ Yb
Ty, =Tp {E}Tp ~Tg) 2.4)
Considerando qud,y, deve ser, no minimo, igualTa,, para que ocorra a nucleacao,

temos

T -T +(§J(T,)—TB)+2—U—T%t =0 (2.5)

= P t r.b pvilv
A espessura da subcamada de liquitlo¢ dada pela razdo entre condutividade
térmica e o coeficiente de transferéncia de calocpnveccao.
J& o raio da bolhay, pode ser descrito como uma funcdo do raio dalader (sitio

de nucleagéo) e o angulo de contat@onforme Eq.(2.6).

__Ie

r
° ser(,)

(2.6)

A altura da bolhay, , é definida como sendo uma fungéo do raio daaelé dada

pela Eq. (2.7),

yb = r.b (1+ COS@r )) = r.c (1+ COS@r ))/Sln(Hr ) (27)
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Substituindo as Egs. (2.6) e (2.7) na (2.5) ecsohando em fungao dg, Kandlikar
et al. (1997) obtiveram, consequentemente, um modeloéuena funcdo de parametros

geomeétricos e termodinamicos, descrito pela E§),(2.

{rcmin: T cmax} = Ssenr ) { Asat }x[1$ Jl— 80Tsat(ATsat + ATsub) (2.8)

22 (ATsat + ATsup) Ovily St ATsat>

onder¢ min € e maxSA0 0S raios de cavidade minimo e maximo, respacente AT, € 0 grau
de superaquecimento da parede, AUsa=Tp-Tsa, €© ATsup representa o grau de

subresfriamento, oNTs =T sar Ts.

2.2 PADROES DE ESCOAMENTO EM TUBOS HORIZONTAIS

Em escoamentos bifasicos no interior de tubos,eaist&ncia entre as fases vapor e
liguida de refrigerantes pode apresentar diversasfiguracdes. Tais configuracdes
apresentam dependéncia quanto a geometria de emtmaenpropriedades como velocidade,
pressdo, temperatura, viscosidade, massa espeeifmasdo superficial, por exemplo. Para
fins de estudo, estas configuragdes sao divididagasroes de escoamento.

O estudo de tais padrbes € de grande importgmmps mesmos estéo relacionados a

intensidade dos processos de transferéncia deecatassa.

2.2.1 Padrdes de escoamento em macro-canais horizontais

2.2.1.1 Escoamento de bolhas

As bolhas encontram-se dispersas em grande quaatigaincipalmente, na parte
superior do tubo devido a acdo da gravidade e douemsobre as mesmas, conforme
mostrado na Fig. (2.3). Este padrdo € observadoatignte em escoamentos em altas
velocidades massicas para o caso da fase liqualapadrao também é conhecido como
escoamento de bolhas dispersas (COLLIER e THOME94;19THOME, 2010;
KANDLIKAR et al, 2006).
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Figura 2.3 — Padrao de escoamento de bolhas.
Adaptado de Collier e Thome (1994).

2.21.2 Escoamento Pistonado

Também é conhecido como escoamento de bolhaaang € caracterizado pela
presenca de bolhas com didametro um pouco menoo gi@metro do tubo. Como mostrado
na Fig. (2.4), tais bolhas sdo separadas por umadaade liquido e apresentam um formato
arredondado e achatado em relacdo ao eixo de esgcttaram suas regifes frontais e
posteriores, respectivamente. Assim como no casesdoamento de bolhas, no escoamento
pistonado as bolhas sofrem a acdo do empuxo, cimsana assimetria na configuracao do
escoamento (KANDLIKARet al, 2006; COLLIER e THOME, 1994; TONG e TANG,
1997).

Figura 2.4 — Padrao de escoamento pistonado.
Adaptado de Collier e Thome (1994).

2.2.1.3 Escoamento intermitente em golfadas

Este escoamento € caracterizado pela presencan@ecamada vertical de liquido
suficientemente grande ao ponto de cobrir todo &mdtro do tubo e interromper o
escoamento da fase vapor na parte superior do mé&umoformacao tem origem na juncao
entre as bolhas do escoamento pistonado. Pornt@éssscoamento é considerado a transicao
entre os escoamentos pistonado e anular, confowstrado na Fig. (2.5). Para esta situacéo,
a velocidade da fase vapor deve ser maior quesdaliguida (COLLIER e THOME, 1994;
TONG e TANG, 1997).

Intermitente

Figura 2.5- Padréo de escoamento intermitente em golfadas.
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Adaptado de Collier e Thome (1994).

2214 Escoamento anular

Neste padrédo de escoamento, uma camada liquitha leasuperficie interna do tubo,
mantendo a fase vapor em seu interior. Devido & dg&gravidade, a camada liquida € mais
espessa na regiao inferior do tubo. A Fig. (2.63tnaoa regido interna contendo o vapor que
pode apresentar goticulas de liquido dispersa®ragoldo escoamento. E de acordo com
Thome (2010), a interface entre o vapor e o aqeidd é influenciada por ondulacdes de
pequena amplitude.

Figura 2.6- Padrdo de escoamento anular.
Adaptado de Collier e Thome (1994).

2.2.15 Escoamento em névoa

A medida que a velocidade do vapor aumenta, dheiseento sobre o anel liquido
torna-se mais intenso, causando a diminuicdo deesegm da camada liquida. A
consequéncia desta diminuicdo € a destruicdo ddiguiglo, fazendo com que a fase liquida
se encontre apenas na forma de goticulas dispeosaapor, conforme mostra a Fig. (2.7).

Estas goticulas molham localmente a parede do aubdljando na troca de calor (THOME,

2010).
8 ) _ . . ‘3 Névoa

Figura 2.7- Padrédo de escoamento em névoa.
Adaptado de Collier e Thome (1994).

Coleman e Garimella (1999) apresentaram relacte® @egimes e padrdoes de
escoamento em tubos e canais com diametros reduzRra os autores, 0S regimes
predominantes observados foram: estratificadommtente, anular e disperso. O regime
estratificado apresenta dois padroes de escoaniestamtificado suave e estratificado

ondulado). O padrédo estratificado suave é obserga@dmdo as fases liquida e de vapor
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encontram-se em regime laminar, sem a presencéutladgdes na interface. Ja o padrédo
estratificado ondulado é observado com o aumenteeltwidade méassica da fase de vapor,
gerando assim instabilidade na interface, chamadasiabilidade de Kelvin-Helmholtz. O
regime intermitente é dividido em intermitente eaffgdas e bolhas alongadas que, por sua
vez, sdo produzidas devido ao diametro hidraukctuzido. O regime anular é dividido nos
padrdes anular ondulado e simplesmente anularaddp anular ondulado, destaca-se o fato
da componente liquida escoar formando ondulacGeszea de alcancar a parte superior do
canal. Ja o regime disperso € obtido quando a coempe liquida encontra-se em condi¢des
de turbuléncia e a fase de vapor em laminar ouukemba, também. Para este regime,
observam-se os padrées de bolhas e padrao disepsardo de bolha é observado quando a
fase de vapor encontra-se em condicdo laminar deasgento. Neste padrdo as bolhas
tendem a se concentrar na parte superior do canmalao efeito de empuxo. Por outro lado,
quando a fase de vapor encontra-se em condicadeuath, as bolhas tendem a se deslocar de
maneira cadtica ao longo do canal.

Uma forma de previsdo de padrbes de escoamenidaad partir de resultados
experimentais, € dada por mapas de padrbes. Taiasn@m o objetivo de prever os padrdes
de escoamento fundamentados em propriedades terd@noidas e de transporte das fases
liquida e vapor (ou gasosa). Os mapas para padiéesscoamento horizontal foram
inicialmente desenvolvidos na década de 50 e s@taamnte utilizados até os dias de hoje.
Baker (1954) foi pioneiro na proposicdo de um medpapadrédo de escoamento bifasico
adiabatico em tubos horizontais baseado nas valdesgdmassicas de cada fase. Desde entéo,
varios trabalhos foram desenvolvidos com o objetieocriar mapas com base em diversos
parametros (velocidades das fases, titulo de vapweficiente de transferéncia de calor)
como coordenadas de tais mapas (MANDHANE, GREGORXZ&, 1974; TAILEL e
DUKLER, 1976; WANG, CHIANG e LU, 1997). Wojtan, Wmbacher e Thome (2005)
desenvolveram um mapa de padroes com base em umbaso de dados utilizando os
refrigerantes R-22 e R-410A para tubos horizontais diametros internos de 8,0 e 13,84
mm. A Fig. (2.8) apresenta o0 mapa proposto emrabalho, contendo oito padrdes distintos
de escoamento com base na velocidade massica é@utm de vapor, no caso de um
escoamento de R-12, cdg= 100 kg/(m2s), em um tubo com grande diametro.

Como se pode observar na Fig. (2.8), para titubosaghor inferiores a 0,36, predominam 0s
padrées intermitente, pistonado, pistonado comat#gtado ondulado e estratificado.
Também se observa que o padrdo de escoamento gmelaiece para titulos de vapor

superiores a 0,35 e com velocidades massicas swgmra 150 kg/(m2s). Ja o padrao
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estratificado é observado para toda a faixa ddotitie vapor, porém com velocidades
massicas inferiores a 50 kg/(m2s).

2.2.2 Transicao entre macro-canais e micro-canais

O estudo da ebulicdo convectiva em canais de didesvreduzidas vem crescendo nos
altimos anos gracas a sua aplicabilidade no desemento de trocadores de calor
compactos. Um dos principais problemas encontradominiaturizacdo de tais trocadores
refere-se a compreensao do fenbmeno da transfar@aaialor com mudanca de fase nestas
dimensfes. As caracteristicas fenomenoldgicas ddamga de fase em canais reduzidos

diferenciam-se das observadas em canais ditos @oiovais, em macro escala.

R-22, G =100 kg/{m%s), Tsat=5°C,D= 13,84 mm, q"" =2.1 kW/m?
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Figura 2.8- Mapa de padrdes de escoamento proposto por Wojtaenbacher e Thome
para macro-canais contendo os padrées: (1) Intemet (P) Pistonado. (A) Anular. (PEO)
Pistonado com estratificado ondulado. (E) Estcatdo. (EO) Estratificado ondulado. (S)
Secagem. (N) Névoa. Adaptado de Wojtan, Ursenbacf@ome (2005).

Atualmente, ndo existe um critério definitivo pastabelecer as condi¢cdes para a
transicdo entre a macro e a micro escala em esotagnkifasicos. Na realidade, ha uma

grande discordancia entre os resultados obtidosriexentalmente (THOME, 2010).
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Para facilitar o estudo de escoamentos monofédicdiquido, bifasicos ou com
ebulicdo em canais, algumas propostas de transdg®escalas foram sendo propostas nos
altimos anos. Uma tentativa criteriosa em defisitransicdes entre a macro e a micro escalas
foi proposta por Mehendale e Jacobi (2000), queriagn que a macro escala corresponde a
didmetros superiores a 6 mm, a escala compactagesse a diametros de 1 a 6 mm, a meso
escala corresponde a didmetros de 0,1 a 1 mm dilfiro, a micro escala aplica-se a
diametros entre 1 e 1Q@n.

Kandlikar (2002), por sua vez, sugere que a meseala deve ser considerada para
canais com diametro inferior a 0,6 mm, canais ebyee 3,0 mm sao definidos como mini-
canais e canais acima de 3,0 mm sé&o rotulados coacoo-canais. Com base em estudos
posteriores, Kandlikar e Grande (2003) sugerem uwtassificacdo mais refinada,
fundamentada em faixas de diametros caracteristiassaplicagdes: canais convencionais
(maiores que 3 mm), mini-canais (de 0,2 a 3,0 nmmro canais (de 10 a 2@fn) e nano
canais (menor que Lin).

Uma possibilidade de determinar a transicdo entxerane micro escala é definida
através do diametro da bolha no escoamento. Segiamhbi e Thome (2002), quando o
diametro de uma bolha alcanca o diametro do caoalsidera-se o canal como sendo de
micro escala. Neste caso, o diametro da bolhartaxidi pode ser determinado pelo diametro
da bolha em ebulicdo nucleada em piscina, defipataFritz (1935,apud CELATA, 2004,
THOME, 2010), conforme a Eq. (2.9),

1/2
d =002088 — 2 .
° 8'BLJ(M —pv)} (2.9)

ondep € o angulo de contate ¢ a tensdo superficial da bollgeg a aceleracéo da gravidade e
p1 € py representam as massas especificas do fluido ndoeltaido e vapor (ou gasoso),
respectivamente.

O uso do numero de confinamer@o, dado pela Eq. (2.10), foi sugerido por Ken e
Cornwell (1993) como critério para diferenciar entnacro e micro escala em escoamento

bifasico com transferéncia de calor. Assim,

1/2
g
Co=z| —M .
° {gm—pv)th} (210)
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ondeDy, representa o diametro hidraulico do canal.
Conforme os autores observaram, gaoa> 0,5 as caracteristicas do escoamento e da
transferéncia de calor diferenciam-se em relacd@béervadas em macro-canais. Dessa

forma, este valor é sugerido como critério de ficd@wsde macro para micro escala.

2.2.3 Padrdes de escoamento em canais de dimensoes rediazi

Uma diversidade muito grande de trabalhos vemasagdegada a literatura contendo
tentativas de definir padrées de escoamento emiscapan diametros reduzidos (KEN e
CORNWELL, 1997; YANG e SHIEH, 2001; KAWAHARA, CHUNG KAWAJI, 2002;
REVELLIN e THOME, 2007; OZAWAet al, 2009; DONALDSON, KIRPALANI e
MACCHI, 2011).

Ken e Cornwell (1997) propuseram uma correlacaa pateterminagéao do coeficiente
de transferéncia de calor em ebulicdo, utilizandoefigerante R-141b em tubos com
diametros de 1,39 a 3,69 mm. As observacOes enpstais indicavam a presenca de apenas

trés distintos padrdoes de escoamento:

2.2.3.1 Escoamento com bolhas isoladas

Apresenta bolhas que se desprendem dos sitiosudeagdo antes de atingirem
dimensdes comparaveis ao do diametro hidraulicstas eescoam atraves da fase liquida do
fluido.

2.2.3.2 Escoamento com bolhas confinadas (pistonado)

Contém bolhas suficientemente grandes para preeackecao transversal do canal de
escoamento. Tais bolhas sdo separadas por camadiggiido que, por sua vez, vaporiza e
faz aumentar o tamanho das bolhas. Os autorescdesigue este padrdo pode ocorrer pela
formacg&o de bolhas isoladas em crescimento e c@aleisa. J& as bolhas individuais podem
atingir tamanhos suficientemente grandes para ot¢aga a seccao transversal do canal antes

mesmo de se desprenderem dos seus sitios de réacleac
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2.2.3.3 Escoamento intermitente anular

A medida que as bolhas confinadas crescem, forbwinas alongadas. Como a vaz&o
massica se mantém, a fase gasosa se desloca mlagéscmaiores que a fase liquida e uma
pelicula liquida se forma entre a bolha e a paa#ena do tubo. Este escoamento torna-se
em parte anular, pois a fase vapor pode ser itdel@apor intermiténcias de liquido
irregulares e aleatorias.

Uma investigagdo experimental para a obtencdo atkGps de escoamento em
ebulicdo convectiva dos refrigerantes R-134a e Ha2#bi realizada por Revellin e Thome
(2007) com tubos horizontais circulares com diadaseinterno de 0,509 e 0,790 mm. A Fig.
(2.9) apresenta os padrdes encontrados para cdoasscoamento com ebulicdo convectiva
do R-134a em tubo de 0,509 mm de didmetro, paeanperatura de saturacdo de 30 °C e
velocidade massica de 500 kg/(m?2s).

Revellin e Thome também destacam a influénciaifsigtiva das propriedades
termodinamicas e de transporte no comportament@aoes de escoamento em canais de
didmetros reduzidos. Dentre os padrdes observatkstaca-se o padrdo de escoamento
intermitente pistonado/semi-anular, no qual, a oeedjue o titulo de vapor aumenta com o
aumento do fluxo de calor, as partes posterioreddénas acabam por se desfazer.

Figura 2.9- Padrdes de escoamento para R-13Ba=0,509 mm: (a) bolhas, (b)
bolha/pistonado, (c) pistonado, (d) intermitentgqnado/semi-anular (e) semi-anular (f)
anular ondulado e (g) anular. Adaptado de Revelllinome (2007).
Assim como para a macro-escala, os mapas parara-gscala representam uma

importante ferramenta no estudo de padrdes derestwa. Revelliret al. (2006) propuseram
modificacdes para 0 mapa de padrées de Trippkst (1999), com o intuito de ajusta-lo para
0 caso de ebulicdo convectiva do R-134a, conforige ®2.10). Inicialmente, o mapa
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proposto no trabalho de Tripplet al. (1999) era fundamentado em escoamento bifasico ar-
agua para tubos horizontais com diametro de 1,1 Rewellin et al. (2006), por sua vez,
propuseram modifica¢cdes nas linhas de transic&e eatpadrdoes de escoamento intermitente
e anular. Estas modificacbes se devem as difereptepriedades termodinamicas
apresentadas pelo R-134a quando comparadas a agua.

Observa-se o fato de que os principais padrbemséantrados tanto no escoamento
bifasico, quanto na ebulicdo convectiva. Isso naogtre a escala geomeétrica do tubo também
pode representar papel fundamental quanto as ¢émssientre os padrbes de escoamento

observados.

10 =

1/R-134a D =0,509 mm|

—
(=]
=}

|Ar—égua D =1.097 mm|

10‘_1 ::.ZZZZZZZZZEZZ
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........................................................................

