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RESUMO

A utilizacdo de trocadores de calor com canais de didmetro reduzido vem crescendo
devido a demanda por trocadores de calor compactos, que permitam altas taxas de
transferéncia de calor, baixa perda de pressdo e reducdo da carga de fluido refrigerante e de
custo de materiais. O presente trabalho analisa a ebulicdo convectiva através de canais de
pequeno diametro e a influéncia de alguns pardmetros operacionais no coeficiente de
transferéncia de calor e na queda de pressdo. Sdo apresentados os resultados de trés estudos
experimentais para avaliar a influéncia do fluido de trabalho, do didmetro do canal e da
temperatura de saturagdo. Na primeira andlise, é estudada a ebulicdo do isobutano, R600a, e
do propano, R290, em um canal com 1,0 mm de didmetro interno, com fluxo de massa na
faixa de 240 a 480 kg m™ s!, fluxo de calor de 5 a 60 kW m™ e temperatura de saturacio de
25°C. Na segunda andlise, € estudada a ebulicio do R600a em canais com diametros de 1,0 e
2,6 mm, temperatura de saturacdo de 22°C, com variagdes do fluxo de massa de 188 a
377 kg m?2s! e do fluxo de calor de 28 a 56 kW m™. Por fim, na terceira anélise, a ebulicdo do
R600a em um canal de 1,0 mm de diametro foi estudada com duas temperaturas de saturagao,
20 e 30°C, com fluxo de massa de 240 a 480 kg m? s! e fluxo de calor de 20 a 60 kW m™.
Sdo avaliados os efeitos do fluxo de massa, do fluxo de calor e do titulo de vapor, sobre o
comportamento do coeficiente de transferéncia de calor e da perda de pressdo por atrito. A
andlise do fluido de trabalho mostrou que, de modo geral, o R600a apresenta os maiores
coeficientes de transferéncia de calor e perdas de pressdo por atrito. Da anélise da influéncia
do didmetro do canal observou-se que, para todas as condi¢cdes experimentais, o coeficiente de
transferéncia de calor foi superior no canal de 1,0 mm. Os resultados mostraram também que
os maiores coeficientes de transferéncia de calor foram obtidos com a temperatura de
saturacao de 30°C. Complementando as andlises, foram avaliados os padrdes de escoamento,
através das imagens registradas, e os modelos de mapas de padrdes comparando os dois
fluidos. Os modelos que melhor se ajustaram as curvas foram os de Revellin e Thome (2007b)
e Ong e Thome (2011). Algumas correlagdes para transferéncia de calor propostas para mini e
micro canais foram avaliadas com dados experimentais, de onde observou-se que, de modo
geral, a correlacdo de Kim e Mudawar (2013b) apresentou o melhor ajuste, dentre as

correlacOes avaliadas.

Palavras-chave: Ebulicdo convectiva. Microcanais. Isobutano. Propano.



ABSTRACT

The use of heat exchangers with reduced diameter channels has been growing due to
the demand for compact heat exchangers which allow high rates of heat transfer, low pressure
drop and reduction of refrigerant fluid charge and material cost. The present work analyzes
the convective boiling through small diameter channels and the influence of some parameters
on the heat transfer coefficient and the pressure drop. The results of three experimental studies
are presented to evaluate the influence of the working fluid, the channel diameter and the
saturation temperature. In the first analysis, the boiling of isobutane, R600a, and propane,
R290, in a channel with a 1 mm internal diameter, with mass velocity from 240 to 480 kg m™
s’!, heat flux from 5 to 60 kW m and saturation temperature of 25°C. In the second analysis,
it’s studied the boiling of R600a in channels with diameters of 1.0 and 2.6 mm, saturation
temperature of 22°C, with mass velocity from 188 to 377 kg m™ s’ and heat flux from 28 to
56 kW m™. Finally, the boiling of R600a in a 1.0 mm diameter channel was studied with two
saturation temperatures, 20 and 30°C, with a mass velocity from 240 to 480 kg m? s and
heat flux from 20 to 60 kW m™. The influence of mass flow, heat flux and vapor quality on
the behavior of the heat transfer coefficient and the frictional pressure drop are evaluated. The
analysis of the working fluid showed that, in general, R600a presents the highest coefficients
of heat transfer and frictional pressure drop. From the analysis of the influence of the channel
diameter, it was observed that, for all experimental conditions, the heat transfer coefficient
was higher in the 1.0 mm channel. The results also showed that the higher heat transfer
coefficients were obtained with the saturation temperature of 30°C. Complementing the
analyzes, the flow patterns were evaluated through the recorded images, and the flow pattern
maps, comparing the two fluids. The map that best fit the curves were those of Revellin and
Thome (2007b) and Ong and Thome (2011). Some proposed heat transfer correlations for
mini and micro channels were evaluated with the experimental data, from which it was
observed that, in general, the correlation of Kim and Mudawar (2013b) presented a better

adjustment, among the evaluated correlations.
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1 INTRODUCAO

O avanco tecnoldgico visto nas ultimas décadas tem aumentado o numero de
equipamentos elétricos, mecanicos e eletroeletronicos compactos e, em fung¢do das suas
dimensodes reduzidas, a remocao do calor gerado por estes dispositivos tem se tornado um
desafio e um dos grandes gargalos da continuidade deste avango.

Para se ter uma ideia da importancia da remocao de calor, no ano de 2010 um defeito
grave em um dos circuitos de refrigeracdo da Estacdo Espacial Internacional pds em risco a
vida dos seis astronautas a bordo. Para evitar o superaquecimento da estacao, foi necessaria a
desativacdo de vérios equipamentos, levando a suspensdo de alguns experimentos que
estavam sendo realizados.

Outro exemplo da relevancia dos equipamentos de transferéncia de calor € que, desde
a década de 90, o reaproveitamento de energia com o uso de ciclos de poténcia a vapor tem
estado em evidéncia, especialmente os ciclos organicos de Rankine (ORC), conforme
Charnay et al. (2015a). Muitos sistemas que utilizam estes ciclos estdo disponiveis na
inddstria e, em sua grande maioria, utilizam trocadores de calor convencionais, portanto, de
grandes dimensdes e de baixa eficiéncia. Assim, estudos para a compreensdo do
comportamento termo fluidodindmico em canais menores se fazem necessarios, tanto para
reduzir o tamanho dos equipamentos, quanto para o ganho de eficiéncia.

Se por um lado a indudstria aumenta a demanda de trocadores de calor que operam sob
regimes de altas temperaturas, por outro tem-se a crescente demanda de aparelhos de ar
condicionado residenciais, provocada em grande parte pela busca de conforto e comodidade
por uma parte maior da populag@o. E, assim como ocorre para os grandes trocadores de calor
industriais, estudos sobre a ebulicio e o escoamento de fluidos refrigerantes em canais
reduzidos também sao necessarios para os trocadores de calor domésticos.

A literatura atual tem mostrado que o uso de mini e microcanais na constru¢ao de
trocadores de calor compactos permite altas taxas de remogao de calor e a redu¢do de carga de
fluido refrigerante. O que, além de ser energeticamente desejdvel, € também um passo adiante
em direcdo as tecnologias sustentaveis.

O desenvolvimento destes trocadores de calor compactos traz a necessidade da criagdo
de técnicas preditivas de pardmetros fundamentais para o seu funcionamento eficiente, tais
como o coeficiente de transferéncia de calor, a queda de pressdo e os padrdes de escoamento

do fluido refrigerante. Essas ferramentas preditivas, além de possibilitarem o projeto dos
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trocadores de calor, também ajudam na escolha dos melhores fluidos refrigerantes para cada
tipo de aplicagdo.

Durante as duas udltimas décadas, mas principalmente ap6s os anos 2000, indmeros
trabalhos abordando o tema da ebuli¢cdo de fluidos refrigerantes em canais de diametro
reduzido foram publicados. O foco principal de grande parte desses trabalhos € a avaliagdo
das caracteristicas térmicas e fluidodinamicas do fendmeno da ebulicdo com convecc¢do
forcada, bem como o comportamento fenomenol6gico na escala do canal no qual ocorre esta
ebulicdo.

Dentre os estudos com escoamento bifdsico em microescala, alguns se destacam por
sua importancia cientifica e relevancia académica: Suo e Griffith (1964), Kandlikar (2002a,
2002b), Akbar et al. (2003), Thome (2006), Bertsch et al. (2009), Ong e Thome (2011). E,
embora Coleman e Garimella (1999) e Charnay et al. (2015b) tenham conduzido os seus
estudos em canais cujo didmetro ndo € consensualmente considerado de microescala, eles
apresentam dados que ndo podem ser ignorados. A relevancia destes estudos se verifica no
numero de artigos posteriores que os utilizam como bibliografia basica e fundamental.

Dentre as vantagens dos trocadores de calor compactos cita-se a capacidade de
suportar elevadas pressdes de trabalho e permitir uma maior relacio de area de troca térmica
por unidade de volume. Além disso, para a mesma condi¢ao de funcionamento, os trocadores
de calor compactos permitem um maior coeficiente de transferéncia de calor. Isso se deve, em
grande parte ao padrdo de escoamento anular, que geralmente apresenta uma maior taxa de
remocgao de calor, e que pode estar relacionada com a maior homogeneidade do escoamento,
isto é, um escoamento que nio apresenta por¢des secas na parte superior do canal e por¢des
de liquido estratificado na parte inferior. Uma terceira vantagem € a possibilidade de redugdo
nas quantidades de material empregado na sua fabricagdo e de fluido refrigerante.

Cabe ressaltar, no entanto, que a miniaturizagdo de um dispositivo de transferéncia de
calor também significa o aumento do grau de complexidade de sua fabricacdo. Portanto,
quando se deseja reduzir custos com a fabricacdo ou com a operagdo de sistemas de
transferéncias de calor, cada sistema deve ser avaliado individualmente, dando a devida
atencao as particularidades de cada um.

Embora ji exista um numero considerdvel de correlacdes para a predicio da
transferéncia de calor e da queda de pressdo na ebulicdio com conveccido forcada em
macroescala, esse nimero cai drasticamente quando se consideram as escalas menores.

Salienta-se, ainda, que a precisdo das correlagdes estd intimamente ligada com o

numero de dados experimentais que foram utilizados para a sua criacdo, ou seja, quanto maior
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for o banco de dados utilizado para a criacdo de determinada correlacdo, maior serd a sua
aplicabilidade.

No entanto, ampliar a faixa de condi¢des operacionais, isto €, obter dados com uma
maior faixa de fluxos calor, temperaturas ou pressdes de saturacdo, fluxos de massa e fluidos
de trabalho, torna a correlagdo menos precisa para a avaliacdo de uma condi¢do mais
especifica. Isto significa que se 0 banco de dados possuir uma faixa pequena de condi¢des
operacionais e, por consequéncia, possuir uma pequena faixa de aplicabilidade, a correlagcdo
torna-se 6tima para aquela faixa de condicao operacional, se o banco de dados abranger uma
grande gama de condi¢Oes operacionais, a sua aplicabilidade serd grande, no entanto, para
uma condi¢do operacional especifica, a correlacdo apresentard um erro consideravel. Assim,
se o objetivo for ampliar a faixa de aplicabilidade de uma correlacdo, dever-se-4,
obrigatoriamente, abrir mao da precisdo da correlacdo para condicdes especificas,
sacrificando as particularidades individuais de cada condi¢do operacional. Esta reducdo da
precisdao € mais nitida, principalmente, quando o banco de dados tenta cobrir um nimero
muito elevado de fluidos refrigerantes. Este trabalho nao tem por objetivo a criagdo de uma
nova correlagdo, mas sim a obtencdo de dados experimentais para fluidos que nao sao
utilizados na maioria das correlacdes existentes. Deste modo, os dados coletados neste
trabalho podem tanto ser utilizados para a criacdo de uma correlagdo especifica para os
hidrocarbonetos, isobutano e propano, quanto para a inclusdo destes em correlacdes ja
existentes e que abranjam diversos fluidos.

Diante do que foi exposto, a necessidade de uma base experimental sdlida para a
criacdo de modelos preditivos mais eficazes, que facilitam e otimizam os projetos de
trocadores de calor, torna importante a realizacdo de estudos sobre o escoamento com

ebuli¢do em mini e microcanais.

1.1 Objetivos

1.1.1 Objetivo Geral

Analisar o comportamento da ebuli¢do convectiva de hidrocarbonetos no interior de
canais de diametro reduzido através de trés andlises principais: a influéncia do didmetro do
canal na ebulicdo com escoamento for¢ado do isobutano, a influéncia do fluido de trabalho
em um canal de 1,0 mm de didmetro e a influéncia da temperatura de saturacdo na ebulicdo

com convec¢do forcada do isobutano no canal do item anterior.
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1.1.2 Objetivos Especificos

* Determinar e analisar o comportamento dos coeficientes de transferéncia de calor e
da perda de pressdo em diferentes condi¢des de fluxo de calor, fluxo de massa,
diametro do canal, fluido refrigerante, titulo de vapor e temperatura de saturacgao;

* Analisar e classificar imagens dos padrdes de escoamento caracteristicos;

e Comparar os padroes de escoamento experimentais com mapas de padrdo de
escoamento;

* Verificar a influéncia das condi¢des operacionais no coeficiente de transferéncia de
calor e na perda de pressao;

* Comparar os resultados dos coeficientes de transferéncia de calor obtidos

experimentalmente com os obtidos através de correlagdes;

1.2 Justificativa

Tanto a coleta das imagens dos padrdes de escoamento durante a ebulicdo, quanto a
andlise do comportamento da transferéncia de calor e da queda de pressdo, auxiliam na
criagdo de modelos para predicdo do coeficiente de transferéncia de calor e do fator de atrito
na ebulicdo convectiva, 0os quais s@o importantes no projeto de trocadores de calor. Além
disso, a aquisicdo das imagens ajuda a verificar sob quais regimes de escoamento a
transferéncia de calor ¢ maximizada. Outro ponto importante da coleta das imagens é que
estas ajudam a definir sob quais condi¢des operacionais a secagem da parede ocorre,
auxiliando assim na determinacdo de uma condi¢do operacional segura.

Outro ponto importante do trabalho é a utilizacdo do propano e do isobutano como
fluidos de trabalho. Estes hidrocarbonetos possuem baixos potenciais de destruicdo da camada
de ozdnio (ODP) e de aquecimento global (GWP), representando fluidos alternativos aos que

sao comumente utilizados e que possuem forte impacto ambiental.

1.3 Estrutura da Pesquisa

Este trabalho segue a seguinte estrutura: revisdao bibliografica e fundamentacio
tedrica, descri¢cao da metodologia, resultados e consideracdes finais.
O capitulo 2 consiste de uma revisdo bibliografica, onde se apresentam conceitos

importantes para a compreensdo do processo de ebulicio com conveccdo forcada em
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geometrias de escala reduzida. Além disso, ele traz também o estado da arte dos trabalhos que
vém sendo desenvolvidos no tema.

O capitulo 3 trata da descricdo da metodologia utilizada para o desenvolvimento do
trabalho, incluindo o aparato experimental, onde sdo apresentadas a descricdo e as
caracteristicas da bancada de teste utilizada e de cada componente que a constitui, € 0 modelo
matemadtico para o cédlculo das varidveis envolvidas. Além disso, neste capitulo esta descrito o
procedimento experimental, que consiste na sequéncia de acdes necessdrias para a realizacdo
dos testes, condi¢des operacionais dos testes e o processamento dos dados experimentais.

O capitulo 4 aborda os resultados obtidos neste trabalho, a discuss@do dos mesmos e
algumas comparagdes com os resultados obtidos por outros pesquisadores.

O capitulo 5 apresenta as conclusdes e consideragdes finais.

O apéndice A apresenta o equacionamento referente ao calculo das incertezas
propagadas.

O apéndice B descreve o procedimento de calibracido dos termopares.
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 Definicao de Macro, Mini e Microcanal

Classificar um canal como macro, mini ou micro fornece informacdes que serdo
fundamentais para o projeto de trocadores de calor. Além disso, as correlagdes empiricas e
semiempiricas para a transferéncia de calor e perda de pressio com mudanca de fase
geralmente sdo diferentes para cada caso. De modo geral, as correlagdes sao desenvolvidas
tendo em vista canais de diametros convencionais. Assim, quando estas correlacdes sao
aplicadas para canais cujo diametro € menor do que um limiar de transi¢do, geralmente algo
em torno de 3 mm, estas correlacdes perdem precisdo (Thome, 2004). Isto ocorre porque
alguns fendmenos que sdo ignorados na macroescala sdo de grande relevancia na mini e na
microescala, como por exemplo a tensdo superficial e a capilaridade. Entao, é essencial
definir os limites de aplicabilidade para cada uma destas defini¢des. No entanto, a literatura
ndo apresenta uma divisdo universal entre macro, mini e microescala, de modo que existem
muitas divergéncias entre diferentes autores.

A fim de subdividir o estudo do escoamento interno bifasico, adiabatico ou com
ebuli¢do, foram propostos nos ultimos anos alguns critérios de transicdo entre as escalas
baseados em técnicas de fabricacdo, aplicagdes e condi¢des de confinamento de bolhas,
agrupando os canais que apresentam maior similaridade geométrica ou fenomenolégica.

Thome (2004) cita algumas evidéncias fenomenoldgicas que indicam a existéncia de
uma transi¢ao entre a macro e a microescala:

¢ Padrao de escoamento: de acordo com o autor, ao se visualizar o escoamento em

canais de pequeno diametro, os escoamentos anular e slug apresentam
uniformidade na espessura do filme de liquido que separa as bolhas da parede do
canal, comportamento que ndo € verificado em canais de diametro maiores. Como
posteriormente nos mostra, por exemplo, o trabalho de Revellin e Thome (2007),
com o escoamento do fluido R134a em um canal de 0,509 mm de didmetro.
Comparando canais de didmetros de 0,509, 0,790 e 2,0 mm, Revellin ¢ Thome
(2007) observam que o efeito da flutuabilidade apresenta uma reducdo gradual
com a redugdo do diametro do canal.

* Transferéncia de calor: experimentos mostram que a transferéncia de calor se

torna mais eficiente com a redugdo do diametro do canal. Agostini (2002)

verificou este efeito com canais de 0,77 € 2,01 mm de diametro e Palm (2003) com
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canais de 1,0, 1,5, 2,5 ¢ 3,5 mm. Em ambos os trabalhos houve um aumento
gradual do coeficiente de transferéncia de calor com a reducdo do didmetro.

* Fluxo critico de calor: Qu e Mudawar (2004) compararam os dados
experimentais de fluxo critico de calor com a correlacdo de Katto e Ohno (1984),
que foi inicialmente desenvolvida para canais com diametros superiores a 3 mm.
Eles testaram trés canais diferentes, cujos diametros eram de 1,0, 3,0 e 3,15 mm,
os dois primeiros utilizavam 4gua como fluido de trabalho, o terceiro utilizava o
fluido R113. Os autores verificaram que o erro médio absoluto foi de 17,3%, mas a
maior parte dos seus dados ficou na faixa de erro de £40%. Assim, esta correlacio
para o calculo do fluxo critico de vapor, que foi inicialmente criada para canais
com diametro maior do que 3 mm, apresentou um ajuste pouco preciso quando
aplicada em minicanais, o que mostra a existéncia de uma ndo similaridade entre o
comportamento da ebulicdo em mini, micro e macrocanais. Mais recentemente,
Wojtan et al. (2007) obtiveram dados experimentais para o fluxo critico de calor
para o R134a em canais circulares de 0,509 e 0,790 mm diametro, ao comparar
estes dados com a mesma correlacdo citada, eles encontraram um erro médio
absoluto de 32,8% com apenas 41,2% dos dados ficando na faixa de erro de £15%.
Deste modo, a baixa precisao desta correlagdo para os dados destes estudos parece
sugerir a existéncia de uma transicao de macro para microescala.

* Fracido de vazio: Kawaji e Chung (2004) realizaram testes com uma mistura
bifésica de nitrogénio-dgua em canais de vidro com diametros de 0,53, 0,25, 0,10 e
0,05 mm. Eles constataram que a fracao de vazio se desviava progressivamente da
fracdo de vazio dada pelo modelo homogéneo conforme o didmetro do canal era
reduzido. Um comportamento semelhante foi encontrado por Kawahara et al.
(2002) ao realizarem testes com escoamento bifdsicos de etanol e misturas de
dgua-etanol e 4gua-nitrogénio. Segundo Thome (2004), este comportamento
também pode ser interpretado como uma evidéncia da existéncia de uma transicao
entre as escalas macro e micro.

De modo geral, a literatura propde duas formas distintas para a classificacdo da ordem
de grandeza do canal. Na primeira, apenas o didmetro hidrdaulico, Dy, do canal € analisado. Na
segunda, além das caracteristicas geométricas do canal, também se levam em conta as
propriedades do fluido em escoamento através de nimeros adimensionais, como o nimero de

confinamento da bolha, Co, nimero de Bond, Bd, e o nimero de E6tvos, Eo.
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Com base nas caracteristicas puramente geométricas dos canais e tubos utilizados na

fabricacdo de trocadores e dissipadores de calor, Mehendale er al. (2000) sugerem a

classificac@o de acordo com o diametro hidraulico, D;, mostrada na Tab. (2.1).

Tabela 2.1 - Classificacdo dos canais proposta por Mehendale et al. (2000).

Classificacdo Dy,
Canal Convencional Dy > 6 mm
Macrocanal 6 mm > D > Imm
Minicanal 1 mm > Dj > 100 um
Microcanal 100 mm>D;, > 1 um

Kandlikar (2002a) prop6s uma classificacdo que utiliza apenas trés divisdes, conforme

mostrado na Tab. (2.2).

Tabela 2.2 - Classificac@o dos canais proposta por Kandlikar (2002a).

Classificacdo Dy,
Canal Convencional Dy > 3 mm
Minicanal 3 mm > Dy > 600 um
Microcanal 600 mm > D > 50 um

Estudos posteriores levaram Kandlikar e Grande (2003) a sugerir uma classificacio
mais refinada, cobrindo uma gama maior de diametros, que considera os efeitos da rarefacao
do géas, conforme Tab. (2.3). Kandlikar et al. (2014) sugerem que os efeitos da rarefacdo se
tornam significativos em canais cujo didmetro hidrdulico esteja na ordem de 1 pum. A
rarefacdo ocorre quando as colisdes intermoleculares se tornam negligencidveis. Além disso,
nestas dimensdes, as for¢cas moleculares passam a interferir nas caracteristicas do escoamento.

Esta classificacdo é valida tanto para escoamentos monofédsicos de liquido, quanto para

escoamentos bifasicos.

Tabela 2.3 - Classificacdo dos canais proposta por Kandlikar e Grande (2003).

Classificacdo Dy,
Canal Convencional Dy > 3 mm
Minicanal 3 mm > D;, > 200 pm
Microcanal 200 um > Dy > 10 um
Microcanal de transi¢cdo 10um=>D,> 1 pum
Nanocanal de transi¢cao 1 um>D;> 0,1 um
Nanocanal molecular 0,1 um > Dy,




22

No entanto, um mesmo canal pode se comportar como um canal convencional para um
determinado fluido de trabalho e como mini ou microcanal para um outro fluido de trabalho,
entdo, classificar um canal apenas analisando o didmetro hidrdulico pode ndo ser o mais
adequado. Assim, uma classificacdo mais criteriosa se torna necessaria.

Kew e Cornwell (1997) propuseram um critério de classificagdo que leva em
consideragdo os efeitos das propriedades termofisicas do fluido em escoamento, este critério
estd baseado no nimero de confinamento da bolha no interior do canal. O nimero de

confinamento, Co, é definido como:

CO:L g

_ 2.1
D, \elo -p,)
onde o € a tensdo, g € a aceleracdo da gravidade, p; e p, sdo as massas especificas do liquido e
do vapor, respectivamente.

Segundo os autores, para nimeros de confinamento abaixo de 0,5, tém-se condicdo de
macroescala, valores acima de 0,5 sdo considerados microescala. Assim, quando o diametro
de desprendimento de bolha torna-se superior ao didmetro hidraulico do canal, o processo de
crescimento da bolha é limitado pela geometria do canal, o que consequentemente afeta a
dindmica do escoamento bifédsico e o processo de transferéncia de calor.

Kew e Cornwell (1997) propuseram um critério de classificacdo que utiliza o nimero
adimensional de Bond, Bd, como parametro de transicdo entre a macro e a microescala. A
transi¢do ocorreria em Bd = 4, sendo que escoamentos que apresentam valores inferiores a 4

sdo considerados escoamentos em microescala. O adimensional de Bond indica a relacao

entre as forcas de empuxo e de tensdo superficial, e é calculado conforme a Eq. (2.2).

_ 2
Bd = 8(:01 apv)Dh 2.2)

Ullmann e Brauner (2007) também apresentaram um critério de transi¢cdo entre a
macro e a microescala.. Ao realizarem uma anélise dos padrdes de escoamento encontrados
por Triplett et al. (1999), que utilizaram ar-d4gua em um canal com Dh = 1,1 mm, eles
sugeriram que o nimero adimensional de Edtvos, Eo, tem um papel importante na transi¢ao
entre os padrdes de escoamento e no desaparecimento do padrdo estratificado. Este ndmero €
sindbnimo do nimero de Bond, e é dado pela Eq. (2.3). Para os autores, a microescala acontece
para numeros de Eotvos inferiores a 0,2, que, ainda segundo os autores, fornece um valor de
diametro hidraulico na ordem de 1 mm para sistemas utilizando fluidos refrigerantes em

escoamentos bifasicos.
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A andlise do diametro de desprendimento de bolha é outro critério utilizado para
encontrar a linha de transi¢do entre a macro e a microescala. Uma das propostas € que a
transicdo entre as escalas ocorra quando a bolha em crescimento atinja um diametro igual ao
diametro do canal antes de se desprender, de modo que o aumento do seu tamanho passe a
ocorrer apenas na direcdo do escoamento e ndo mais em ambas as dire¢des, transversal e
axial, do canal. Embora, ainda ndo exista um método de cdlculo simples para o didmetro de
desprendimento de bolha em ebuli¢io com escoamento, onde a bolha fica confinada entre as
paredes internas do canal, utilizar os métodos utilizados para a ebulicio em piscina pode
ajudar a se ter uma ideia aproximada dos valores dos didmetros.