—— Linhas de transicio modificadas
10 [l —— Linhas de transicio de Tripplet ef al (1999)
1 1 1 S | H 1 1 S

10” 10°

Velocidade superficial de vapor [ m/s ]

Figura 2.10- Mapa de padrbes de escoamento proposto por argil(1999) e
modificado por Revelliret al.(2006) com os seguintes padrdes: bolhas (B); bahas
intermitente (B/I); intermitente (1); intermitenéesemi-anular (I/S-A); semi-anular (S-A) e

anular (A). Adaptado de Revellet al. (2006).

2.3 EFEITOS DE ALGUNS PARAMETROS SOBRE A TRANSFERENCDE CALOR
E QUEDA DE PRESSAO NA EBULICAO CONVECTIVA

O estudo do escoamento com ebulicdo vem senddadmicontinuamente devido a

sua aplicacédo e efeitos em inumeros sistemas w@sntomo refrigeradores, trocadores de
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calor, etc. Diversas sao as aplicacbes e vantatgerscoamentos com ebulicdo, pois em tais
processos, o refrigerante em mudanca de fase teancapacidade calorifica muito superior
ao escoamento monofasico. Comparando os refrigeamisobutano (R-600a), por exemplo,
apresenta um calor especifico de 2,44 kJ/(kg°Qnealor latente de vaporizacdo de 332,5
kJ/kg na temperatura de saturagdo de 22 °C. Jéfogerantes R-134a e R-22, para as
mesmas condi¢des, apresentam calores especifichgte 1,25 kJ/(kg°C) e o calor latente
de 180,6 e 184,6 kJ/kg, respectivamente. Isso mngst o isobutano, comparado ao R-134a e
R-22, apresenta maior vantagens para absorverdiaiante o processo de mudanca de fase.

Nas ultimas décadas, trabalhos vém sendo dedicaestudo do escoamento com
ebulicdo em canais com diametros reduzidos uttiaasiversos refrigerantes (YAN e LIN,
1998; THOME, DUPONT e JACOBI, 2004; LIN, KEW e CORNELL, 2001,
VLASIE et al, 2004; SHIFERAWet al, 2007; CHOlet al, 2007; CHIN e THOME, 2009;
WEN, HO e JANG, 2007; BERTSCH, GROLL e GARIMELLA0@9; TIBIRICA e
RIBATSKI, 2010, COPETTEt al, 2011).

Uma das caracteristicas observadas no estudadamesnto em ebulicdo em sistemas
com diametros reduzidos esta relacionada a caupkcidia absorcdo de altas taxas de calor,
guando comparados a sistemas com diametros conmargi Consequentemente, 0s sistemas
compactos com escoamento em ebulicdo apresentars adlores de coeficientes de
transferéncia de calor.

Os mecanismos e as caracteristicas do escoamemteeloulicdo em mini e micro
canais ainda ndo sdo bem compreendidos em sudddil embora alguns padrdes e efeitos
vém sendo identificados e apresentados na literatur

Conforme Yan e Lin (1998), os efeitos da capilat@a por exemplo, séo
predominantes em tubos com diametro reduzido, cegpkca a predominancia dos padrdes
de escoamento anular ou pistonado, ndo apresenpaddes do tipo estratificado e, por isso,
a transferéncia de calor torna-se melhor.

Conforme variam as condi¢gfes operacionais de ftlxealor, velocidade massica e
temperatura de saturacdo podem ser observadasngifsrimportantes no comportamento da
transferéncia de calor, através do coeficienteatesteréncia de calor, e na queda de pressao

durante a ebulico.
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2.3.1 Efeitos do Fluxo de Calor

O fluxo de calorg”, apresenta grande influéncia no comportamentopddsdes de
escoamento e na determinacédo do coeficiente deferéncia de caloh. Yan e Lin (1998)
estudaram a transferéncia de calor e queda dedprdssR-134a em um tubo horizontal com
diametro interno de 2,0 mm. Os resultados obtidostraram que d aumenta com o
aumento dey” para uma determinada temperatura de saturdggo© maior aumento de
em relacédo ao fluxo de calor ocorre para baixedotde vaporX < 0,2) e para menores
temperaturas de satura¢cdg.{= 5°C). Para altos valores de tituoX 0,7), oh ndo apresenta
tanta dependéncia do fluxo de calor. E para osscaade o fluxo de calor é maior que
10 kW/mz, oh diminui com o aumento do titulo de vapor.

Choi et al. (2007) estudaram experimentalmente a transferédeiacalor em
escoamentos convectivos com mudanga de fase ntibzR-22, R134a e R-744 (GQem
tubos de diametro interno iguais a 1,5 e 3,0 mnstdNé&abalho, a dependéncia lilem
relacdo a@” também torna-se evidente para baixos valoredue tie vapor, onde, segundo
0s autores, a ebulicdo nucleada € o mecanismons®pel pelo processo de evaporacao do
fluido refrigerante. Observa-se também que os ceefies de transferéncia de calor
aumentam com o aumento do fluxo de calor para bdikdos de vapor.

Copettiet al. (2011) apresentam os resultados experimentaisadsféréncia de calor
e queda de pressao na ebulicdo convectiva do R-a®4&bo com 2,6 mm de diametro
interno. Os autores mostraram a influéncia dodflde calor,q”, sobre o coeficiente de
transferéncia de calor e observaram quie aumenta com o incremento d&, mas para
fluxos menores, esta dependéncia diminui. Alémogdiassim como Yan e Lin (1998), Cledi
al. (2007) e varios outros autores (LIN, KEW e CORNWERO001; VLASIE et al., 2004;
SAITOH, DAIGUJI e HIHARA, 2005), eles verificaranug o efeito € mais significativo para
baixos titulo de vapor{< 0,4). Também foi verificada a relacdo do fluxocddor com a
queda de pressao e o titulo de vapor. Observaesa medida que o fluxo de calor aumenta, a
gueda de pressado tende a aumentar, para um mesmnaleditulo de vapor. E fixando um
valor deq”, a queda de pressédo tende a aumentar com o audaetitolo de vapor.

Embora a influéncia do fluxo de calor sobreh m&o seja bem explicado em sua
totalidade, sabe-se que os padrdes de escoameating@ela variacdo no fluxo de calor tém
grande contribuicdo. Por exemplo, para uma detagairnvazdo massica e temperatura de
saturacdo, ao incrementqt, atinge-se um padrdo de escoamento anular. A espeda
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camada de filme deste padrdo vai diminuindo cordigda de calor, aumentando assirh o
(THOME, 2011).

2.3.2 Efeitos do Fluxo de Massa

A velocidade méssica, tem uma forte influéncia, tanto no coeficiente de
transferéncia de calor, quanto na queda de pre€s@pet al. (2007) estudaram a influéncia
do fluxo de massa sobrehopara uma variagcdo de 200 a 600 kg/(m2s) para R2B4a e
CO, em tubos com diametros de 1,5 mm e 3,0 mm. Pam@stad situagdes, os autores
observaram que quanto maior o fluxo de massa, noaioparaX < 0,6. ParaX < 0,2, ndo
observaram variacdes significativastdem relacdo ao fluxo de massa e justificaram qtee es
resultado indica a predominancia da transferéneieatbr por ebulicdo nucleada que, por sua
vez, € justificada pelas propriedades fisicas dfrigerantes e pelos efeitos geométricos dos
canais.

Chin e Thome (2009) estudaram a ebulicdo dogyerfintes R-134a e R-236fa em um
tubo horizontal com diametro interno de 1,03 mmap#uxo massico variando entre
200 a 1600 kg/(m3s). Em seus resultados, destaaadependéncia deem relagdo ao fluxo
de massa para ambos os refrigerantes para os eegimesscoamento anular. J4, para
situagOes com fluxos de massa mais baixos, padgescoamento contendo bolhas dispersas
foram observados etondo apresentou diferencas significativas para armoboefrigerantes.

Tibirica e Ribastki (2010) estudaram, além deamifatores, a influéncia do fluxo de
massa na ebulicdo convectiva em um tubo de diarmg&amo de 2,3 mm utilizando R-134a e
R245fa. Em seu trabalho, observaram, diferentemdmtgabalho de Chaet al. (2007), a
forte dependéncia do fluxo de massaxatg 0,8 para o caso do R-134a.

Uma maior atencéo a queda de presséo foi dadalmaliio de Traet al. (2000) para
a ebulicdo convectiva R-134a, R-12 e R-113 em twleog,46 e 2,92 mm e com fluxos de
massa variando entre 33 a 832 kg/(m3s). Destacaste trabalho que a queda de presséo do
R-134a é superior a queda de presséao do R-22 qeangmarados com as mesmas condi¢cdes
experimentais, indicando assim que a queda dedwels/e ser em funcdo das propriedades
dos refrigerantes. Também observaram, em relacd®-484a, o aumento da queda de
pressdo com o aumento da velocidade massica tutbod€& vapor.

2.3.3 Efeitos da Temperatura de Saturacéo
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Um experimento envolvendo transferéncia de calqueda de presséo foi realizado
por Yan e Lin (1998) com ebulicdo convectiva uséihdo R-134a em um tubo horizontal de
2,0 mm de diametro para as temperaturas de sabuidgds, 15 e 31 °C. Os autores
verificaram uma forte dependéncia da queda de wessn relacdo a temperatura de
saturacdo. Destaca-se que, para um determinado dlexnassa, a queda de pressao, como
funcdo do titulo de vapor, aumenta com 0 aumentotedaperatura de saturacdo. A
dependéncia db em relacdo a temperatura de saturacédo tambénbdernwda. Neste caso,
para um mesmo fluxo de calor e fluxo de maksaimenta com a temperatura de saturacéo
paraX < 0,7. Para titulos de vapor superiores a 0,7, agemperatura de saturagdo, nem o
fluxo de calor e massa apresentam influéncia sobireTibiricad e Ribatski (2010) também
avaliaram a influéncia da temperatura de saturaghre ch. Os autores registraram que para
q” =15 kW/m2 eG = 300 kg/(m3s) d» aumentou com o aumento da temperatura de saturacéo

de 31 °C para 41 °C e para titulos de vapor vasientte 0,22 e 0,5.

2.3.4 Efeitos do Diametro

Shiferawet al.(2007) estudaram a influéncia dos diametros de H26 mm sobre a
transferéncia de calor em ebulicdo convectivazatildo R-134a. Os autores observaram que
0 h apresenta maiores valores para o diametro den@)ara todas as situacbesGle q”
testadas. O efeito do diametro foi analisado paioBaDaiguji e Hihara (2005) na ebulicéo
do R-134a em tubos horizontais com diametros di @,32 e 3,1 mm. As mesmas condi¢des
deq” eG foram reproduzidas para os trés diametros. Osesitbservaram o aumentolde
com a reducéo do didmetro associado também ao efeitemperatura de saturagdo. E ainda
em relacdo a diminuicdo do diametro, verificaradinainuicdo da contribuicdo da ebulicdo
convectiva forcada e o aumento da contribuicadodiéiggo nucleada.

O efeito do diametro sobre a queda de pressamédisado por Pamitragt al. (2010)
na ebulicdo convectiva, utilizando cinco refrigéesne trés diametros, 0,5; 1,5 e 3,0 mm.
Observaram um aumento na queda de pressdo comiruigdio do diametro interno dos
tubos e concluiram que isto se deve ao aumentenddd de cisalhamento na parede interna
para tubos em func&o da diminui¢cdo do diametro. @@umento da tensdo de cisalhamento
na parede, aumenta o fator de fricgcao, tornandantribuicdo da queda de pressao por atrito
maior. Comportamentos similares sdo observadosstmilas de Traet al. (2000), Saitoh,

Daiguju e Hihara (2005) com ebulicdo convectivaaphferentes refrigerantes.
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2.4 CORRELACOES PARA O CALCULO DA QUEDA DE PRESSAO

Friedel (1979) desenvolveu uma correlacdo basewdaaplicacdo de um fator
multiplicador sobre a queda de pressao em escoamentofasico liquido para compensar 0s
efeitos causados pelo vapor sobre o escoamentsoQlel tal correlacdo € recomendado
qguando a razdo entre a viscosidade do liquido e wagdor for inferior a 1.000. Além das
viscosidades de cada fase, o fator multiplicades EEm consideracdo variaveis como o titulo
de vapor, as massas especificas e os fatorestdedas fases, bem como o diametro interno.

Uma correlacdo foi desenvolvida por Muller-Stemdra e Heck (1986) com base em
um banco de dados contendo 9.313 medidas com ®ewnlies tipos de refrigerantes,
incluindo hidrocarbonetos nos regimes de ebulicdovectiva e bifasico, tanto para
escoamentos verticais quanto horizontais. Paracestaelagéo, os diametros internos variam
de 5 a 395 mm e velocidade massicas variando @13088 kg/(m2s). Esta correlacao trata a
queda de pressao causada pela fase somente leggaid@mente de vapor separadamente. E
tais perdas, junto com o titulo de vapor, resulem contribuicdes lineares da queda de
pressao total na ebuligdo convectiva.

Tran et al. (2000) propuseram uma correlagcdo fundamentaddammos de dados
provenientes do estudo da mudanca de fase utibzBatl?, R-134a e R-113 com pressodes de
saturacao variando entre 138 a 856 kPa. Tais bateaosdos referem-se a tubos circulares
comD; de 2,46 e 2,92 mm e um tubo retangular cujo di@natraulico é igual a 2,4 mm
(4,06 mm X 1,7 mm) e velocidades massicas variamiiee 33 e 832 kg/(m2s) com fluxo de
calor entre 2,2 e 129 kW/m2. Basicamente, os asit@m®pdem uma modificacdo na
correlacdo de Chisholm (1983) para utilizar o niorae confinament&€o como parametro
adimensional. Segundo os autores, o erro encont@da correlacdo situa-se dentro da faixa
de + 20%.

Uma correlacdo utilizando os refrigerantes R-22,3Ra e R-404a foi proposta por
Zhang e Webb (2001) para os casos de escoamentofasimo e ebulicdo convectiva. Os
autores propdem uma modificacdo na correlacao ptapwmr Friedel (1979) com base em um
banco de dados com 119 medidas com erro médio ¢e %l Esta correlagdo foi
desenvolvida com base em tubos de cobre com didsnietiernos de 3,25 e 6,20 mm e em
canais multiplos utilizando aluminio com diametrmréulico de 2,13 mm. Os autores
estudaram o comportamento dos refrigerantes pamaeraturas de saturacdo de 20 e 65 °C,

com velocidades massicas variando entre 200 e k@Q92s).
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As correlagbes de queda de pressdo sao apreserdadananeira resumida no
ANEXO B deste trabalho.

2.5 CORRELACOES PARA O CALCULO DO COEFICIENTE DE TRANERENCIA
DE CALOR

Zhang, Hibiki e Mishima (2004) propuseram uma dag&o para o célculo do
coeficiente de transferéncia de calor na ebuligivectiva,he,, modificada da correlagéo de
Chen (1966). O modelo proposto inicialmente porrCéebaseado na soma dos efeitos da

ebulicdo nucleada e da conveccéao forcada, tal coastra a Eq. (2.11).

hec =hen+ hg (2.11)

Este modelo considera também que dois fendmenogagiean ocorrer no processo de
ebulicdo convectiva: os gradientes de temperatura proximos a paredeattos devido aos
movimentos do fluido, tendem a suprimir o numerondeleos ativos de bolhas e reduzir a
contribuicdo da ebulicdo nucleadl; o vapor formado no processo de ebulicdo aumenta a
velocidade do liquido e a turbuléncia, e, portaataontribuicdo da transferéncia de calor
convectiva tende a ser maior relativa a do escommmeanofasico liquido. Assim, dois fatores
de correcdo sao associados aos coeficientes ddetr@mcia de calor da ebulicdo nucleada e
forcadahene hg, respectivamente, tal como se indica na Eq. (2.12)

hec = Sh—m + Fhsl (212)
ondeS é o fator de supressad-e o fator de intensificacdo de efeitos convectivos

Zhang, Hibiki e Mishima analisaram este modeloapam conjunto de dados
experimentais de diferentes autores, que incluéfrgyerantes R11, R12, R113 e &gua, fluxos

de massa variando de 23,4 a 2.939 kg/(m2s), diamhtdraulicos de 0,78 a 6,0 mm e fluxos

de calor na faixa de 2,95 a 2.511 kW/m2. Esta sedtii realizada através da relacéo entre os
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nameros de Reynolds da fase liquit®, e da fase vapoRe, dado pelas Eqgs. (2.13) e
(2.14).

Rq = EPNL=X) (2.13)
7
Rg, = 20X (2.14)
Hy

Os autores verificaram que a maioria dos dadoswwaia regido de escoamento do
liquido laminar e escoamento do vapor turbulento. édtanto, a correlacdo de Chen foi
desenvolvida para a condicéo turbulenta-turbulekgaim, a modificacdo proposta considera
as outras condicdes de escoamento e € aplicadermo tda conveccdo forcada, mais
especificamente no fator de intensificaéada Eq. (2.12). Dessa forma, o fakotorna-se um
parametro ajustado para as condicfes experimatitias pelos autores.

Uma correlagéo para o calculo do coeficiente desteméncia de calor na ebulicdo em
tubos com diametros entre 0,19 e 2,59 mm foi ptapper Kandlikar e Balasubramanian
(2004). Nesta correlacao, foram considerados ossdagperimentais para os refrigerantes
R113, R-134a, R-123, R-141b e agua, fluxo de maes$® a 570 kg/(m3s) e fluxo de calor de
10 a 40 kw/mz2. Esta correlacdo € uma modificacaaateelacdo anterior proposta por
Kandlikar (1990), onde o coeficiente de transfei@e calor da ebulicdo considera tanto a
ebulicdo nucleada quanto a ebulicdo convectivdizbBltbs nimeros adimensionais de boling,
Bo, e 0 de conveccadC. O novo modelo de correlagdo proposto pelos asitmwasidera o
escoamento em mini € micro canais e estende pgiagg de escoamentos laminares e de
transicdo, nas faixas de 1.600Re; < 3.000, 100 <Re < 410 eReg < 100, ondeResg
representa o nimero de Reynolds somente do ligesdoamento monofasico.

Choi et al. (2007) propuseram uma modificacdo na correlacaClam (1966) para o
calculo do coeficiente de transferéncia de calorebalicAo em mini-canais horizontais,
baseada em experimentos utilizando os refrigerdfi2®, R-134a e Cem tubos de 1,5 e
3,0 mm de diametro interno e condi¢cées operaciamagsincluem fluxos de calor de 10 a
40 kW/m?2, fluxos de massa de 200 até 600 kg/(mésh& temperatura de saturacdo de 10 °C.
A modificacdo apresentada consiste no ajuste decégs para 0s parametrése S
considerando ambos fun¢gBes do multiplicador bitasievido ao atrito e o fat@ é fungéo
também do nimero de boilinBp. Segundo os autores estas altera¢fes se fizerensaeias
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devido as condicbes de escoamento laminar presentpge sdo causadas por efeitos da
reducao do diametro do tubo.

Saitohet al. (2007) também apresentaram modificacbes pararalagiio de Chen
(1966) para levar em conta o efeito da reducaoidmeatro na ebulicdo. As modificacbes
foram validadas com um conjunto de 2.224 dadosrewpatais, o refrigerante R-134a, e
tubos conD; entre 0,51 e 10,9 mm. Para levar em conta toedai reducdo do didmetro do
tubo foi incluido o nimero de Weber da fase vapée,, no fator de intensificacéb da
conveccao forcada. Os autores verificaram Eudiminui com o decréscimo dé/e, isto
porgue, para um fluxo méssico constante, as fodgasuperficie, em vez das forcas de
inércia, aumentam com a diminui¢do do didametrajlt@sdo na diminuicdo da contribuicdo
da conveccdo forcada a ebulicdo. JA4 o fator deess§p S da ebulicdo nucleada foi
apresentado como funcdo do numero de Reynolds das fhses. Os parametros e as
constantes das equacdes foram ajustados consideyarmhjunto de dados experimentais.

Bertsch, Groll e Garimella (2009), mais recentet@@nopuseram uma correlagéo para
ebulicdo em mini e micro canais baseada também auelm Chen (1966) e em dados de
experimentos com canais de diametros hidrauliceando de 0,16 a 2,92 mm, fluxos de
massa de 20 até 3.000 kg/(m2s) e fluxos de calot del.150 kW/mz2. Tal correlacdo foi
ajustada para 12 diferentes refrigerantes e termypasade saturacdo variando de -194 a 97°C.
Sua principal caracteristica esta no fato de censic fator de supress&®,da correlacao de
Chen como uma funcéo linear do titulo de vapors pmnforme este aumenta inibe o
crescimento das bolhas e leva a secagem em ti#éldysdos. Com relacdo ao fator de
intensificacdoF, este é influenciado pelo confinamento das bo#mascanais de diametro
reduzido, sendo esta a principal razdo das difaseahservadas na transferéncia de calor em
tubos convencionais, mini e micro canais. Em tulsosvencionais o coeficiente de
transferéncia de calor aumenta a elevados titwdegld ao escoamento em regime anular.
Para canais de dimensfes menores, o aumento doieuef com o aumento do titulo é
menor devido ao confinamento. Por isto os autoregdem uma equacgéo pdfeem funcéo
do namero de confinamentGp.

As correlacdes de transferéncia de calor propossies 4 trabalhos séo apresentadas
no ANEXO C.

2.6 CARACTERISTICAS DO ISOBUTANO (R-600a)
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O refrigerante sobutano (R-600a) € uma alterngtara substituicdo de refrigerantes
gue apresentam um grande impacto ambiental, taamtquestdo do aquecimento global,
quanto na destruicdo da camada de ozonio. Atéaddate 40, este hidrocarboneto era usado
como refrigerante em refrigeradores domesticos, deaslo a seu potencial explosivo e a
proposta de Thomas Midgley Jr. de utilizar clorofttarbonos como refrigerantes alternativos
em 1930, o uso do R-600a acabou sendo eliminado.

Nos ultimos anos, devido a preocupacao com as@pgeaimbientais, os refrigerantes
a base de cloro, ou CFCs, como, por exemplo, o ,RvEéth sendo substituidos por
refrigerantes alternativos com um baixo ou nenhpotencial de destruicdo da camada de
ozobnio. Inicialmente, foram substituidos pelos HEFEmMo o R-22, e logo pelos HFCs, a
base de flior, como o R-134a, cujo ODP € zero.émRpo problema na utilizacdo destes
altimos esta em seu alto potencial de aquecimeliotma A Tab. (2.1) apresenta o grau de
impacto de alguns refrigerantes disponiveis no atkrcpara sistemas de refrigeracéo,
incluindo o hidrocarboneto isobutano, o R-600a.

Tabela 2.1 — Impacto ambiental de alguns refrigesan

Refrigerante R-12 R-22 R-134a R-600a
Classe CFC HCFC HFC HC
ODP 1,0 0,07 0 0
GWP 8.500 1.700 1.300 8
Presenca na Atmosfera (anos) 130 15 16 <1

Verifica-se que dentre os refrigerantes apreseatadolrab. (2.1) o R-600a apresenta
0 menor impacto ambiental, o que tem servido denekt para a reutilizacdo de refrigerantes
naturais como os hidrocarbonetos em sistemas dgemeicdo nos ultimos anos. E de fato, o
R-600a é atualmente amplamente utilizado como gesfainte em refrigeradores e
congeladores domésticos, principalmente na EuSB&0P, 2011).

InUmeros estudos vém sendo realizados com o ussobotano, bem como suas
misturas com outros refrigerantes. Jwo, Ting e W@&9) realizaram uma investigacao
para determinar a eficiéncia do propano (R-290),istdbutano e da mistura deles em
refrigeradores domeésticos, em substituicdo ao Re184mistura consistia em 50% de cada
refrigerante e os resultados foram comparados combtidos com o refrigerante original.
Concluiram que a mistura gerava uma economia dgjiande até 4,4 % e com uma pressao

40 % menor que a do R-134a.
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InvestigagBes similares foram realizadas por Rirg. (2000), porém com variagdes
de 20 a 60 % de propano na mistura. Como resultamteye-se um aumento de 2,3 % no
coeficiente de performance (COP) quando comparadefagerante R-12 e um aumento da
eficiéncia energética de até 4 % quando a misturinhia 60 % de propano.

Melhores resultados obtidos em experimentos camoode isobutano (como Unico
refrigerante ou em misturas) se devem a algumasteaisticas peculiares deste refrigerante,
quando comparadas a de outros. A Fig. (2.11) permnmba comparacdo da pressédo de
saturacdo em funcdo da temperatura de saturacacopdiuidos R-22, R-12, R-134a e do
R-600a. Observa-se que a medida que a temperatusatdragcdo aumenta, 0 aumento na
pressédo de saturacdo do isobutano bem menor dacgjuaso dos outros trés fluidos. Isso
mostra que na troca de fase em temperaturas neaigdels, o isobutano apresenta menores
riscos a seguranca de equipamentos (incluindo aou@ptos compactos). Por exemplo, a
60 °C, a pressao de saturacdo do isobutano é Emiva 51% da pressédo do R-134a, 35,3%
do R-22 e 56,3% do R-12. Tal caracteristica € dmndg vantagem em sistemas de
refrigeracdo automotiva, onde as temperaturas padiexgir valores acima de 60 °C, quando
automoveis sdo expostos ao Sol por longos perieltsmpo, principalmente no verao.

Outra caracteristica importante do isobutano, datée a outros refrigerantes, refere-
se a sua entalpia de vaporizacdo. O gréfico apeiema Fig. (2.12) mostra a variagdo do
calor latente de vaporizacdo dos quatro refrigesaain relacdo a variacdo de temperatura de
saturacdo. A -30 °C, por exemplo, o calor lateleteaporizacdo do R-12, R-22 e do R-134a
representam 43, 59 e 57%, do calor latente de izagdio do R-600a, respectivamente. Ja
para uma temperatura de 95 °C, os respectivosmieaie de calor latente de vaporizagao do
R-22, R-134a e do R-12, em relacao ao isobutawmodesd 7, 29 e 32%, respectivamente. Isso
mostra que, comparativamente, para 0s quatro eefges considerados, o isobutano
apresenta um maior potencial de absorcdo de eng@rgica durante mudancas de fase em

diferentes temperaturas de saturacao.
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Figura 2.11- Variagéo da presséo de saturagdo com a temgedsgaturacao para
diferentes refrigerantes.

-40 =20 a0 20 40 G0 a0 100
T s °C)
Figura 2.12- Entalpia de vaporizacado em funcao da temperdeisaturacéo para diferentes
refrigerantes.
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3 METODOLOGIA EXPERIMENTAL

Os testes experimentais da ebulicdo em convecoégada do R-600a foram
realizados com o objetivo de determinar a quedardssédo e a transferéncia de calor sob
determinadas condicfes. Este capitulo apresenes@icho do aparato experimental e do

tratamento de dados para a obtencao dos resultados.

3.1 BANCADA EXPERIMENTAL COM DIAMETRO DE 2,6 mm

Uma bancada experimental foi desenvolvida paradestde ebulicdo convectiva em
tubos horizontais no LETEF (Laboratorio de Estud@micos e Fluido-Dindmicos) na
UNISINOS. A bancada é constituida de um circuitthé&lo com vaz&o massica controlada e
foi projetada para operar com diferentes tipos efdgerantes sob uma larga variacdo de
condicbes de escoamento. A Fig. (3.1) apresentagraina esquematico da bancada de

testes, onde os experimentos com mini tubos séinadas.

Beservatorio do ———=

refrigerante
- Bomba Filtro de secagem
Banho térmico
b.J . g (15 Condensador
Sub-resfriador Tanque T
By-pass v
Vabula agutha
[3 Medidor de vazio méssica
® ® i
i @ T T T D T T T T I‘ {“? Segiio de visualizacio
| ] L —— | |

—

[l Pré-aquecedor (7]

[l

SecHo de testes
Figura 3.1 — Diagrama da bancada de testes.

A principal parte da bancada é constituida pelgiicale pré-aquecimento (preé-
aquecedor), pela secdo de teste e por uma secéisuddizacdo. J4 a parte secundéria é
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formada por um condensador, um reservatorio, utrofile secagem, uma bomba, um
medidor de vazdo massica e um sub-resfriador.

A Fig. (3.2) apresenta a bancada de testes, omuiesgivel observar os principais
componentes destacados e a instrumentacdo. A gisaibs componentes da bancada é

apresentada nos itens a seguir, onde sao desusig®EsIS componente e a instrumentacao.

Reservatorio
de
Refrigerante

G

Se de visualizacio

-

Sub-resfriador
=]

Figura 3.2- Visualizacédo da bancada experimental utilizasleus componentes (LETEF —
UNISINOS).

3.1.1 Pre-aquecedor

O pré-aquecedor (PA) tem por funcdo estabelececoaslicbes de entrada do
refrigerante (temperatura, presséo e titulo de rnyam secido de teste. E constituido de um
tubo de ago inoxidavel com 445 mm de comprimertafarme mostrado na Fig. (3.3a). Os
diametros externo e interno sdo de 4,5 e 2,6 ragpectivamente. Suas extremidades séo
fixadas em suportes contendo 0 mesmo diametranmtéazendo a conexao com a secao de
teste. O pré-aquecedor é aquecido por efeito dauteo auxilio de uma fonte de poténcia e
contém trés termopares fixados na parte superiopatade externa para controle da
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temperatura durante o aquecimento. O pré-aquecgdeplado termicamente, conforme
mostrado na imagem da Fig. (3.3b). O isolamentgistmem um revestimento de |& de vidro

e uma capa protetora com o intuito de minimizgyeadas de calor para o ambiente.

Figura 3.3 — Pré-aquecedor: (a) pré-aquecedor @sridrmopares fixados a sua parede
externa na parte superior (circulados em verme(lhdpré-aquecedor revestido pelo
isolamento térmico.

3.1.2 Secéao de teste

Na secédo de teste (ST) € onde se analisa efetitamaetransferéncia de calor e a
queda de pressdo. Assim como o pré-aquecedor,sfitata de um tubo de acgo inoxidavel
apresentando os mesmos diametros externo e intpoyém com um comprimento de
185 mm e rugosidade interna absoluta é de #45A entrada da secao de teste é conectada
ao mesmo suporte, unindo-a ao pré-aquecedor. Aa aiRtremidade da secdo de teste
encontra-se presa ao suporte responsavel por @gnségdo de visualizacao (SV), conforme
mostrado na imagem da Fig. (3.4b). Junto a paneeena, sdo fixados dezesseis termopares
responsaveis por medir temperaturas locais ao ldegseu comprimento. A secédo de teste

também é revestida com |a de vidro, como isolartaito, e uma capa protetora (Fig. 3.4a).
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(b)

Figura 3.4 — Secdo de teste: (a) secao de tetdelastermicamente; (b) secéo de teste com a
presenca dos termopares fixados na parede exteriodaol

3.1.3 Secéo de visualizagao

Através da secao de visualizacdo (SV) é possivedruar e registrar os padrbes de
escoamento para cada teste realizado. Esta sep@istéuida um tubo de vidro com 0 mesmo
didmetro interno do pré-aquecedor e da secdo tee &6 mm, e comprimento de 155 mm,

conforme mostrado na Fig. (3.5), 0 que garants@alizacdo do escoamento.

Figura 3.5- Sec¢dao de visualizacdo do escoamento.
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3.1.4 Condensador

E um trocador de calor tipo duplo tubo que temfipalidade condensar o refrigerante
apos a saida da secdo de visualizacdo para gavaesitado liquido ao chegar a bomba,
fazendo com que a mesma opere uniformemente, duitafeitos de cavitacdo. No
condensador, o refrigerante troca calor com umac8ol de 4gua e etileno-glicol, que tem a
temperatura controlada por circulacdo através debanho térmico da marca QUIMIS,
modelo Q21452.

Logo apo6s o condensador, um tanque de refrigedtproximadamente 1,0 litro é
colocado a montante da bomba com refrigerante ¢atdediquido, a fim de manter uma

presséao estatica constante na succao da bomba.

3.1.5 Reservatério de refrigerante

Um reservatoério de refrigerante € conectado aaitirgrincipal da bancada, como
mostrado na Fig. (3.1) que opera como um regula#opressdo, mantendo estaveis as

condicOes durante os experimentos.

3.1.6 Filtro de secagem

Um filtro secador para refrigerantes da marca FHRI&R, modelo 100x1/4’R com
capacidade de até 3.447 kPa é utilizado ap0s acéwsale cada carga de refrigerante na
bancada. Tal filtro é acoplado a loypasslogo apos a saida do tanque do refrigerante. Por
intermédio da bomba, o refrigerante é posto a leire@m todo o sistema por alguns minutos,
garantindo assim a filtragem do mesmo. Logo apsa etpa, dy-passcontendo o filtro é

fechado e o refrigerante passa diretamente dovedéep para a bomba.
3.1.7 Bomba
Uma bomba da marca Groschopp, modelo PM 8014p&msavel pela circulagéo do

refrigerante ao longo da bancada. Tal bomba opena tensédo de 180 V, com rotacéo

méxima de 3.800 rpm.
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A vazao da bomba é estabelecida por meio de utnot®mle velocidade. Um ajuste
fino da vazéo é determinado por meio de uma limprpasscontendo uma valvula do tipo

agulha.

3.1.8 Sub-resfriador

O sub-resfriador € um trocador de calor duplo t@ssim como o condensador, onde
o refrigerante troca calor com uma solucdo de &guetileno-glicol com temperatura
controlada por um banho térmico da marca MICROQWIA|I modelo MQBMP-01. A
finalidade do sub-resfriador é garantir a totaldmrsacdo do liquido evitando que haja a
presenca de vapor na entrada do pré-aquecedododavperdas de pressdo geradas pela

bomba.

3.1.9 Instrumentacao da bancada

3.1.9.1 Medidor de vazao méassica

A vazao massica € medida por um medidor de v@ndimlis da marca MicroMotion,
modelo CMF010 com capacidade de leitura para vagde 0 e 10 g/s. Sua leitura é dada
em corrente elétrica na faixa entre 4 e 20 mA taJaom medidor, ha o sensor de leitura e

ajuste, responsavel pelo envio de sinal ao sistEnajuisicdo dados.

3.1.9.2 Transdutores de presséo

Na entrada e saida do pré-aquecedor, utilizarames® transdutores de pressao
absoluta do modelo Keller do tipo PAA-33X, com taite operacdo de 0 a 1.000 kPa. Sua
leitura € dada em tensédo na faixa de 0 a 10 V. ffamsdutores sdo acoplados junto aos
suportes de fixacdo do pré-aquecedor e permitenir @mgulessdo na entrada e saida da secéo
de pré-aquecimento.

Na secao de teste tem-se um transdutor de prd#séencial modelo Keller do tipo
PD-23 que opera na faixa de 0 a 20 kPa cuja le@tildada em tenséo entre 0 e 10 V. Sua
funcé@o € medir a diferenca de pressao entre adenéraaida da secdo de teste. Os terminais
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do transdutor foram conectados em tubos de cobjas cextremidades encontram-se

acopladas aos suportes de fixagao da secao.

3.1.9.3 Termopares

A bancada de testes apresenta um total de 23 tars®miquel-cromo (tipo E) da
marca Omega, com 0,076 mm de espessura e sa@ddizpara medir temperatura em
diferentes pontos.

Tém-se termopares, especialmente encapsuladosjgmagios na entrada e saida do
pré-aguecedor, na saida da sec¢éo de teste e aalsaidndensador

Foram também utilizados termopares fixados diretéenea parede externa dos tubos
através de adesivo termo condutor, isolante etéwigesistente a altas temperaturas. Trés
termopares foram fixados na parte superior do gueeedor.