Jensen e Memmel (1986) apresentaram uma expressao para o cdlculo do diametro de
desprendimento de bolha, D, que leva em consideracdo as influéncias do superaquecimento

de parede, do nimero de Prandtl do liquido, Pr;, e da viscosidade do liquido:
1/2
g
D, =019(18+10°K, )"2(—] (24)
g(lo[ - Iov )

onde o parametro K; € definido como:

‘- [ pen (T, -, )j (ﬂ, (e(o - 0,)) J 2.5)

: 312
P, Pr, PO

Salienta-se que as Egs. (2.1), (2.2), (2.3), (2.4) consideram a coexisténcia das fases
liquida e gasosa. Assim, as classificagdes provenientes destes parametros se adequam apenas

aos escoamentos bifasicos.

2.2 Ebulicao

Ebulicdo € o processo de troca de fase no qual bolhas de vapor sdo geradas através do
contato de um liquido com uma superficie aquecida. A ebuli¢do € um modo eficiente de
transferéncia de calor e € utilizada em sistemas de conversdao de energia e em trocadores de
calor.

Por haver a mudanga de fase, altas taxas de calor podem ser transferidas com uma
pequena diferenca de temperatura entre a superficie s6lida e a corrente de fluido. Isso ocorre
porque para haver a mudanca de fase uma grande quantidade de energia na forma de calor

latente deve ser absorvida ou cedida pelo fluido.
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A ebulicdo pode ser classificada de duas maneiras distintas: ebulicdo em piscina e

ebulicdo com convecgdo forcada e ainda em ebuli¢do sub-resfriada e ebuli¢do saturada.

2.2.1 Ebuli¢do em Piscina

A ebulicdo em piscina € o processo no qual uma massa de liquido estaciondrio, que
esteja em contato com uma superficie aquecida ou que possua algum objeto aquecido
submergido em seu interior, sofre um processo gradual de mudanca de fase. Como ndo ha a
inducdo de movimento por meios externos, a movimentacdo da massa de fluido ocorre
unicamente devido ao gradiente de densidade e a dindmica das bolhas.

O liquido pode estar em duas condicdes de aquecimento: na condigdo de saturagdo,
caso em que se usa o termo ebulicdo saturada, ou abaixo da condigdo de saturagdo, caso em
que o termo ebulicdo sub-resfriada é empregado.

Neste tipo de ebuli¢do, sob condi¢cdes de conveccao natural, a movimentagao do fluido
proximo a parede ocorre exclusivamente pela convec¢do natural (forca de empuxo) e pelo
desprendimento das bolhas. O empuxo € causado pelo gradiente de densidade existente na
camada de fluido, ou seja, o fluido adjacente a superficie aquecida, essencialmente, possui
menor densidade, o que provoca a sua ascensdo, logo em seguida o espago vazio é, entdo,
preenchido com o fluido mais frio e denso que se encontrava afastado da superficie aquecida.

Esta movimentagdo do fluido ocorre durante todo o processo de ebulicdo.

2.2.2 Ebuli¢do com Conveccdo Forgada

Nesta situagdo, o fluido, além de movimentar-se devido ao empuxo e pelo
desprendimento das bolhas, também recebe o auxilio de meios externos para a sua
movimentagdo, tais como bombas, compressores, ventiladores, etc. Dois mecanismos
constituem a ebulicdo com conveccgao for¢ada: ebulicdo nucleada e a ebulicdo convectiva.

De acordo com Kandlikar et al. (1999), no processo de ebuli¢cdo no interior de um
canal, se o fluido entrar como um liquido subresfriado a transferéncia de calor se deve
exclusivamente a conveccao forcada, visto que ndo ha a nucleacio de bolhas, j4 na saturagdo,
a transferéncia de calor € devido tanto a ebulicdo nucleada, com o aparecimento, crescimento

e desprendimento das bolhas, quanto a convecgdo existente entre a superficie e o fluido

adjacente.
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2.2.2.1 Ebulig¢do Sub-resfriada

A temperatura do nidcleo de liquido na ebulicdo sub-resfriada estd abaixo da
temperatura de saturagdo. Embora o liquido adjacente a superficie inicie a formacgdo de
bolhas, estas condensam logo que se desprendem e migram para a regido sub-resfriada do
fluido. A transferéncia de calor se d4 predominantemente pela convec¢do forcada entre o
fluido monofésico e a superficie aquecida. Um dos perigos da operagdo sob condi¢des de
ebuli¢do sub-resfriada € a possibilidade de haver o crescimento explosivo das bolhas, isto &,
bolhas que surgem e condensam muito rapidamente, este fendmeno pode prejudicar a vida ttil

do canal.

2.2.2.2 Ebuligdo Saturada

Na ebuli¢do saturada, as bolhas come¢am a surgir quando o liquido junto a parede se
encontra a uma temperatura levemente superior a temperatura de saturacdo, as bolhas
formadas se desprendem e migram por toda a extensdo do nuicleo de liquido, devido ao efeito
da flutuabilidade. Este fluido da regido central do escoamento encontra-se na temperatura de
saturacdo, assim, as bolhas migram ao longo do fluido sem sofrer qualquer tipo de
condensacao.

A mudanca de fase do fluido refrigerante se dd gradualmente na direcdo do
escoamento, fazendo com que as fases liquido e vapor coexistam entre os dois extremos,
formando uma mistura bifdsica, de modo que o escoamento bifdsico assume diferentes
estruturas topoldgicas durante o processo. Essas estruturas sdo comumente chamadas de
padroes de escoamento. A ebulicdo estd associada com a sequéncia de surgimento,
crescimento e desprendimento das bolhas na superficie interna do canal, e estas trés etapas sao
fortemente influenciadas pela velocidade do escoamento e pelo acabamento superficial do

canal.

2.3 Escoamento Bifasico em um Macrocanal Horizontal

Na ebulicio com conveccdo forgada, o estado fisico do fluido e o padrio de
escoamento se apresentam de formas distintas ao longo do comprimento do canal, ou seja, o
canal que em sua regido inicial apresenta uma pequena quantidade de vapor, concentrado em

pequenas bolhas dispersas, e, portanto, baixo titulo de vapor, x, pode apresentar em sua regiao
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final alto titulo e escoamento anular. Entre as condi¢des extremas de x = 0 (liquido saturado) e
x =1 (vapor saturado), o escoamento apresenta valores distintos de x, com diferentes padrdes
de escoamento.

A Fig. (2.1) ilustra as diferentes regides existentes na ebulicao de um fluido no interior
de um macrocanal horizontal, é possivel observar que o fluido altera gradativamente o seu
estado inicial de liquido monofésico até atingir a fase de vapor monofésico, conforme o

escoamento avanga no sentido axial do canal.
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Figura 2.1 - Regides da transi¢cao do estado fisico do fluido na ebulicio em um macrocanal
horizontal

Fonte: Adaptado de Collier e Thome (1994)

Outro ponto importante a ser observado na figura é o fato de as bolhas se
concentrarem e coalescerem preferencialmente na regido superior do tubo. Isso evidencia a
influéncia da flutuabilidade no escoamento, comportamento comum em canais de didmetros
maiores, mas que ndo € observado na maioria dos escoamentos em canais de mini e
microescala.

Na regido inicial da Fig. (2.1), a massa de liquido estd abaixo da temperatura de
saturacdo e a temperatura da parede ndo atingiu o grau de superaquecimento necessario para
dar inicio ao processo de nucleagdo de bolhas. O grau de superaquecimento é o quanto a
temperatura da superficie precisa estar acima da temperatura de saturacdo do fluido adjacente
para dar inicio ao aparecimento de bolhas. A titulo de exemplo, Collier e Thome (1994)
sugerem que na pratica sao necessarios de 10 a 15°C de superaquecimento na superficie para
iniciar a nucleac@o de bolhas na d4gua em pressao atmosférica.

Quando o fluido préximo a parede atinge a saturacao e o grau de superaquecimento na

superficie € suficientemente alto, tem-se o inicio da nuclea¢do de bolhas, ponto conhecido
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como ONB (Onset Nucleate Boiling). Neste ponto o escoamento é chamado de borbulhado.
As bolhas formadas possuem pequeno didmetro e algumas condensam logo que se
desprendem da parede, isso ocorre porque a temperatura no centro da massa de fluido esta
aquém da temperatura de saturacao.

Conforme o escoamento se desenvolve a temperatura média da massa de fluido atinge
a saturacgdo, iniciando a ebuli¢do saturada. Neste ponto, o grande nimero de pequenas bolhas
existentes no topo do canal faz com que algumas delas coalescam, formando bolhas maiores.
Estas bolhas alongadas s@o chamadas de plugs e estes apresentam um formato oblongo, com a
parte frontal assumindo um formato semiesférico e a parte traseira apresentando um formato
quase plano. Assim, o escoamento ¢ denominado de bolhas alongadas ou plug.

O escoamento denominado slug surge quando o comprimento das bolhas € maior do
que o diametro do canal, o topo do mesmo € ocupado majoritariamente por vapor, que fica
separado da superficie do canal por uma fina pelicula de liquido, ondula¢des na interface
liquido-vapor atingem, esporadicamente, a superficie superior do canal (instabilidades de
Kelvin-Helmholtz). Estas ondulacdes obstruem a continuidade do escoamento da fase vapor,
dividindo-o em longas bolhas separadas transversalmente por por¢des de liquido.

No escoamento denominado estratificado ondulado, existe a clara estratificacdo da
fase liquida na parte inferior do canal. As instabilidades fluidodindmicas continuam causando
ondulacdes na interface liquido-vapor. Neste padrdo de escoamento ocorre esporadicamente a
secagem de pequenas porcdes da superficie superior da parede do canal, que sdo, no entanto,
remolhadas assim que uma ondulacio de grande amplitude surja na interface liquido-vapor ou
que a pelicula de liquido a montante seja suficientemente espessa para resistir a vaporizagao.

No escoamento anular da Fig. (2.1), o escoamento do liquido ocorre principalmente
junto a superficie do canal, formando um anel em torno de todo o perimetro do nicleo de
vapor. O efeito da for¢a gravitacional faz com que este anel de liquido seja mais espesso na
sua parte inferior. O vapor escoa na parte central do canal. Dentro dessa massa de vapor
escoam pequenas bolhas de liquido que sdo eventualmente arrancadas do escoamento
principal de liquido.

Por fim, na udltima regido mostrada no canal da Fig. (2.1), o aumento da vaporizac¢io
faz com que a parte superior do anel de liquido deixe de existir € o liquido passa a escoar

apenas na parte inferior do canal, em uma espécie de arco de liquido estratificado.
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2.4 Padroes de Escoamento em Mini e Microcanais Horizontais

O escoamento de um fluido em um canal pode ser classificado utilizando-se critérios
visuais ou a partir do tratamento estatistico de dados relacionados a algum pardmetro do
escoamento, como a variacdo transiente da pressao local, a fracdo de vazio ou a perda de
pressdo ao longo de um trecho do canal de escoamento. O método puramente visual é
chamado de método subjetivo, enquanto o método estatistico é chamado de método objetivo
(NASCIMENTO, 2012).

O fato de ainda nao existir na literatura uma classificagdo universal para os padrdes de
escoamento faz com que muitos autores proponham as suas proprias divisdes e
nomenclaturas, conforme os padrdes que sdo observados em seus proprios experimentos.
Dentre os vérios padrdoes de escoamento citados na literatura alguns estdo presentes no
trabalho de vérios autores, como ¢é o caso dos padrdes borbulhado, slug e anular.

Além da classificacdo topoldgica do padrdo de escoamento, existem ainda as divisoes
que classificam o escoamento quanto a: presen¢a ou nio de transferéncia de calor; direcdo do
escoamento (horizontal, vertical ou inclinado); caracteristicas do canal (macro, mini ou
microcanal) e outros tantos parametros que podem influenciar na caracterizacdo de um
escoamento (TIBIRICA, 2011).

O estudo de Triplett et al. (1999) mostra que os mecanismos que governam a transi¢ao
entre os padroes de escoamento da ebuli¢do convectiva em macrocanais ndo sao observados
na ebulicdo com convec¢ao forcada em minicanais. Eles sugerem que as instabilidades de
Taylor, que governam o processo interfacial hidrodindmico em tubos convencionais, ndo se
aplicam em canais de pequeno diametro.

Kim e Mudawar (2013a) analisaram dados de diferentes autores sobre o escoamento
bifasico na ebuli¢do saturada de 13 fluidos através de canais com diametros variando de 0,5
até 6,0 mm. A partir da observagdo desses escoamentos, eles propuseram o esquema de
regimes de escoamento em fun¢do do mecanismo de ebulicio dominante, mostrando como
sdo os grificos h versus x tipicos para as situacdoes quando a transferéncia de calor é
majoritariamente pela nucleacdo de bolhas (a), ou quando é majoritariamente devido a
conveccdo forcada entre a superficie e o fluido adjacente (b), como apresentado na Fig. (2.2).

Na Fig. (2.2a) o escoamento ocorre com a transferéncia de calor majoritariamente sob
dominio da ebuli¢do nucleada, os padrdes de escoamento borbulhante e slug ocupam uma
parcela significativa do comprimento do canal, como mostrado no grafico do coeficiente de

transferéncia de calor bifasico, A, em fungdo do comprimento do canal, z. O valor maximo
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do Ay, ocorre no ponto em que se inicia a nucleacio das bolhas e logo decresce gradualmente
até atingir o ponto de inicio de secagem, a partir do qual passa a cair de forma mais
acentuada. Ja a Fig. (2.2b) apresenta o escoamento com transferéncia de calor sob dominio da
ebuli¢do convectiva, onde o padrao anular abrange uma fracdo significativa do comprimento
do canal. Poucas bolhas se mantém junto a superficie do canal, a regido central do escoamento
J4 ndo se encontra sub-resfriada e o vapor escoa preferencialmente no nucleo do escoamento.
O grafico de hy versus z mostra que a evaporacao gradual e a diminui¢do da espessura da
camada de liquido causa um aumento no h; ao longo do canal. Este comportamento se
mantém até o ponto em que a espessura de liquido seja fina o bastante para dar inicio ao
processo de secagem de parede, a partir do qual o &y, comecga a cair drasticamente, pois uma
parte do canal passa a apresentar apenas a transferéncia de calor pela convec¢do monofésica
do vapor.

Diferentemente do que ocorre nos macrocanais, em escoamentos bifdsicos em
microcanais a estratificacdo da fase liquida ndo € observada, conforme se pode verificar na
Fig. (2.2). Este comportamento se deve a supressdo dos efeitos gravitacionais ante os efeitos

da tensdo superficial e da capilaridade.



30

(a} o secagam comtleta
| !
I Ty B - - !
i Ta'r® e - — o =
W2 OHR o . . T
= .
peiiar 2 2 05N iy . " !

Liguigs :
zq:-_:\ﬁ\;:i-:a Escozmento borbulhants Escozmento "Slug Escoamants anular Escoamento
o EVOE
hw

Tranferéncia g2 calor dominada pela sbulicio nuclzada

Inicic de Secagem

szcagem completa
' "
— = - — = ——
"
A
i z
Liguido Eac Eac "Slug” Escoemento nular it
moneEsico borbulhants i i

h
» Transfarencia de calor dominada pela sbuligie

convectiva

F 4

Figura 2.2 — A influéncia dos mecanismos dominantes na ebuli¢do com convecg¢do for¢cada em
mini e microcanais. (a) ebulicdo com o dominio da ebulicdo nucleada. (b) ebulicdo com o
dominio da ebulicdo convectiva.

Fonte: Adaptado de Kim e Mudawar (2013a)

Revellin e Thome (2007a) utilizaram uma camera de alta velocidade para analisar o
escoamento bifasico do R134a em um minicanal circular e horizontal com didmetro de

"I temperatura de

0,509 mm, comprimento de 70,7 mm, fluxo de massa de 500 kg m? s
saturacdo em torno de 30°C e grau de subresfriamento na entrada do canal de 3°C. Eles
observaram sete padroes de escoamento diferentes assumidos pela interface liquido-vapor,
conforme Fig. (2.3). Os autores agruparam estes padrdes em trés regimes de escoamento:
borbulhado, intermitente e anular. Sendo os demais apenas formas intermedidrias destes trés

principais.
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(c)

Figura 2.3 Padrdes de escoamento do R134a caracterizados por Revellin e Thome (2007a). (a)
borbulhado; (b) plug; (c) slug; (d) slug/semianular; (e) semianular; (f) anular ondulado; (g)
anular liso.

Fonte: Adaptado de Revellin e Thome (2007)

A seguir serdo descritos alguns padrdes de escoamento comumente encontrados na

literatura.
2.4.1 Escoamento Borbulhado

Pequenas bolhas dispersas de vapor escoam no interior da corrente liquida. O
comprimento dessas bolhas é inferior ao didmetro do canal. E possivel observar, de acordo
com a Fig. (2.3a), que as bolhas escoam preferencialmente na parte superior do tubo. Isso se
deve a flutuabilidade, isto €, devido as forcas atuantes na bolha em sentido oposto a

gravidade, explicada pelo principio de Arquimedes.
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2.4.2 Escoamento de bolhas alongadas (Plug)

Como pode ser observado na Fig. (2.3b), neste tipo de escoamento € possivel observar
a existéncia tanto de bolhas de pequeno didmetro e comprimento, quanto de bolhas que t€ém
seu comprimento igual ou superior ao didmetro do canal. A principal diferenga entre as bolhas
do padrdo plug para o borbulhado é seu diametro e comprimento. As bolhas deste padrdao
possuem diametro préximo ao do canal e, no presente trabalho, o seu comprimento serd de até
cinco vezes o didmetro do canal. Este critério € puramente visual e busca criar uma divisao
intermedidria entre os padrdes borbulhado e pistonado (slug), visto que o aumento no
comprimento das bolhas € gradual e possui uma influéncia também gradual nas caracteristicas

da transferéncia de calor e da queda de pressao.

2.4.3 Escoamento pistonado (Slug)

As bolhas possuem didmetro levemente inferior ao didmetro do canal e estdo
separadas da superficie por uma fina pelicula de liquido. Estas bolhas ocupam quase a
totalidade da secdo transversal do canal e apresentam um comprimento muito superior ao
diametro do canal, conforme ilustrado na Fig. (2.3¢). O liquido escoa majoritariamente nas
“paredes” existentes entre duas bolhas de vapor. Cada uma destas paredes atua como uma
espécie de fronteira entre duas bolhas, separando-as transversalmente. Alguns autores
chamam essas porcoes liquidas de pistoes, de onde se origina o termo slug. A velocidade das
bolhas de vapor € regida pelo fluxo de calor, sendo que um aumento do fluxo de calor causa
um aumento na velocidade das bolhas. O aumento do titulo de vapor causa a reducdo da
frequéncia de bolhas, devido ao aumento da coalescéncia. Quanto menor forem as bolhas
coalescentes, menor serd essa reducdo da frequéncia de bolhas, ou seja, mesmo que bolhas
pequenas coalescam mais com o aumento do titulo, elas ainda apresentardo uma frequéncia
consideravelmente alta. J4 para o caso de as bolhas coalescentes serem grandes, a sua

frequéncia serd virtualmente pequena.

2.4.4 Escoamento pistonado (Slug)/Semianular intermitente (Churn)

Na Fig. (2.3d) o escoamento apresenta caracteristicas tanto do padrdo slug como do
semianular. A velocidade de vapor aumenta com o aumento do fluxo de calor e a parte

traseira da bolha alongada comeca a se romper, originando um rastro de pequenas bolhas de
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vapor entre duas grandes bolhas alongadas. O escoamento e a coalescéncia dessas bolhas
menores comecam a se dar de forma convulsiva e turbulenta, criando uma zona de agitacdo
onde anteriormente havia a parede de fase liquida escoando de forma laminar. Este tipo de

padrao € considerado um padrio do regime de transi¢ao.

2.4.5 Escoamento Semianular (Churn)

Neste padrdo, as porcdes de liquido que separavam transversalmente cada uma das
bolhas deixam de existir. O vapor escoa em um nucleo central quase continuo, levando em
seu interior pequenas goticulas de liquido arrancadas do escoamento de liquido principal,
devido as forgas cisalhantes provocadas pelas instabilidades fluidodinamicas. O liquido, por
sua vez, escoa majoritariamente entre a superficie do canal e a regido dominada pelo vapor. A
continuidade do nucleo de vapor € periodicamente interrompida por uma agitacao turbulenta
bifdsica, como se pode observar na Fig. (2.3e). Estas descontinuidades tendem a desaparecer
gradualmente, fazendo o escoamento tender ao plenamente anular.

Devido as dificuldades linguisticas de traducdo, e tendo em mente que os termos da
lingua inglesa plug, slug e churn estdo amplamente difundidos na literatura, neste trabalho, o
termo utilizado para designar este escoamento serd churn, bem como os termos plug e slug

designardo os respectivos escoamentos supracitados.

2.4.6 Escoamento Anular

Este padrdo apresenta caracteristicas semelhantes ao escoamento semianular. O vapor
escoa no centro do canal, formando um nicleo continuo, no qual podem existir pequenas
particulas de fluido na fase liquida. O liquido escoa em torno do perimetro do nicleo gasoso,
separando-o da superficie do canal. Este escoamento pode apresentar duas configuracdes na
interface liquido-vapor: ondulado e liso. O escoamento anular ondulado € caracterizado pela
presenca constante de ondulacdes de amplitude considerdvel. Estas ondulacdes tornam a
fronteira que separa as duas fases pouco contrastavel, Fig. (2.3f). O escoamento anular liso é
caracterizado por poucas ondulacdes e de baixa amplitude, Fig. (2.3g). O efeito da gravidade
faz com que a pelicula de liquido seja ligeiramente mais espessa na parte inferior do canal,
comportamento que diminui gradativamente com a reducao do didmetro do canal.

No escoamento em mini € microcanais ndo € observado o escoamento estratificado,

comum aos canais de didmetro convencional. Segundo Suo e Griffith (1964), isso acontece
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porque no escoamento em canais de diametro reduzido os efeitos da tensdo superficial se

sobressaem aos da gravidade.

2.5 Mapas de Padroes de Escoamento

Muitos fatores influenciam na transferéncia de calor e na queda de pressao, tais como:
a geometria do canal, as condi¢cdes operacionais, as propriedades termodinamicas do fluido e
o padrdo de escoamento. Assim sendo, conhecer 0os mecanismos envolvidos na estruturagdo
do escoamento bifasico e compreender a topologia da interface liquido-vapor e os seus
efeitos, sdo pontos importantes para o desenvolvimento de modelos de predicdo mais
precisos.

Assim, ao longo dos ultimos anos tém sido desenvolvidos métodos para prever o
padrao de escoamento bifdsico no interior de canais.

Taitel e Dukler (1976) apresentaram um estudo sobre a transicdo entre o escoamento
estratificado ondulado e o escoamento anular em um canal convencional. Esta transi¢dao
ocorre devido ao aumento da amplitude das ondas de liquido na interface liquido-vapor, que
eventualmente causam a obstru¢do da sec@o transversal do canal. Barnea et al. (1983) se
basearam no trabalho de Taitel e Dukler e, de forma andloga, propuseram que a tensdo
superficial € a responsdvel pela transi¢do entre estes padroes em escoamentos em microcanais.

Para prever o padrdo que um escoamento bifdsico assumird, sdo construidos graficos
cujas coordenadas sdo parametros relacionados as propriedades termodinamicas do fluido ou
a uma condicao de operacdo (o fluxo de massa, G, tem sido adotado com muita frequéncia),
delimitando-se no grafico as regides associadas a cada padrao de escoamento.

Esses graficos sdo chamados de mapas de padrdo de escoamento e as linhas que
delimitam as regides do mapa sao chamadas de linhas de transi¢do. Os mapas sdo construidos
a partir de dados experimentais que geralmente abrangem uma ampla gama de condi¢des
operacionais. Em suma, esses mapas visam permitir a facil definicdo de qual serd o padrao de
escoamento existente em um determinado escoamento sem a necessidade da visualizagdo do
mesmo.

A maioria dos mapas desenvolvidos até hoje ndo sdo construidos em relacdo ao
didmetro do canal e muitos sido baseados em estudos de escoamentos adiabaticos (DARIO,

2013).
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2.5.1 Mapa de Akbar et al. (2003)

Para a construcdo deste mapa de padrdes de escoamento foram analisados dados
experimentais de testes bifdsicos e adiabaticos de seis bancos de dados, de diversos autores.
Todos os bancos de dados utilizaram uma mistura de ar-dgua como fluido refrigerante, o
diametro dos canais variou entre 0,86 e 1,60 mm, sob condicdes de temperatura ambiente de
20 e 25°C, velocidade superficial de liquido de 0,003 a 20 ms™ e de gds de 0,04 a 100 ms™.
Os padrdes de escoamento encontrados foram o de bolhas dispersas, borbulhado, plug, slug,
churn, anular e névoa, além de padrdes intermedidrios que receberam as designacdes de
pseudo-slug e bolha capilar.