Na secdo de teste os termopares estdo em trédgmsientrais do tubo, conforme
esquema da Fig. (3.6), quatro termopares em caslegposeparados de 90° um do outro, de
forma a medir as temperaturas no perimetro do flémbém na entrada e saida do tubo da

secao de teste tém-se fixados dois termoparesredgyana parte superior e inferior.

Pre-aquecedor Secdo de Testes
T T T T T T T T
L d » L
L J———
Suplueﬁﬂr Suplner_icr
|
- Esquerda —/—.I;\— — Direita
!
Inferior

Figura 3.6- Esquema da distribuicdo e posi¢do dos termopar&sgo do pré-aquecedor e
da secao de teste.

Todos os termopares foram previamente calibrados lbase em um termémetro
analdgico de referéncia com divisdo de 0,1 °C. ®&ssna, geraram-se curvas de calibracao

para cada termopar dada pela Eqg. (3.1),



50

Tret =0Tiem+ B (3.1)

ondeT,s € a temperatura indicada pelo termémetro de mtexéea e f representam os
coeficientes de ajusteTem corresponde a temperatura medida pela termopar clievas de
calibracdo foram inseridas no programa de aquisitgi@ados. Uma melhor descricdo da
utilizacdo dos termopares ao longo do pré-aquecedda secdo de teste, bem como as

incertezas obtidas nas medidas sao dadas nas 8c8@e3.5, respectivamente.

3.1.9.4 Fontes de corrente continua

Duas fontes de corrente continua da marca SOREN&tNelo DCS 8-125E de
1 kW séo utilizadas para o aquecimento do pré-agleee da secdo de teste por efeito Joule,
garantindo fluxo de calor constante ao longo da cagédo. Estas fontes de poténcia permitem
trabalhar com tenséo até 8 V e corrente até 123presentam uma incerteza de 0,1 % + 12

mA, em relagéo a corrente elétrica, e 0,1 % + 500 em relacéo a tenséo.

3.1.9.5 Sistema de aquisi¢ao de dados

Um sistema da aquisicdo de dados composto de uhinmawo Agilent modelo
34970A, é conectado a um microcomputador via RS@32oftwareBenchLink Data Logger
daAgilent cuja tela de dados registrados € apresentade ngF), foi usado para monitorar

e fazer a aquisicdo dos dados de pressoes, temmpsratvazao de cada experimento.

3.1.9.6 Camera de imagens de alta velocidade

Para o registro dos padrbes de escoamento obesrmad experimentos, utilizou-se
uma camera de alta velocidadeMationPro, modelo Y4-S1, com capacidade de captura de
3.000 imagens por segundo com sua maxima resoligia. todos os testes realizados na
bancada, as imagens foram capturadas com enquadecareduzido, garantindo a captura de

5.700 imagens por segundo, sem comprometer a gdalda imagem.
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Para garantir a qualidade das imagens obtidas aomédmera, um sistema de

iluminacdo constituido por LEDs de alta intensiddde montado junto a secdo de

visualizacao.
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Figura 3.7- Interface do software de aquisicdo de dados.

3.2 BANCADA EXPERIMENTAL COM TUBO DE DIAMETRO DE 1,0 mm

Uma segunda bancada experimental foi adaptada borai#rio de Engenharia de
Processos de Converséo e Tecnologia de Energi® TER do Programa de Pés-Graduacgéo
em Engenharia Mecanica da Universidade Federabhdwa £ atarina para anélise do efeito do
diametro do tubo sobre a queda de pressdo em escttamonofasico adiabatico do R-600a.
Da mesma forma que a bancada descrita na secdmirdgsta segunda bancada € formada
por um circuito fechado com vazdo massica contepladnforme esquema da Fig. (3.8).

A bancada possui basicamente uma secdo de tests®cdo de visualizagéo,
condensador, reservatorio de refrigerante, filirosdcagem, uma bomba e um medidor de
vazao massica.

Uma imagem da bancada pode ser vista na Fig., @¥8e € possivel observar os

principais componentes, cuja descricdo é apreseniaglitens a seguir
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Figura 3.8- Diagrama da bancada de testes Bpm 1,0 mm.

3.2.1 Secao de teste

A sec¢do de teste é constituida de um tubo de agadével apresentandd. = 1,4
mm, Dj= 1,0 mm e comprimento de 148 mm. Sua entrada éctaa a um tubo de cobre de
diametro interno de 4,5 mm e a saida a secédo daliziacdo. A Fig. (3.9) apresenta a secao
de teste e a secéo de visualizagdo, bem como lezéwéo dos terminais dos transdutores de
pressao e termopares. Observa-se que a secadealé tesestida com uma calha de isolante
térmico para garantir a condicao adiabatica durastestes.

A

=] ; ; - ; | de pressio
Terminal do transdutor ‘ AL 2 = ’ " diferencial e absoluto
| de pressio diferencial ( f s

3.2.2 Secéo de visualizagao

Uma secao de visualizacdo foi utilizada para oteatra possivel presenca de bolhas
em alguns dos testes durante o escoamento mormfésicsecéo é constituida de um tubo de
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vidro de D; = 1,0 mm e comprimento de 130 mm, o qual passwédrde uma caixa de
acrilico, onde agua proveniente de um banho térmicmla mantendo a temperatura da
parede externa do tubo de vidro constante. No @asxperimentos em mudanca de fase, esta

secao tem por funcdo permitir a visualizacdo dedesdde escoamento.

3.2.3 Condensador

O condensador, indicado na Fig. (3.10), € corndotpor um trocador de calor tipo
duplo tubo que tem por finalidade condensar ogefente para garantir o estado liquido ao
chegar a bomba, fazendo com que a mesma opererraeifeente, evitando efeitos de
cavitacdo. No condensador, o refrigerante trocaraa@m uma solucdo de agua e etileno-

glicol, que tem a temperatura controlada por cacab através de um banho térmico.

3.2.4 Reservatorio de refrigerante

O reservatorio de refrigerante, indicado na Fig8)(3 constituido de um cilindro de
aco inoxidavel conmD;= 650 mm e altura de 150 mm, sendo sua capacida@éna de
aproximadamente b Este reservatdrio permite estabilizar a pressamtendo estaveis as

condicOes durante os experimentos.

3.2.5 Filtro de secagem

Um filtro secador para refrigerantes da marca f@asf modelo DML 052 com
capacidade de 4.600 kPa encontra-se junto a erdoaeedidor de vazao Coriolis.

3.2.6 Bomba

Uma bomba de deslocamento positivo da marca Grppchmodelo PM 8014,
indicada na Fig. (3.10), é responsével pela cigéidalo refrigerante ao longo da bancada. Tal

bomba opera com tensdo de 180 V, com rotacdo maden3a800 rpm.
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A vazao da bomba é estabelecida por meio de utnot®mle velocidade. Um ajuste
fino da vazéo é determinado por meio de uma liljx@asscontendo uma valvula do tipo

agulha.

3.2.7 Instrumentacao da bancada

3.2.7.1 Medidor de vazao massica

A vazdo massica € medida por um medidor do tipdo® da marca Siemens,
modelo MASS 2100 — DI 1.5, indicado nas Figs (8.83.10), com capacidade de leitura para
vazbes entre 0 e 18 g/s. Sua leitura é dada emnterelétrica na faixa entre 4 e 20 mA e sua
incerteza da ordem de 0,1 % em relacdo ao fundschda. Junto ao medidor, ha o sensor de
leitura (MASS 6000) e ajuste, responsavel pelocemhd sinal ao sistema de aquisicdo de

dados.

3.2.7.2 Transdutores de pressao

Na entrada da sec¢&o de teste utiliza-se um treorsde presséo absoluta Warme do
Brasil, modelo WTP-4010, com faixa de operacdo de ™0 kPa. Sua leitura € dada em
tensao na faixa de 0 a 10 V e incerteza de 0,5 %mtesAda secdo de teste e apos a secédo de
visualizacdo encontram-se os terminais do transdig@resséo diferencial da marca Zurich
do modelo PSI.EX.H.DIF, que opera na faixa de M&Ra cuja leitura € dada em tenséo
entre 0 e 20 mA, com incerteza de 0,25 %. Sua tuégéedir a diferenca de pressao entre a
entrada da secéo de teste e a saida da secaa@esisfio. Os terminais do transdutor foram
conectados a tubos de cobre, cujas extremidademtemm-se acopladas aos suportes de

fixacdo da secdo. Ambos os transdutores sao apedssma Fig. (3.10).

3.2.7.3 Termopares

Dois termopares séo utilizados para determinamaleeira intrusiva, a temperatura do

refrigerante na entrada da secdo de teste e said®gdio de visualizacdo. Para isso, 0s

termopares sdo inseridos dentro dos tubos mantspde pontas no centro da seccao
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transversal. Tais termopares sdo de niquel-cropwm ) da marca Omega, com 0,076 mm de
espessura e incerteza de £ 1 °C, conforme fabecant

3.2.7.4 Sistema de aquisi¢cao de dados

Um sistema da aquisicdo de dados, indicado na (Bi@0), € composto de um
multimetro Agilent modelo 34970A, conectado a um microcomputador R&232. Um
programa desenvolvido ermabView é utilizado para monitorar as condi¢cdes de vazdo,
temperatura e pressdo, bem como para realizar igi@ou dos dados medidos para as

diferentes condi¢des de teste.

Leitor do medidor Medidor de vazio

Transdutor de pressdo
diferencial

Transdutor de pressdo
absoluta
'

Figura 3.10- Visualizacao da bancada experimental &m 1,0 mm (LETEN — UFSCQC).

3.3 PROCEDIMENTO EXPERIMENTAL PARA O DIAMETRO DE 2,6 mm
3.3.1 Testes monofasicos
Os testes realizados com escoamento monofasicpdémbjetivo principal validar a

bancada experimental e os procedimentos adotaetesimdnando as perdas de calor, tanto no

pré-aquecedor, quanto na secdo de teste. Tambtsmder os coeficientes de transferéncia
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de calor e a queda de pressédo por atrito, comparemul correlacdes estabelecidas para o
escoamento interno monofésico do refrigerantedigui

Todos os experimentos sao realizados fixandotemperatura do refrigerante no sub-
resfriador e condensador, garantindo assim o dentle sua pressao estatica. Com a
temperatura e pressdo do refrigerante controladabelece-se a vazdo massica desejada,
primeiramente ajustando o controle de velocidadbataba e em seguida, fazendo o ajuste
fino por meio da valvula localizada hg-pass Em todos os experimentos, deve ser garantida
a condicao de liquido sub-resfriado ao longo deaopéecedor e da secao de teste, evitando a
vaporizagdo. No escoamento monofasico, analisatarge a transferéncia de calor para
diferentes condi¢des de aquecimento, como a quegeedsao para situacdes adiabéticas.

A Tab. (3.1) apresenta as condi¢cdes para os tesinefasicos realizados. Nos testes
para avaliar a queda de pressdo foram consideradagliferentes vazGes massicas
apresentadas na tabela, ja para os testes deetéargh de calor, para cada vazdo massica
deve-se testar o efeito da variacdo do fluxo dercs secdo de teste e o célculo das perdas

térmicas. Foram registrados dados de temperapnmessdo nas duas secdes durante os testes.

Tabela 3.1 - Faixa de parametros utilizados nosraxgntos de escoamento monofasico em
mini tubo de 2,6 mm.

Fluxo de calor na secao de tesfe[kW/m?] 0, 20, 34
Fluxo de massd&; [kg/m?3s] 188, 240, 280 e 370
Poténcia aplicada ao pré-aquece@pg, [W] 0, 35,82,112 e 188

3.3.2 Testes em ebulicdo

Para realizacdo dos experimentos de ebulicacimente deve-se ajustar a bancada
de modo a evitar oscilagcdes de pressao e verdjgaro refrigerante esteja na condigéo de
liquido comprimido. Isto é feito pelo controle demiperatura dos banhos térmicos do
condensador e do sub-resfriador. Uma vez estafléizatemperatura dos banhos, a vazéo
massica do refrigerante é ajustada através dooterte velocidade da bomba. Em seguida, é
estabelecida a condicdo de saturagdo inicial pglee@mento do refrigerante no preé-
aquecedor. O controle da temperatura de saturag@alizado pela pressdo e com o auxilio
dos banhos térmicos. Apés alcancada a condicaatdeagdo, a secao de teste é aquecida a

uma poténcia pré-estabelecida, mantendo a condigiosaturacdo ao longo de seu
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comprimento. O titulo de vapor desejado na entdal@ecdo de teste € obtido através do
ajuste de poténcia aplicada no pré-aquecedor, nm@mtedos 0s outros parametros fixos.

Uma vez alcancada a estabilidade de todos os parx@menvolvidos, coletam-se todos
os dados por meio do multimetigilent Paralelamente sédo registrados os padrbes de
escoamento com o auxilio da camera de alta veldeidaste procedimento é realizado para
diferentes condi¢des de aquecimento do pré-aqueesti secdo de teste, e diferentes vazdes
massicas, sempre garantindo a condicdo de saturag@urada da secao de teste.

A Tab. (3.2) apresenta a faixa utilizada dos patérseconsiderados nos testes de

ebulicdo do R-600a para o tubo de 2,6 mm.

Tabela 3.2- Faixa de parametros utilizados nos experimerdgoslullicdo convectiva do
R - 600a em mini tubo de 2,6 mm.

Fluxo de calor na secéo de tesfbs7 [kW/m?] 28,56,100 e 134
Fluxo de massd; [kg/(m2s)] 188, 240, 280 e 370
Temperatura de saturacd@s [°C] 22
Pressdo médi®sy [kPa] 323,50
Poténcia aplicada ao pré-aquece@pg, [W] 35,80, 110 e 190

3.3.3 Tratamento dos dados experimentais
3.3.3.1 Escoamento monofasico
3.3.3.1.1 Determinacéo das perdas de calor no pré-aqueceda gecao de teste

Para estabelecer a confiabilidade na determinagferimental dos coeficientes de
transferéncia de calor, inicialmente realizam-séetemonofasicos com o refrigerante no pré-
aquecedor e na secao de teste, para condicOeslesidds de fluxo de calor e vazdo massica.
A partir dos dados de temperatura e presséo, eamahae as perdas de calor em ambas as
sec¢Bes comparando com a poténcia elétrica forneggtam, conforme Eq. (3.2) a eficiéncia
do processo de transferéncia de calor é calculeldaionando a taxa de calor dada pelo

balanco de energia na sec¢ao, e a poténcia aplicaiha,

_ rhis =ie)

P (3.2)
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onde/ é a eficiéncia,m a taxa de massg,e ie as entalpias do refrigerante na condi¢céo de
saida e entrada da secdo, respectivamerReg @ poténcia elétrica fornecida. O célculo da

eficiéncia é realizado tanto para o pré-aquecedantp para a secao de teste.

3.3.3.1.2 Determinacdo do coeficiente de transferéncia deorcdbcal em escoamento
monofasico

Para o calculo do coeficiente de transferéncianidieitas as seguintes consideracoes,

tanto para o caso de escoamento monofasico, gpard@ escoamento com ebulicdo:

- Taxa de calor na direcéo axial € consideradardesel;

- A geracgdo volumétrica de calor por efeito Joal@ortanto o fluxo de calor, sdo uniformes
ao longo do tubo, tanto no pré-aquecedor, come@c&@osde teste;

- A queda de pressao na secéao de teste € uma fiimgdodo comprimento do tubo.

Na secao de teste, a temperatura meéchh da parede externa é obtida pela média das
temperaturas medidas no perimetro do tubo em umia pasi¢cdaz ao longo do tubo. A
Fig. (3.11) apresenta a distribuicdo dos termopace®ongo da parede externa da secao de
teste nas cinco posicdes estabelecidas: 0; z2=46 mm;z = 93 mm;z; = 139 mm e
Zz5= 185mm.

Para os pontos extremas e z;, a temperatura média da parede extemg, €

determinada pela média das medidas superior édanféé para os pontos intermediarigsz;

e z4, a temperatura média local da parede externaeéndietada pela Eq. (3.3),

T +T e+ T +Thei
= esu e dir e&es einf er
Tpe= pesup " 'p y peesq” ' p (3.3)

ondeTpe,sup€ Tpe,infer COrrespondem as temperaturas na posi¢éo supeeionésrior do tubo,

respectivamente, Be,dir € Tpe,esqS80 as temperaturas de parede na parte direiguerda da

secao de teste, respectivamente, conforme mosteafa. (3.11).

z3 |
|

24 1

L(z1) Liz2) L A23) L21) Tlz5)
————
Z3 |

—zy—]

|

|

|

Figura 3.11 — Arranjo esquematico das cinco posi¢des conterdmopares ao longo da
parede externa da secéao de teste.
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O coeficiente de transferéncia de calor médiollpeaa escoamento monofasico é
determinado pela Eq. (3.4),

- _ q'st
h = — s
exp-s7(2) (Tpi (2) = Tret (2))

(3.4)

ondeT, (2 € a temperatura média local da parede intefpdz) corresponde a temperatura

média local de saturacdo do refrigerantg & representa o fluxo de calor aplicado a secéo de
teste.

O fluxo de calor da secéo de tegteré definido pela Eq. (3.5),

_NstPst

q'st A

_ (3.5)
pi

onde, por sua vezgsrté a eficiéncia da transferéncia de cal®r é a poténcia aplicada, e,
portanto, o produto corresponde a taxa de caltivafeente aplicada a se¢éo de test, &

a area da superficie interna da secao de testia@agpela Eqg. (3.6),

A, =7D;L (3.6)

ondeD; é o diametro interno do tubd_ecorresponde ao comprimento da sec¢éo de teste.
A temperatura média local do refrigerante é daala palanco de energia na secédo de

teste em cada posi¢cdoconforme Eq. (3.7),

_ _ " 7D,
Tet (9 =Tpe() + 5120 7 .7
mc,

ondec, € o calor especifico do refrigerante.
Ja a temperatura média local de parede internaafoulada assumindo a conducao

radial através da parede do tubo, sujeito a geliagéima de calor, segundo Eq. (3.8),

- = q 2 2 ¢ 2. [T
Tpi(z)_Tpe(z)+4lf; (re -, )— 2;; ro |n[r—j (3.8)
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onde gs; corresponde ao calor gerado na espessura do tbsegho de testd, € a
condutividade térmica do aco inoxidavel, cujo vaonsiderado foi de 14,9 W/(mK)rger;
correspondem aos raios externo e interno do tulsecko de teste, respectivamente.