Os autores propuseram dois tipos de grafico: um em funcdo das velocidades
superficiais das fases, J; versus J,, liquida e vapor, respectivamente, € outro em funcdo do
nimero adimensional de Weber de cada uma das fases, We; versus We,, liquido e vapor,
respectivamente. O nimero de Weber, We, relaciona as forcas de inércia e de tensdo
superficial existentes na interface entre dois fluidos e é um indicativo da existéncia e
frequéncia de ondas capilares em uma superficie livre (Fox et al., 2011). Estas ondas capilares
ocorrem devido a diferencga entre as velocidades superficiais das fases, isto €, o gds, que tende
a ter uma velocidade superficial superior a do liquido, arrasta uma por¢do da camada de
liquido proximo a interface, devido ao nao deslizamento entre as fases.

As velocidades superficiais das fases liquida e vapor sdo dadas respectivamente por:

G(l—x)
J =—" (2.6)
P
Gx
J, =— (2.7)
P,

onde G é o fluxo de massa, x € o titulo de vapor ¢ 0 é a massa especifica.

Os nimeros de Weber das fases liquida e vapor, por sua vez, sdo calculados conforme

as seguintes equagdes:

2
D
Wel = M (2.8)
g
J!D
Wev = V—hp" (29)
g

onde g ¢ a tensdo superficial.
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As condi¢Oes operacionais dos testes utilizados para a constru¢do deste mapa estdao

sumarizadas na Tab. (2.4).

Tabela 2.4 — Condicdes experimentais de Akbar et al. (2003)

Fluidos Dy, Pressdo T J, J,
[mm] [kPa] [°C] [m s7] [ms]
Ar—Agua 0,866-1,6 101,3 20¢e 25 0,04-100 0,003-20

As linhas de transicdo que delimitam as regides pertencentes a cada padrio de

escoamento propostas foram:

* Regido dominada pela tensdo superficial (escoamentos borbulhado, plug e slug):

Para We , < 3:
We, <0,11We*" (2.10)
Para We , > 3:
We, <1 (2.11)

* Regiao dominada pelas forcas inerciais com escoamento anular (incluindo anular

ondulado e anular liso):
We, <11We'* (2.12)

We, <3 (2.13)

e Regiao dominada pelas forcas inerciais com escoamento disperso

(majoritariamente na forma de escoamento em névoa):

We, >3 (2.14)

We  >1 (2.15)

As Figs. (2.4) e (2.5) mostram as linhas de transi¢do propostas por Akbar et al. (2003)
com os dois sistemas de coordenadas empregados, J; versus J, e We; versus We,
respectivamente. Além das linhas de transi¢do propostas pelos autores, o0 mapa também
apresenta as linhas de transi¢do criadas por Damianides e Westwater (1988), Mishima e
Hibiki (1996), Triplett et al. (1999), Zhao e Bi (2001) e Yang e Shieh (2001), conforme
legenda.

De acordo com os autores, a vantagem em se utilizar um mapa We x We, é que este

tipo de mapa permite aferir o impacto das forcas de inércia e de cisalhamento que, segundo
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eles, sdo as forcas mais importantes no escoamento em microgravidade (que se assemelha

com o0 escoamento em microescala em termos fenomenoldgicos).
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Figura 2.4 — Linhas de transicdo de regime de escoamento para canais circulares ou quase circulares
com D, < 1 mm, usando as velocidades superficiais das fases como eixos coordenados.
Fonte: Adaptado de Akbar et al. (2003)
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Figura 2.5 - Linhas de transi¢@o de regime de escoamento para canais circulares ou quase circulares
com D; <1 mm, usando os adimensionais de Weber de cada uma das fases como eixos coordenados.

Fonte: Adaptado de Akbar et al. (2003)
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2.5.2 Mapa de Revellin e Thome (2007a)

O mapa proposto por Revellin e Thome (2007a) se baseou em testes com ebuli¢do dos
fluidos R134a e R245fa, realizados em canais circulares com 0,509 e 0,790 mm de didmetro,
com uma faixa de fluxos de massa de 210 a 2094 kg m~2 s, fluxos de calor de 3,1 a 597 kW,
temperaturas de saturagdo de 26, 30 e 35 °C e titulos de vapor de 0 a 0,95. Este mapa utiliza o
fluxo de massa e o titulo como eixos coordenados. A vantagem desta escolha de eixos € que o
G € medido e o x pode ser facilmente calculado. As condi¢gdes operacionais dos experimentos

utilizados na cria¢do deste mapa estdo resumidas na Tab. (2.5).

Tabela 2.5 — Condic¢des experimentais de Revellin e Thome (2007a)

Fluidos Dy, Pressdo Tsat G q”
[mm] [kPa] [°C] [kg m?s'] | [kW m?]
R134a: R245fa | 0.509:0.79 | 21286991 1 e 2035 | 2102094 | 3.1-597
; 509 0, 780.2: 901.8 > 30; ’

Os padroes de escoamento identificados pelos autores foram: borbulhado,
borbulhado/slug, slug, slug/semianular, semianular e anular. Os modelos propostos para as
curvas de transi¢do entre os padrdes identificados consideram trés zonas, ou regimes. Estas
zonas abarcam todos os seis padrOes citados anteriormente e receberam as seguintes
denominagdes: zona de bolhas isoladas (IB — padrdes borbulhado e borbulhado/slug), zona de
bolhas coalescentes (CB — padrdes slug e slug/semianular) e zona de escoamento anular (A —
padrdes semianular e anular). A zona IB contempla os padrdes de escoamento cuja taxa de
geracdo de bolhas € muito superior a de coalescéncia. Em contraste, a zona CB abrange os
padrdes cuja taxa de geracdo de bolhas € inferior a de coalescéncia, se estendendo até o final
do processo de coalescéncia. A zona A € a regidao onde ndo ocorre a geracdo de bolhas na
interface superficie-liquido, isto €, a mudanca de fase acontece exclusivamente na interfase
liquido-vapor.

O mapa fornece também uma quarta regido, chamada de pds-secagem. Este € o tipo de
escoamento que sucede o anular, no qual a superficie do canal encontra-se seca e o fluido esta
quase plenamente vaporizado, as poucas porcdes liquidas do fluido escoam dispersas no
interior da massa de vapor.

As curvas de transicao entre os padrdes sdo em func¢do do titulo de vapor e consideram
os numeros adimensionais de Reynolds, Re, de ebuli¢do, Bo e de Weber, We, conforme

abaixo:
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*  Transicdo entre escoamento borbulhado e escoamento com bolhas coalescentes:

0.41
Re, Bo
XiBics 20’78{ W}le J (2.16)

sV
onde os subindices s/ e sv representam as condi¢des nas quais se considera todo o escoamento
como liquido ou como vapor, respectivamente.

Os ndmeros de Weber considerando o escoamento somente liquido, Wey;, ou somente

vapor, Wey,, sdo dados, respectivamente, por:

G’D
We,, = L (2.17)
PO
G’D
We = h (2.18)
pva-
Da mesma forma, o nimero de Reynolds considerando o escoamento somente liquido
¢ dado por:
GD
Re, =—" (2.19)
H,
onde g, € aviscosidade dindmica da fase liquida.
O ndmero de ebuli¢do ¢ dado por:
Bo=-21_ (2.20)
Gi,
onde ¢g" € o fluxo de calor ¢ i;, € a entalpia de vaporizagao.
A curva de transi¢ao completa € obtida variando-se o fluxo de massa, G.
* Transicdo entre escoamento com bolhas coalescentes e escoamento anular:
xcgu=0,00014Res* e (2.21)

* Transi¢do entre escoamento anular e escoamento com secagem de parede:

O titulo de vapor critico, x.is, que ocorre na saida do canal aquecido, ou perto da

saida, é dado por:

— q ”:'f'f'r ﬂ

Xogir — — (2.22)
v G{-Eh'+fse:b} Dy,
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O fluxo de calor critico, q”ci;, no é dado pelo modelo proposto por Katto e Ohno
(1984):

0,073 072
L — -'a_1 - 'I:l:"|r i T -
q c;'.ir_ﬂ’ #37 ) W €l (Dﬁ-) Giy,

]

(2.23)

onde L € o comprimento aquecido do canal e 4" € o fluxo calor no qual se inicia o processo

de secagem e i, € a entalpia sub-resfriada.

A Fig. (2.6) apresenta a representacdo grafica das linhas de transi¢cdo propostas por
Revellin e Thome (2007), as linhas de erro estdo dispostas no mesmo grafico. E importante
notar que a linha de transi¢ao /B/CB depende do fluxo de calor, ou seja, a alteracdo do fluxo

de calor imposto ao canal altera a posi¢do da curva, aumentando ou diminuindo a 4rea do

grafico onde se encontra o regime de bolhas coalescentes

2000 5—v; ;
fi :',q Regime anular/secagem * 15%
' b --=-Regime de bolhas coalescentes/regime anular + 20%
000 i*l Regime de bolhas isoladas/regime de bolhas coalescentes + 20%
5 : 5 mmms |_imite inferior dos fluxos de massa experimentais
1600 4}
—_ A wer 2 are
- i ¥ Q0437 l p) e *LID) Gh,
o 1400 v H
g 1 9
212000 | 140
g 1'. ‘n \ PD
2 1000 e
= ',‘ + x=0.00014(Re )" *'(we, )***
< 800 WA
] L R LY
>< P
2 800 |« x=0763(Re Bowe )"
LL‘ \‘\ & w " ~ A
400 b e
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[} | i i il - = P — — - !
o 0.1 0.2 0.3 04 0.6 0.6 0.7 08 08 1
Titulo [-]

Figura 2.6 — Mapa para padrdes de escoamento no interior de microcanais circulares uniformemente
aquecidos: R 134a, Tsat = 30°C, ¢” = 50 kW m™.

Fonte: Adaptado de Revellin e Thome (2007)
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2.5.3 Mapa de Ong e Thome (2011)

O mapa proposto por Ong e Thome (2011) € uma modificagdo do mapa de Revellin e
Thome (2007a) para prever a transicdo da macro para a microescala. Além disso, foram
considerados outros numeros adimensionais para incluir os efeitos da aceleracdo da
gravidade, do confinamento e da tensdo superficial. Estes adimensionais ajudam a
compreender a transicdo entre o regime de bolhas isoladas, que possui o dominio da tensdao
superficial, para o regime anular, que é dominado pelas for¢as de cisalhamento

Conforme destacado pelos autores, a influéncia da tensdo superficial no padrao de
escoamento torna-se mais significativa do que a da gravidade a medida em que o didmetro do
canal € reduzido.

Visando a constru¢do deste mapa, os autores reuniram os dados experimentais de
Revellin e Thome (2007a) e Ong e Thome (2009) com os dados obtidos em testes

experimentais realizados nas condi¢des mostradas na Tab. (2.6).

Tabela 2.6 — Condicdes experimentais de Ong e Thome (2011)

. Dh Tsat G
Fluidos [mm] [°C] [kg m?s”]
R134a; R236fa; R245fa 1,03; 2,2; 3,04 31 100-1500

Os autores observaram quatro padrdoes de escoamento principais para o canal de
D, =1,03 mm, nomeados como: (i) bolhas isoladas, (ii) bolhas coalescentes (slug e
slug/semianular), (iii) anular ondulado e (iv) anular liso. Com o intuito de facilitar a obtengdo
das linhas de transicdo, os autores uniram os padrdes de escoamentos anular liso e anular
ondulado em um tnico padrido de escoamento, chamado simplesmente de escoamento anular.

As linhas de transi¢do propostas por Ong e Thome (2011) s@o as seguintes:

* Transicdo entre escoamento com bolhas isoladas e escoamento com bolhas

coalescentes:

o apea 02 [ "8 10\ 0,75 g 0,25 ppr-0.91
Xipicp=0,30Co™" |\ — . Re_ "Bo " We (2.24)

Il

O ndmero de Reynolds considerando todo o escoamento como vapor € dado pela

seguinte equagao:
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(2.25)
K,

onde y € a viscosidade do vapor. O nimero de confinamento, Co, € calculado pela Eq. (2.1).

* Transicdo entre escoamento com bolhas coalescentes e escoamento anular:

07 , \0.6 1
xcgy=0,047C0"% (5) CT) RelE e ) (2.26)

R &
a4

E importante salientar que Ong e Thome (2011) propuseram outras duas linhas de
transi¢do, no entanto, essas linhas possuem aplicabilidade apenas quando Co ¢ inferior a 0,34,
ou seja, para canais de macroescala.

Como o modelo inclui o ndmero de ebuli¢do, Bo, na Eq. (2.24), a linha de transi¢@o de
IB/CB trona-se dependente do fluxo de calor.

A Fig. (2.7) mostra o mapa plotado para o escoamento dos fluidos R134a, R236fa e
R245¢fa, cujos nimeros de confinamento podem ser conferidos na legenda do grafico, em um

canal de 2,2 mm de didmetro e temperatura de saturagdo de 31°C.

. Dln=ﬂ-.50 mm (Co=1.61)
# Dm=l'.1-.ﬂ-0 mm (Co=1.01)
_Dln=1 .03 mm (Co=0.78)
Dm=2.2ﬂ mm (Co=0.36)

600

400

200

iB/Ca

L

n 1 1 1 1 1 'l 'l ']
0 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1

Titulo de vapor [-]

Figura 2.7 — Linhas de transi¢do para R134a, R236fa e R245fa, com Ty, = 31°C e Dh = 2,2 mm.
Fonte: Adaptado de Ong e Thome (2011)
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2.5.4 Mapa de Costa-Patry e Thome (2013)

Este mapa se baseia nos estudos de Revellin e Thome (2007a) e Ong e Thome (2011)
e acrescenta o numero de ebuli¢do, Bo, para considerar o efeito do fluxo de calor na transicao
entre os escoamentos de bolhas coalescentes (CB) e anular (A).

As condi¢des experimentais do trabalho de Costa-Patry e Thome (2013) podem ser
vistas na Tab. 2.7, onde se verifica que foram ampliadas as faixas das condi¢des
experimentais. A aplicacdo do mapa para faixas mais amplas, tende a tornar o resultado

menos preciso para uma condi¢ao experimental mais especifica.

Tabela 2.7 — Condic¢des experimentais de Costa-Patry e Thome (2013)

. Dh Tsat G q”
Fluidos [mm] [OC] [kg m'ZS'I] [kW m.2]
R134a; R236fa: L
R245fa: R1234z¢ 0,146 - 3.04 26; 30; 35 100-1100 8-260

A linha de transicao entre os padrdes de bolhas coalescentes e anular é dada de acordo

com a Eq. (2.27):

01 11
p, | Bo
—J 2.27)

X =425
CB/A [ pl CO 0.5

onde os nimeros de ebuli¢do e de confinamento ja foram definidos nas Eqgs. (2.20) e (2.1),

respectivamente.
2.5.5 Mapa de Barbieri et al. (2008)

Barbieri et al. (2008) propuseram uma nova linha de transi¢do intermitente/anular
(I/A) para o mapa de Kattan et al. (1998), esta modificacdo visou tornar a linha de transi¢dao
I/A varidvel conforme a influéncia sofrida pelo fluxo de massa, titulo de vapor e diametro do
canal. Esta nova linha de transicdo baseia-se nos resultados da ebulicio com convecc¢do
forcada do R134a em canais lisos, cujos didmetros variaram de 6,2 a 12,6 mm.

Os testes foram conduzidos com as seguintes condicdes experimentais: temperatura de
saturacdo de 5 °C, fluxo de calor de 5 a 10 kW m™, fluxo de massa de 25 a 500 kg m? s e
titulo de 0.05 a 0,90. As condi¢bes experimentais consideradas para a constru¢do de um mapa

de padrdes, estdo sumarizadas na Tab. 2.8.
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Tabela 2.8 — Condicdes experimentais de Barbieri et al (2008)

. Dy, Tsar G q”
Fluidos [mm] [°Cj [kg m?s] | [kWm?]
R134a 6,2-12,6 5 25-500 5-10

Como pode ser observado na Tab. (2.8), esta € a Unica referéncia bibliografica que
possui um canal com didmetro consideravelmente maior do que o do presente trabalho. O
motivo da escolha desta correlacdo foi verificar a influéncia que isto apresentard na
comparacdo deste mapa com os dados deste trabalho. Isto é, ele poderd mostrar o efeito do
didmetro do canal nos modelos de previsio do padrio de escoamento em ebuli¢io. E
importante salientar também que a temperatura de saturac@o e o fluido de trabalho mostrados
na Tab. (2.8) sao diferentes dos que serdo adotados no presente trabalho, as faixas de fluxo de
calor e massa, no entanto, sdo semelhantes.

E importante salientar que a tnica linha de transi¢do deste mapa que serd considerada
€ a transicdo entre o escoamento intermitente, que se assemelha ao escoamento churn, € o
escoamento anular. Esta escolha foi tomada devido ao fato de que as outras linhas deste mapa
consideram regides de escoamento estratificado que ndo se assemelham com nenhum dos

padrdes encontrados no presente estudo.

Y06 12 0.24
G, , = 3750 73" 2 (”’J (2.28)

2.16 -0.8
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Figura 2.8 — Pontos experimentais adiabéticos plotados no mapa modificado de Kattan et al. (1998)

Fonte: Adaptado de Barbieri et al. (2008)
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2.6 Fatores de Influéncia na Ebulicio com Conveccao Forcada

Muitos fatores podem influenciar o coeficiente de transferéncia de calor e a queda de
pressao durante a ebulicio com convecg¢do forgcada, entre eles: didmetro do canal, temperatura
de saturacdo, fluxo de massa, fluxo de calor, titulo, entre outros. Ainda, os parametros
operacionais, principalmente o fluxo de calor, podem afetar o nimero de sitios ativos de
nucleacdo de bolhas e no mecanismo de transferéncia de calor dominante, influindo no
coeficiente de transferéncia de calor. De modo andlogo, o fluxo de massa, a massa especifica
e o titulo de vapor influenciam no atrito existente entre o fluido e a parede do canal e na
interface bifdsica do escoamento. Assim, qualquer condi¢do experimental que altere estes
parametros, seja por meio direto (aumento da rotacdo da bomba, aumento do fluxo de calor,
etc.) ou indireto (alteragdo do fluido de trabalho e, consequentemente, das propriedades

termodindmicas e de transporte), influenciard na queda de pressao.

2.6.1 Fluxo de Calor

De modo geral, a literatura nos diz que o fluxo de calor afeta tanto a transferéncia de
calor, quanto a queda de pressdo. Como discutido em se¢des anteriores, a transferéncia de
calor durante a ebulicdo se dd de duas formas distintas, ebuli¢do nucleada e ebulicao
convectiva, o fluxo de calor apresenta grande impacto na primeira. Kandlikar et al. (1999)
salienta que o aumento do fluxo de calor favorece o aparecimento de novos sitios de
nucleacdo de bolhas. Além disso, o aumento do fluxo de calor tende a anularizar o
escoamento. J4 na queda pressao, o aumento do fluxo de calor, com um consequente aumento
do titulo de vapor, tende a aumentar a queda de pressdo causada pela aceleragdo do
escoamento bifésico.

Saitoh, Daiguji e Hihara (2005) em seu estudo sobre a ebulicdo com convecgdo
for¢ada realizado com R134a no interior de canais de diametro hidrdulico de 0,51; 1,12 e
3,1 mm, sob condi¢des de fluxo de calor variando de 5 a 39 kW m2, fluxo de massa de 150 a
450 kg m2 s™! e temperatura de saturacdo de 5 a 15°C, mostraram que a influéncia do fluxo de
calor na regido de baixos titulos de vapor € significativa para o maior canal e torna-se menos
influente nos canais de menor diametro, o que sugere que a reducdo do diametro do canal
parece suprimir os efeitos da ebuli¢do nucleada. O coeficiente de transferéncia de calor na
regido de baixos titulos de vapor é fortemente influenciado pela taxa de nucleacdo de bolhas,

por consequéncia, a variagdo do fluxo de calor possui forte influéncia nesta regido.



46

Charnay, Revellin e Bonjour (2014) estudaram a ebulicdo convectiva do R245fa em
um canal de 3 mm de didmetro interno com temperaturas de saturagdo variando de 60 a 80 °C,
fluxo de massa de 100 a 1500 kg ms™!, fluxo de calor de 10 a 90 kW m™ e titulos de 0 a 1.
Os resultados mostraram que o coeficiente de transferéncia de calor aumenta com o aumento
do fluxo de calor e com o titulo, mas para altos titulos de vapor o efeito do fluxo passa a ser
desprezivel. Esse efeito é mais acentuado para as menores temperaturas de saturacao e ocorre
quando o escoamento ¢ anular, acentuando os efeitos convectivos na transferéncia de calor.
Outros dois fendmenos que contribuem para o aumento dos efeitos da ebuli¢ao convectiva s@o
a diminui¢cdo da espessura da pelicula de liquido junto a parede do canal, diminuindo a sua
resisténcia térmica, e o aumento gradual da velocidade da fase vapor com o aumento do titulo
de vapor. Os mesmos autores (Charnay, Bonjour e Revellin, (2014)) estudaram os padroes de
escoamento na ebulicio do R245fa para uma faixa de temperatura de saturacdo maior,
variando de 60 a 120 °C. Para a condi¢@o operacional fixa com temperatura de saturaciao de
120 °C, fluxo de massa de 500 kg m? s e titulo de vapor de 0,2, o aumento do fluxo de calor
aumenta o numero de pistdes de vapor, favorecendo a coalescéncia entre eles e por
consequéncia a tendéncia ao escoamento anular a titulos mais baixos.

Kanizawa, Tibirica e Ribatski (2016) estudaram a ebuli¢do convectiva no interior de
canais de didmetros variando de 0,38 a 2,6 mm, os fluidos foram o R134a, o R245fa e o
R600a, os dados experimentais deste ultimo foram fornecidos por Copetti et al. (2013). Os
testes foram realizados com fluxos de massa de 49 a 2200 kg m™s™! e fluxos de calor de 5 a
185 kWm™. Os resultados mostraram um comportamento similar ao encontrado por Charnay,
Revellin e Bonjour (2014). A influéncia de diversos parametros operacionais sobre o
coeficiente de transferéncia de calor foi avaliada, os resultados mostraram que, para o R134a,
o coeficiente de transferéncia de calor aumenta continuamente com o aumento do fluxo de
calor. J4 para o R245fa, esse aumento s6 € observado sob condi¢des de baixo titulo e foi
verificado um titulo de transicdo de 0,4, a partir do qual as curvas de h versus x para
diferentes fluxos de calor tendem a convergir para uma mesma curva ascendente em funcido
do titulo. Segundo os pesquisadores, esta diferenga no comportamento de ambos os fluidos se
deve a influéncia relativa da ebuli¢do nucleada e convectiva no coeficiente de transferéncia de
calor. Em uma andlise das propriedades termodinamicas dos fluidos eles destacaram que o
volume especifico do vapor do R245fa é quase duas vezes maior do que o do R134a, o que
favorece os efeitos da ebuli¢do convectiva e a supressao da ebulicao nucleada, devido a maior
velocidade no escoamento bifasico do R245fa. J4 o R134a apresenta maior pressao reduzida,

0 que implica um maior efeito da ebuli¢cdo nucleada. Os pesquisadores ainda destacaram a
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aparente dependéncia da influéncia do fluxo de calor com o fluxo de massa, isto €, a
influéncia do fluxo de calor tende a ser mais proeminente sob a condi¢cdo de baixos fluxos de
massa.

Mais recentemente, Yang et al. (2017) estudaram a ebulicdo com conveccado forcada
do R600a, sob condic¢des de pressdo de saturacio variando de 215 a 415 kPa, fluxos de massa
de 67 a 194 kgm'zs'1 e fluxos de calor de 10,6 a 75 kWm™> Os resultados obtidos
apresentaram um comportamento semelhante aos estudos citados anteriormente, isto €, o
coeficiente aumenta com o aumento do fluxo de calor. Os autores também destacaram que a
diferenga entre os valores do coeficiente de transferéncia de calor em fun¢do do fluxo de
calor, considerando uma mesma condi¢io de fluxo de massa, pressdo de saturacdo e titulo, é
maior na regido de baixos titulos, regido na qual a ebuli¢do nucleada domina o processo de
transferéncia de calor. O aumento do fluxo de calor provoca o aumento dos sitios de
nucleacdo ativos, o que favorece o crescimento e o desprendimento das bolhas, favorecendo

assim a ebuli¢cdo nucleada.

2.6.2 Fluxo de Massa

Charnay, Revellin e Bonjour (2014) encontraram dois efeitos distintos para o fluxo de
massa, o efeito muda em fun¢do da temperatura de saturacao:

a. Para a condicdo com temperatura de saturacdo de 60 °C, os maiores coeficientes de
calor foram obtidos com os maiores fluxos de massa, para qualquer titulo de vapor;

b. Para a condicdo com temperatura de saturagao de 80 °C e considerando a regido de
baixo titulo de vapor, os maiores fluxos de massa forneceram os menores coeficientes de
calor. Entretanto, para a regido de titulos de vapor pré-secagem, o comportamento inverso €
observado, isto €, o aumento do fluxo de massa aumenta o coeficiente de transferéncia de
calor.

Além disso, em ambos os casos, o aumento do fluxo de massa antecipa a secagem da
parede. Foi observada a predominancia da ebulicdo nucleada na regido de baixo titulo de
vapor e o escoamento tendeu ao intermitente, de modo que a variacdo do fluxo de calor é mais
influente do que a variacdo do fluxo de massa nesta regido. Na regido onde o escoamento €
anular, hd um aumento abrupto no coeficiente de transferéncia de calor em fun¢do do titulo de
vapor, isto porque nesta regido a reducdo da espessura da pelicula de liquido provoca a

reducdo da sua resisténcia térmica, fendmeno que favorece a ebulicdo convectiva.
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Kanizawa, Tibiricd e Ribatski (2016) destacaram que para o R134a o coeficiente de
transferéncia de calor apresenta dois efeitos distintos em funcdo do fluxo de massa. O efeito
muda de comportamento em funcdo de um titulo de vapor de transicao.

a. O coeficiente de transferéncia de calor € quase independente do fluxo de massa para
titulos de vapor menores do que o titulo de transicao;

b. O coeficiente de transferéncia de calor aumenta com o aumento do fluxo de massa
para titulos de vapor maiores do que o titulo de transi¢ao.

Yang et al. (2017) também observaram a existéncia de dois comportamentos distintos
na influéncia do fluxo de massa. Para titulos abaixo de 0,1 o coeficiente de transferéncia de
calor € praticamente independente do fluxo de massa, ja para titulos superiores a 0,1, o
coeficiente aumenta significativamente com o aumento do fluxo de massa. Isto sugere que,
quando o titulo € menor do que 0,1, a ebuli¢do nucleada domina a transferéncia de calor. Com
o aumento do fluxo de massa e do titulo, ocorre o aumento da velocidade média do fluido e da
contribuicao da ebulicdo convectiva no processo de transferéncia de calor. Entretanto, quando
o fluxo de calor € suficientemente alto, o efeito do fluxo de massa diminui, tornando-se quase
inexistente. Isso se deve porque a ebulicdo nucleada prevalece em fluxos de calor muito
elevados. Nestes casos, o efeito do fluxo de calor se sobressai ao efeito do fluxo de massa.
Com relacdo a queda de pressdo, os autores constataram que o aumento do fluxo de massa
aumenta significativamente o gradiente de perda de pressdo por atrito. Esta influéncia se torna
mais fraca conforme a T, aumenta, provavelmente devido ao aumento da massa especifica de
vapor, que pode provocar a reducdo da velocidade da fase vapor e, consequentemente, da

perda de pressao por atrito.

2.6.3 Diametro do Canal

Saitoh, Daiguji e Hihara (2005) estudaram a ebulicio do R134a no interior de canais
de diametro hidrdaulico de 0,51; 1,12 e 3,1 mm. Eles verificaram que as se reduzir o didmetro
de 3,1 para 1,12 mm, permite-se a obtencdo de maiores coeficientes de transferéncia de calor
na regido de titulos superiores a 0,5. Além disso, a diminui¢do do & apds a secagem se deu de
forma mais suave conforme se reduziu o diametro. O canal de 0,51 mm apresentou 0s maiores
coeficientes na regido de titulos de até 0,5. A reducdo do diametro do canal também reduziu a
influéncia do fluxo de massa no coeficiente de transferéncia de calor.

Os resultados apresentados por Kanizawa, Tibiricd e Ribatski (2016) mostraram que

os maiores coeficientes de transferéncia de calor foram encontrados no canal de 0,38 mm, ja
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para os canais de 1,0 e 2,32 mm os resultados foram similares. Também foi destacada a
aparente antecipacdo da secagem com a reducdo do didmetro do canal. Além disso, os
pesquisadores apontaram a diferenga entre canais de didmetro reduzido e canais de diametro
convencional no que diz respeito a diminui¢do do coeficiente de transferéncia de calor com o
incremento do titulo de vapor na condi¢do de pds-secagem. Segundo eles, essa diminui¢do
ndo € tdo abrupta nos canais reduzidos quanto € nos canais convencionais. Os autores
especulam que esse comportamento se deve a dois mecanismos:

a. Contribuic¢ao do liquido entranhado no nicleo de vapor e sua deposi¢c@o ao longo da
superficie do canal na transferéncia de calor nos canais reduzidos;

b. Bombeamento superficial do liquido a montante da regido de secagem do canal,
devido ao crescimento das bolhas.

Ambos os mecanismos causam o molhamento intermitente da superficie aquecida da
regido de pos-secagem, induzindo uma reducgdo lenta e gradual no coeficiente de transferéncia
de calor com o aumento do titulo de vapor.

Xu et al. (2016) publicaram os resultados obtidos na ebulicio do R134a em canais de
1,0; 2,2 e 4,1 mm de diametro, sob condi¢des de fluxo de calor de 18 a 35,5 kW m2, fluxo de
massa de 185 a 935 kg m™ s’!, pressdo de saturaciio de 578 a 820 kPa e titulos de 0,03 a 1. Os
autores destacaram 3 pontos:

a. Para os canais de 2,2 e 4,1 mm, o coeficiente de transferéncia de calor aumenta com
o aumento do fluxo de calor. No entanto, este comportamento se inverte para o canal de
1 mm;

b. Para o canal de 1 mm, o coeficiente de transferéncia de calor diminui com o
aumento do fluxo de massa. Para o canal de 2,2 mm, ocorre o contrdrio, isto €, um pequeno
aumento do coeficiente de transferéncia de calor com o aumento do fluxo de massa. J4 o canal
de 4,1 mm parece ser independente do fluxo de massa;

c. O coeficiente de transferéncia de calor do canal de 1 mm foi maior do que o dos
outros canais.

O trabalho de Jige, Sagawa e Inoue (2017) com o fluido R32 e com diametros de 1;
2,2 e 3,5 mm mostra o aumento gradual do coeficiente de transferéncia de calor com a
reducdo do didmetro do canal. Os autores destacaram a ndo-uniformidade na espessura da
pelicula de liquido que envolve a bolha no canal de maior didmetro, 3,5 mm. Isto porque a
flutuabilidade faz com que as bolhas tendam a escoar na regido superior do canal, reduzindo
drasticamente a espessura da parte superior da pelicula de liquido. Desta forma, para este

mesmo canal, os coeficientes locais superior e inferior de transferéncia de calor apresentaram
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discrepancias em seus valores, sendo que os maiores coeficientes foram obtidos na parte

superior do canal, onde a pelicula de liquido apresentava uma menor resisténcia térmica.

2.6.4 Fluido de Trabalho

Qiu et al. (2015) investigaram experimentalmente a ebulicdo com conveccao for¢ada
dos fluidos R600a, R1234ze(E) e de uma mistura de R32 com R1234ze(E) nomeada como L-
41b. As condi¢des experimentais dos seus testes foram as seguintes: fluxo de massa de 200 a
400 kg m 25!, fluxo de calor de 5 a 10 kW m, temperatura de saturaciio de 20°C e didmetro
de 8 mm. Os seus resultados mostraram que o R1234ze(E) apresentou um coeficiente de
transferéncia de calor 33% e 18% menor do que aqueles obtidos com o R600a e o L-41b,
respectivamente. A queda de pressdo do R600a foi a maior dos trés fluidos. Os autores
destacam que a razdo entre as massas especificas de liquido e vapor € maior para o R600a, o
que favorece a maior queda de pressao deste fluido.

Kanizawa, Tibirica e Ribatski (2016) compararam o comportamento da curva A versus
x de dois fluidos. O primeiro experimento foi realizado com R600a, sob uma condicao de
fluxo de calor de 47 kW m, fluxo de massa de 440 kg m?s! e didmetro de 2,6 mm e o
segundo foi realizado com R134a, sob uma condi¢ao de fluxo de calor de 45 kWm™2, fluxo de
massa de 400 kg m? s! e didmetro de 2,32 mm. Esta comparagio mostrou que o coeficiente
de transferéncia de calor do R600a aumenta com o aumento do titulo de vapor. Ja o
coeficiente de transferéncia de calor do R134a permanece quase constante. Os autores
salientaram que este comportamento pode ser uma evidéncia de que os efeitos convectivos
sao predominantes no R600a, enquanto a transferéncia de calor no R134a € regida
principalmente pela ebulicdo nucleada.

O volume especifico do R600a ¢ aproximadamente 4 vezes maior do que o do R134a
em uma condicdo semelhante de temperatura de saturagdo. A Eq. (2.7) mostra que a
dependéncia da velocidade de vapor € diretamente proporcional ao volume especifico. Assim,
o0 R600a também terd uma velocidade de vapor 4 vezes maior, mantidas as condi¢des de titulo
e fluxo de massa. Além disso, a viscosidade de liquido do R134a é cerca de 30% maior do
que a do R600a, o que implica em uma maior espessura da camada de liquido junto a parede
durante os escoamentos anulares, o que acarreta uma maior resisténcia térmica da camada de
liquido. Comportamentos que poderiam atestar a afirmacdo de Kanizawa, Tibiri¢d e Ribatski
(2016) de que o R600a € regido pela ebuli¢do convectiva, enquanto o R134a o € pela ebulicao

mucleada.
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Os mesmos autores compararam também os fluidos R134a e R245fa e verificaram que
o coeficiente de transferéncia de calor do R134a € quase trés vezes maior do que aquele
obtido com o R245fa, ja que o volume especifico do vapor do R245fa é aproximadamente
duas vezes maior do que o do R134a, o nimero de ebulicao cerca de 8-10% menor e a
condutividade térmica do liquido cerca de 4% menor. Algumas correlacdes semiempiricas
para o célculo do coeficiente de transferéncia de calor, como as de Lazarek e Black (1982) e
Kandlikar e Balasubramanian (2004), mostram que essas diferencas de valores nas
propriedades auxiliam a obten¢do de maiores coeficientes com o R134a. O R245fa iniciou a

secagem em titulos menores do que o R134a.

2.6.5 Temperatura de Saturacdo

Dério (2013) apresenta o efeito da temperatura de saturacdo no coeficiente de
transferéncia de calor na ebulicdo do R134a em nove microcanais paralelo. Os testes foram
realizados com faixas de fluxo de massa de 503 a 1002 kg m™ s e fluxo de calor de 80 a
160 kW m, a pressdo de entrada variou de 600 a 900 kPa, que representa um intervalo de
temperaturas de saturagdo de 21,5 a 35,5°C, aproximadamente. Os seus resultados mostram
que o h aumenta com o aumento progressivo da temperatura de saturagdo e que este
comportamento € mais evidente com o aumento do fluxo de calor. Este comportamento,
segundo o autor, pode ser justificado por:

a. Maiores pressdes e temperaturas de saturacdo diminuem a tensdo superficial do
fluido, o que facilita o desprendimento de bolhas;

b. O aumento da temperatura e pressao de saturacdo diminui o tamanho das bolhas de
partida, consequentemente, aumenta a taxa de geracdo de bolhas e a agitacdo do fluido. Na
ebulicio nucleada, a agitacio provocada pelo desprendimento das bolhas contribui
significativamente para o aumento da taxa de transferéncia de calor.

Com relacdo a queda de pressao, os resultados mostram que, independente do fluxo de
massa analisado, a queda de press@o diminuiu com o aumento da temperatura de saturagdo. O
autor destacou que a propriedade que apresentou a maior influéncia sobre a perda de pressdo
por atrito foi a viscosidade do liquido, ja para a queda de pressdo por aceleracdo a propriedade
mais influente foi a entalpia de vaporizagdo. Ao se aumentar a pressao de saturagdo de 600
para 900 kPa, a viscosidade do liquido diminuiu 15,9%, entretanto, a queda de pressao
apresentou uma reducdo de 29,2%, o que indica que as variacOes de outras propriedades

também influiram na varia¢do da queda de pressao.
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Charnay, Revellin e Bonjour (2014) avaliaram as temperaturas de saturacdo de 60 e
80°C com o R245fa. Eles verificaram que o coeficiente de transferéncia de calor permanece
quase constante ao longo de todo o intervalo de titulos de vapor estudados, 0 < x < 1, em
ambas as temperaturas. O principal mecanismo de transferéncia de calor foi a ebulicdo
nucleada e o aumento da temperatura de saturagdo provocou o aumento do coeficiente de
transferéncia de calor.

Kanizawa, Tibiricd e Ribatski (2016) avaliaram a influéncia da variacdo de
temperatura de saturacdo de 21,5 até 42,5 °C, no & durante a ebulicdo do R134a em um canal
de 2,32 mm. De acordo com os resultados, para baixos fluxos de calor, o efeito da
temperatura de saturacdo € negligencidvel e o coeficiente de transferéncia de calor aumenta
com o aumento do titulo. No entanto, em altos fluxos de calor, o coeficiente de transferéncia
de calor torna-se independente do titulo e diretamente dependente da temperatura de
saturacao, de modo que ao elevar-se a temperatura de saturacdo, elevam-se também os valores
obtidos no coeficiente de transferéncia de calor. Os autores atribuem este comportamento a
predominancia progressiva dos efeitos da ebuli¢ao nucleada e do aumento do nimero de sitios
de nucleacdo de bolhas. Por outro lado, o aumento do fluxo de massa e do titulo aumenta o
gradiente de temperatura existente entre a parede interna do tubo e o liquido adjacente, o que
acaba suprimindo a ebuli¢do nucleada e favorecendo os efeitos convectivos.

Os resultados de Xu, et al. (2016) mostraram que o aumento na temperatura de
saturacdo na ebulicdo do R134a representou um aumento no coeficiente de transferéncia de
calor, independente do diametro do canal. Eles também atribuiram este aumento a redugdo da
tensdo superficial, mas destacaram que o aumento da razdo de massas especificas, causada
pelo aumento da pressdo de saturagdo, reduz o coeficiente de transferéncia de calor. Portanto,
o aumento do coeficiente de transferéncia de calor em fungdo da reducdo da Ty €, de certa

forma, o vetor resultante destas duas influéncias opostas.
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3 MATERIAIS E METODOS

3.1 Bancada Experimental

Os testes experimentais foram realizados em uma bancada do Laboratério de Estudos
Térmicos e Fluidodinamicos (LETEF), na Universidade do Vale do Rio dos Sinos.

A bancada experimental consiste de um circuito fechado, onde o fluido refrigerante
escoa e € levado a condi¢cdo de vaporizacdo. A parte principal do circuito consiste de trés
secoes: pré-aquecedor, se¢do de teste e se¢do de visualizagdo. A parte secunddria do circuito
consiste de todos os equipamentos que estdo a jusante da secao de visualiza¢do. Nesta parte
da bancada, o refrigerante que sai da secdo de visualizacdo € levado ao condensador e segue
para o tanque de armazenamento, de onde é succionado pela bomba e enviado ao sub-
resfriador, retornando a condicao inicial para o reinicio dos testes.

A Fig. (3.1) apresenta o esquema da bancada de testes, onde se pode visualizar o
circuito e 0s seus componentes principais.

A circulagdo do refrigerante € feita através de uma microbomba, controlada por meio
de um inversor de frequéncia, e a bancada foi concebida para operar com diferentes tipos de
fluidos refrigerantes, e uma ampla faixa de condicdes operacionais. Com as devidas

modificacOes, a bancada permite realizar testes com tubos horizontais de diferentes didmetros.
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Figura 3.1 — Esquema da bancada experimental.
Adaptado de Oliveira, Copetti e Passos (2016)
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3.1.1 Pré-Aquecedor

A funcdo do pré-aquecedor € garantir as condi¢des de saturagdo do fluido na entrada
da se¢do de teste: a temperatura e pressdo de saturagdo e o titulo de vapor.

O pré-aquecedor consiste de um tubo de ago inoxidavel AISI 316 com didmetro
externo e interno de 1,56 e 1 mm, respectivamente. O seu comprimento aquecido € de 440
mm e rugosidade absoluta € de 1,48 um. O tubo é aquecido por efeito Joule, onde a fonte de
poténcia é conectada a pingas de cobre fixadas nas suas extremidades. Cinco termopares estao
fixados na parede externa do tubo pré-aquecedor, em cinco posi¢des z ao longo do
comprimento do tubo: z; =2 mm, zz = 111 mm, z3 = 220 mm, z4 = 329 mm e z5 = 438 mm.

O pré-aquecedor € isolado com 1a de vidro e manta elastomérica. Ele esta envolto por
uma armadura de PVC que serve para manter o isolamento no lugar e para sustentar o peso do
tubo e do proprio isolamento, impedindo assim uma eventual deformacdo do tubo e

danificacdo da cola dos termopares e perda dos dados obtidos.

3.1.2 Secdo de Teste

A secao de teste € feita do mesmo tubo da se¢ao de pré-aquecimento, isto €, um tubo
de aco inoxidavel AISI 316, com 1,56 mm de didmetro externo e 1 mm de didmetro interno.
Possui comprimento aquecido de 265 mm e comprimento total de 366 mm. Dez termopares
estdo fixados na parede externa do tubo, sendo dois em cada posi¢do axial, distantes entre si
180° em relag@o ao eixo do canal e dispostos verticalmente. As cinco posi¢des axiais sdo: z; =
2 mm, z2 = 69 mm, z3 = 136 mm, z¢+ = 204 mm e z5s = 263 mm.

A interconexao entre a se¢io de pré-aquecimento e a secao de teste, assim como entre
a secdo de teste e a de visualizacdo, € feita por meio de unides em policarbonato, nas quais
estdo inseridos os termopares para a medi¢do da temperatura na corrente de fluido, os
transdutores de pressdo absoluta e um transdutor de pressao diferencial, conforme indicado na
Fig. (3.1).

Assim como o pré-aquecedor, a secdo de teste € isolada com manta elastomérica e 1a

de vidro.
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3.1.3 Secdo de Visualizacao

A secdo de visualizacdo é composta por um tubo de vidro de 1 mm de didmetro
interno, espessura de 2,5 mm e comprimento de 135 mm. Uma camera de alta velocidade da
marca IDT, modelo Motion Pro Y4 e um canhao de leds da mesma fabricante estdo
posicionados junto a se¢do de visualizacdo. Esta camera € utilizada para acompanhar os testes
e registrar as imagens e videos dos padrdes de escoamento para as diferentes condi¢des
operacionais.

As imagens foram coletadas com 2 taxas diferentes, 3000 e 8000 frames/s. A
utilizacdo de duas taxas de coleta de imagens ao invés de uma, se deve porque a coleta padrao
de 3000 frames/s era insuficiente para coletar imagens nitidas de bolhas com velocidades
elevadas. Nestas situacdes, a borda da bolha ficava desfocada, dificultando a visualizagao da
interface liquido-vapor. Caso se utilizasse um padrao de 8000 frames/s para todas as coletas, o
banco de imagens apresentaria um volume muito grande, dificultando o armazenamento € o

trabalho em nuvem.

3.1.4 Condensador

O condensador utilizado na bancada € um trocador de calor de tipo duplo tubo e estd
conectado a um circuito independente de um banho térmico da marca QUIMIS, modelo
Q214M2, que utiliza uma solugdo de 4gua e etileno-glicol como fluido refrigerante. A sua

principal fun¢do € condensar o vapor que sai da secdo de visualizagdo.

3.1.5 Reservatério de Refrigerante e Tanque de Liquido

Um reservatério de refrigerante conectado ao circuito principal da bancada opera
como um sistema de expansdo e atua como regulador de pressdo, mantendo as condi¢des
estdveis durante os experimentos. Este reservatério de refrigerante s6 € aberto em condi¢des
que necessitem um controle de pressao adicional.

Além do reservatério de refrigerante, hd um tanque de liquido instalado a montante da
bomba, cujo objetivo é manter uma pressdo estdtica na suc¢do da bomba e impedir que ela
trabalhe em vazio. Este procedimento assegura que a bomba trabalhe sob imersdo e evita a

cavitacao.
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3.1.6 Filtro de Secagem

O filtro de secagem tem a funcdo de reter a umidade e as particulas sélidas que
eventualmente entrem no sistema durante os procedimentos de manuten¢do ou instalacao de
novos componentes. Ele € constituido de uma malha mais grossa, no inicio, e a outra mais
fina no final. Entre essas duas malhas estd o seu elemento desumidificador, que geralmente é
de silicagel ou algum outro material similar que absorva a umidade. O filtro secador utilizado
¢ de 100 x 1/4"R da marca Frigelar com limite de operacdo de 3,4 MPa. O fluido passa por
esse filtro por meio de um by-pass colocado entre o reservatorio de refrigerante e a bomba. O
by-pass € aberto sempre que um novo equipamento € instalado no sistema. Apos a filtragem,
que leva alguns minutos, o bypass deve ser fechado para que o fluido volte a circular

diretamente do reservatorio para a bomba.
3.1.7 Bomba

E responsivel pelo deslocamento do fluido. A bomba utilizada na bancada é de
engrenagens e € acionada por indu¢do magnética. Ela € trifdsica e é da marca Tuthill, modelo
DGS.19PPPV2NLO00000. A bomba estd acoplada a um motor elétrico WEG de 3 kW de
poténcia, 60 Hz e 3400 RPM. Todo este conjunto é controlado por um inversor de frequéncia

também da marca WEG, modelo CFW 500, que possui ajuste de controle de décimo de hertz.
3.1.8 Sub-resfriador

Assim como o condensador, o sub-resfriador é um trocador de calor de tipo duplo tubo
que tem por objetivo sub-resfriar o fluido refrigerante e garantir que exista apenas liquido na
entrada do pré-aquecedor. O sub-resfriador também utiliza um circuito secundario com um
banho térmico e a mistura de 4gua e etileno-glicol. Este banho térmico € da marca

MICROQUIMICA, modelo MQBMP-01, com controle de temperatura.
3.1.9 Fonte de Poténcia

As fontes de poténcia das secdes de pré-aquecimento e de teste sdo da marca
SORENSEN, modelo DCS 8-125E com 1 kW de poténcia. Estas fontes alimentam os canais
com tensdOes de até 8 V e correntes continuas de até 125 A. A incerteza de catdlogo destes

equipamentos € de = 0,1% + 12 mA para corrente e de +0,1% + 500 mV para tensao.
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3.1.10 Medidor de Vazao Massica

A vazdo madssica € medida com o auxilio de um medidor tipo Coriolis da marca
Endress Hauser, modelo Cubemass DCI. O sinal de saida do transdutor varia de 4 a 20 mA,
com uma incerteza de + 0,1%. Este modelo também mede a vazdo volumétrica, a massa
especifica e a temperatura, permitindo monitorar o sub-resfriamento do liquido ao sair da

bomba.

3.1.11 Transdutores de Pressio

A bancada possui dois transdutores de pressao absoluta e um de pressao diferencial. A
leitura das pressoes absolutas € feita na entrada e na saida da secdo de pré-aquecimento. O
transdutor de pressdo diferencial estd instalado entre a entrada e a saida da secdo de teste. A
pressdo absoluta na entrada da se¢do de teste € considerada como sendo igual a da saida do
pré-aquecedor e a pressao de saida € calculada considerando a diferenca entre a da entrada e a
medida diferencial.

Todos os transdutores absolutos sdo da marca KELLER, modelo PAA-33X, com
operacao de 0 até 30 bar, com sinais de saida que variam de 0 a 10 V e incerteza de + 0,1% do
fundo de escala.

O medidor diferencial é da marca ABB, série 600T, modelo 621, e opera na faixa de 0
a 75 kPa, com sinais de saida que variam de 4 a 20 mA e incerteza de + 0,5% do fundo de

escala.

3.1.12 Termopares

Os termopares sao do tipo E com diametro de 0,076 mm e podem ser utilizados em
uma faixa de temperatura que vai de -200°C até 870°C, possuem incerteza de + 0,25°C apds
calibracao.

Sao dezoito termopares no total. Trés deles estdo encapsulados € medem a temperatura
diretamente no fluxo de fluido através das conexdes de policarbonato instaladas na entrada e
na saida do pré-aquecedor e saida da secdo de teste. As tomadas dos transdutores de pressao
estdo posicionadas proximas a estes trés termopares. Esta proximidade auxilia no controle do
grau de sub-resfriamento e da condic@o de saturagdo. A fixagdo destes trés termopares € feita

por meio de conexdes anilhadas de ago inoxidavel.
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A secdo de pré-aquecimento (PA) conta com cinco termopares, fixados com cola
termo condutiva, posicionados em cinco posicoes igualmente espacadas ao longo da
superficie externa superior do comprimento do PA. A secdo de teste (ST) também possui
termopares fixados na superficie externa em cinco posi¢cdes ao longo do comprimento. Neste
caso, dois termopares sao fixados em cada posicdo, estes termopares estao separados em 180°

um do outro, ou seja, diametralmente opostos entre si e alinhados na vertical, vide Fig. (3.2).

Comprimento total = 366 mm
Comprimento gaguecido = 265 mm
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Figura 3.2 — Vista da se¢do de teste do canal de 1 mm e posi¢ao dos termopares.

Os termopares estdo calibrados em fun¢do de um termopar de referéncia, conforme
descrito no Apéndice B. Este termopar de referéncia fica submerso em 4gua destilada com
gelo, em um recipiente isolado, a sua temperatura € monitorada durante todos os testes € ndo
pode ser diferente de 0°C. Caso a temperatura seja superior, o recipiente € reabastecido com

gelo. O gelo utilizado € feito a partir de dgua destilada.

3.1.13 Sistema de Aquisi¢ao de Dados

Os dados sdo adquiridos por meio de um sistema de aquisicdo de dados da marca
Agilent, modelo 34970A, que se comunica com um computador por meio de uma porta
RS232. O software do sistema de aquisi¢do é o Bench Link Data Logger, fornecido pela
propria Agilent. Este software converte os sinais de saida do multimetro nas grandezas
desejadas, ou seja, pressdo, temperatura e vazao massica. Ele faz esta conversdo por meio das

curvas de calibracdo de cada instrumento.
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3.1.14 Controle da Bancada

Trés parametros sdo fundamentais nos testes: pressdo, temperatura de entrada no pré-
aquecedor e vazao.

O controle da pressdo € feito através da temperatura dos banhos termostéticos, da
carga de fluido e do reservatério de refrigerante. A pressd@o € o parametro mais limitante da
bancada.