O calor gerado na secéo de teste € dado peld.ByY. (

Ost NstPst
= 3.9
Vesp  (re” —1;°)7L (3:9)

Qst =

sendoVesp0 volume da parede do tubo da secao de teste.

3.3.3.1.3 Determinacéo da queda de pressdo no escoamentofasicm

A queda de pressdo em escoamento monofasico adimBagerada por perdas por
atrito e por perdas localizadas na entrada e sasléubos.

Experimentalmente, foram medidas as pressées radard saida do pré-aquecedor, e
na secao de teste, diretamente pelo transdutarededm diferencial.

A queda de pressao por atrito € determinada elé3EL0),

G2L
2D; oy

gyt = f (3.10)

ondef € o fator de atritop; a massa especifica do refrigerante em estadoqdeldi

comprimido €G representa o fluxo de massa, dado pela Eqg. (3.11),

G=—o (3.11)

ondem € a taxa de massagcorresponde a area de escoamento da secéo de teste.

Teoricamente, em escoamento monofasico, o regapendle do numero de Reynolds,
Re Para condicbes de escoamento laminar plenames&nblvido, o fator de atrith, em
funcéo deReé dado pela Eqg. (3.12).
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_64
Re

f (3.12)

J4 para as condicbes de escoamento de transicdorbalento plenamente
desenvolvido, e desprezando a rugosidade do tuladoiode atrito pode ser determinado pela
correlacdo de Petukhov (1970), conforme a Eq. J3v&Hda para 3.008 Re< 5 x 16,

validado para tubos com diametro interno superiaresnm.
f = (079In Re- 164) 2 (3.13)

Considerando a rugosidade do tubo, o fator déoaimbém pode ser determinado
pela correlacdo de Haaland (1983), descrita, ppven, pela Eq.(3.14),

107) 2

f =1-18log1g 6R’9e+(37eD_ ] ° (3.14)
d Ui

onde e representa a rugosidade relativa da parede intansecdo de teste, definida pela
Eqg. (3.15),

e=—2 (3.15)

Uma vez estabelecida a queda de pressao por, atrgerda localizada na entrada e

saidaApes pode ser determinada pela Eq. (3.16),

Apes = Apexp ~ APyt (3.16)

ondeApexp representa a queda de pressdao medida pelo transéybressao diferencial.

3.3.3.2 Escoamento em ebulicdo

3.3.3.2.1 Determinagao do coeficiente de transferéncia dercah ebulicdo
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A condicdo de entrada do refrigerante na secateste € estabelecida pelo pré-
aquecedor. Para uma poténcia de aquecimBgpfpconhecida, a entalpia de entrada do pré-
aquecedori. _ps € determinada a partir da temperatura e presséefidgerante na condicéo
de liguido comprimido. Assim, a entalpia de saidaptdé-aquecedor, que corresponde a
entalpia de entrada da sec¢éo de testg, € determinada a partir de um balangco de energia

nesta secédo, conforme a Eq. (3.17),

_ ppPea

lesT = *

e-PA (3.17)

onde o produtagy,, Pparepresenta a poténcia térmica efetivamente apliaagaé-aquecedor.

Por meio da entalpia de entrada da secédo de tedtela-se o titulo de entrada da

secao por meio da Eg. (3.18),

[ =i
X ggr = —23— (3.18)

Iy

ondei, € a entalpia do liquido saturadpé a entalpia do vapor saturadip, @epresenta o calor
latente de vaporizacéo para a condicao de satudecaressao e temperatura.

O coeficiente de transferéncia de calor por cogd&eanédio local para escoamento
com ebulicdo é calculado pela Eq. (3.19),

_ B qll ST
R sr(2) = =ST 3.19
o Tpi _Tsat ( )

onde Tsy € @ temperatura de saturacdo do fluido que, poivem, é funcdo da pressao de
saturaca@sa
Ja a pressao de saturacao € considerada comangd® finear do comprimento da

secao de teste, dada pela Eq. (3.20),

A
psat(z) = Psat-e-sT + Tp z (3)20
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onde psae-stCOrresponde a presséo de saturacdo medida nasem@asecdo de testep
representa a variagdo de pressdo entre a entradéd@ da secdo de teste medida pelo

transdutor de presséo diferencial.

3.3.3.2.2 Determinacgao da queda de presséao por atrito no@semto com ebulicdo

Para o escoamento com ebulicdo, a queda de préss@wma das componentes do
atrito, das perdas por entrada e saida da secaueda de pressdo por aceleracdo. Assim a

queda de presséo devido ao atrito na se¢do deétdatia pela Eq. (3.21),

Apatrit = APexp ~ APes ~ APac (3.21)

ondeApayit, € a perda de presséo por afritpeyp € a queda total de pressdo medidasé a
queda de pressédo localizada de entrada e salgg. corresponde a perda de pressao por
aceleracao.

A perda de pressdo por aceleracdo é causada pelentdo do volume especifico
durante o processo de vaporizacdo. Tal queda dedwe calculada pelo modelo homogéneo
(THOME, 2010) para dois pontos da sec¢éo de tesgeinsio a Eq. (3.22),

2 _ 2 2 _ 2
Ap,. -G2 Xy + 1-X,) Xy + @-X5) (3.22)
FVipue @=FVy)pi, ) FVo0,, (L-FV3)p0, 1

sendop, e py, as massas especificas do refrigerante nos estadgjddo e de vapor,
respectivamentexX € o titulo de vapor e a fracdo de va#d, € dada pela Eq. (3.23) do

modelo homogéneo, que considera a relacdo entimamaspecificas e titulo de vapor.

X

_ A
FV = X %) (3.23)

Py P

Neste modelo considera o escoamento bifasico,aso tquido e vapor, como um
escoamento monofasico tomando-se a média das ¢uedes do fluido que, por sua vez,
depende do titulo de vapor.
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Os titulos de vapor, bem como as massas espsciflependem da presséo e da
temperatura de saturacao.

3.4 PROCEDIMENTO EXPERIMENTAL COM O TUBO DE DIAMETRO DE,0 mm

Na bancada de testes descrita na se¢ao 3.2 faalmados experimentos com o
isobutano em escoamento monofasico, verificandteitoedo reducdo do diametro do tubo.
As condi¢cdes da bancada foram ajustadas fixando{senperatura do refrigerante junto a
entrada da secéo de teste e com a temperaturas&iprao refrigerante controladas, a vazao
massica desejada é estabelecida por meio do ameolkelocidade da bomba. Os ajustes
finos sao realizados com o auxilio das valvulaallpadas junto a bomba, medidor de vazéo e
antes da secédo de teste. A condicao de liquidoesibado é garantida com base no controle
de temperatura e pressdo, com o auxilio dos treoredude pressao e termopares indicados na
Fig. (3.10).

Os testes para a determinacdo da queda de premsdn fealizados para quatro
distintas vazdes massicas. A Tab. (3.3) apresentzoadicbes para os testes monofasicos

adiabdticos realizados na bancada de testes entdigues

Tabela 3.3 Faixa de parametros utilizados nos experimergassdoamento monofasico em
mini tubo de 1,0 mm.

Fluxo de calor na secéo de tesfe[kW/m?] 0
Fluxo de mass& [kg/m3s] 440, 556, 740 e 930
Temperatura média do refrigerante [°C] 8

3.4.1 Tratamento dos dados experimentais

3.4.1.1 Determinacao da queda de pressdo no escoamentdasion

A Fig. (3.12) apresenta um esquema da distribuilg@operdas de presséo existentes

entre os terminais do transdutor de pressao dieren



65

—AP— AP | oy — | .
N

() A A (T) Bateotid>
Bos: SF S L — P
T e (D Qe

| |
| &pexp |
Figura 3.12 — Arranjo esquematico das perdas de pressaocdevadas.

A queda de pressdo em escoamento monofasico diabé deve as perdas devido
aos efeitos de expansatpexpan € contra¢adpeons, €ntre 0s tubos com diferentes diametros e
perdas por atrito. Neste caso, consideram-se @apee pressao por atrito em: (1) tubo de
cobre interligando os terminais dos transdutorgsredeséo absoluta e diferencial e termopar a
sec¢ao de test@parit1); (2) secao de testelpayivz); (3) secdo de visualizaGadpaiyz), € (4)
tubo de cobre que interliga a secdo de visualizagiiderminal do transdutor de pressao
diferencial e termopadpatia).-

Assim, a perda de presséo total na secéo dedlpsig,€ dada pela Eq. (3.24).
Apexp = (Apatrti @ + Apatrti 2 + Apatrti 3) + Apatrti 4 + Apcontr + Apexpan) (3-24)

A queda de pressado por expansao, conforme Fox,oNwlD e Pritchard (2004), é
dada pela Eg. (3.25),

2 2
D, \
Apexpan =P 4 1_[ © J ( m(3)) (325)
Di(4) 2

onde i corresponde a massa especifica da fase liquidafdgerante determinada com

base na temperatura e pressdo medidas apés adseg@oalizacéo. As variave¥is e D)
representam os diametros internos do tubo de cebréda secdo de visualizagéo,
respectivamente. J&ys) corresponde a velocidade média do fluido na sdedasualizagéo

que, por sua vez, é definida pela Eq. (3.26).

4m

M P —
P13 D)

(3.26)
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A queda de presséo por contracao é definida peléEY).

(Vm(z) )2

Apcontr = 015pl @ 3-17)

As componentes das quedas por atrito das partes (4) podem ser determinadas
diretamente pela Eq.(3.10). A queda de pressaatpty na secao de teste pode ser estimada
com base na razdo de seu comprimento e o compantetal (secdo de teste + se¢do de

visualiza¢do), como apresentado na Eg. (3.28),

148

Apatrit (2) = [Apexp - (Apatrtl (1) + Apatrti (4) + Apcontr + Apexpan)] 0-48+ 13Q

(3.28)

onde 148 e 130 representam os comprimentos da sdeateste e de visualizacgéo,
respectivamente. Ou seja, obtém-se a queda deipreassecdo de testes, descontando-se a

queda obtida na secao de visualizacao.
3.5 INCERTEZAS
As incertezas da instrumentacéo e das fontes @a@atreferente a bancada de testes

contendo diametro interno de 2,6 mm séo apresentaddab. (3.4) com base nas indicacdes

dos fabricantes.

Tabela 3.4- Valores de incertezas de sensores e atuadoizadds na bancada de

testes.
Grandeza Sensor / Atuadores Incerteza
Temperatura Termopar Tipo E +1°C
Vazao massica Medidor Coriolis 0,005 g/s
Pressao absoluta Transdutor de pressao absoluta % &%)
Presséo diferencial Transdutor de presséao difeakenci 0,1 % (FS)
Corrente: (0,1 % +12mA)
Poténcia elétrica Fonte de corrente continua e

tenséao: (0,1% + 500mV)
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As incertezas dos valores dos coeficientes defed@mia de calohf(2), e dos titulos
de vapor,X, foram determinadas pelo método de incertezas paoleag(JUNIOR, 2011),

cujas equacdes resultantes sdo apresentadas NO@NEX
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4 RESULTADOS

Neste capitulo, serdo apresentados os resultagdsstes em escoamento monofasico
adiabatico para o caso dos tubos com 1,0 e 2,6 erdidmetro interno e em ebulicdo

convectiva para o caso do tubo de 2,6 mm de dianrggrno.

4.1 ESCOAMENTO MONOFASICO

Dos testes monofasicos, verificou-se que a perdecaler nas secdes de preé-
aguecimento e testes e, portanto a eficiéncia @asfiEréncia de calor depende,
principalmente, da vazdo massica, diminuindo codinanuicdo desta. Na secdo de teste a
eficiéncia, /st ficou em torno de 88%, para as menores vazoes,9%%e para as maiores.
Estas eficiéncias foram consideradas nos calculas pbtencdo do coeficiente de
transferéncia de calor na ebulicdo convectiva.

Com o intuito de validar a bancada experimentallizeu-se a andlise das perdas de
pressdo em escoamentos monofasicos adiabaticos phéanetro de 2,6 mm. Tais perdas
foram determinadas tanto no pré-aquecedor, quansecéo de teste. A Fig. (4.1) apresenta a

variacdo da queda de pressdo nas duas se¢fes@n diannimero de Reynolds.

2,5
# Secdo de Testes
2 | ePré-Aquecedor ¢
R
= L 4
g 1.5
i
Y- * *,
A 4
¢ A 4
0,5 -
<
0 T T T
2000 3000 4000 5000 6000

Re -]
Figura 4.1 — Queda de pressao no regime monofadiebatico no pré-aquecedor e na secao
de teste.
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Observa-se que em ambas as se¢des, 0 aumentoddadguperessao é proporcional ao
aumento ddre ParaRe< 3.000, a influéncia da vazdo méssica ndo é @ist@@da em ambas
as secOes, indicando assim, valores muito proxirR@sém, com o0 aumento da vazao
massica, torna-se mais evidente a diferenca norgonda queda de presséo entre a secao de

teste e o pré-aquecedor. Contudo, tal comportameetodeve a diferenca entre os
comprimentos de ambas as sec¢des.

4.1.1 Efeito do regime de escoamento

Analisou-se anfluéncia do regime de escoamento, atravéfkdosobre a queda de
presséao e fator de atrito na secao de teste dotofiaide 2,6 mm. Observa-se, a partir dos
resultados da Tab (4.1), que com 0 aumento daidelde massicds, ocorre 0 aumento da

queda de pressadp, e a diminuicédo do valor do fator de atrito,

Tabela 4. 1- Resultados da queda de pressédo made¢aste e fator atrito obtidos
experimentalmente com diametro interno de 2,6 mm.

Glkg/(m?)]  Re[-] Ap[kPa]  feq [-]

196 2774 0,116 0,04898
272,4 3762 0,207 0,04567
367,2 5130 0,318 0,03836

587 6873 0,880 0,03409

A comparacao entre os fatores de atrito experinged&terminados na secéo de teste
e os preditos pelas correlagbes de Blasius (19¥&)ykhov (1970) e Colebrook (1939) é
mostrada na Fig. (4.2). E o fator de atrito experital apresenta valores muito préximos aos
preditos pelas correlacdes, sendo que em relacéoridacdes de Blasius (1913), Petukhov
(1970) e Colebrook (1939) os erros meédios foram 2J&7 %, 2,29% e 2,81%,

respectivamente. Este resultado pode ser atritadgg@feitos de entrada e saida sobre a queda
de pressao.
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Figura 4.2 — Comparacao entre os fatores de aijerimentais e os preditos pelas
correlacoes.

4.1.2 Efeito do didmetro

O efeito do diametro sobre a queda de pressdoopeaao de escoamento monofasico
adiabatico foi analisado para diferentes regimessd®amento utilizando as duas bancadas
experimentais. Neste caso, todos os testes, emsaasbhancadas, foram realizados com a
temperatura e pressao controladas para garargtademonofasico. A Fig. (4.3) apresenta a
queda de presséo total em funcdo do nimero de RisyRe E possivel observar influéncia
do diametro interno com o aumentoRle Para o tubo com diametro interno de 1,0 mm em
regime de escoamento turbulenRe@ 3.200) a queda de presséo total chega a sezxe3 ve
maior que do tubo de 2,6 mm sob 0 mesmo regimsaEeento.

Este efeito € causado pelo aumento da tenséosdiainento na parede interna do
tubo devido a reducgdo do didmetro. Consequentemerfigdor de atrito aumenta, tornando a
contribuicdo da queda de pressao por atrito méistes resultados estdo de acordo com 0s
trabalhos apresentados por Yan e Lin (1998) et@l.(2007).
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Figura 4.3 — Efeito do diametro sobre a queda dss@o total.

4.2  EBULICAO CONVECTIVA

4.2.1 Resultados das incertezas propagadas

Foram determinadas as incertezas propagadas ticieue de transferéncia de calor,
hexp € do titulo de vapo. O desenvolvimento dos calculos de tais incertézagresentado
no ANEXO A. Neste caso, as incertezas propagadamfdeterminadas para cada resultado
obtido, levando em consideracéo a velocidade m&&secos fluxos de calor aplicados tanto
no pré-aquecedor quanto na se¢do de teste. AZ.ab.apresenta as médias destas incertezas
em funcéo da velocidade massica.

Tabela 4. 2 — Resultado das médias das incerteapagadas referentes ao coeficiente de
transferéncia de calor e titulo de vapor.

Glkg/(m?s)] gy [KW/(mM2K)] % oX [ -] %
188 1,13 17,41 0,005 4,86
240 0,71 14,49 0,004 7,41
280 0,72 13,92 0,003 8,11
370 0,90 16,87 0,003 5,63

Observa-se gque o coeficiente de transferéncia lde @aresenta uma incerteza média

inferior a 18 % para todas as velocidades massimasideradas. Ja a incerteza do titulo de
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vapor nao excede os 8% para as mesmas condicOoe®dBe as incertezas agregadas ao

célculo dedh,,,e dX , a incerteza a da temperatura medida pelos teme®gaa que apresenta

maior significancia, mesmo tendo sido reduzida & Y{dado do fabricante) para 0,42 °C
com base na incerteza propagada, levando-se entde@tsio a incerteza do termémetro de
referéncia utilizado na calibracdo dos termopaf@sprocedimento para a obtencdo da

incerteza propagada da temperatura € claramergseappado no ANEXO A deste trabalho.