A temperatura de entrada do fluido no pré-aquecedor influencia a temperatura de
entrada na secdo de teste, e é fundamental para os célculos do coeficiente de transferéncia de
calor. O seu controle € feito por meio do banho termostatico do sub-resfriador.

O controle grosseiro da vazdo é feito com o by-pass que estd instalado a jusante da
bomba. O ajuste fino é realizado com o inversor de frequéncia. As valvulas agulha também
permitem o ajuste da vazdo, no entanto, na maioria dos testes elas sdo deixadas na posi¢ao
totalmente aberta, exceto quando, por algum motivo, o by-pass e o inversor de frequéncia ndao
sdo capazes de fornecerem o ajuste necessdrio. Estas vdlvulas também servem para isolar a
parte principal da bancada quando se deseja realizar alguma manutencdo nas sec¢des de

preaquecimento, teste e visualizacao.

3.2 Condic¢oes Experimentais

Trés estudos serdo realizados: efeito do fluido de trabalho, efeito do didmetro e efeito

da temperatura de saturacdo. As condicdes experimentais sdo apresentadas na Tab. (3.1).

Tabela 3.1 — Condic¢des operacionais consideradas nos testes realizados

Fluido D [mm] | q"sr [kWm?] | qra [W] G [kgm?s”'] Tsat [°C]
Efeito do R290
Fluido de 1,0 5,10,20,40,60 | 5-35 | 240, 320,400 e 480 25
R600a
Trabalho
Efeito do
Diametro do R600a 1,0e2,6 28 e 56 5-188 188,282 ¢ 377 22
tubo
Efeito da
Temperatura R600a 1,0 20,40,60 5-75 | 240,320,400e 480 | 20e 30
de Saturacdo

No primeiro estudo o objetivo € avaliar a influéncia do fluido refrigerante no

coeficiente de transferéncia de calor, na perda de pressdo e nos padrdes de escoamento na
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ebulicdo com convecg¢do forgada do propano (R290) e do isobutano (R600a), em um canal de
1,0 mm de didmetro interno. Os dados experimentais foram obtidos em um estudo prévio
realizado por Oliveira (2017).

No segundo estudo o enfoque € a avaliagdo do efeito do didmetro do canal nas
caracteristicas de transferéncia de calor e queda de pressdo. Os testes serdo realizados
utilizando o R600a, em um canal circular de 1 mm, sob as mesmas condi¢des operacionais
dos testes em um canal de 2,6 mm de didmetro realizados previamente por Copetti et al.
(2013).

Por fim, sera realizada a andlise da influéncia da temperatura de saturacdo na ebuli¢io
do R600a para o canal de 1,0 mm diametro.

Diferentes condi¢des de fluxo de calor na sec¢do de teste, ¢ ”sr, e fluxo de massa, G,
foram consideradas. Para cada uma das condi¢des de G e ¢ ”sr, o titulo de vapor variou em
funcdo das condicdes de aquecimento impostas no pré-aquecedor, gpa. Desta forma, foram
realizados um total de 306 testes.

O tempo de estabilizacdo da bancada depende muito das condi¢cdes operacionais, mas,
de modo geral, o tempo para atingir a vazao massica e a temperatura de entrada da secao de
teste varia de 5 a 10 minutos. O teste segue a seguinte dinamica:

1. Ajuste da temperatura dos banhos do condensador e do sub-resfriador e inicio
da circulagdo de fluido refrigerante pela bancada;

2. Ajuste da poténcia no pré-aquecedor;

3. Reajuste na temperatura do banho termostitico do sub-resfriador, se
necessdrio. Apds o estabelecimento da temperatura deste banho, ela ndo é
alterada até que todos os testes com um mesmo fluxo de calor na se¢do de
testes sejam realizados;

4. Ajuste da vazao;

5. Tempo de espera até a estabilizacdo da vazdo e da temperatura de entrada da
secdo de testes;

6. Ajuste da poténcia na se¢do de testes;

7. Reajuste da vazao, se necessario;

8. Tempo de espera até a estabilizacido da vazao;

9. Inicio da coleta de dados.

Os dados sao registrados a cada 2 segundos, durante aproximadamente 2 min. Apds os

dados sdo tratados conforme calculos apresentados na secdo 3.3.
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Testes preliminares monofésicos foram realizados nesta bancada por Oliveira (2017)
para quantificacdo das perdas térmicas no pré-aquecedor e na secdo de teste. Estes testes
também tiveram o objetivo de avaliar o comportamento da bancada durante os testes e
planejar os procedimentos de controle. Os resultados encontrados mostram que, em média, as
perdas térmicas de ambas as secdes, sob diferentes condi¢des de aquecimento e vazdo, nao
superaram 0,2%. Além disso, foram analisados os coeficientes de transferéncia de calor e a
perda de pressdo por atrito, comparando os resultados experimentais com correlagdes para o
escoamento interno monofasico. Na transferéncia de calor foram consideradas as correlagdes
para escoamento monofdsico de Dittus-Boeter (1930) e Gnielinski (1976) apud Incropera et
al. (2014), os erros médios encontrados foram de 2,2 % e 16%, respectivamente. Quanto ao
fator de atrito, foram consideradas as correlacdes de Petukov (1970) e Haaland (1983) apud
Incropera et al. (2014), e os respectivos erros encontrados foram de 7,6% e 3,1%. Desta

forma, foi possivel validar a bancada de teste.

3.3 Tratamento de Dados

3.3.1 Determinagdo do Coeficiente de Transferéncia de Calor

Algumas consideragdes e simplificagdes foram feitas no cédlculo do coeficiente de
transferéncia de calor, sdo elas:

* A taxa de calor transferida por condug¢do de calor na direcdo axial ¢é
desprezivel,

* A geragdo volumétrica de calor na espessura do tubo e, portanto, o fluxo de
calor, s@o uniformes, tanto para a se¢io de pré-aquecimento como para a secao
de teste;

* A queda de pressao na secdo de teste € uma fungao linear do comprimento do
tubo.

A poténcia elétrica fornecida a se¢do de teste pela fonte de alimentagdao é dada pela

Eq. (3.1).

onde Usr e isTs@o a tensdo e a corrente elétrica, respectivamente.

A drea da superficie interna, relativa ao comprimento aquecido da secao de teste é:
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A;=aDL,, (3.2)

onde D € o didmetro interno e Ly € 0 comprimento aquecido do canal. Por definigdo, este

comprimento aquecido € a distancia linear entre as pincas de cobre que suportam a estrutura
da secdo de teste e pelas quais a corrente elétrica € fornecida.

Assim, o fluxo de calor na secao de teste é dado pela Eq. (3.3).

T3 _PD?-S'I
¢ = (3.3)

A temperatura na posicdo axial z da superficie externa foi assumida como sendo a
média das temperaturas medidas ao longo do perimetro desta mesma posi¢dao axial. Assim
sendo, a temperatura média da superficie externa em cada uma das cinco posi¢des axiais z

pode ser calculada pela seguinte expressao:

T Ej= Tie iz
Tygpy="""% (3.4)

n

onde n € o numero de termopares.

A temperatura média local da superficie interna do canal é calculada assumindo
conducdo radial através da parede do canal com geracao interna de calor:

= = Is1io™ - 2 2y UsT) 2 (e

Tsr‘.f:,a = f}g{_-} +—— (?'5—?';’)— roin (}—) (3.5)

Iiz)
4 Kai 2Kqi i

onde cjrﬂ,az}é o calor gerado na parede do canal, k;; € a condutividade térmica do ago

inoxiddvel AISI 316 em uma temperatura de referéncia de 20 °C, r, e rj s@0 os raios externo e

interno do canal, respectivamente.
A Eqg. (3.6) fornece a taxa de calor gerado por unidade de volume, :jr{m:

gsr _  Poisr

gjj‘,.-_—}; "parede (131 {)I-I-aq

(3.6)

onde Vyareqe representa o volume da parede do canal.

O coeficiente de transferéncia de calor médio local da se¢do de teste pode ser
calculado pela Eq. (3.7):

— _ g“ﬂ
Ry ST == 3.7)

-T.:.i('::l ~4 zafiz)



63

onde Tm,(z) representa a temperatura média local de saturacdo do fluido refrigerante, esta

temperatura € obtida em funcao da pressdo de saturagc@o na posi¢do axial de interesse.

A pressao de saturagdo na posi¢ao axial z € calculada pela Eq. (3.8):

by,

pxat,(z) = pxat,ent,ST Al(z) (38)

onde p,, .. sr € apressdo medida na entrada da secio de teste, Avexp ¢ a diferenca de pressao

medida entre a entrada e a saida da se¢dio de teste, Al ¢ distAncia entre o ponto de medida do
transdutor diferencial de pressdo a montante do escoamento até a posicdo axial z de interesse,
por fim, L € o comprimento entre os dois pontos de medida do transdutor diferencial de
pressdo. Este comprimento € ligeiramente superior ao comprimento aquecido do canal, devido
a impossibilidade de se instalar o transdutor diferencial de pressdao nos mesmos pontos onde

as pingas elétricas estdo posicionadas.

A entalpia da entrada da secdo de teste, ienr, ST, € considerada como sendo igual a

entalpia da saida do pré-aquecedor, isqi, PA, € pode ser encontrada através de um balango de
energia no pré-aquecedor, conforme Eq. (3.9). A entalpia de entrada do pré-aquecedor,

ient, PA, € determinada a partir da temperatura e pressao do fluido refrigerante medidos.

Polpy = .
" +i ent, P4 (39

lowt ST .

A entalpia local na posicao z € calculada pela Eq. (3.10):

Potey

‘fr:JJJST: h +‘T5=.m151’ (3.10)

onde Pot,, ¢ a poténcia na posi¢do z e ¢ calculada considerando uma relacdo linear da

resisténcia elétrica do material com o comprimento do tubo.

J"ra'&?r'a
Pm‘cfl—"ﬁ?a‘g; (3.11)

onde Alaq(z) ¢ a distancia entre a pinga elétrica a montante do escoamento € a posicao z

desejada.

Em posse das pressdes de saturacdo e entalpias especificas do fluido na entrada da
secdo de teste e em cada posi¢do axial z, pode-se calcular os titulos de vapor na entrada da
secdo de teste e em cada uma das posi¢des axiais, por meio das Eqgs. (3.12) e (3.13),

respectivamente:
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_lowst T
xent,ST - l (312)
I

v

_loyst Tl

x(z),ST - (3-13)

ly.(z)
onde I, € a entalpia especifica do fluido refrigerante na condicdo de liquido saturado, i, é a

entalpia de vaporizacdo na condicdo de saturac@o. As entalpias locais na secdo de testes sdao

obtidas pela pressao de saturagdo, Eq. (3.8).
3.3.2 Determinagdo da Queda de Pressdao no Escoamento com Ebulicao

A queda de pressdo no escoamento com ebuli¢do € a soma das componentes da queda
de pressao devido a contragdo na entrada do canal, ao atrito, a aceleracdo, aos efeitos
gravitacionais e a expansao na saida do canal. Como a bancada foi construida de modo a
evitar expansdes e contracdes na secdo transversal do canal, ambas as componentes foram
desconsideradas. Além disso, o escoamento € horizontal, ou seja, a influéncia gravitacional na
queda de pressdo também pode ser desprezada. Assim sendo, a perda de pressdo por atrito

pode ser calculada a partir da Eq. (3.14).
Apam’z = Apexp _Apac (314)

A componente da queda de pressdo devido a aceleragao € causada pelo aumento do
volume especifico durante o processo de ebuli¢do. Sabe-se da lei da conservacdo da massa
que o aumento gradual na quantidade de vapor, e por consequéncia a diminui¢io da massa
especifica da mistura bifésica, provoca o aumento da velocidade de escoamento da mistura,
iSso ocorre para que a vazao massica seja mantida constante, ou seja, a queda de pressiao por
aceleracdo ocorre de modo diretamente proporcional a taxa de mudanca de fase, ou seja,
quanto mais fluido trocar de fase num dado momento, maior serd a queda de pressdo por
aceleracdo naquele momento.

A perda de pressdo devido a aceleragdo é calculada considerando-se o modelo de
escoamento de fases separadas. Assim, a seguinte equacdo € utilizada para o célculo da queda
de pressao por aceleragdo:
x° N (1—x)2 [ X + (1—)6)2
ap, (d-ap ) .. \ap, (A-a)p,

Mp,. =G* (3.15)

entrada
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onde & representa a fracdo de vazio, dada pelo modelo homogéneo, que, embora ndo

z

considere as fases separadas, é amplamente empregado na literatura com uma precisdo
satisfatoria. Este modelo considera que ambas as fases, liquida e gasosa, apresentam a mesma
velocidade superficial, ou seja, considera a auséncia de deslizamento entre as fases. Além
disso, nesse modelo, as duas fases tornam-se, hipoteticamente, uma unica fase, ou uma
mistura homogénea, assumindo um conjunto de propriedades que representam a média das
propriedades individuais de cada uma das fases.

Conforme Collier e Thome (1994), o modelo homogéneo é uma simplificacdo da
andlise do escoamento bifdsico, onde se assume que a mistura bifdsica possui pseudo
propriedades que ponderam adequadamente as propriedades de cada uma das fases
individuais. As propriedades do fluido, massa especifica, volume especifico e viscosidade
passam a ser as propriedades homogéneas da mistura bifdsica. A velocidade das fases é
considerada igual e, portanto, o fator de deslizamento é 1.

Considerando o modelo homogéneo, a fracdo de vazio é dada por:

q = xXp,

xp, +(1-x)p,

(3.16)

As massas especificas, 0, e O,, e o titulo de vapor sdo obtidos considerando-se a

pressdo e a temperatura de saturacgdo.
O fluxo de massa € dado por:

_n

G (3.17)
Ag
onde a drea transversal do canal pode ser facilmente calculada pela Eq. (3.18).
]_Dz
A, = e (3.18)

3.3.3 Correlagdes para a predicao do coeficiente de transferéncia de calor

Os coeficientes de transferéncia de calor experimentais, calculados pelas equagdes

apresentadas na secdo 3.3.1, serdo comparados com os coeficientes obtidos por trés

correlagdes: Kandlikar e Balasubramanian (2004), Li e Wu (2010) e Kim e Mudawar (2013b).



66

3.3.3.1 Correlagdo de Kandlikar e Balasubramanian (2004)

Esta correlagdo € uma extensdo de sua correlacdo anterior (KANDLIKAR, 1991), que
foi construida a partir de um banco de dados com 10 mil pontos experimentais, considerando
diferentes fluidos, tais como dgua, refrigerantes e criogé€nicos, e cuja aplicabilidade limitava-
se inicialmente para os tubos de maior didmetro. Os autores propuseram modificacdes nas
equacgdes para que estas se tornem aplicdveis para mini € microcanais.

De acordo com os autores, o coeficiente de transferéncia de calor bifasico € o maior
valor entre os coeficientes de ebuli¢do nucleada (h,) e convectiva (h.), ou seja:

h, =maioth,;h,] (3.19)

Ambos os coeficientes dependem do coeficiente de transferéncia de calor monofésico,
hg, €, portanto, ha que se considerar também a faixa de Re do escoamento. Além disso, para
mini e microcanais o efeito da orientagdo do canal € desprezivel.

Assim, as correlagdes propostas para hy, e h. sao:
h, =0,6683Conv ™2 (1-x)"* b, +1058Bo"" (1 - x)"* F ,h, (3.20)
h, =1136Conv™° (1= x)** h,, +667,2B0"" (1 - x)** F 1, (3.21)

onde Conv é nimero adimensional de convec¢ao, dado por:

1-x\"*° "
Cony = (—J (&] (3.22)
X %

onde Bo é o nimero de ebulicdo dado pela Eq. (2.20), Fz € um parametro que relaciona as
caracteristicas de nucleacdo de um fluido em contato com uma determinada superficie

aquecida, o valor deste parametro para qualquer fluido em contato com ago inox € Fp= 1. hy é
o coeficiente de transferéncia de calor para escoamento monofasico liquido e depende do Rey,
como definido na Eq. (2.19).

Na regido turbulenta Reg; > 3.000 e o hy € calculado pela correlacdo de Gnielinski,
vélida para 3.000 < Rey < 5 x 10%:

_ (Re;-1000).Pry(f/2) (ky/ D)
1+12,7(PriB-1)(72)05

o (3.23)
onde Pr; € o nimero de Prandtl da fase liquida e f'é o fator de atrito.

O fator de atrito é dado pela Eq. (3.24), proposta por Filonenko (1954 apud Rohsenow
et al. 1998, p. 322).
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f=(158In(Re,, )-3,28)" (3.24)
Na regiao de transi¢do, 1.600 < Rey < 3.000, e é recomentada o cdlculo do Ay por

interpolagdo entre o turbulento e o laminar. E na regido laminar, Rey < 1.600, Nu = Constante.
Os autores ainda propdem que o célculo para faixas especificas de laminar para mini

canais (410 < Reg < 100) também pode ser realizado por meio das Egs. (3.20) e (3.21).
3.3.3.2 Correlagdo de Li e Wu (2010)

Para a criagdo desta correlac@o, os autores consideraram dezoito conjuntos de dados
obtidos na literatura, os dados somaram mais de 3700 pontos experimentais. Estes dados
incluiam diferentes fluidos, fluxos de massa, fluxos de calor, didmetros, nimero de canais e
configuracdes geométricas da secdo transversal do canal.

Os fluidos utilizados na concep¢do desta correlagao foram os seguintes: R11, R12,
R123, dgua, R134a, CO;, R410a, R22, etanol, R236fa, R245fa e R290 (propano). Os
didmetros cobriam uma faixa de 0,16 a 3,1 mm, os fluxos de massa de 20,3 a 3570 kg m?2sle
os fluxos de calor de 3,6 a 715 kW m™.

E importante destacar que os autores ndo incluiram os pontos que experimentais
localizados na faixa de titulos x < 0,1, porque, segundo eles, uma parcela significativa da
queda de pressdo ocorre no ponto em que se inicia a ebuligdo com a geragdo de bolhas
confinadas, isto causa instabilidades de escoamento relativamente grandes, além disso, nesta
regido, varios fatores de influéncia incidiriam sobre o coeficiente de transferéncia de calor,
inclusive alguns fatores residuais do sub-resfriamento na entrada do canal, o que tornaria
invidvel a obtencdo de uma tendéncia (para um mesmo fluido), nesta regido, para a criacdo do
modelo proposto.

A correlac@o proposta, além de incluir uma gama de pequenos didmetros, incluindo o
propano utilizado neste trabalho, também considera os efeitos do escoamento laminar de
liquido. Os autores mostram que a maior parte dos dados utilizados estio numa faixa de
Re; < 2000, o que é comum aos canais reduzidos.

A correlagdo proposta apresenta a seguinte forma:

)0,4 ﬁ

h, =334B0"(Bd Re)™* (3.25)

onde os nimeros de ebulicdo, Bo, e de Bond, Bd, ja foram definidos nas Eqgs. (2.20) e (2.2),

respectivamente.
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O ndmero de Reynolds da fase liquida, Re;, € calculado por:
G(1-x)D

Hy

(3.26)

e =

3.3.3.3 Correlagdo de Kim e Mudawar (2013a)

A correlacdo foi criada a partir de um banco de dados de 31 pesquisas diferentes, que
envolveram a ebulicdo em escoamento em mini e microcanais de 18 diferentes fluidos de
trabalho.

Os 18 fluidos utilizados para a criacdo desta correlagdo foram: FC72, R11, R113,
R123, R1234yf, R1234ze, R134a, R152a, R22, R236fa, R245fa, R32, R404A, R407C,
R410A, R417A, CO; e 4dgua. A faixa de diametros era 0,19 < D < 6,5 mm, de fluxo de massa
19 < G < 1608 kg m? 5!, de Reynolds de liquido 57 < Rey < 49820 e de pressdes reduzidas
0,005 < P, <0,69.

h, =(n2 +n2)" (3.27)
R, k
h, = 234{30—") PO¥(1-x)"" (0,023Re?’8 Pr* —’j (3.28)
3 D
0,08 0,94 0,25
h = S,Z(BOP—HJ We;°*54+3,5(ij [p"j [0,023Rel°’8 P ﬁ) (3.29)
» Xt o) D

onde Py € o perimetro aquecido e Py € o perimetro molhado, a relacdo Pu/Py foi considerada
igual a 1, visto que, salvo em condicdes de secagem extrema, o fluido molha todo o perimetro
do canal. P, é a pressao reduzida e X7t € o parametro de Martinelli. Os nimeros de ebuli¢ao,
Bo, e de Weber somente liquido, Wey, ja foram definidos anteriormente nas Egs. (2.20) e
(2.17), respectivamente.

O parametro de Martinelli € calculado por:

0,1 1_x 0,9 0,5
X(Q =) (&] (.30
#v X Iol

3.4 Incertezas

A Tab. (3.2) sumariza as incertezas dos equipamentos e transdutores utilizados na

bancada experimental. Estas incertezas foram fornecidas pelos seus respectivos fabricantes.
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As incertezas do coeficiente de transferéncia de calor e de todos os demais parametros
utilizados no seu cdlculo foram determinadas por meio do método das incertezas propagadas,

conforme apresentado por Bevington e Robinson (2003). Os cdlculos sdo apresentados no
apéndice A.

Tabela 3.2 — Incerteza de catdlogo dos equipamentos

Equipamento Simbolo Incerteza
Termopares tipo E dr +1°C
Medidor de Vazao Massica Coriolis dm 0,1 g/s
di +0,1% + 12mA para corrente
Fonte de Corrente Continua Sorensen
du +0,1% + 500mV para tensdo
Transdutores de Pressdo Absoluta Keller dp +0,1%
Transdutor de Pressdo Diferencial ddp +0,1 kPa

Ap6s o procedimento de calibracdo dos termopares, a sua incerteza, que segundo o
fabricante € de 1°C, reduziu-se para 0,25°C. Portanto, esse foi o valor utilizado nos calculos

de incertezas propagadas. O procedimento de calibracdo dos termopares estd descrito no
apéndice B.
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4 RESULTADOS

Neste capitulo sdo apresentados os resultados referentes aos padrdoes de escoamento,
transferéncia de calor e perda de pressao durante a ebulicio com convecg¢ao for¢ada para dois
fluidos refrigerantes (R290 e R600a), dois didmetros de minicanal (1,0 e 2,6 mm) e duas
temperaturas de saturacdo (20 e 30°C). O comportamento serd avaliado e comparado para as
diferentes condi¢des de fluxo de calor, fluxo de massa e titulo de vapor.

Sao apresentadas as incertezas propagadas do coeficiente de transferéncia de calor
convectivo e titulo de vapor, para todos os testes realizados.

Logo em seguida, € realizada a anélise dos padroes, do coeficiente de transferéncia de
calor e da perda de pressdo associada aos diferentes parametros testados.

Por dltimo, os resultados do A experimental sdo comparados com os coeficientes

preditos por correlacdes propostas para canais de pequeno didmetro.

4.1 Incertezas

O resultado das incertezas propagadas ¢ mostrado na Tab. (4.1), que sumariza as
incertezas médias do titulo de vapor e do coeficiente de transferéncia de calor do R600a,
classificadas em funcdo do fluxo de massa e subdivididas para cada um dos fluxos de calor
utilizados. Nota-se que o aumento do fluxo de calor tende a diminuir a incerteza. O efeito
inverso € encontrado com o aumento do fluxo de massa.

O teste que apresentou a maior incerteza do h, 40,2%, foi o com os menores fluxos de
massa e de calor, G = 240 kg m%s! e ¢”¢ = 5 kWm™, respectivamente. Esta condicdo
apresentou a menor temperatura de fluido na entrada da secdo de teste, aproximadamente
27,5 °C, devido ao seu baixo fluxo de calor. A variacdo entre esta temperatura medida na
entrada da secdo de teste e a temperatura de saturacdo, correspondente a pressdo de entrada
medida, ficou superior a incerteza do termopar (em média 1,8°C), esta diferenca foi

ligeiramente mais acentuada nos testes com ¢”s = 60 kWm™, mas aparentemente este erro

ndo impactou significativamente nas incertezas do x e do h.
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Tabela 4.1 — Incertezas do titulo e do coeficiente de transferéncia de calor

G [kg m?2s!] q''st [kWm™] dXmédia (%) dhmédia (%)
5 25,2 40,2
10 17,1 12,3
240 20 13,3 9,9
40 10,7 7,2
60 8,3 6.9
5 26,1 20,7
10 26,1 16,4
320 20 23,7 13,0
40 32,1 94
60 13,0 8.8
5 41,9 23,7
10 20,0 15,8
400 20 6,1 25,9
40 7,8 10,4
60 8,1 8,5
20 9,5 10,7
480 40 10,2 10,8
60 7,3 8,5

4.2 Influéncia do fluido de trabalho

4.2.1 Padrdes de escoamento

A influéncia do fluido refrigerante foi analisada a partir de testes com um canal de
1 mm de didmetro interno, sob as condi¢des experimentais apresentadas na Tab. (3.1).

Seiscentas imagens foram coletadas para cada teste, em ambos os fluidos, o que
resultou em um banco de imagens com aproximadamente noventa e seis mil imagens. Os
padrdes de escoamento predominantes foram: slug, churn, anular-ondulado e anular-liso. Os
escoamentos borbulhado e plug foram obtidos apenas em alguns dos testes com o R290. O
escoamento do R600a sempre tendeu a uma alta taxa de coalescéncia, mesmo nas menores
condi¢des de aquecimento, favorecendo padrdoes como churn e anular. As Tabs. (4.1) e (4.2)
apresentam algumas imagens do R290 e do R600a, respectivamente. O titulo presente na
tabela representa o titulo de saida da secdo de teste.

Os nimeros de confinamento do R290 e do R600a foram Co = 1,22 e Co = 1,36,
respectivamente, € de acordo com as definicdes apresentadas no capitulo 2, em ambos os
fluidos, e com um canal de 1 mm de diametro interno, o escoamento pode ser considerado

como um escoamento em microescala, pois neste caso Co > 0,5.
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Tabela 4.2 — Padrdes de escoamento bifasico observados do R290.

| Imagem Padriio Glkg/ms)]|  x[]
Plug 400 0,03526
Slug 240 0,08422

Tabela 4.3 — Padrdes de escoamento bifasico observados do R600a.

Imagem Padrao G kg /(m?s)] x [-]
Plug 480 0,01065
Slug 320 0,07735
Churn 400 0,1477
Anular ondulado 480 0,4657
Anular liso 320 0,9234

4.2.2 Comparagao com mapas de padroes de escoamento

A Fig. (4.1) mostra os dados experimentais obtidos com o R600a, plotados em um
grafico G versus x. Para condi¢des onde o titulo de vapor fica na faixa de 0,3 < x < 0,8, o
padrao de escoamento predominante é o anular ondulado. J4 para as regides de x < 0,1, houve
a predominincia do padrdo siug. E importante destacar que o critério de transi¢io entre os
escoamentos plug e slug foi puramente visual, bolhas que ocupavam quase a totalidade da
secdo transversal do canal e com até dez diametros de comprimento foram consideradas plug,
quando o comprimento da bolha ultrapassa este limite, o escoamento passa a ser considerado
slug.

Na mesma figura estdo apresentadas as linhas de transicdo obtidas por Ong e Thome
(2011), que foram apresentadas no capitulo 2.5. O mapa, segundo este modelo, € dividido em
trés zonas principais de regime de escoamento, sdo elas: zona de bolhas isoladas (IB), zona de

bolhas coalescentes (CB) e zona anular (A). Assim como os autores, o presente estudo divide
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os padrdes em: borbulhado, plug, slug, churn, anular ondulado e anular liso (que foram
posteriormente agrupados nas trés zonas). Embora tenha sido criado para outros fluidos, este
mapa foi selecionado por ter sido desenvolvido em experimentos nas mesmas dimensdes de
canais, por possuir valores de Co e Rel semelhantes aos obtidos neste estudo, e por ter
temperatura de saturacio proxima.

A Eq. (2.23) mostra que a linha de transicdo entre os escoamentos IB e CB é
dependente do nimero de ebulicdo, Bo, e consequentemente do fluxo de calor, entdo, trés
linhas IB/CB estdo plotadas no gréfico, correspondentes a g”sr=5, 20 e 60 kW/m2. E
possivel observar que o aumento do fluxo de calor desloca a linha para o lado direito do
grifico. Muitos pontos experimentais churn estdo na regiao anular do mapa de Ong e Thome
(2011), isto significa que a linha CB/A proposta pelos autores estd levemente deslocada em
relacdo aos dados obtidos com o R600a. A linha IB/CB prediz satisfatoriamente os padroes

experimentais.
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Figura 4.1 — Comparagao dos dados experimentais do R600a com o mapa de Ong e Thome
(2011).

A Fig. (4.2) mostra os dados experimentais do R600a com fluxos de calor de 5 e
60 kW m?, e as linhas de transicio de Ong e Thome (2011). Na Fig. (4.2a), onde
q”st=5kW m? dois pontos churn ficaram deslocados para a esquerda da linha de transic?o,
no entanto, como ja foi mencionado existe uma incerteza inerente a estas classificagdes, ja
que o critério de classificacdo é puramente visual. Na Fig. (4.2b), onde ¢”s7= 60 kW m™, o
aumento do fluxo de calor causou a reducdo da drea CB do mapa, todos os pontos
experimentais obtidos possuiam escoamento anular, comportamento que ja era esperado, visto
que o aumento do fluxo de calor aumenta o nimero de sitios ativos de nucleag¢do de bolhas e,

por consequéncia, o préprio nimero de bolhas, favorecendo a alta taxa de coalescéncia e a
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obtencdo de padrdes de escoamento anular. E dificil avaliar o comportamento da linha de
transicdo CB/A no gréfico (b), pois todos os pontos experimentais estdo na regido de x > 0,4,
de modo que os experimentos ndo contemplaram todas as condi¢des de titulo de vapor. Mas,
de modo geral, as linhas de transicio de (a) predizem satisfatoriamente os padrdes de

escoamento obtidos experimentalmente.
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H ¢ SI
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x[-] x[-]
(@) (b)

Figura 4.2 — Comparagdo dos dados experimentais do R600a com o mapa de Ong e Thome
(2011). (a) ¢”st =5 kW/m?; (b) g ”sr = 60 kW/m?2

Outros mapas, como o de Costa-Patry e Thome (2013), também utilizaram o mesmo
modelo de trés zonas para criar as linhas de transi¢do. Revellin e Thome (2007), além de
utilizarem as trés zonas, criaram uma quarta zona chamada de post-dry-out, ou zona de pos-
secagem. Barbieri, Jabardo e Bandarra Filho (2008) propuseram apenas uma unica linha de
transi¢do, que € uma atualizacdo da linha de transi¢do intermitente/anular do mapa proposto
por Kattan, Thome e Favrat (1998). A Tab. (4.4) apresenta a referéncia cruzada entre as
classificacoes, associando os padrdes de escoamento definidos neste trabalho com os regimes
definidos pelos trabalhos supracitados.

A Fig. (4.3) mostra o mapa do R600a juntamente com as linhas de transicdo CB/A
propostas por Barbieri, Jabardo e Bandarra Filho (2008), Revellin e Thome (2007) e Costa-
Patry e Thome (2013). Este tltimo trabalho também considerou a influéncia do fluxo de calor
na linha de transic¢do, assim, neste grafico optou-se por plotar a linha de transi¢do referente a
60 kW m™. A Fig. (4.4) apresenta os dados para os testes com 5 e 60 kW m™ para 0 mesmo
fluido. E possivel observar que no teste com 5 kW m™, a curva proposta por Revellin e

Thome (2007) foi a que melhor representou a transicao dos padroes CB/A.
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Tabela 4.4 — Referéncia cruzada entre os padrdes de escoamento observados
experimentalmente e os encontrados nos mapas da literatura.

Presente Revellin e Bcgb;edrl’r ial;g;;lo ¢ Ong e Thome Costa-Patry e
estudo Thome (2007) dandarrd o (2011) Thome (2013)
(2008)
Borbulhado Bolhas isoladas - Bolhas isoladas .Bolhas
isoladas
Plug Bolhas Isoladas - Bolhas isoladas ‘Bolhas
isoladas
Slu Bolhas Intermitente ou Bolhas Bolhas Bolhas
§ Coalescentes Coalescentes Coalescentes Coalescentes
Churn Bolhas Intermitente ou Bolhas Bolhas Bolhas
u Coalescentes Coalescentes Coalescentes Coalescentes
Anular Anular Anular Anular Anular
ondulado
Anular liso Anular Anular Anular Anular
500 +
- HEE B R H B | | | | | |
450 -
400 - '\ E EE B E EE EE =B ]
?350 \
é ;I | | | N | EE EE [ ]| [ ] [ ]
2300 N\
= " Anular
] X A)
250 NMEm ®m m == K °
200 | N ‘ ‘ ‘ ‘ |
0 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1
x[-]
- Plug ¢ Slug Churn

® Anular liso
— -CB/A - Revellin

B Anular ondulado —CB/A - Costa-Patry

------ CB/A - Barbieri

Figura 4.3 — Comparagdo dos dados experimentais com os mapas de Revellin e Thome
(2007), Barbieri, Jabardo e Bandarra Filho (2008) e Costa-Patry e Thome (2013) - R600a
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Figura 4.4 — Comparagdo dos dados experimentais do R600a com o mapa de Ong e Thome
(2011). (a) ¢”st =5 kW/m?; (b) g ”sr = 60 kW/m?2

Os dados experimentais do R290 estdo na Fig. (4.5) juntamente com as linhas de

transi¢ao de Ong e Thome (2011).

500 ¢ .
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&) I EEE EEEE ¢ 0 o °
300 -+  Bolhas
Coalescentes
, 1 (CB)
250 ¢ o o - == ] o0 ®
200 L ‘ \

00 01 02 03 04 []0,5 06 07 08 09 10
X [-
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Churn B Anular ondulado ® Anular liso
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Figura 4.5 — Compara¢do dos dados experimentais do R290 com o mapa de Ong e Thome
(2011).

Comparando estes resultados com os do R600a, Fig. (4.1), é possivel observar que as
curvas de transicdo para o R600a estdo deslocadas mais para a esquerda do grafico. Este

comportamento se deve ao fato do R290 possuir razdes de massa especifica (6./p) ¢

viscosidade (u,/ ;) maiores do que o R600a, conforme pode ser visto na Tab. (4.5), que ao

serem elevadas em poténcias menores do que 1 resultam em valores maiores para a titulo de
transi¢do, conforme Egs. (2.24) e (2.26). O padrdo de escoamento churn se estendeu a titulos

de vapor de até 0,5 no menor fluxo de massa, valor superior aos 0,3 obtidos com o R600a. O
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padrao de escoamento slug foi visto na secdo de visualizacdo em 18,2% dos testes
experimentais com o R290, no R600a este valor cai drasticamente para 3,8%, conforme
mostra a Tab. (4.6). Comparando a quantidade de pontos experimentais obtidos para cada
padrao de escoamento em ambos os fluidos € possivel observar que os padrdes de escoamento
estdo melhores distribuidos no R290. E perceptivel o dominio dos padrdes anular ondulado e
anular liso no R600a, sendo que estes padrdes de escoamento somados representam 69,3% do
total de pontos experimentais obtidos no R600a, conforme apresentado na Tab. (4.6). E
importante salientar que estes padrdes computados na Tab. (4.6) sdo aqueles que foram
observados na sec¢do de visualizagdo, ou seja, ndo significa que ndo houveram padrdes de
baixo titulo (borbulhado e plug) em todos os testes, mas sim que ao sair da sec@o de teste o
escoamento ja apresentava padrdoes churn e anular na maioria dos testes. Todos os
escoamentos passam por uma evolucdo gradual no seu padrdo escoamento, iniciando no
escoamento borbulhado e terminando no escoamento anular ou, em casos extremos, na
secagem.

A Fig. (4.5) mostra que, assim como aconteceu para o R600a, as curvas de transi¢io
propostas por Ong e Thome (2011) foram capazes de predizer a transi¢do entre os padrdes do
R290. No entanto, a linha de transicdo CB/A ficou levemente deslocada para a esquerda. A
linha de transi¢do IB/CB levou em consideracdo o fluxo de calor de 20 kW m™. Os pontos

experimentais plotados contemplam todos os fluxos de calor testados.

Tabela 4.5 — Comparagdo das propriedades termodinamicas

Propriedade R290 R600a
Tsa [°C] 25 25

Dsar [kKPa] 952,2 350,4

pi [kg m™] 492,1 549,9

pv [kg m?] 20,64 9,123
pv/pil-] 0,0419 0,0166

w [10° kg m! s71] 98,46 150
wy [10% kg m! s 8,737 7,739
o ! g -] 0,0887 0,0518

hi [KJ kg 3353 329,1

o [10° N m'] 6,91 9,86
ki [W m' K] 0,094 0,089
k,[W m! K] 0,019 0,017




78

Propriedade R290 R600a
cpi [KJ kg' K] 2,737 2,450
cpy [KJ kg!' K] 2,072 1,819

P[] 0,224 0,096

Tabela 4.6 — Distribui¢do dos pontos experimentais conforme o padrao de escoamento na

secdo de visualizag¢ao

Propano — R290 Isobutano — R600a
Absoluto [-] | Frequéncia [%] | Absoluto [-] | Frequéncia [%]
Borbulhado 1 1,3 0 0,0
Plug 2 2,6 1 1,3
Slug 14 18,2 3 3,8
Churn 24 31,2 20 25,6
Anular ondulado 24 31,2 46 59,0
Anular liso 12 15,6 8 10,3
Total 77 100,0 78 100,0

A Fig. (4.6) mostra os dados experimentais do propano com fluxos de calor de 5 e

20 kWm™. E possivel observar que o aumento do fluxo de calor causa a redugio da regido de

escoamento com bolhas coalescentes do grafico.
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xL X[l

(a)

Figura 4.6 — Comparagdo dos dados experimentais do R290 com o mapa de Ong e Thome
(2011). (a) ¢”st=5 kW m?; (b) ¢”sr =20 kW m™

(b)

A comparagdo dos dados experimentais com as curvas de Revellin e Thome (2007),

Barbieri, Jabardo e Bandarra Filho (2008) e Costa-Patry e Thome (2013) estd apresentada na
Fig. (4.7). Novamente a linha de transicdo CB/A de Revellin e Thome (2007) é a que melhor

representa a transicdo entre os padrdes de escoamento experimentais. A linha de transi¢do
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CB/A de Costa-Patry e Thome foi plotada considerando um fluxo de calor de 5 kW m2. A
Fig. (4.8) mostra que mesmo com o aumento do fluxo de calor a linha de transi¢do CB/A de
Costa-Patry e Thome (2013) ndo € adequada para o R290 nas condicdes experimentais deste
trabalho. O modelo proposto por Barbieri, Jabardo e Bandarra Filho (2008), mesmo sendo
para canais de diametro maior, apresentou um comportamento preditivo melhor do que o de

Costa-Patry e Thome (2013) para ambos os fluidos.
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CB/A - Costa-Patry

Figura 4.7 — Comparagdo dos dados experimentais com os mapas de Revellin e Thome
(2007), Barbieri, Jabardo e Bandarra Filho (2008) e Costa-Patry e Thome (2013) — R290
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Figura 4.8 — Comparagdo dos dados experimentais do R290 com o mapa de Revellin e Thome
(2007), Barbieri, Jabardo e Bandarra Filho (2008) e Costa-Patry e Thome (2013) — Propano.
(a) g”st=5kW m'2; (b) ¢”st=40 kW m
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4.2.3 Coeficiente de transferéncia de calor
4.2.3.1 Influéncia do fluxo de calor

As Figs. (4.9a) e (4.9b) trazem os coeficientes de transferéncia de calor de ambos os
fluidos, R600a e R290, para dois fluxos de massa, G = 320 kg m? s' e G = 400 kg m? s
respectivamente, e diferentes fluxos de calor. Na Fig. (4.9a) € possivel observar que o R600a,
em geral, apresenta maiores coeficientes de transferéncia de calor em ambos os fluxos de
calor, 5 e 20 kW m™, com exce¢io de uma pequena regido de baixo titulo (x < 0,1) nas curvas
de 20 kW m™, onde a ebuli¢io nucleada é dominante e os padrdes sio predominantemente
borbulhado, plug e slug, onde o propano possui coeficientes de transferéncia de calor
maiores. Para x> 0,2, onde o padrdo de escoamento evolui para o churn e o anular e a
ebuli¢do convectiva passa a ter um papel mais significativo na transferéncia de calor, o R600a
fornece os maiores coeficientes. Isto € melhor observado pela comparacdo das imagens da
Fig. (4.10) que mostra, para condicdes similares de G, g¢” e titulos na ordem de 0,12, que o
R600a tende a apresentar um padrao de escoamento mais préximo do anular, nesta mesma
condi¢do, o R290 com seu padrdo slug apresenta maiores coeficientes de transferéncia de
calor, conforme mencionado anteriormente. As Figs. (4.9a) e (4.10) também mostram que,
quando ambos os fluidos se encontram com titulos préximos de 0,3, o desempenho do R600a
em transferir calor é melhor.

Além disso, conforme mostram as Figs. (4.9a) e (4.9b), as curvas do isobutano
apresentam um comportamento ascendente acentuado em funcdo do aumento do titulo. A
Fig. (4.9b), para maior fluxo de massa, mostra que em uma condicdo de alto fluxo de calor o
propano apresenta maiores coeficientes de transferéncia de calor em uma regido de titulos que

se estende até x = 0,4.
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Figura 4.9 — Comportamento do coeficiente de transferéncia de calor com o titulo para os
refrigerantes R290 e R600a — (a) G =320 kg m2 s!; (b) G =400 kg m? s!

Glkgm”s'l|q"st kW m?]| xI[-]

Isobutano g 2 - 400 20 0,129

400 20 0,114
400 20 0,350
400 20 0,316

Figura 4.10 — Padrdes de escoamento para o R290 e o R600a em condi¢des operacionais
similares.

A Fig. (4.11) mostra o comportamento do coeficiente para os dois refrigerantes
separadamente, considerando dois fluxos de massa, G = 240 kg m™2s™! (Figs. 4.11ae 4.11b) e
G = 400 kg m2s™! (Figs. 4.11c e 4.11d), e trés fluxos de calor, g” = 5, 20 e 60 kW m™. Da
comparacdo das figuras se verifica que o R290 € mais afetado pelas variagdes do fluxo de
calor. Além disso, o aumento do x provoca um aumento muito mais acentuado no z do R600a.
Isso pode estar relacionado com a tendéncia que o R600a possui de iniciar a anularizacao do
escoamento em titulos de vapor mais baixos. A diminui¢do do coeficiente de transferéncia de
calor em titulos elevados, observada nas figuras (b) e (c), indica a secagem da parede.

Para o R600a, o efeito do fluxo de calor, ¢”, independente do fluxo de massa, sé se fez
perceber na regido de baixo titulo, isto é, para x < 0,3, onde o aumento no fluxo de calor causa
um aumento do coeficiente de transferéncia de calor, devido ao maior predominio da ebuli¢do
nucleada, que € fortemente influenciada pelo fluxo de calor devido ao aumento da taxa de
nucleacdo de bolhas. Na regidao de médio e alto titulo se observa a convergéncia das trés
curvas, possivelmente devido ao predominio do mecanismo de transferéncia de calor por
ebulicdo convectiva, isto é, onde ja ndo h4d uma grande quantidade de bolhas sendo gerada na
superficie do canal e a mudanca de fase ocorre preferencialmente entre a pelicula de liquido e
o nucleo de vapor, que é muito influenciado pela variagdo de G e quase independente de ¢”.

Para o R290 se verifica a influéncia do fluxo de calor no 2 em ambos os fluxos de

massa.
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Figura 4.11 — Influéncia do fluxo de calor no coeficiente de transferéncia de calor:
(a) G =240 kg m? s —R600a; (b) G =240 kg m™? 5! —R290; (¢) G = 400 kg m™ s™'- R600a;
(d) G =400 kg m? s7'- R290.

4.2.3.2 Influéncia do fluxo de massa

A Fig. (4.12) mostra a influéncia do fluxo de massa no 4 para ambos os fluidos e sob
duas condi¢des de fluxo de calor (¢”s = 20 kW m? e g”s = 60 kW m™>). A comparacdo das
Figs. (4.12a) e (4.12b) para o R600a, e das Figs. (4.12c) e (4.12d) para o R290, permite
observar que ambos os fluidos, e em ambas as condi¢cdes de aquecimento, possuem
coeficientes i dependentes do G, onde o aumento do G causa o aumento do A.

Percebe-se também que o aumento do x causa um aumento progressivo no h. Este
comportamento ¢ mais acentuado no R600a e nas regides de médio e alto titulo (x > 0,3),
onde o mecanismo de transferéncia de calor predominante € a ebuli¢do convectiva, ou seja,
onde o escoamento apresenta pequena taxa de nucleacdo de bolhas na superficie do canal e a
transferéncia de calor se dd preferencialmente pela convec¢do. Este comportamento também
foi observado por Sempertégui-Tapia e Ribatski (2017) ao estudarem a ebulicio do R600a em
um microcanal horizontal (D=1,1 mm), sob condi¢des de fluxo de calor e massa semelhantes

as deste trabalho. (15 < g”st < 145 kW m%; 200 < G < 800 kg m?2 s™!).
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O aumento do G provoca a diminui¢do do titulo de vapor no qual a secagem inicia,

como se pode observar na Fig. (4.12d).

24000 24000

G [kg m?s!
R600a (ke =™ R290
20000 - 20000 1 ®W240 @320
4400 480
16000 - 16000 -
g 12000 - Ay W g 12000 -
3 AA“’ * 3
S 8000 | Wk Mt _am S 8000 {Amaadaphiie
= - : : - - G kg m?s] = b o :A. A:\s.o:‘«-o-o o
4000 & *u" m240 €320 4000 @ m "
A400 480
0 T T T T T T T T T T 1 0 T T T T T T T T T 1
00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10 00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10
x (=) x (=)
(a) (b)
24000 - . 24000 -
R600a . * R290
20000 - - » T 20000 -
2 16000 - m,* L 2 16000 - “
ff AA.O’ a" R Ef uh Ada Am M A
£ 12000 - ¢ gnt g 12000 AAA o, N o o
= A.O‘A. - = 00:0-’“‘ ok = -, ¢
= 8000 l“ :6: a ¥t = 8000 w* @ .
(4 | |
k -2 ¢-1 [
4000 G kg m? 5] 4000 G kgm?s']
m240 €320 A400 ©480 240 €320 A400 ©480 -
0 — 0 — ]
00 0.1 02 03 04 05 06 07 08 09 10 00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10
x (-) X (=)
(©) (d)

Figura 4.12 — Influéncia do fluxo de massa no coeficiente de transferéncia de calor: (a)
q” st =20 kW m2, R600a; (b) ¢”s = 20 kW m™>, R290; (c) ¢”s = 60 kW m2, R600a; (d)
q”s = 60 kW m2, R290.

4.2.4 Perda de pressao

O comportamento da perda de pressdo por atrito € mostrado nos graficos da Fig. (4.13)
para ambos os fluidos em diferentes condi¢des de fluxo de massa. Para todas as condicdes
experimentais testadas, o R600a apresenta gradientes de perda de pressdo superiores aos
encontrados no R290, o que é um resultado esperado, visto que o isobutano apresenta
viscosidade de liquido e massa especifica de liquido maiores, 52,3% e 11,7%,
respectivamente, conforme dados da Tab. (4.5). Além disso, os grificos mostram que a
diferenca nos valores do gradiente de perda de pressdo, para um valor fixo de x, aumenta
conforme aumenta G, e para ambos os fluidos o gradiente aumenta com o aumento do titulo,

comportamento que também foi encontrado por Copetti et al. (2011), Wang et al. (2014),

Yang et al. (2017), entre outros.
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Figura 4.13 — Comparacdo da perda de pressdo por atrito para o R290 e o R600a:
(@) G=200kgm?s!; (b)) G=320kgm?s!;(c) G=400 kg m?s!; (d) G=480 kg m?s™!.

4.3 Influéncia do didmetro do canal na ebulicao do R600a
4.3.1 Padrdes de escoamento

Foram calculados os niimeros de confinamento, Co, conforme Eq. (2.1), para os canais
de 1,0 e 2,6 mm e encontraram-se Co = 1,36 ¢ Co = 0,52, respectivamente. Considerando-se o
critério de Co > 0,5 para a transicdo da macro para a microescala, se verifica que o canal de
1,0 mm pode ser considerado como um escoamento em microcanal, j4 o canal de 2,6 mm
encontra-se muito proximo do limiar. Esta diferenca, embora pequena, acaba refletindo nos
padrdes de escoamento e no 4.

A Fig. (4.14) apresenta os padrdes de escoamento encontrados nos dois didmetros, sob
a condicdo de G = 188 kg m? s e ¢”s = 28 e 56 kW m™, com diferentes titulos de entrada,
Xent. B possivel observar a ocorréncia da estratificacdo da fase liquida no canal de 2,6 mm, no
entanto, para ambos os didmetros, é possivel observar a predominancia do padrio de

escoamento anular.
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Nos testes realizados com o tubo de 2,6 mm, escoamento com bolhas pequenas e
alongadas (plug) foram identificados apenas para condi¢Oes especificas de baixos titulos e
logo os padrdes evoluiram para slug/churn e anular. Além disso, ndo foi verificada a secagem
total da parede, embora em alguns testes este fendmeno tenha iniciado. Nos testes com o canal
de 1,0 mm a secagem foi verificada em algumas condi¢des (G=188 kgm™>s™!, ¢”5, = 28 kW m?
ex=098 e G=282kgm 2s ! g”y =56 kW m?e x=0,95). Alguns testes com altos fluxos
de calor e baixos fluxos de massa ndo foram realizados devido ao superaquecimento da

parede.

Padrio

Anular ondulado

__ Anular ondulado

[ —

| 0.03 [0.91] Anular onduiado __m

— — e 1

——m 0,40 [ Anular ondulado

-

| 054 [0,98] Anularfiso

Churn

Anular liso

56 0,29 0,20 10,43 [ Anular ondulado

Teste ndo realizado em decorréncia do superaquecimento da
parede do canal

Figura 4.14 — Padrdes de escoamento — Testes com R600a e G = 188 kg m™s™!

A Fig. (4.15) compara os padrdes em ambos os canais para duas condicdes similares
de G, q”4 e titulo de saida, xs;. Os padrdoes de escoamento em ambos os canais ficaram

bastante préximos, a unica diferenca visivel foi que na condicdo com G = 188 kg m? s e
q”st =28 kW m o escoamento no canal de 2,6 mm foi mais turbulento e apresentou algumas
golfadas de liquido no nucleo de vapor. A sua classificacdo foi definida como anular ondulado
por apresentar baixa frequéncia destas golfadas, no entanto, este ¢ um dos testes que se situam

na transi¢ao entre os escoamentos churn e anular.
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Padrao

Anular ondulado R X Anular ondulado

Figura 4.15 — Comparacio dos padrdes obtidos nos diferentes canais para q” = 28 kW m2.