4.2.2 Coeficiente de transferéncia de calor na ebulicAmaovectiva

4.2.2.1 Efeito da velocidade massica

O efeito da velocidade massi€a, sobre o coeficiente de transferéncia de chlgg, €
apresentado nas Figs. (4.4) e (4.5) para os flde<alor,q’s, de 28 e 56 kW/mz2,
respectivamente. Neste caso, o efeito@diminui a medida que o fluxq” st aumenta,
conforme Fig. (4.5). Também se verifica atravésklgs (4.4) e (4.5) que o coeficiertig,
aumenta até atingir um valor maximo, para entdoegama diminuir. Quanto maior for®@e
menor 0q”st, este valor maximo se da a menores titulos deryXp Por exemplo, para
G = 370 kg/(m2s) " st = 28 kW/m?2, oheyp, maximo é atingido enX = 0,22. Para mesma
velocidade massica @& st = 56 kW/m?2, ohe,, € maximo é atingido erX = 0,3. Ja para
G = 188 kg/(m2s) e fluxos de calor iguais a 28 ekBEmz, os titulos correspondentes aos
valores maximos dbey,Séo 0,58 e 0,65, respectivamente. Estes resulesias de acordo
com os publicados por Shin, Kim e Ro (1997) e keal. (2006) para R-600a em tubos
convencionais e por TibiricA e Ribatski (2010) p&d34a em mini tubos. A subita
diminuicdo deh, a partir de um dado titulo de vapor, pode indqa se atingiu o inicio da
secagem sobre a parede interna da secdo de teste, mencionado por Shiferaet al.
(2007). Segundo Pettersen (2004), para condicdefluges de calor mais elevadas, o
surgimento dos coeficientes de transferéncia d# cadximos sdo obtidos ao longo de titulos
de vapor mais baixos devido ao predominio de esentmmanular. Logo em seguida, tais
coeficiente diminuem, indicando inicio de secagembres a parede da secdo de teste.
Também é possivel observar, principalmente a miatkig. (4.5), que ha pouca influéncia da
velocidade massica sobre o coeficiente de transfexré&e calor parX < 0,1, indicando o

predominio da ebulicdo nucleada, neste caso.
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Figura 4.4 — Efeito da velocidade massiBano coeficiente de transferéncia de cahppara
fluxos de calorq” st, de 28 kW/mz.

4.2.2.2 Efeito do fluxo de calor

As Figs. (4.6) e (4.7) mostram o efeito do fluxeoadlor na secéo de testesy, sobre
o coeficiente de transferéncia de calbg, para velocidades massicaS, de 188 e
280 kg/(m?2s), respectivamente. O coeficigntgaumenta com o incremento do flugbst na
regido comX < 0,45. Conforme @ staumentahex, aumenta na regido de baixos titulos de
vapor e tende a diminuir para titulos elevados,acsm pode verificar na Fig. (4.6). Para as
condicdes com baixo titulo de vapor, a ebulicdoleada é considerada o mecanismo
predominante para o processo inicial de vaporizapéacipalmente em condicdes com
elevadogy” st (KEN e CORNWELL, 1997; YAN e LIN, 1998; CHGit al.2007).

Ja para os casos onde> 0,45, o efeito da ebulicdo nucleada é suprimiolmando
menor o efeito do fluxo de calor sobrég, devido a condi¢cdo de secagem sobre a parede do
tubo. Tendéncias semelhantes sao observadas ndmlhts desenvolvidos por

Vlasieet al.(2004) e Choet al.(2007) para outros refrigerantes em tubos de ndidaretro.
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Figura 4.5 — Efeito da velocidade mass@ano coeficiente de transferéncia de cahppara
fluxo de calor degy” st= 56 kW/m2,
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Figura 4.6 — Efeito do fluxo de calor aplicado pad® de testg’ st, sobre o coeficiente de
transferéncia de caldn, paraG= 188 kg/(m?2s).
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Figura 4.7 — Efeito do fluxo de calay, st, no coeficiente de transferéncia de calor para
G = 280 kg/(m3s).

4.2.2.3 Efeito da espessura da pelicula de liquido no mtrindo tubo

Para cada posicanao longo do comprimento da secéo de teste, Figjl)3foram
calculados os coeficientes de transferéncia de esmbquatro pontos no perimetro do tubo
(Fig. (3.6)). O comportamento local do coeficiendg € apresentado na Fig. (4.8) para o caso
de G = 370 kg/(m2s) &" st = 100 e 134 kW/m2. Tais resultados foram obtidasposicédo
7z = 139 mm da secdo de teste. E possivel obsenarpgta ambos os fluxo de calor
aplicados o coeficiente de transferéncia de cadipdrte superior do tubo apresenta os
maiores valores.

Este efeito pode ser causado pela variagcdo dasspedo filme liquido ao longo da
circunferéncia do tubo, conforme observaram Shim & Ro (1997) em experimentos com o
refrigerantes puros e misturas azeotropicas. Asssipg da camada liquida na regido superior
do tubo é mais fina que nas laterais e no fundaddeao efeito da gravidade, causando uma
menor resisténcia térmica e diminuindo a diferesgiae a temperatura da parede interna e a
temperatura local de saturacdo do fluido. Resultailmilares foram obtidos por Tibirica e
Ribatski (2010) utilizando R-134a e R245fa em ubotoom 2,3 mm de diametro interno.
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Figura 4.8 — Variacao do coeficiente de transfaeéde calor no perimetro do tubo para
G = 370 kg/(mzs).

4.2.3 Queda de presséao na ebulicdo convectiva

A queda de pressdo na ebulicdo convectiva foiisathl levando-se em conta a
influéncia da velocidade massica e o fluxo de calgosto a secdo de teste. A queda de
pressdo medida experimentalmente € constituidespela das seguintes contribui¢cdes: perda
por atrito, queda por aceleracdo e queda por sefdi#centrada e saida. A Fig. (4.9) apresenta
separadamente as queda de pressdo em 67 tesieadomalpara efeito de comparacéo.
Observa-se que, em todos os casos, a queda deiqrpes atrito apresenta a maior
contribuicdo, sendo responsavel, em média, por784,89a queda de pressdo medida
experimentalmente. Em seguida, vem a queda dedorgss aceleracdo, responsavel por
14,6% da perda total. E por fim, a queda de pregséefeitos de entrada e saida representa,
em meédia, 0,34 % da queda de pressdo total, podsadoconsiderada praticamente

desprezivel em todos os testes.
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Figura 4.9 — Contribui¢cdes das quedas de pressaotdwos testes.

O gradiente de pressao por atrito na ebulicdo aiiveena secéo de teste em funcéo
do titulo de vapor, para diferentes velocidadessinas e para um fluxo de calor constante de
34 kW/m?2 é apresentada na Fig. (4.10).
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Figura 4.10 — Efeito do fluxo de massa sobre oigraie de presséo por atrito em funcéo do
titulo de vapor parg” st=34 kW/mz,
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E possivel observa-se que, com o aumento da ualhei massicai, ocorre o
aumento da queda de presséo por atrito. Poréemivakse também o aumento da queda de
presséao por atrito em funcdo do titulo de vapor, gaste caso, esta relacionado ao aumento
da velocidade da fase de vapor e a efeitos caugmiias perdas por aceleracdo. A queda de
pressdo em funcdo do aumento da quantidade de &sjdodiretamente ligada aos regimes de
escoamento formados com o aumento do vapor ao ldogescoamento. No caso do
isobutano, o regime anular mostra-se predominapteta deX > 0,4. Tendéncias similares
foram apresentadas por Pamitetnal. (2010) utilizando cinco diferentes refrigerantes e
seus experimentos.

Ja a Fig. (4.11) apresenta o efeito do fluxo dercobre a perda de carga por atrito
por unidade de comprimento, para diferentes fluxiess massa. Para as condicdes
experimentais realizadas, observa-se a influéreifudo de calor sobre a perda de carga por
atrito e a dependéncia em relacdo ao fluxo de massa tendéncia se deve a dependéncia da
perda de carga em relacdo a vazao, cujo aumentop@rpional ao aumento do titulo de
vapor e ao fluxo de massa. Tais resultados tambémfobservados no trabalho de Saisorn,
On e Wongwises (2010).
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Figura 4.11 — Efeito do fluxo de calor sobre a peatd carga.
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4.3 COMPARACAO DOS RESULTADOS COM CORRELACOES DA LITERNRA

4.3.1 Coeficiente de transferéncia de calor

Os resultados experimentais dos coeficientes desfagéncia de calor foram
comparados com os preditos pelas correlacdes pgegppara mini-canais apresentadas nos
trabalhos de Kandlikar e Balasubramanian (2004angh Hibiki e Mishima (2004), Saitoh,
Daiguji e Hihara (2007), Cheaital. (2007) e Bertsch, Groll e Garimella (2009).

O desempenho dos modelos é avaliado pelos parénestiatisticos constituidos pelo
erro médio relativo (MBE), que indica a variacatrems valores calculados e os medidos, e
a raiz do erro quadratico médio (RMSE), que indichspersao da regressao. Tais parametros
séo definidos no ANEXO D deste trabalho

4.3.1.1 Correlacédo de Kandlikar e Balasubramanian (2004)

Os resultados experimentais do coeficiente de sfieaéncia de calor foram
comparados com os obtidos pela correlacdo de Kamd#i Balasubramanian (2004) e sao
apresentados na Fig. (4.12). Do total de ponto% Shcontram-se na faixa de +35% e 62%
encontram-se acima da linha de 45° demonstransion ague a maioria dos coeficientes
preditos pela correlacdo sdo superiores aos obtikperimentalmente. De fato, esta
correlagéo apresenta um MBE de 16,3 % e a dispeya@®MSE, de 47,84 %. Tal correlacéo
originalmente ndo foi ajustada para o refrigeraisgbutano e para alcancar melhores
resultados na comparacao foi necessario ajustatar go parametro fluido-superficiBg,

aos dados experimentais deste trabalho.
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Figura 4.12 — Comparacao entre os resultados expetais e a correlacao de Kandlikar e
Balasubramanian (2004).

4.3.1.2 Correlacédo de Zhang, Hibiki e Mishima (2004)

A comparacdo entre 0s resultados preditos peleelagdo de Zhang, Hibiki e
Mishima (2004) e os obtidos experimentalmente s&esantados nkig. (4.13), onde se
pode observar que a maioria dos pontos encontaats® da linha de 45° e apenas 40,7% do
total dos pontos estdo dentro da faixa de + 35%s®d&orma, verifica-se que a correlacao
superestima o valor da maioria dos coeficientes tdmsferéncia de calor obtidos
experimentalmente. Os valores de MBE e RMSE s&8%& 80,2%, respectivamente,
indicando uma grande dispersdo dos valores obtidpesar desta correlacdo ter sido
desenvolvida para diametros reduzidos, a mesmdonagustada considerando dados para o
isobutano. Além disso, o fato dos valores estanensiga maioria superestimados pode estar
relacionado com o termo da ebulicdo nucleada cereid na correlacdo. Neste termo, mais
especificamente a equacéo para o calculo do ceeficde transferéncia de calor da ebulicdo
nucleada, otne, (Eq. C.4), € funcao de propriedades como condiatde térmica do liquido,
calor especifico do liquido, o calor latente deorgacéo, viscosidade do liquido e volumes
especificos do liquido e vapor, e 0s expoentesntE@nas sdo constantes que devem ser
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ajustadas empiricamente, conforme o fluido. Comaittlo a diferenca de propriedades do
isobutano em relacdo aos refrigerantes estudados petores, o resultado poderia ser
bastante diferente.
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Figura 4.13 — Comparacao entre o0s resultados empetais e a correlagcao de Zhang, Hibiki e
Mishima (2004).

4.3.1.3 Correlacéao de Saitoh, Daiguji e Hihara (2007)

A Fig. (4.14) apresenta a comparacdo entre ostae®dl preditos pela correlagéo de
Saitoh, Daiguji e Hihara (2007) e os experimeng@sa 0 coeficiente de transferéncia de
calor. Em relacao ao total de pontos, 50,6 % enaonse dentro da faixa de + 35%. E dentre
0s pontos localizados nesta faixa 85% séo subestgn&omo resultado, o MBE encontrado
é de -35,9% e RMSE 41,5%. Embora esta correlagfatsido desenvolvida para canais de
pequeno diametro, ela foi ajustada apenas pard ®4R- Assim, a dispersao dos dados pode
estar associada aos valores das constantes de djufsttor de intensificacdo(Eq. (C.29)) e
do fator de supress&@x Eq. (C.30)), dos termos das contribuicbes da aopa@forcada e da
ebulicdo nucleada, respectivamente, que compdenraacao.
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Figura 4.14 — Comparacao entre os resultados emxeetais e a correlacao de Saitoh, Daiguji
e Hihara (2007).

4.3.1.4 Correlacéo de Chait al.(2007)

Para o caso da correlacdo de Céibal (2007), a comparacdo entre os resultados
preditos pela correlacdo e os obtidos experimeetainé apresentada na Fig. (4.15). Neste
caso,- 55% do total de pontos estdo contidos delatrtaixa dos + 35%. Com relacdo aos
pontos fora desta faixa, em torno de 92% enconsmracima da faixa de +35% indicando
gue os coeficientes de transferéncia de calorgd@restimados pela correlacdo. Neste caso, 0
MBE é de 33,8% e RMSE de 58,12 %. Também, comoaso das correlagbes anteriores,
esta foi proposta para canais com diametros redsizgbrém néo para o isobutano. E assim
como para a correlacdo de Zhang, Hibiki e Mishi@@04), os parametros associados ao
coeficiente de transferéncia de calor na ebulicholeada, proposto pela correlagdo em
guestao, pode ter influéncia significativa na dise dos resultados referentes ao isobutano.
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Figura 4.15 — Comparacao entre os resultados exeetais e a correlacao de Choal.
(2007).

4.3.1.5 Correlagéo de Bertsch, Groll e Garimella (2009)

A comparacdo entre os coeficientes de transfeaénde calor obtidos
experimentalmente e os preditos pela correlaca®atésch, Groll e Garimella (2009) é
apresentada na Fig. (4.16). Observa-se que aprdamente 68,2% do total de pontos
encontram-se dentro da faixa dos +35%, sendo gqueekacdo a esse conjunto, 61 % dos
pontos estdo abaixo de linha de 45°, ou seja, arimalos coeficientes de transferéncia de
calor sdo subestimados pela correlagdo em queStMBE é de -19,5% e o RMSE é de
31,8%. E dentre as correlagcdes propostos, esta fpie melhor se ajustou aos resultados
experimentais. A maior contribuicdo para dispersdcontrada entre os valores preditos e
experimentais esta ligada a influéncia de parametrilizados no termo referente ao
coeficiente de transferéncia de calor por conveagdoescoamento bifasico como, por

exemplo, os niumeros de Reynolds, que consideraesnaamento das fases liquida e vapor.
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Figura 4.16 — Comparacao entre os resultados empetais e a correlacdo de Bertsch, Groll
e Garimella (2009).

4.3.2 Queda de pressao por atrito

Os resultados experimentais da queda de pressadripo foram comparados com 0s
resultados preditos pelas correlacdes propostaBrpatel (1979), Muller-Steinhagen e Heck
(1986), Traret al. (2000) e Zhang e Webb (2001).

A comparagéo entre os resultados experimentipsilds exp € 0s preditosdp/dd pred
dados pelas quatro correlacdes e modelos acimaaomi é apresentada graficamente
considerando uma faixa de erro de = 35 %. Assimocao caso do coeficiente de
transferéncia de calor, a comparacao entre a qiegaessao experimental e a predita pelos
diferentes modelos também foi realizada utilizaosiparametros estatisticos MBE e RMSE e

a comparacdao grafica dos dados na faixa de errd38e.

Correlacao de Friedel (1979)

Com base nos resultados experimentais, obteverddBE de -50,4%, indicando que
0s valores obtidos experimentalmente s&o superguasdo comparados aos da correlagéo.

J4, a dispersédo dos dados, ou o valor de RMSE2,8e%.
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Na Fig. (4.17) observa-se que poucos sao os pgaotse encontram na faixa de erro
de £ 35 %. Na realidade, apenas 13,6 % dos pommsngam-se dentro desta faixa. Isso
demonstra que a correlacédo de Friedel subestimaloges das perdas de pressao para 0s
testes realizados. Parte deste resultado se devtu@éncia do fator multiplicador adotado
pelo autor que leva em consideracao as raz6esraag®as especificas, viscosidades e fatores
de atrito das duas fases. A ineficiéncia da cagéeldambém se deve ao fato de que a mesma
nao foi desenvolvida para tubos com diametros iddazDessa forma, pode-se concluir que

esta correlacdo é ineficiente para a determinagadgueeda de pressao nos experimentos

realizados.
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Figura 4.17 — Comparacao entre os resultados exeetais e a correlacao de Friedel (1979).

4.3.2.1 Correlacdo de Muller-Steinhagen e Heck (1986)

Ja, com base nos dados experimentais e na céwetls; Muller-Steinhagen e Heck
(1986), foram encontrados MBE igual a + 65,6 %jdaddo que os valores preditos pela

correlagéo sdo sempre maiores que o0s obtidos exgr@almente, e RMSE igual a + 46,1 %.
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A Fig. (4.18) apresenta a comparacéao entre oftadss obtidos experimentalmente e
os preditos pela correlacdo em questdo. Obsergaseassim como para a correlagdo de
Friedel (1979), poucos pontos que se encontramira fle erro dos + 35%, mais exatamente
16,7 % dos pontos. Convém ressaltar que a coreelmaquestdo foi desenvolvida utilizando
inclusive hidrocarbonetos, porém para tubos cormelidos de 154 e 392 mm. Outra razao
pela qual as quedas de presséo sao subestimadlawdato de que a queda de pressao por
atrito da fase liquida apresenta valores subestimddvido a influéncia da massa especifica

do isobutano.
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Figura 4.18- Comparacao entre os resultados experimentat®eelacédo de Muller-
Steinhagen e Heck (1986).