4.3.2 Coeficiente de transferéncia de calor

Os coeficientes de transferéncia de calor obtidos nos testes com o canal de 1,0 mm
foram ligeiramente superiores aos obtidos com o de 2,6 mm nas condi¢des de menor
aquecimento e fluxo de massa, ¢”= 28 kW m™? e G =188 kg ms’!, conforme pode ser
observado na Fig. (4.16a). Nesta condicdo, a diferencga entre os valores obtidos estd dentro da
propria incerteza de medicdo, conforme se pode ver pelas barras de erro de cada ponto. No
entanto, conforme o fluxo de calor e de massa aumentam, esta diferenca tende a aumentar. A
Fig. (4.16b) mostra o efeito do aumento do fluxo de calor, em relacio a Fig. (4.16a)
(q”s1=56 kWm? e G=188 kg ms'). Também se verifica que neste caso parao D = 1 mm o
coeficiente 4 se mantém maior para toda a faixa de titulos. A Fig. (4.16c) apresenta o efeito
do aumento do fluxo de massa, G =282 kg ms™!, para ¢”sr =56 kWm™. A diferenca do & se
mantém em todo o intervalo de titulos de vapor obtido. E possivel observar que no caso em
que D = 1 mm o & aumenta até aproximadamente x = 0,8. Nao foi possivel obter titulos de
vapor elevados com o canal de 2,6 mm, comportamento que pode estar atribuido a baixa
relacdo area de troca térmica / volume do canal.

As curvas h versus x apresentam comportamentos semelhantes nos trés graficos
apresentados, o que significa que a variacdo de diametros de 1,0 para 2,6 mm ndo representa
uma alteracdo significativa com relagao a ordem de grandeza do tamanho do canal.

Xu et al. (2016) analisaram a transferéncia de calor na ebulicdo com conveccdo
forcada do R134a no interior de canais com 1,0; 2,2 e 4,1 mm de didmetro, sob condi¢des
experimentais de 185 <G < 935 kg m? s, 18 < ¢” <355 ¢ 0,003 < x < 1, eles também

encontraram os maiores coeficientes de transferéncia de calor para os menores canais.



14000

12000

10000

14000

12000

10000

87

8
Z : % % = ® o ‘e * .
X 8000 % ¥ 8000
% é VY o [}
E L A ; ° g i A A L,
B 6000 26000 A e\
= Ag; g =
4000  Bad 4000
2000 ®D=1.0mm 2000 ®D=10mm
AD=2.6mm AD=2.6mm
0 0
00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10 00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10
x[-] ’ ’ ’ ’ Tox[ ’ ’ ’ ’ ’
(@ (b)
14000
12000 ®
°
°
10000 o® L
- °
= [ 1) °®
28000 ® o ® °
g A A A
zoo00 A4 a4 A
=
4000
2000 ®D=1.0mm
AD=2.6mm

0

00 01 02 03 04 06 07 08 09 10

0,5
x[7]

(©)

Figura 4.16 — Influéncia do didmetro do canal no coeficiente de transferéncia de calor para:
(@) G=188kgm?s?; g”sr=28 kW; (b) G=188 kg m™?s!; g”s1= 56 kW;
()G = 282 kgm'>s'; g”sr =56 kW

Outros trabalhos que encontraram comportamentos semelhantes foram os de
Kanizawa et al. (2016), Ozawa et al. (2010) e Choi et al. (2007). Kanizawa et al. (2016)
avaliaram canais de 0,38; 1,0 e 2,32 mm e encontraram valores muito préximos de 4 nos
canais de 1,0 e 2,32 mm, a diferenca mais significativa foi encontrada no canal de 0,38 mm,
sendo que na condi¢do G = 300 kg m™ s e Tsar = 32°C, para o fluido R245fa, o canal de 0,38
mm forneceu um 4 114% maior do que os obtidos no canal de 2,32 mm. No trabalho de Choi
et al. (2007), os autores encontraram, para G = 500 kg m? s, g7 = 10 kW m, Ty = 10°C,
com R22 e diametros de 1,5 e 3,0 mm, valores de 7 em média 58% maiores para o canal de

1,5 mm.

4.3.3 Perda de pressao

A Fig. (4.17) traz os resultados do gradiente de perda de pressdo para quatro condi¢des

experimentais distintas, comparando o efeito da perda por atrito e por aceleracdo. As Figs.
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(4.17a) e (4.17b) apresentam os resultados obtidos com o canal de D = 1,0 mm, os fluxos de
massa utilizados nestes testes foram de 188 e 377 kg m s}, respectivamente. As Figs. (4.17¢)

e (4.17d) trazem os resultados obtidos com o canal de D = 2,6 mm, com os mesmos fluxos de

massa.
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Figura 4.17 — Influéncia do didametro do canal no gradiente de perda de pressao para:
(@) 1 mm, G =188 kgm?s"';(b) 1 mm, G=377kgm?s";(c)2,6 mm,G=188kgm?s";
(d)2,6 mm, G =377 kgm?s!

Através da comparacdo destes grificos da Fig. (4.17), se verifica que os maiores
gradientes de perda de pressdo ocorreram com o maior G € o menor D. Este resultado ja era
esperado, visto que maiores fluxos de massa aumentam o atrito existente na interface fluido-
superficie, além disso, o aumento do G aumenta a turbuléncia. Com relacdo ao diametro, os
maiores gradientes de perda de pressdo estdo relacionados com a maior relacdo drea de
contato / volume do canal presente no canal de 1,0 mm.

Complementando a andlise das figuras, a Tab. (4.7) apresenta o impacto das

componentes da aceleragio e do atrito na queda de pressdo total. E possivel observar que a
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queda de pressdo por aceleracdo é mais significativa no maior canal, apresentando um peso
relativo de aproximadamente 20% na queda de pressdo total, este percentual cai para menos
de 10% no canal de 1 mm. Além disso, é possivel observar que o aumento do G provoca o
aumento da contribuicdo relativa da queda de pressdo por aceleragao, conforme predito pelo

modelo da Eq. (3.15).

Tabela 4.7 — Contribuicdo relativa de cada componente de queda de pressao

D [mm]

G [kg m?s] componente 1.0 2.6
aceleracao [%] 9.1 17.2

188
atrito [%] 90.9 82.8
aceleracao [%] 9.1 194

282
atrito [%] 90.9 80.6
aceleracdo [%] 9.9 20.4

377
atrito [%] 90.1 79.6

A Fig. (4.18) traz o efeito do diametro do canal no gradiente de perda de pressdao por
atrito, considerando trés condi¢des de G. As perdas de pressdo por atrito para o canal menor
foram superiores em percentuais que variam em funcdo do G, 33% para G = 188 kg m™ s,

31% para G =282 kg m™? s' e 42% para G =377 kg m™2 s\,
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Figura 4.18 — Influéncia do didmetro do canal no gradiente de perda de pressao por atrito
para: (a) G=188kgm?s!; (b)) G=282kgm?s!;(¢c) G=377kgm?s!

4.4 Influéncia do fluxo de calor, do fluxo de massa e da temperatura de saturacio na

ebulicao do R600a em canal de Imm de didmetro

Inicialmente, avaliou-se o comportamento da temperatura da superficie externa do
canal da se¢do de teste, vale relembrar que as temperaturas de superficie externa sao medidas
em cinco posicdes ao longo do comprimento e em duas posi¢des radiais, conforme Fig. (3.2).

Na Fig. (4.19) € apresentado o comportamento da temperatura da parede sob diferentes
condi¢cdes de temperatura de saturagdo, Ty, fluxo de massa, G, e fluxo de calor, ¢”. E
possivel observar que a temperatura de parede tende a cair conforme a espessura da pelicula
de liquido diminui. No entanto, ao se atingir o ponto de secagem, a temperatura sobe
abruptamente. A maior diferenca entre as temperaturas inferior e superior, de 3,97 °C, ocorreu
na posicdo 5 do teste com G = 320 kg m>s™!, Tor =20°C, ¢”s = 60 kW m? e xen = 0,56,
Fig. (4.19b). A segunda maior variacdo, de 2 °C, também na posi¢cdo 5, ocorreu no teste com
G=240 kg m? s!, Ty = 20 °C, ¢”s = 60 kW m? e xene = 0,29. Essas variagcdes se devem 2
secagem esporddica da superficie do canal, onde a temperatura sobe abruptamente, por um
curto espaco de tempo, enquanto encontra-se seca. Assim, como a secagem € mais critica na
ultima posi¢ao de coleta de dados, a média das temperaturas inferior e superior nesta posi¢ao
pode apresentar variagdes mais significativas. Nos testes que apresentaram um
comportamento mais suave na variacdao da temperatura da parede (sem atingir a secagem),
esta diferenca ficou entre 0,1 e 0,6°C, valores que ficaram proximos da incerteza do termopar
de 0,25 °C.

Como a tensdo superficial do escoamento suplanta o efeito da gravidade em canais de

didmetro reduzido, isto explica a inobservancia do padrdo estratificado em microcanais.
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Assim sendo, a secagem de parede ndo possui uma posicao prioritdria para ocorrer, podendo
ocorrer igualmente nas posi¢des inferior e superior do canal. Isto €, ora a secagem acontece na
parte inferior, elevando abruptamente a temperatura desta regido do canal, ora acontece na
parte superior, elevando a temperatura desta. De modo que, ao se calcular a média das
temperaturas superior e inferior numa posicao axial onde esteja acontecendo a secagem de
parede, a posicdo de maior temperatura pode tanto ser a superior quanto a inferior, sem a
existéncia de uma prioridade. Esta singularidade no comportamento das temperaturas superior
e inferior durante a secagem pode ser notada nas posi¢cdes 4 e 5 da Fig. 4.18b. Neste figura, a
temperatura maior na posi¢do 4 encontra-se na parte superior do canal, comportamento que se

inverte na posi¢do 5, onde a temperatura maior esta na parte inferior.
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Figura 4.19 — Comportamento da temperatura de superficie externa ao longo da ST:
(a) G=240kg m™>s!, Ty =20 °C, ¢”s = 60 KWm™ € xen = 0,29 (b) G = 320 kg m™?s™!,
Tsar =20 °C, q¢”s = 60 kWm™ e xen = 0,56; (c) G =240 kg m™>s™!, Ty, = 30 °C,
q”st =60 kWm? e xen = 0,15; (d) G =480 kg m>s™!, Tour =30 °C, ¢”v =40 kWm? e
Xent = 0,13.
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4.4.1 Transferéncia de calor

Os gréficos da Fig. (4.20) apresentam o efeito do fluxo de calor no coeficiente de
transferéncia de calor para duas temperaturas de saturacdo.

Conforme pode ser observado nas Figs. (4.20a) e (4.20b), para um fluxo de massa fixo
(G=240 kg m2s!), conforme aumenta-se q”, aumenta-se também o /&, em ambas as condicdes
de saturacdo (75=20°C e 30°C, respectivamente) e em todas as faixas de titulo. Para titulos
proximos de 1, o coeficiente diminui, indicando a condi¢do de secagem.

Com o aumento do fluxo de massa (G=320 kg m2s'1) mostrado nas Figs. (4.21a) e
(4.21b), as maiores diferencas se encontram na regido de baixo titulo, onde o mecanismo de
transferéncia de calor dominante € a ebulicio nucleada. Este mesmo comportamento foi
encontrado por Yang et al. (2017). Conforme o titulo aumenta (x > 0,3), o efeito do fluxo de
calor diminui, isto €, na regido onde a ebuli¢do convectiva tem o predominio da transferéncia
de calor as curvas tendem a convergir para uma unica curva.

A Fig. (4.21b), para a maior Tsat = 30 °C, mostra que as curvas convergem para uma
Unica curva, que apresenta um comportamento crescente de 47 em funcdo do titulo. Este
comportamento também foi encontrado por Oliveira et al. (2016) e Sempertégui-Tapia e
Ribatski (2017). Com o aumento do titulo e, com ele, da velocidade do escoamento bifasico, a
ebulicdo convectiva passa a ter um papel predominante na transferéncia de calor, resultando

em uma aparente independéncia do 4 com relagdo ao g .
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Figura 4.20 - Influéncia do fluxo de calor no coeficiente de transferéncia de calor para
G =240 kgm? s e (a) Tea = 20 °C; (b) Ta = 30 °C.
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Figura 4.21 — Influéncia do fluxo de calor no coeficiente de transferéncia de calor para
G =320kgm?s!e (a) Toar = 20 °C; (b) Tsa = 30 °C.

A influéncia do fluxo de massa, G, sobre o coeficiente de transferéncia de calor, A,
para um fluxo de calor fixo de 40 kWm™, pode ser vista na Fig. (4.22). E possivel observar
que na menor temperatura de saturacdo (7w = 20°C), Fig. (4.22a), o aumento de G ndo
apresenta influéncia significativa no 4 nas regides de baixos e médios titulos (x < 0,7). No
entanto, ao se atingir altos titulos e o dominio da ebulicio convectiva, se observa uma
pequena antecipagio no titulo de secagem na curva de 240 kg m2s™!. Conforme se aumenta a
temperatura de saturacdo para 30 °C, (Fig. 4.22b), fica evidente a forte influéncia do G, em
toda a faixa de titulos. Aparentemente, ao se alterar a temperatura de saturacdo de 20 para
30 °C, altera-se também o mecanismo de transferéncia de calor dominante, isto €, em
Tsa:=20°C nota-se que a influéncia do G é infima, o que pode ser um indicio de que o
mecanismo de transferéncia de calor dominante seja a ebulicdo nucleada, ja para a condig¢do
de Tsa: = 30°C, a influéncia significativa de G pode indicar que a ebulicdo convectiva se torna

o mecanismo de transferéncia de calor dominante.
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Figura 4.22 — Influéncia do fluxo de massa no coeficiente de transferéncia de calor para
q”s =40 kW m™ e (a) Tsar = 20 °C; (b) Tywr = 30 °C.

Charnay et al. (2015a), em seus estudos sobre a ebulicio do R245fa em altas
temperaturas, encontraram diferencas na influéncia do G sobre o h. Os autores verificaram
que, na temperatura de saturacdo de 60°C, os maiores coeficientes de transferéncia de calor
foram obtidos para as maiores condi¢des de G. Quando a temperatura de saturagdo aumenta
para 120°C, essa influéncia do G sobre o A inverte, ou seja, o coeficiente de transferéncia de
calor apresentou os seus menores valores nos altos fluxos de massa.

A Fig. (4.23) mostra a influéncia da temperatura de saturacdo sobre o coeficiente de
transferéncia de calor. Como estd nitidamente exposto nos quatro grificos apresentados, a Tiar
possui uma influéncia relevante no coeficiente 4. No entanto, mesmo que em ambos 0s
graficos o h aumente com o incremento de Ti;, VE-se diferentes comportamentos em cada
grifico. Em (4.23a), a diferenca entre os coeficientes parece manter um comportamento
constante ao longo do intervalo de titulos. A Fig. (4.24) traz as imagens dos padrdes de
escoamento encontrados nos testes da Fig. (4.23a). Conforme pode ser visto, ndo hd uma
mudanca muito significativa nos padrdes de escoamento nestas condi¢des, no entanto,
percebe-se que o escoamento a 20°C desenvolve-se mais rapidamente para o anular liso,

aparentando ter uma camada de liquido menos espessa. J4 em (4.23b) vé-se uma maior
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influéncia de T4 na regido de baixos titulos (x < 0,3), onde a nucleagdo, o crescimento € 0
desprendimento de bolhas sdo significativos no processo de transferéncia de calor.

Com o aumento do G, aumenta-se a influéncia da convec¢ao for¢ada na transferéncia
de calor, o que significa que, em valores elevados de G, pressupdem-se que a nucleacdo de
bolhas e o seu eventual desprendimento cedam importancia a convecgao for¢ada, onde o calor
deixa de ser transferido majoritariamente pela dindmica das bolhas e passa a ser gerido pela
ebuli¢cdo convectiva. Assim, € esperado que, em condi¢des de altos valores de G e baixos
fluxos de calor, a maior influéncia seja observada nas regides de dominio da convecgao
forcada, isto é, nas regides de médio e alto titulos (x > 0,3). Todavia, ao se aumentar o fluxo
de calor, a ebulicdo nucleada passa a representar um papel importante na transferéncia de
calor, mesmo na regidao de x > 0,3, assim, a grande influéncia vista nesta regidao na

Fig. (4.23¢) se torna menos significativa na Fig. (4.23d).
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Figura 4.23 — Influéncia da temperatura de saturagcao no coeficiente de transferéncia de calor:
(@) g”«=40kW m? G=320kgm?s; (b) ¢g”«w=60kW m?2, G=320kg m?s;
(©) g« =20kWm?, G=480kgm?s"'; (d) g”»=40 kW m>, G=480kg m?s!
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Figura 4.24 — Padrdes de escoamento G =320 kg m? s, ¢” = 40 kW m™

A Fig. (4.25) mostra as imagens dos testes referentes a condi¢ao da Fig. (4.23c). Os
padrdes novamente ndo apresentaram grandes diferengas, no entanto, a espessura da camada
de liquido parece ser menor na condi¢cao de Ty = 20°C. Ao analisar a Tab. (4.8) percebemos
que as razdes p./p; € /i, sdo maiores para a condi¢do de Ty = 30°C o que resulta em um
maior titulo de transicdo CB/A, conforme nos mostra o modelo de Ong e Thome (2011), Eq.

2.26, o que pode explicar a maior tendéncia ao anular vista na figura.

Tsat = 20°C Tsat = 30°C
G " ' G " '
. q 5712 X ent X sai Padrio 5o 9q 5712 X ent X sai Padrio
[kgm™s J|kWm“]| [ [-] [kgm™s J|kWm“]| [ [-]
480 20 0,12 0,28 | Anular ondulado 480 20 0,11 0,25 Churn

Figura 4.25 — Padrdes de escoamento G = 480 kg m? s, ¢”s = 20 kW m™

A Tab. (4.8) mostra algumas propriedades relativos aos dados que deram origem aos
gréficos da Fig. (4.25). E importante salientar que as temperaturas de 20 e 30°C sdo as médias
globais de todos os testes propostos no trabalho. Assim a tabela apresenta as temperaturas de

saturacao média para cada condicdao experimental especifica.
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Conforme a temperatura de saturacdo aumenta, a tensdo superficial, 6, diminui o que
acarreta a redugdo do diametro de desprendimento de bolha, conforme Eq. (2.4), favorecendo
assim a nucleacdo de bolhas e, por consequéncia, a transferéncia de calor por ebulicdo
nucleada.

Outros autores que utilizaram o R600a e que encontraram um comportamento
semelhante, isto €, 0 aumento no 4 com o incremento de T, foram: Anwar et al. (2015), com
temperaturas de saturacdo de 27 e 32°C; Sempértegui-Tapia e Ribastski (2017), que também
avaliaram a ebuli¢do dos fluidos R134a, R1234ze(E) e R1234yf, com temperaturas de 31 e
41°C; e Yang et al. (2017) com temperaturas de 9 e 31°C.

Brignoli et al. (2017) apontam que as propriedades termofisicas mais importantes na
transferéncia de calor na convecc¢ao forcada sdo a massa especifica de vapor e a condutividade
térmica de liquido, onde ao aumentar-se tais propriedades, aumenta-se também a transferéncia
de calor. As correlagdes apresentadas na secdo 3.3.3 mostram que a condutividade térmica do
liquido, k;, influi diretamente no h, diferentemente de outras propriedades como Prandtl,

massa especifica de liquido, 0, e viscosidade, L4, por exemplo, que estdo elevadas em

exponentes menores do que 1. A massa especifica do vapor, g, também influi na velocidade

do escoamento bifdsico, e no nimero de Reynolds do escoamento e conforme a tabela
aumenta com o aumento de 7y, em todas as condi¢des experimentais analisadas. No entanto,
a condutividade térmica de liquido, k;, apresentou um comportamento varidvel com relagdo ao
aumento da T, isto é, ela aumentou em alguns testes e reduziu em outros.

Ainda avaliando o efeito das propriedades termofisicas, Prapainop e Suen (2012)
verificaram que o aumento da /4 tende a reduzir o 4. Como pode ser observado na Tab. (4.8) e
na Fig. (4.23), os resultados encontrados no presente trabalho condizem com a afirmacao dos
autores. Tomando a condi¢io de ¢”¢=20kWm?2 G = 480 kg m?s!, condi¢des da
Fig. (4.23c) como exemplo, tém-se que a £ em 20°C é de 1,78 10* kg m ' s, e em 30°C é de
1,63 10* kg m! s™! representando uma variacio de -8,8%. Esta reducdo do 4 com o aumento
da viscosidade estd ligada com o aumento da espessura da camada de liquido e, por

consequéncia, da resisténcia térmica.
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G lkgm”s"1|g" [KW m”] | T yprox [°C1|To [°Cl |p1 kg m”] |y kg m”]|Pry [-] [k, (W m" K] [y kg m" s [, Tke m" 5™ |in 1D kgD |o [N m-1]
20 18,7 559,6) 73 4,28 0,0918 0,000163 7.49E-06 337506 0,0107

20 30 29,3 5442 10,3 4,06 0,0874 0,000143 7,89E-06 329100 0,0094

30/20 [%] 56,9 2,8 40,9 -5,09 4,8 12,5 53 2,5 12,8

20 19,1 561,2) 700 443 0,0922 0,000166 745E-06 338902 0,0109

240 40 30 28,2 5448 10,2 4,07 0,1189 0,000144 7,87E-06 324637 0,0094
30/20 [%] 47,9 2,9 44,6 -8,14 29,0 13,3 5,6 4,2 13,6

20 18,5 562,2) 69| 432 0,0926 0,000166 7A2E-06 339774 00113

60 30 28,2 5452 10,1 4,07 0,0876 0,000144 7,86E-06 325015 0,0096

30/20 [%] 52,5 -3,0 46,9 | -5,69 -5,3 -13,3 5,9 -4,3 -15,3

20 22,7 5524 86| 4,17 0,0897 0,000153 7,67E-06 377369 0,0101

20 30 284 5442 10,3 4,06 0,0874 0,000143 7,88E-06 324164 0,0094

30/20 [%] 25,2 -1,5 19,3 | -2,66 -2,6 -6,8 2,8 -14,1 -7,1

20 229 552,5 86| 417 0,0897 0,000153 7,67E-06 331397 0,0101

320 40 30) 28,3 5434 10,5 4,05 0,0871 0,000142 1,08E-05 323376 0,0093
30/20 [%] 23,6 1,7 21,8] -2,92 2,9 7,4 40,6 2,4 7,9

20 22,6 554,1 8,3 4,19 0,0902 0,000156 2,28E-05 332836 0,0102

60 30 28,0 543,0 10,6 4,04 0,0870 0,000142 7,87E-06 323039 0,0093

30/20 [%] 23,8 -2,0 27,2| -3,62 -3,5 -9,1 -65,5 -2,9 -9,6

20 18,0 5559 80| 422 0,1137 0,000178 7,59E-06 334279 0,0104

20 30 27,1 5437 104 4,05 0,0860 0,000163 7,90E-06 323452 0,0093

30/20 [%] 50,3 -2,2 30,3 | -3,98 -24,4 -8,8 4,1 -3,2 -10,4

20 20,7 547,2) 82| 420 0,1132 0,000157 1,82E-05 333221 0,0103

480 40 30 273 543,6 104| 4,05 0,1017 0,000142 7,90E-06 323570 0,0093
30/20 [%] 31,8 0,7 27,0 -3,60 -10,1 9,1 -56,7 2,9 9,5

20 19,2 562,2) 69 432 0,0926 0,000166 742E-06 339774 0,0104

60 30 27,5 5442 10,3 4,06 0,1017 0,000143 7,89E-06 324093 0,0094

30/20 [%] 43,3 23,2 50,8 -5,98 9,8 14,0 6,2 -4,6 9.5

4.4.2 Queda de pressao

A Fig (4.26) mostra os resultados do gradiente de pressdo por aceleragdo e atrito para

duas condicdes de fluxo de massa, G = 240 e 480 kg ms’!, para ambas as temperaturas de

saturacdo. E fécil observar que tanto o aumento do titulo como o aumento de G provocam o

aumento da queda de pressao por atrito, pois as condi¢des alteram o padrio de escoamento e a

turbuléncia da mistura bifédsica durante o escoamento. Da comparacdo entre os gréficos (a) e

(c) observa-se que o aumento da temperatura de saturacdo reduziu o gradiente de queda de

pressao por atrito em praticamente metade.
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Figura 4.26 — Queda de pressdo. (a) G =240 kg m™? s}, Ty = 20°C; (b) G=480 kg m? 57!,
sar = 20°C; (¢) G =240 kg m? s, Tour = 30°C; (d) G = 480 kg m?s!e T =30°C, e q’= 20,
40 e 60 kW m™.