4.3.2.2 Correlagéo de Traet al. (2000)

Os resultados comparativos entre as perdas deipregperimentais e as preditas pela
correlagdo de Tramt al. sGo mostradas na Fig. (4.19). Neste caso, 81,88 pdatos
encontram-se na faixa de erro de = 35 %. De f&88% dos pontos localizam-se abaixo da
linha de 45° na faixa de —35 %, indicando que o3 em sua maioria, sdo subestimados

pela correlacdo em questdo. Isso mostra que taklagdo apresenta-se mais eficaz na
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predicdo da queda de pressao utilizando o isobutamoum MBE de —19% e a disperséo, ou
RMSE, de 23,57 %.

Apesar da correlacdo destes autores nao ter sgndolvida com base no isobutano
ou em outros hidrocarbonetos, esta se aplica & ttibmilares na ordem de aproximadamente
2,5 mm, justificando assim a melhora nos resultaahiglos. A diferenca entre os valores
preditos em relacdo aos experimentais estd rekd#omprincipalmente a influéncia das
propriedades fisicas do isobutano inseridas comanpetiros na razdo entre as perdas de

pressédo da fase liquida e da fase de vapor propelstorrelacao.
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Figura 4.19- Comparacao entre os resultados experimentat®eelacédo de Traet al.
(2000).

4.3.2.3 Correlagédo de Zhang e Webb (2001)

Na Fig. (4.20) é apresentada a comparacao entreso#tados experimentais e 0s
preditos pela correlacdo de Zhang e Webb (20012 pagueda de pressao na ebulicdo
convectiva. Foi verificado que 86,4% dos pontosliaam-se na faixa dos + 35% de erro.
Dentre as correlacdes analisadas, € a que melddiz@ queda de pressdo dos experimentos

realizados, com erro médio (MBE) de — 16,9% e 22)8%ispersdo. Assim como no caso da
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correlagéo de Traat al. (2000), a correlacdo de Zhang e Webb foi desemd@alpara tubos
com diametros reduzidos entre a faixa de 2,13 & 1®y2. Outro ponto favoravel esta no uso
das pressdes reduzidas como parametros adimerssamanvés do uso das razdes entre as
massas especificas e as viscosidades de cadadas®foi proposto inicialmente por Friedel
(1979).
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Figura 4.20- Comparacao entre os resultados experimentai®eelacdo de Zhang e Webb
(2001).

4.3.3 Padrbes de escoamento observados

Os padrbes de escoamento influenciam na transfar@eccalor e nas caracteristicas
do escoamento durante o processo de mudanca de faseompreensao de tais padrbes
permite o desenvolvimento de modelos de maior g&ieciNo presente estudo foram obtidas
imagens de padrbes de escoamento durante os egptygitom a camera de imagens de alta
velocidade a partir da secao de visualizacdo,anjasda secéo de teste aquecida. Segundo a
definicdo de regimes e padrGes de escoamento hgaebconvectiva sugerida por Coleman e
Garimella (1999) e também mencionada por Arcanjbjri¢a e Ribatski (2010), foram

observados basicamente dois regimes: intermiteatel@r. No intermitente verificaram-se os



padrdes tipo pistonado (com bolhas alongadas)eemitente em golfadas, e logo evoluindo
para o regime anular.

Nas Figs. (4.21) a (4.22), o sentido do escoameatda da esquerda para a direita.
Para o caso de menor velocidade mas&ica 188 kg/(m3s), imagens da Fig. (4.21(a)) do
menor para o maior titulo de vapor na saida deoseedeste e diferentes fluxos de calor, o
regime € intermitente para o menor fluxo de ca®Qtsr = 33 kW/m2. Mudancas para o
regime anular foram observadas para o caso desfldeocalor mais elevadag st = 56 e
134 kW/im2z e X > 0,7. Ja para as mesmas condicdes envolvgade 240 kg/(m3s),
Fig. (4.21(b)), também se observa o padrdo analax @s fluxos de calor mais elevados, mas
a titulos de saida menore§ ¢ 0,536).

(a) | (b)

gl =33 kWi X=0.184 g5y= 33 kWim? X.= 0135

g, =33 kWim* X=0229

L= 56 KWim? X= 0719 gl,=56 kWhn? X.= 0536

ql=134 kWi X= 0833 gl =134 kWi X= 0,621

Figura 4.21 — Visualizacdes dos padrdes dos escaanabservados para (a)
G = 188 kg/(m?s) e (b) 240 kg/(m?3s).

Em seqguida, as Figs. (4.22 (a)) e (4.22 (b)) aptase 0s padroes observados para os
casos deG = 280 e 370 kg/(m2s). Em ambos as situacdes, tang@® predominantes 0s
regimes intermitente e anular, embora uma agloréerafe bolhas maiores possa ser
observada no caso @& = 370 kg/(m2s)q” st = 33 kW/m2 eX = 0,073. Destaca-se o fato de
qgue os titulos de vapor de saidadiminuem com o aumento do fluxo massico, para as
mesmas condi¢cdes de fluxo de calor.
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(@) (b)

g™ 33 KWim? X= 0115 gl= 33 kWhn? X=0073

q;;_: 33 KkWim® X'g: 020? q;;_: 33 KWim? X;= 0132

4’_.;;,: 56 KWind X.;v: 0.467 q;'rz 36 KWim? X;: 0.213

gl= 134 kWim? X= 0547 gl=134 KWim? X=0371
Figura 4.22 — Visualizacdes dos padrdes dos eseuarnbservados para:
(a) G = 280 kg/(m3s) e (b) 370 kg/(m=3s).

Diferentemente de outros autores (REVELLIN e THQMEIO07; e ARCANJO,
TIBIRICA e RIBATISKI, 2010) que trabalharam com nigkrantes com R-134a e R245fa, o
padrédo de escoamento com bolhas isoladas naodenazo, nem mesmo para 0s casos com
qQ"st = 33 kW/m2 e o maior fluxo massico consideradol Garacteristica se deve as
propriedades fisicas do isobutano associadas aodeaibolha, como a tensédo superficial,

pressao e viscosidade, bem como a interagdo entases liquida e de vapor no escoamento.
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5 CONCLUSOES

Neste trabalho foi apresentado o estudo da traé&msfix de calor e da queda de
pressao no interior de mini-tubos circulares harias. Foram apresentados os resultados dos
testes realizados com o mini-tubo de diametro matete 2,6 mm para analise da queda de
pressdo e transferéncia de calor. Para o casouligé&ebconvectiva, os resultados incluem
diferentes condi¢bes de escoamento e de fluxo lbe. cenalisou-se também a queda de
pressao, tanto no escoamento monofésico liquidmtgua ebulicdo convectiva, bem como a
influéncia do diametro sobre a queda de pressaatpto em condicdo monofasica adiabatica
com o uso de uma bancada de testes com didmetroonde 1,0 mm. Tanto os resultados
referentes aos coeficientes de transferéncia de, c@lanto a queda de pressao por atrito
foram comparados com correlacdes da literatura.

Em relacdo a queda de pressao por atrito em esot@menofasico, verificou-se:

- a forte influéncia da diminuicdo do diametro dmal, o valor da queda de presséao
para o diametro de 1,0 mm alcanca valores até megzes maiores que para o tubo de
2,6 mm,;

- os fatores de atrito obtidos experimentalmentédaracada de testes com tubo de
2,6 mm de diametro interno ndo apresentaram umneédio superior a 2,81 % em relacéo

aos valores preditos por correlacdes propostasenatlra.

Em relacdo ao coeficiente de transferéncia de @alperimental ey, Vverificou-se
que:

- conforme a velocidade massica, aumenta, o coeficiente também aumenta. No
entanto, o efeito d& diminui a medida que o fluxo de calay,st aumenta. Além disso,
quanto maior @&, o decréscimo no coeficientg,, se da a titulos de vapor menores;

- com o incremento do flux@”st, 0 hex, aumenta, mas para fluxos menores a
dependéncia diminui. Conformegd st aumenta, o efeito € maior na regido de baixo8stul
de vapor e tende a diminuir para titulos elevados) a diminui¢éo deyg

- em relagdo ao efeito do perimetro, os coeficgedte transferéncia de calor obtidos
na parte superior do tubo apresentaram os mai@leses devido a espessura reduzida do
filme liquido nesta regido;

- com base nos resultados obtidos pelas correlaiggansferéncia de calor, conclui-
se que a correlagao proposta por Bertsch, Grolra&lla (2009) apresentou 0 menor erro e

a menor dispersdo dos dados, seguida pela comwelpcdposta por Kandlikar e



92

Balasubramanian (2004), porém com uma dispersagauno maior. Embora a correlacao
proposta por Zhang, Hibiki e Mishima (2004) constdaini-canais, esta foi a que apresentou

0 maior erro e dispersao dos dados.

Em relacdo a queda de presséo na ebulicdo coraeatinficou-se que:

- conforme a velocidade massi€a, aumenta, a queda de pressao por atrito também
aumenta;

- devido ao aumento do titulo de vap¥r,a queda de pressdo por atrito também
aumenta para todos os casos de velocidade méesisiderados;

- quanto maior o fluxo de calor, maior a contriliwcda queda de pressdo por
aceleracao;

- a correlacédo de Zhang e Webb (2001), seguidagoetalacdo de Traet al. (2000)
foram as que apresentaram maior concordancia capsokados obtidos experimentalmente,
pois ambas foram desenvolvidas para casos@ioma ordem de 2,0 mm.

Também foram apresentados os regimes e padroesa@neento observados durante
os testes de ebulicdo convectiva. Neste caso, gimeeintermitente foram verificadas a
presenca de bolhas alongadas e golfadas para b#itos de vapor na menor vazdo massica,
logo evoluindo para o regime anular ondulado eamropriamente dito.

Como proposta de continuacéo do trabalho, destaca-s

- a realizacéo do estudo da transferéncia de eatta queda de pressao na ebulicdo
utilizando o tubo com diametro interno de 1,0 mmaintuito de determinar a influéncia do
diametro sobre o processo de mudanca de fase;

- analisar as propriedades fisicas do isobutano corobjetivo de explicar o
comportamento do refrigerante diante da variac&opdoametros caracteristicos e a auséncia
de determinados padrdes de escoamento na ebutigéieativa.

- analisar as variacdes dos coeficientes de tna@msfia de calorh, no perimetro do
tubo e associar as imagens dos padrbes de escoagnaos mapas de padrdes, para melhor

identificacdo dos mesmos.
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ANEXO A — CALCULOS DAS INCERTEZAS PROPAGADAS

Com o intuito de diminuir a incerteza apresentad@9termopares utilizados nos
experimentos, adotou-se um meétodo de propagacdocddezas, tanto do termémetro de
referéncia quanto dos termopares. A incertezartadt@etro de referéncid,liermo CONsidera
a precisdo de calibracdo do fabricante (0,05°CJe an divisédo de escala é de 0,1 °C. Ja a
incerteza referente ao polinbmio de cada termabls,m, descrito pela Eq. (3.1), é definida
como sendo o desvio padrao da diferenca entre petatara indicada pelo termop@ferm, €

a temperatura indicada pelo termoémetro de refea@igi, dado pela Eq. (A.1).

\/Zn: (Tterm _Ttermo)z

dTem = A.
term n_l l)
onden representa 0 numero de medidas tomadas para uita @mperatura de
referéncia.
Com isso, a incerteza propagada da temperdiuéadada pela Eq. (A.2).
dT = \/(therm)z + (thermo)z A'Z)

e a incerteza média obtida com os termopares e48€0.

Para obtencéo da incerteza do coeficiente de &w@mgfia de caloh, primeiramente é
necessario determinar a incertezalglePara tal, extrai-se a derivada parcial da E&) @n

relagé@o alpe € em relacéo g, dadas pelas Eqgs. (A.3) e (A.4), respectivamente.

P=1 (A.3)

0T .. 2 _ .2 2
oi_le 7N Te gl le (A.4)
oq 4k 2K i I;

Dessa forma, a incerteza propagaddglé, entdo, determinada pela Eq. (A.5).
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2
2 2 2
_ o |(r2-r% r re )| ..
dTpi_prop = (1dTpe) +[{ e4|(aiI - 2; In(r—?jjdq] (A.5)

A incerteza referente a poténcia elétrica apliczado no pré-aquecedor quanto na
secao de teste € dada pela incerteza combinadaitaesla Eq. (A.6),

dPop_prop = APST_prop =4/ (UdI)? + (IdU)? (A.6)

ondeU representa a tensad, a incerteza da corrente continu@, corrente continuaddJ a
incerteza da tensao aplicada, definidos na Tad). (3.

Para determinar a incerteza do coeficiente defeedrscia de calor médio local obtido
pela Eq. (3.19), realizam-se as derivadas pareraiselacdo &", T e Tsa, dadas pelas Egs.
(A.7), (A.8) e (A.9), respectivamente.

oh _ ) 1 ) A7)
oq" (Tpi _Tsat) l
oh q’

AL A.8
oT; Tpi ~ Tsat 2 ( )
oh _ q" (A9)

0Ma (T ~Tew) '

A incerteza propagada do coeficiente €, entdo, determinada pela incerteza
combinada descrita pela Eq. (A.10).

2 2 2
1 " q" q"
dh,,., = dg"| +3| - dT, ¢+ + dTg, A.10
" [[Tpi _Tsat] ] {[ Tpi ~Tsat 2] P } {[ Tpi ~Tsat Z:I t} ( )
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Para obter a incerteza da entalpia de entradacda se teste, descrita pela Eq. (3.17),
determinam-se as derivadas parciais funcdo de/7paPra, Me ic.pp descritas pelas Eqgs.

(A.11), (A.12) e (A.13), respectivamente.

oi e-ST 1
- = A.11
0oaPor) T (A-11)
Oiest _ _ 11paPea

Py 2 (A.12)
a!e-ST =1 (A.13)
0 pa

Logo, a Eq. (A.14) descreve a incerteza propagadenthlpia de entrada da secao de
teste.

2 2
. . 1 NeaP .
di e-ST_ prop = \/dlg—PA + [_md(”PAPPA)j + (_ % dnj (A.l4)

Em relacdo ao titulo de vapor calculado na entdadsecao de teste descrito pela Eq.
(3.18), determinam-se as derivadas parciais ematurtas variaveise.sy i € iy, dadas
respectivamente pelas Egs. (A.15), (A.16) e (A.17).

ox -1 (A.15)
6i e-ST iIv .
ox __1 A.16
ai| i|v ( ' )

X _ [iest i

Iy
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Entdo, a incerteza propagada do titulo de vapantieada da secdo de teste é dado
pela Eq. (A.18).

dX prop — \/|:[%Jdl eST_ prop:l + |:{_ %Jdil _ propjl + !_ (iesi-:——z_il}jilv_ prop:l (A 18)

As incertezas dos valores obtidos a partir donso#t REFPROP foram calculadas

com base em uma regresséo linear dos dados dertéurpale saturacdo, entalpia de liquido
saturado e entalpia de vapor saturado em funcdo pessdo absoluta medida
experimentalmente.

Com base nos resultados experimentais, a regréas@o resultou nas Eqgs. (A.19),
(A.20) e (A.21).

Tsar = 0108pgy (A.19)
iI = 0265psat A.ZO)
iy == 0120pgy (A.21)

Com base na derivacao das Egs. (A.19), (A.20).21)fem relacdo p, determinam-
se as incertezas dey I €1y, €m funcédo d@s,;dadas pelas Egs. (A.22), (A.23) e (A.24).

dT,

. 2l = 0108 °C/kPa (A.22)
sat
dii _
= 0265 kJ/(kg kPa) (A.23)
sat
diIv —

=-0102 kJ/(kg kPa) (A.24)

sat
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Dessa forma, as incertezas propagada3sgei, e i, sdo dadas pelas Egs. (A.25),
(A.26) e (A.27).

dT. 2
deat_ prop = (dpza: dPSatj + dT2 (A25)
a
di 2
dii _prop = (Klatdpsat) e8)

2
. di
dirv_ prop = ( p'lsv dl:)satj (&2
a
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ANEXO B — CORRELACOES PARA A QUEDA DE PRESSAO

Correlacdo de Friedel (1979)

A correlacdo de Friedel (1979) é fundamentalmentproduto entre a queda de

pressao no escoamento liquido monofasico e umdatoorrecéo e é dada pela Eq. (B.1),

Apatrit = Apatrit—sl (watrit )2 (Bl)

ondeAparitsi  representa a queda de pressao devido somentepomente liquida descrita
pela Eq. (3.10) €@, )> representa um fator multiplicador bifasico, discipor sua vez,

pela Eq. (B.2),

324FH
9

: (B.2)
(Fr, ) (We,)**

((oatrit )2 = E +

onde F , H e E representam fatores adimensionais em funcdo dio tite vapor e das
propriedades do liquido e do vapor e sdo dados pejs. (B.3), (B.4) e (B.5),

respectivamente,
F=X 0,78(1_ X) 0224 (B.3)
091 019 0,7
(5] ) e
o H H
E=(- X)2+x2(p'—fﬂ BB
V'S

ondefs, efs s@o os fatores de atrito relacionados as fasesrgertiquida e somente de vapor

conforme o regime de escoamento e sao descritas ggk. (B.6), (B.7), (B.8) e (B.9).
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¢ - 16
sv — Resv seReSV < 2000 (B6)
¢ - 16
sl _@,. seRe, < 2000 (B.7)
_ 0079
fov = T seRey, > 2000 (B.8)
(Reg,)
_ 0079
fs =——=T  seRe, > 2000 (B.9)
(Resl )Z

Neste caso, os numeros de Reynolds das fases somentapor e somente liquida séo
descritos pelas Egs. (B.10) e (B.11), respectivaemen

Rey, = cbl (B.10)
Hsy
GDi

Rey = (B.11)

sl

O termoFry representa o numero adimensional de Froude horeog€gé dado pela
Eqg. (B.12),

Fry = L (B.12)
H™ " ., 2 .
QJDl(IOH)2

ondepy representa a massa especifica homogénea dadagpéiR 13).