A Fig. (4.27) mostra o efeito da variacdo do titulo no padrao de escoamento. Nota-se
que, para uma condic¢do fixa de G, o aumento do titulo de saida leva ao padrdo anular do
escoamento e a uma reducdo da espessura da camada de liquido, até ao ponto de secagem de
parede. A Fig. (4.28), por sua vez, ilustra o impacto da variacio de G no padrio de
escoamento, para uma condi¢do semelhante de titulo de saida, o aumento do G, além de
causar uma variacdo no padrao de escoamento, também provoca um aumento significativo na
velocidade superficial das fases, Eqgs. (2.6) e (2.7). O aumento das velocidades superficiais
das fases nos testes da coluna de 20°C da Fig. (4.28), com G indo de 240 até 480 kg m?2s,
chegou a 112,7% para a velocidade da fase liquida, de 0,25 m s para 0,54 m s e 111,6%
para a fase vapor, de 11,90 para 25,17 m s™!, o que provocou o aumento significativo da perda

de pressao por atrito.
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Figura 4.27 — Efeito da variagdo do titulo no padrdo de escoamento
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Figura 4.28 — Efeito da variagcao do fluxo de massa no padrao de escoamento

O efeito do fluxo de calor na perda de pressdo por atrito € ilustrado na Fig. (4.29). Em
ambas as condicdes, salvo pequenas discrepancias devido as incertezas de medicao, as curvas

se sobrepdem, indicando o efeito desprezivel do g~ sobre a perda de pressao.
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Figura 4.29 — Efeito do fluxo de calor na perda de pressdo por atrito. Ts.s = 20°C;
(a) G=480 kg m?s!; (b) G=240 kg m? 5!
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A Fig. (4.30) mostra a influéncia do fluxo de massa na perda de pressdo por atrito e
embora o ¢’y ndo afete isoladamente de modo significativo na perda de pressao, conforme
visto na Fig. (4.29), a reducdo do ¢”s aumenta a influéncia de G, conforme resultados das
Figs. (4.30a) e (4.30b). Além de apresentar perdas maiores, as curvas de G = 480 kg m™? s!
apresentam angulos de crescimento maiores em relagdo ao eixo dos titulos de vapor, isto
significa dizer que, considerando-se um Ax fixo, a curva de maior G apresentard uma maior
variacdo na perda de pressdo por atrito. O aumento do G aumenta consideravelmente a

velocidade das fases, além de favorecer o escoamento anular.
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Figura 4.30 — Influéncia do fluxo de massa na perda de pressao por atrito. 75« = 20°C;
(a) ¢”s=20kW m™; (b) ¢”sr = 60 KW m™

A Fig. (4.31) apresenta a variacdo do gradiente de perda de pressdo por atrito para um
G fixo e o efeito da temperatura de saturacao. Como o efeito do ¢~ ndo € significativo, para a
confeccdo destes graficos, foram considerados os trés fluxos de calor para cada fluxo de
massa. E possivel observar que a queda de pressdo por atrito é ligeiramente afetada pela
temperatura de saturacdo, ja que esta modifica a massa especifica, p, e a viscosidade, f, que
sa0 as que mais influem no cdlculo da perda de pressao.

A fase que mais impacta na perda de pressao por atrito € a de liquido, ja que € esta que

escoa em grande parcela junto a superficie do microcanal. Vé-se na Tab. (4.8) que os testes

com a maior 0 sao os de Ty = 20°C, com uma variagdo de 0,7 a 3,2% se comparados com 0s

valores de T = 30°C. Ja a 4 € maior para Ty, = 20°C e se t€m variagdes em relagdo a 30°C

bem mais significativas, de 6,8 a 14,0%. Assim sendo, o efeito destas propriedades e,
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principalmente da viscosidade, faz com que o gradiente de perda de pressdo por atrito seja
maior para a condi¢do de Ty,=20°C. A tensdo superficial, g, € outra propriedade que pode
influenciar na perda de pressao em escoamento bifdsico. Quanto maior a g, maiores perdas de
pressao por atrito, o que condiz com os resultados mostrados na Tab. (4.8) e na Fig. (4.31),

pois para Ty.r = 20°C se tem ode 7,1 a 10,4% maiores do que para Ty, = 30°C.
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Figura 4.31 — Gradiente de perda de pressao por atrito:

(a) G=320kgm?s!; (b) G=480kgm?s’!

4.4.3 Andlise de correlagdes para o cdlculo do coeficiente de transferéncia de calor

Foram avaliados os ajustes das correlagdes de Kandlikar e Balasubramanian (2004), Li
e Wu (2010) e Kim e Mudawar (2013b) em relacdo ao banco de dados do R600a,
considerando todos os dados experimentais de 20 e 30 °C. Estas correlagdes foram escolhidas
tendo em conta os diametros dos canais considerados e os numeros de Reynolds de
aplicabilidade, ambos dentro da faixa deste trabalho.

A comparagdo foi feita através dos ajustes de curvas, para avaliar como as correlacdes
podem representar o comportamento do coeficiente de transferéncia de calor com a evolugao

do titulo de vapor. Além disso, se realizou a verificagao do ajuste destas correlagdes aos dados
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utilizando dois parametros estatisticos, o erro médio relativo, MBE (mean bias error), que
mede a variacdo entre os valores medidos e preditos, e a raiz do erro quadratico médio, RMSE
(root mean square error), que mede a média da amplitude dos erros, conforme Eqgs. (4.1) e

4.2).

mBE = 1§ toredi “hewi 0 @.1)
ni=j exp ;
h By )
I n d: ~Poxp.
RMSE= |~ 3| 2259 _2Pi | w100 4.2)
n = hexpi

A Fig. (4.32) compara o comportamento das curvas da variacdo do coeficiente de

transferéncia de calor com o titulo experimental com as preditas pelas correlagdes.
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Figura 4.32 — Comparagio do & experimental com correlacdes preditivas: (a) g”s =20 kWm™,
G=240kg m? s e Ty = 20°C; (b) ¢”s+ = 60 kW m?, G =480 kg m? s e Tur = 20°C;
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(©) g+ =20kW m?2, G=480kgm? s e Ty = 30°C; (d) ¢ = 60 kW m?, G = 480 kgm s’}
e Tsar = 30°C.

Da andlise qualitativa das curvas a correlagdo que mais se aproxima dos resultados
experimentais foi a proposta por Kim e Mudawar, exceto para a regido x < 0,35 da condi¢do
experimental da Fig (4.32d), isto é, ¢”s = 60 kW m?, G =480 kg m? s e Tsr = 30°C, onde a
correlagdo que melhor previu os dados foi a de Kandlikar e Balabramanian.

E possivel perceber que, em uma condigdo de ¢”s = 20 kW m, a correlacio de Li e
Wu tende a subestimar o valor do coeficiente de transferéncia de calor nas regides onde x >
0,35 e a superestimar em titulos menores. Para esta mesma condicdo de fluxo de calor, a
correlagdo de Kandlikar e Balasubramanian ndo apresentou uma boa performance em
nenhuma regido ao longo de toda a faixa de titulos. J4 para a condi¢do experimental da
Fig. (4.32b), ¢”«=60kW m'2, G = 480 kg m? s! e Ty = 20°C, esta correlacio passa a
apresentar um melhor desempenho na regiao x < 0,6.

A Fig. (4.33) apresenta os graficos comparativos entre todos os pontos experimentais
de & e os calculados pelas correlagdes, considerando uma faixa de erro de £30%. A correlagdo
que obteve mais pontos dentro da faixa de erro foi a de Kim e Mudawar, Fig. (4.33b), com
66,5%. No entanto, percebe-se que tende a subestimar os valores de £>15000 Wm" K- em
titulos de vapor elevados.

A correlagdo de Kandlikar e Balasubramanian apresentou um bom comportamento
para as condicdes onde h.y, < 12000 W m? K. Nestes casos, 88,4% dos pontos ficaram
dentro da faixa de +30%. Para h.y, > 12000 W m K'!, os valores obtidos com a correlagio
tendem a subestimar os valores experimentais. O MBE desta correlagdo foi de -7,7%, ou seja,
dentro do intervalo de condi¢des experimentais testadas, esta correlagdo subestima os valores.

A correlacdo de Li e Wu foi a que apresentou um maior nimero de pontos fora da
faixa e abaixo da linha de erro de -30%, mesmo nas condi¢des de médio coeficiente (7000 < h
< 15000 W m2K). Isso se deve ao fato desta correlacdo levar em consideragdo apenas as
variagdes das massas especificas, entalpia de vaporizagdo, condutividade térmica de liquido e
tensdo superficial, desconsiderando outras propriedades fisicas que também apresentam
variacOes consideraveis, como nimero de Prandtl e viscosidade.

A Tab. (4.9) complementa a andlise com os resultados da comparag@o em termos dos
parametros MBE e do RMSE. A correlagdo de Kim e Mudawar apresentou o menor erro
médio, MBE = 0,6%, mas uma dispersado elevada RMSE = 40,5%.

Os valores do MBE das correlacdes de Kandlikar e Balasubramanian, MBE = -7,7%, e

Li e Wu, MBE = -36,5%, mostram que estas correlacdes tendem a subestimar os valores de /.
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Ja a correlacdo de Kim e Mudawar tende a superestimar os valores em 0,62%. Ressalta-se
que, no MBE, os erros de sinais contrarios se anulam, fato que torna possivel a obtencao deste
valor de 0,62% mesmo com a nuvem de dados dispersos mostrada no segundo grafico da

Fig. (4.33).
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Figura 4.33 — Comparacdo entre os dados experimentais e os previstos pelas correlagdes de

Kandlikar e Balasubramanian (2004), Kim e Mudawar (2013b) e Li e Wu (2010)
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O RMSE, que calcula a média da amplitude dos erros (dispersdo) considerando os
valores em modulo, mostra que, para ambas as correlagdes, os erros apresentaram grandes
amplitudes, 35% para a de Kandlikar e Balasubramanian, 40,5% para a de Kim e Mudawar e

44.7% para a de Li e Wu.

Tabela 4.9 — Resultados do MBE e do RMSE das correlagdes

Erro / Correlacio Kandlikar e Balasubramanian Kim e Mudawar Lie Wu

MBE (%) -1,7 0,6 -36,5

RMSE (%) 35,1 40,5 44,7
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5 CONSIDERACOES FINAIS

Um estudo experimental sobre a ebulicio em escoamento de hidrocarbonetos no
interior canais de didmetro reduzido foi realizado. Trés andlises principais foram feitas:
influéncia do diametro do canal, influéncia do fluido de trabalho e influéncia da temperatura
de saturacdo para diferentes condicdes experimentais.

Baseados nos experimentos realizados algumas consideracdes podem ser levantadas:
5.1 Efeito do fluido de trabalho (D =1 mm)

Os padrdes de escoamento visualizados na se¢ao de visualizacdo apresentaram leves
diferencgas entre os fluidos.

No escoamento do R290, observaram-se seis padrdes distintos: borbulhado, plug, slug,
churn, anular ondulado e anular liso. Sendo que os padrdes menos frequentes foram o
borbulhado e o plug, representando apenas 1,3 e 2,6% das imagens observadas na seciao de
visualizagdo, respectivamente. Ambos se limitaram apenas as condi¢des de baixo fluxo de
calor, 5 ¢ 10 kW m?, e altos fluxos de massa, 400 e 480 kg m™? s!. Os padrdes mais
frequentes no R290 foram o churn e o anular ondulado, onde cada um representou 31,2% dos
testes. Isto mostra que, nesta configuragao experimental, este fluido apresenta uma tendéncia
a anularizagdo do escoamento.

Nao foi possivel observar o padrdo de escoamento borbulhado com o R600a.
Entretanto, isto ndo significa dizer que tal padrdo ndo se manifestou durante a evolugdo
topoldgica da interface liquido-vapor do escoamento bifésico, significa apenas que, ao chegar
na sec¢do de visualizagdo, o escoamento ja se encontrava com um padrao mais desenvolvido.
Todos os demais padrdes de escoamento foram encontrados, isto é: plug, slug, churn, anular
ondulado e anular liso. O padrdao de escoamento mais frequente no R600a foi o anular
ondulado, representando 59% dos padrées de escoamento observados.

Os modelos tedricos que melhor predisseram os padrdes experimentais encontrados
foram os de Revellin e Thome (2007b) e de Ong e Thome (2011)

Os testes mostraram que o & do R290 foi mais dependente do fluxo de calor do que o
do R600a, isto é, para uma dada variacdo do fluxo de calor o impacto no # do R290 é maior
do que no do R600a. Para ambos os fluidos, de modo geral, os maiores coeficientes de
transferéncia de calor foram obtidos com os maiores fluxos de calor. De modo geral, o &

aumenta com o aumento do x até atingir o ponto de secagem, apés o qual tende a cair
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abruptamente. Nos testes com G = 240 e 400 kg m?2 s, com titulos acima de 0,3 o R600a nio
apresentou variacdes considerdveis no h com o aumento do fluxo de calor. Aparentemente
nestas condicdes a ebulicdo convectiva parece ser a dominante na transferéncia de calor. O
fluxo de massa apresentou uma forte influéncia no 4 em ambos os fluidos. Onde o aumento do
fluxo de massa causou o aumento do 4 e da perda de pressdo e o R600a apresentou as maiores

perdas de pressao.

5.2 Efeito do diametro do canal (R600a)

Os padroes de escoamento visualizados no canal de 1,0 mm foram: churn, anular
ondulado e anular liso. Ja o canal de 2,6 mm apresentou, além destes, também o escoamento
slug. Ressalva-se novamente que estes padroes sdo os que foram visualizados na secdao de
visualizagao.

O coeficiente & do canal de 1,0 mm foi superior ao encontrado no canal de 2,6 mm em
todas as condigdes experimentais, esta diferenca aumenta conforme aumentam-se o G e o
q”st. Conforme esperado, o canal que apresentou a maior perda de pressdo por atrito foi o de
1,0 mm, isto porque este é o canal que possui a maior relacdo area de contato/volume, o que
significa que uma maior parcela do refrigerante se encontra em contato com a superficie do
canal. De modo geral, o aumento do g”sr € do G causa o aumento do 4. O aumento do x
aumenta o h apenas na condicdo que antecede a secagem da parede, apds a secagem o h
diminui com o aumento do x.

A queda de pressdo por aceleragdo apresentou uma maior contribuicdo na perda de
pressao total para o canal de 2,6 mm, variando de 17,2 até 20,4%, crescendo em fun¢ao do
crescimento do G. Os resultados mostraram que o aumento do x causou um aumento

significativo no valor absoluto da perda de pressao por atrito.

5.3 Efeito da temperatura de saturacao (R600a, D = 1 mm)

Os padroes de escoamento identificados, em ambas as temperaturas de saturacio,
foram: churn, anular ondulado e anular liso. As diferencas entre os padrdes de escoamento
das duas temperaturas foram quase imperceptiveis, indicando que uma variagao de 10°C nao é
o suficiente para causar uma grande mudanca nos padrdes de escoamento.

Através dos resultados, verificou-se que o aumento do fluxo de calor causa o aumento

do & em ambas as temperaturas de saturacdo. Esta influéncia do fluxo de calor tende a
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diminuir com o aumento do fluxo de massa. Além disso, é possivel observar através dos
graficos que a mitigacdo desta influéncia é mais acentuada na regido de médios e altos titulos
(x > 0,3), isto €, na regido onde a ebulicdo convectiva é predominante na transferéncia de
calor.

Os resultados mostraram que, nos testes com T = 20°C, o fluxo de massa apresentou
pouca influéncia sobre o h. J4 nos testes com Ty = 30°C, o aumento do fluxo de massa
provocou o aumento do 4, o que pode indicar uma maior influéncia da ebuli¢do convectiva
para esta temperatura. De modo geral, o 4 aumentou com o aumento da temperatura de
saturacao.

Com relagdo aos métodos preditivos, os resultados mostraram que a correlacdo que
melhor previu o comportamento experimental do /4 foi a de Kim e Mudawar (2013b).

Nao foi possivel observar uma variagao significativa na queda de pressao por atrito em
funcdo da temperatura de saturagdo. Isto, novamente, pode ter sido causado pelo pequeno AT

utilizado no trabalho.

5.4 Sugestoes de trabalhos futuros

Este trabalho permitiu a aquisi¢do de um banco de dados do escoamento com ebulicao
dos hidrocarbonetos propano e isobutano em canais de diametro reduzido, ambos fluidos
naturais e com baixos valores de potencial de destruicdo da camada de ozdnio (ODP) e de
potencial de aquecimento global (GWP). Os dados, além de servir para a comparagcdao do
comportamento de ambos os fluidos, podem ser incorporados a outros bancos de dados
ampliando o intervalo de condi¢cdes experimentais aqui utilizados. Dentre as intimeras
sugestoes que poderiam ser elencadas, algumas merecem destaque:

* Testes com maiores diferencas entre as temperaturas de saturagdo, € com
temperaturas menores;

» Utilizag@o de canais com didmetros menores;

» Testes com outras temperaturas de saturacdo, diametros e fluxos de massa e
calor, com ambos os hidrocarbonetos, para a criagdo de um modelo preditivo
de & que apresente maior precisdo;

* Andlise do fluxo critico de calor na ebuli¢ao do R600a e do R290;

* Andlise da aplicabilidade das técnicas preditivas de queda de pressao para os

fluidos R600a e R290.
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APENDICE A - CALCULO DAS INCERTEZAS

¢ Fluxo de Massa

A Eq. (3.17) nos permite calcular o fluxo de massa. Para o cdlculo da incerteza
associada a esse célculo, € necessdrio, calcular as derivadas parciais de todas as suas varidveis
multiplicando-as pelas suas incertezas.

A derivada parcial do fluxo de massa em relacdo a vazdo massica é dada pela Eq.
(A.1).

86 _ 1 (A1)

am A
A derivada parcial do fluxo de massa em relagdo a drea transversal de escoamento €
dada pela Eq. (A.2).
¢ _ m (AZ)

Bagy A%

Desse modo a incerteza do calculo do fluxo de massa €é:

=

a6 = [(Ldn) +(Zda,) (A3)

N Mgy

onde, dA, é a incerteza da drea transversal, que é a propagacdo das incertezas da Eq. (3.18), e

dm € a incerteza do medidor de vazdo massica.

a14tr ]Di

o, 2 (A
m 2

A = (deDi] (A5)

¢ Fator de Atrito

O fator de atrito € definido na Eq. (A.6), da qual tomando as derivadas parciais para

cada termo temos:

G’L
= = A.6
Apexp Apamt f 2Dpl ( )
af - 2plApatrir (A 7)
aD, G’L '
of _2Dp (A.8)

aAl)atrit GZL
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%) 2D. _

f e lAzl?atrll‘ (A.9)
0p, G'L
ai:_4ApatritDipl (AIO)
0G G’L
a .D,p, [’
i:_zApamt 2zpl (All)
oL G
Assim a incerteza propagada no cdlculo do fator de atrito é:

20,0p > (2D.p > (2D.Mp ?
] atrit dD + il dA ] + i atrit d +
[ GQL z] ( GQL patrn] ( GQL le

df = (A.12)

op,,, D, ’ Dp,,.D.p, L)
_4 patr113 zpl dG + _2 patrlt 2zpl
G'L G

Onde dD; e dL sdo a incerteza do paquimetro, dAp € a incerteza do medidor de
pressdo diferencial, dp € uma incerteza relacionada ao programa REFPROP que foi utilizado
na obtencao das propriedades dos fluidos e di; € a incerteza do fluxo de massa.

* Titulo de Vapor.

Tomando as derivadas parciais da Eq. (3.12), obtém-se:

0x, o _ 1 (A.13)
aie,ST ilv

0x, __1 (A.14)
ail ilv .

0x, g - (ie,ST _il) (A.15)
0i, ] .

Para determinar a incerteza do titulo de vapor na entrada da secao de teste deve-se usar
a Eq. (A.16), para o calculo das incertezas dos titulos em cada ponto, usa-se a mesma equagao

tomando-se as entalpias de cada ponto.

2 2 . . 2
l =1
dxe,ST = \/(.idie,srj +[_.idi1j +(_ e’ST.z l dilv} (A.16)
llv llv llv

* Nuamero de Reynolds.

O adimensional de Reynolds pode ser calculado com a Eq. (A.17).
_ pVD,
U

Re (A.17)
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Onde V € a velocidade média do fluido e u € a viscosidade dindmica do fluido.

As equacdes (A.18) até (A.21) nos apresentam as derivadas parciais da Eq. (A.19).

ORe _ VD,

—_— = (A.18)
0p H

OR :

IRe _ pD; (A.29)
ov y7;

OR V

ORe_PV. (A.20)
oD, U

ORe _ pVD.

=-— (A.21)

ou M

Assim, a incerteza do nimero de Reynolds € dada pela Eq. (A.22).

vp, Y (oD, Y (v ) vD, Y
dRe:\/(—"dpj +(&de +(p—dDij +(—p = ,uj (A.22)
H H H H
A velocidade média do fluido é calculada pela Eq. (A.23) e dV € a sua incerteza.
V= = (A.23)

Suas derivadas parciais sdo:

v _ 1

= (A.24)
av i

a - % D; (A25)
v _ _

a ~ " po? (A.26)

De modo que a incerteza da velocidade média de escoamento do fluido pode ser

calculada pela Eq. (A.27).

v = l'l(idm]: (- 2dp) +(—

pD; poD;

- dDE)_ (A27)

* Fluxo de Calor

O fluxo de calor € calculado por meio da Eq. (3.3), da qual tomando-se as derivadas
parciais e utilizando o método de propagacdo de incertezas, chega-se na Eq. (A.31), que nos
d4 a incerteza propagada do célculo do fluxo de calor.

oq" _ P

—_—=— A28
A (A.28)
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9q" _ 1 (A.29)

P A,
99" :_@ (A.30)
oA, A
p 2 2 P 2
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‘ J(A 3 (A j LAz J "

A incerteza da drea da superficie interna, dA »i» € calculada tomando-se as derivadas

parciais da Eq. (3.2).

24,
=L (A32)
a;‘Lw -, (A.33)
Desse modo:

dA, =\|(7dD )} +(mD,dL)’ (A34)

e Poténcia

A poténcia que a fonte de corrente continua aplica na sec¢do de teste é dada pela Eq.
(3.1). Da qual tomando-se as derivadas parciais chega-se na Eq. (A.37) que permite calcular a

incerteza desta grandeza.

o _, (A.35)
oU
[ (A.36)
ol
De modo que a incerteza da poténcia aplicada pela fonte pode ser calculada pela Eq.
(A.38).
dP,, =\(1dU) +(Udi) (A37)
A incerteza da poténcia pontual, dada pela Eq. (3.11), € calculada pela Eq. (A.38).
2 2 2
iP, = \/(zdPSTj +(P3szj (PSTzzdLj (A38)
L L L

* Coeficiente de Transferéncia de Calor por Conveccao

O coeficiente de transferéncia de calor médio experimental foi apresentado na Eq.

(3.7), da qual tomando-se as derivadas parciais, obtém-se:
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e A.39
aq" ( pi - sat) ( )
aI/_I‘cxp,ST q"
—— = (A.40)
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al/jexp,ST - _ q" A4l
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Onde a temperatura de saturacdo € uma funcdo da pressdo de saturagdo e a sua
incerteza foi tomada da mesma forma que as demais propriedades termodindmicas.
A incerteza do coeficiente de transferéncia de calor pode entdo ser calculada por meio

da Eq. (A.42).

2 3 -
1 " n
dh = (mdq'} +(_(]_“pi—q—]_“m)2dTpi} (_(]_"pi—q—]_"m)szmJ (A.42)

* Incertezas das Grandezas de Comprimento

Todas as incertezas das grandezas de distancia que foram medidas com o paquimetro,
apresentam como incerteza a propria incerteza do paquimetro, ou seja, 2x107 metros.

* Incertezas das Propriedades Termodinamicas

As incertezas das propriedades termodindmicas e de transporte foram obtidas
considerando que elas apresentam uma relacdo linear com a pressdao de saturacdo entre as
temperaturas de 21°C e 23°C. As equacdes que representam a incerteza das diversas
propriedades termodindmicas que estdo apresentadas abaixo foram tomadas a partir da

interpolacdo linear dos valores obtidos com 0 REFPROP para 2000 pontos.

dp . =01 psat’e[Pa] (A43)
dT., =0ldp, [°C] (A.44)
dp, = ~0,13dp,,, |kg 1 m’ | (A.45)
dp, =—0.05dp,, [kg /m’| (A.46)
di, =252,25dp,, [J 1 kg] (A47)
di, =139,79dp_,[J / kg] (A.48)
de,, =0,66dp,,[J /(keK )] (A.49)

de,, =0,79dp,, [J /(keK )] (A.50)
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dy, ==1,7300"dp, [Pa 3] (A.51)

du, =2,700%dp,, [Pa 3] (A.52)
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APENDICE B - PROCEDIMENTO DE CALIBRACAO DOS TERMOPARES

Todos os termopares passaram por um processo de calibracdo, utilizando um banho
térmico, um aparelho de aquisicao de dados, um termOmetro de referéncia e um termopar de
referéncia. O termOometro de referéncia foi calibrado pela empresa METROSUL, e tem
incerteza de 0,05 °C.

No processo de calibragdo o termopar de referéncia foi imerso em agua deionizada a
0 °C. A temperatura de 0 °C foi garantida, inserindo-se cubos de gelo (também de 4gua
deionizada) dentro do recipiente. Esse termopar de referéncia serviu para se obter a variacdo
de potencial, ddp, de referéncia, isto é, a ddp que representa a temperatura de 0°C, que foi
usada na comparagdo com as ddp's individuais de cada termopar calibrado.

Os termopares a serem calibrados foram mergulhados no banho térmico, com variacdo
de temperatura de 5 a 50 °C, em intervalos de 5 °C. Para cada temperatura foram coletadas
100 medidas das ddp's presentes em cada termopar. Para a geracdo do polindmio foi tomado o
valor médio dessas 100 medidas.

Em posse das ddp's foi gerada uma equacdo de temperatura em funcdo de ddp,
gerando um polindmio de terceira ordem para cada um dos 18 termopares utilizados, estas
curvas de calibracdo foram, entdo, adicionadas ao sistema de aquisi¢do de dados.

Como os termopares foram calibrados em fun¢do de um termopar de referéncia a 0°C,
este termopar de referéncia foi mantido durante os testes experimentais realizados neste
trabalho. A temperatura de 0°C foi garantida por meio de um recipiente com dgua destilada e

gelo (também de 4gua destilada), na qual o termopar estava submerso.