-1
X 1-X
Py =|—+— B.13

4 (pv pl j ( )
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Ja, o termdVe, da Eqg. (B.2) representa o nimero adimensional dieeda fase
somente liquida e é dado pela Eq. (B.14),

m?D,

0Py

We, =

(B.14)

ondeo representa a tensdo superficial.

Correlacdo de Muller-Steinhagen e Heck (1986)

As perdas de pressao por atrito das fases sortigatda e somente de vapor séo
obtidas separadamente pelas Eq. (B.15) e (B.16),

dpj m
ol =f,——=A B)15
(dL atrit sl ° 2:0| Di ( )
dpj m

el ot =f,——=B B.16
(dL atrit,sv > 2:0vD| ( )

onde os fatores de atritg efs,, tal como na correlacéo de Friedel, consideraasa $omente
liguida e a fase somente de vapor. Tais fatores,spa vez, levam em conta diferentes
nameros de Reynolds como condicdo e sdo descriies fEqs. (B.17), (B.18), (B.19) e
(B.20).

- 64

sv st seRe,, < 1187 (B.17)
fy =t Rey < 1187

s TR e seReg < (B.18)
P 0364

sv~ 1 seRe,>1187 (B.19)

(Reyy)a
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0364
o = —  seRey > 1187 (B.20)

(Rey )a

f

Neste caso, as perdas, descritas pelas Egs. (B.(B)L6) representam contribuicoes
lineares que constituem a Eq. (B.21).

D = A+2(B- A)X (B.21)

Logo, a queda de pressdo para escoamento bif@sipara ebulicdo convectiva pode
ser dado pela Eq. (B.22).

1
(@j =D(1- X)c +Bx (B)22
dL atrit

Com base nos dados experimentais, os autoresewditivo valor da constante= 3.
Correlacdo de Tranet al. (2000)

A correlacdo proposta por estes autores basedasema modificacdo no método do
coeficienteB, desenvolvido por Chisholm (1983). Eles propdesulastituicdo do coeficiente
B pelo nimero de confinamen@n. Dessa forma, o multiplicador bifasico devido &it@é
descrito pela Eq. (B.23),

(@ =1+ (4372 =[Co[X %7(1- X) 7 + X 79 (8.23)

ondel2 representa um coeficiente adimensional que walacos gradientes de pressao por

atrito entre as fases somente liquida e somentapt® e é definido pela Eq. (B.24).

2 _ (dp/dz)atrit,sl

=, ~7ants B.24
(dp/ dZ)atrit,sv ( )

Dessa forma, a queda de presséo por atrito nagcébudonvectiva € dada pela Eq. (B.25).
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Apatrit = Apatri'[,l {1+ (413_2 —])lCC(X 0875(1_ X) B4 X 175)]} (8-25)

Correlacdo de Zhang e Webb (2001)

A correlacdo de Zhang e Webb (2001) propde umaifibacbo na correlacdo
proposta por Friedel (1979). Em sua correlacédo,au®res propdem substituir razdes
adimensionais entre massas especificas e viscesidatesentes na Eg. (B.2), pela pressdo

reduzida, descrita pela Eq. (B.26),

Pred =— (8.26)

crit

ondep e perit representam a pressao do fluido e a pressamgrigispectivamente.

Dessa forma, o fator multiplicador bifasico é feddo de acordo com a Eq. (B.27).

(@it ) = (1= X)? + 287X 2 (preq) ™ + 168X °B(1- X)%%(preq) ™1 (B.27)
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ANEXO C — CORRELACOES PARA O COEFICIENTE DE TRANSFE RENCIA DE
CALOR

Correlacdo de Zhang, Hibiki e Mishima (2004)

Zhang, Hibiki e Mishima analisaram a aplicabilidado modelo proposto por Chen
(1966) para o célculo do coeficiente de transféeéde calor para ebulicdo convectivg.),
descrito pela Eq. (C.1),

hec = Sh—m + Fhsl (Cl)

ondehe, corresponde ao coeficiente de transferéncia ae davido a ebulicdo nucleaday
€ o coeficiente de transferéncia de calor no esentrmonofasicoS é o fator de supressao,
que considera gradientes de temperatura proxirpasesle devido aos movimentos do fluido,
que tendem a suprimir 0 nimero de nucleos ativasotteas, & € o fator de intensificagdo
dos efeitos convectivos, associado ao aumentortalémcia convectiva, devido a presenca
de vapor.

O termo da ebulicdo nucleada nédo sofreu modifesigO fator de supressad € dado
pela Eq (C.2),

1
S=+ \ .
1+ 2530107° Rq 7 g

ondeRg é 0 numero de Reynolds da fase liquida (Eq. 2.10).

J& o coeficiente de transferéncia de calor dewidebulicdo nucleada € dado pela
equacao de Forster-Zuber (1955), para ebulicdoisemgp, tal como:

)7 )

(0)°5 (1)°2%(i, -i1) 24y )%

hepy = 00012 (4T oup) ¥4 (2psup) 07 (C.3)
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ondek é a condutividade térmica do liquid®, é o calor especifico da fase liquigage o
volume especifico da fase de vaparg o volume especifico da fase liquidag a tensao
superficial,jy € a viscosidade da fase liquida—(i;) € o calor latente de vaporiza¢@g,, €
0 superaquecimento da paredgi-Tsa) € dpsup € a diferenga entre a pressédo de vapor do
fluido na temperatura da parede e na temperatusatdeacaop,i-psay, respectivamente.

A modificagdo proposta por Zhang, Hibiki e Mishirestd no termo da conveccgao
forcada, ou seja, no paramek@ no coeficiente de transferéncia de calor morafass,.

O fator de intensificacdo dos efeitos convectivda@o por:
F = MAIOR(F')) (C.4)

ou seja, o fatoF é o maior valor entre dé’ e 1. O fatorF’ é fungdo do fator de atrito

multiplicador bifasico (@tm)z, ou:

0,5
F'= 064, )" = 0,6{1+£+ 12] (C.5)
xtt Xtt

onde C é uma constante que generaliza o usoggg’ para as diferentes condi¢cdes de
escoamento &; € o parametro de Lockhart- Martinelli, que relaa@ queda de pressao por

atrito das fases liquida e vapor, dado pela E®)(C.

Xtt =

S (et

ondefl e fv sdo os fatores de atrito do liquido e do vap@peetivamenteX é o titulo de
vapor ed a massa especifica do liquidgvea do vapor.
A constanteC da Eq. (C.5) depende do regime de escoament@jau S
C =5; ParadRg <1.000 eReg, <1.000 Kt 1am jam
C =10; Par&e >2.000 eRe, <1.000 i turb,lam)
C = 12; Parde <1.000 eRe, >2.000 K 1am.turh)
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C = 20; Pard&Rg >2.000 eRe, >2.000 Kt 1am jam-
Para outras condi¢Oes BRe e Rg, interpolam-se os valores @e
Os fatores de atrito da Eg. (C.6) sdo dados pasagsntes condicdes:

- tubos circulares Re< 1.000

;216 (C.7)
Re
- canais dRe> 2.000
f =;—i(1— 3558 + 194782 - 170183 + 09568* - 0254;35) (C.8)
- tubos circulares Re< 1.000
f = 0046Re 02 (C.9)

A outra alteracdo proposta por Zhang, Hibiki e IMisa estd relacionada as
correlagbes do namero de Nusselt para o escoamamtofasico liquido e que definem o
calculo dohg, como descrito pelas Egs. (C.10), (C.11) e (C.12).

- tubos circulares e regime laminar sob condi¢c@&ssucko de calor uniforme

Nujgm = 436 (C.10)
- tubos circulares e regime turbulento (Eq. deusitBoelter)

Nurp = 0023Rq )2 (Pry )% (C.12)
- canais e regime laminar

Nujam = 8235(1— 204283 + 308582 — 247653° + 10583 - 01863°) (C.12)
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Uma vez estabelecido o nimero de Nusselg gara tubos horizontais pode ser
determinado pelas Egs. (C.13) e (C.14).

Kk
hg, :D_lh MAIOR(NUjam :Nugyrp ) seRg < 2.300 (C.13)

K
h =D—'h Nuturt sRe> 2.300 (C.14)

Correlacdo de Kandlikar e Balasubramanian (2004)

Os autores propdem modificacdes em parametrosmelacao de Kandlikar (1990),
para incluir o efeito da reducéo do diametro enelea aplicacdo do modelo aos regimes de
escoamento de transicdo e laminar, ja que confosreutores a medida que o diametro de
escoamento diminui o regime tende ao laminar. O elogropde que o coeficiente de
transferéncia de calor para o escoamento com @bulgja 0 correspondente ao processo

dominante, ebulicdo nucleada ou convectiva, talacorostra a Eqg. (C17).

h = MA'OR ( hen ) hec) (C'17)

Neste caso, o coeficiente de transferéncia de dalido a ebulicdo nucleada é dado
pela Eq. (C.18),

he, = 0,668NC %% (1- X)*®h,, +10580°" (1- X) ¥ F hg (C.18)

ondeNC corresponde ao numero de conveccéo e é definlddepe (C.19),

NC = [(1;(X)T’8[%VJ " (C.19)

ja Borepresenta o numero boiling, que por sua veZzfigide pela Eq. (C.20),



114

_
Bo——G(iv e (C.20)

Fr € um parametro adimensional que considera o edeitiuido no processo, de modo a

estender a aplicacdo da correlacdo a outros flueldambém a relacdo com o material do
tubo, por isto é denominado parametro de fluidaeHdimge. A Tab. (C.l) apresenta os valores

deFg para alguns fluidos e superficies de cobre ®l&& autores indicam que para 0 caso
de tubos aco inoxidavelky, = 1.

Tabela C.1 — Valores de parametros de fluido-sipenfecomendados para a correlacdo de
Kandlikar (1990).

Fluido Fr
Agua 1,00
R-11 1,30
R-12 1,50
R-13B1 1,31
R-22 2,20
R-113 1,30
R-114 1,24

R-134a 1,63
R-152a 1,10
R-32/R-132 3,30
R-141b 1,80
R-124 1,00
Querosene 0,488

Por outro lado, o coeficiente de transferénciaaler devido a conveccao € dada pela
Eq. (C.21).

he. = 1136NC™2° (1- X) %®h, +667,2B0®’ (1- X) *®F¢ hy (C.21)

O coeficiente de transferéncia de calor para esento de liquido somenthy, €, por
sua vez, determinado pelas correlactes de PetuRopev (1963) e Gnielinski (1976) apud.
Incropera e Dewiit (2002), conforme Egs. (C.22)@28), para regimes de escoamento
turbulento e de transicao, respectivamente. O nuimerReynolds neste caso € definido em
funcéo da viscosidade da fase liquida.
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Resl Pﬁ (fSIJ(kIJ
2 \ D
hy = E (1d <Re < 5 x 10) (C.22)
1+ 127(PrI 2”’—1{;'}
(Regy —1000 P [EJ{;‘J
hy = f o5 (3.000 Rey < 10° (C.23)
1+ 127Pr 23 -1f 3L
e
Para o regime de escoamento lamiha€ dado por:
_ Nuk
hg| = o (100 <Rey < 1.600) (C.24)

ondeNu é uma constantg.

Ja para valores de Reynolds inferiores a 3.00Qpermres a 1.600, os autores

sugerem uma interpolacao lineartdgentre os dados pelas Egs. (C.23) e (C.24).

Correlacdo de Choiet al. (2007)

Assim como no caso de Zhang, Hibiki e Mishima, iCéb al. propuseram uma
modificacdo ao modelo de Chen (1966), dado peld®&q4). O ajuste de parametros e novas
equagOes propostas considerou um conjunto de dadmimentais para os refrigerantes
R-22, R-134a e C£em ebulicdo em tubos de 1,5 e 3,0 mm de diametiemio.

Os autores observaram que o fluxo de massa tenfaito gignificativo na supressao
da ebulicdo nucleada e para ebulicdo em mini cansigpressao € menor que em canais ditos
convencionais.

Usando o conjunto de dados experimentais, os autprepuseram o fator de

supresséo da Eq. (C.25),
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-02093
S =469168%; 2 20935, 07402 (C.25)

Ja ohey € dado pela correlacdo de Cooper (1984) para géloulem piscina,

desprezando a rugosidade da superficie, como rdosteaEq. (C.26),
hen = 55(pred )012 (_ 0’4343n(pred ))_055 M 08 (q") 067 (C26)

ondepreq representa a pressédo reduzida¢ a massa molar do refrigerantg”erepresenta a
fluxo de calor, em W/m2,

Uma equacgéao para o fatérde intensificagdo devido aos convectivos foi deskia
com um método de regressao usando os dados expaisy@a seguinte forma:

_ 2 _ i 1
F= oo42(¢atrit) + 0958_ 0’04{1"' X + PM 2J+ 0958 2(2)

t

onde os valores para a consta@tesdo 0os mesmos que na correlacdo de Zhang, Hibiki e
Mishima, conforme regime de escoamento.

O hg € definido pela correlacdo de Dittus-Boelter (1)98pud. Incropera e DeWitt
(2002) para regime turbulento conforme Eq. (C.11).

Correlacdo de Saitoh, Daiguji e Hihara (2007)

A correlacdo proposta pelos autores também é tasea modelo de Chen (1966)
descrito pela Eq. (C.1).

O fator de intensificacdb € uma funcdo do parametro de Lockhart-Martinellioe
namero de Weber da fase somente de vapey, para levar em conta o efeito do diametro,
conforme Eq. (C.29),

F :1+ ()(tt)_|

C.29
1+We,)" (€.29)
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O fator de supressé@® é descrito como uma funcdo do numero de Reyncéds d

ebulicdo convectiviRe, e € dado pela Eq. (C.30),

1
S= (C.30)
1+a(107* Re,, )
ondeRe. é dado pela Eg. (C.31).
Re,. = Rey F?° (C.31)

Os coeficientes, m, ae n contidos nas Eqgs. (C.29) e (C.30) sdo 1,05; @#e 1,4,
respectivamente, e foram obtidos a partir de ursa da dados com 2.224 pontos.

O coeficiente de transferéncia de calor da ebwligileada € dado pela correlacéo de
Stephan e Abdelsalam (1980) para ebulicdo em piseirefrigerantes organicos, conforme
Eqg. (C.32),

0,745 0581
k qll D ’ p
hy, = 207—— b] {—QJ Py ) %32 C.32

Db{ kT 1y ( I) ( )

onde k; representa a condutividade térmica da fase liguidao fluxo de calor, T, a

temperatura da fase liquida do refrigerant®,@ diametro de desprendimento da bolha em

0,5
20
ebulicdo nucleadg, D, = 051{—} .
g(pl _pv

Correlacao de Bertsch, Groll e Garimella (2009)

A correlagdo proposta por Bertsch, Groll e Garian@009) também baseia-se no
modelo de Chen (1966) dado pela Eq. (C.1).
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No caso da ebulicdo nucleada, assim como €hali, os autores consideraram para o
calculo do coeficiente de transferéncia de calooraelacdo de Cooper (1984). No entanto,

diferente dos autores anteriores, foi consideraeli@ito da rugosidade da superficie.
hen = 55( pred)olz_ 02'09(6) (_ 0a4343|n(pred ))_ 055y =05 (qH)O67 (C.34)

ondee é a rugosidade da superficie.

A supressdo das bolhas parece ser independentBaah@tro do canal e depende
somente do titulo de vapor, conforme este aumentaa quantidade de vapor formado
aumenta, inibe o crescimento das bolhas e levacagem em elevados titulos. Assim, a
formulacdo proposta pelos autores para o fatougeessad é uma funcao linear do titulo de

vapor, tal como:

O coeficiente de transferéncia de calor por cogdemo escoamento bifasidwo, &
calculado como a média dos coeficientes de traérstea de calor do liquiddy, e do vapor,

hs, € é descrito pela Eq. (C.35).

h=h,(1-X)+h, X (C.35)

Por sua vez, os coeficientage hs, sdo definidos pelas Egs. (C.36) e (C.37).

0,0668°" (Re, )(Pr)

h, =| 366+ L Ll (C.36)

SI 1+ 0,04(?“ (Re, )(Pr)jm "

0066820 (Re, )JPr) |
h, =| 366+ L | (C.37)
D D,
1+ 004 ™ Re, )P
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J& para os autores, o fator de intensificd€@ influenciado pelo confinamento das
bolhas em canais de diametro reduzido, assim sc@quaoposta para este fator é funcao do

numero de confinament€o, tal como:
F=1+de™x? - x¢) C.88)

onde os coeficientes e b foram determinados experimentalmente e seus wak#ie 80 e
0,6, respectivamente. Com isso, o0 coeficientealesteréncia de calor na ebulicdo convectiva
é definido pela Eq. (C.39).

h,. = h,,(1- X)+h1+80(e )X ? - x °)| (C.39)

ec

ANEXO D — PARAMETROS ESTATISTICOS PARA AVALIACAO DO
DESEMPENHO DAS CORRELACOES PROPOSTAS

O erro médio (MBE) que indica a variacao entrgalsres calculados e os medidos e
é definido pela Eqg. (D.1).

MBE = 1 i valor,eq —valor,,
ni=1 valor,,,

x 100% (D.1)

Ja a raiz do erro quadratico médio (RMSE) permtdiar a disperséo da regressao e
€ dado pela Eqg. (D.2).

2

valor, -valor,

RMSE= |2 3" pred =R | x100% (D.2)
ni=1 valorg,,

Tanto na Eq. (D.1) quanto na Eq. (D2)epresenta o numero de medidas realizadas

no experimento.



