DEDALUS - Acervo - FESC

Servico de Pés-Graducdc EESC/USP
EXEMPLAR REVISADO |

Data de entrada no Servicos.Llf. L

CQN&ENSA§A0ACONVECT5VA EM CANAIS DE
PEQUENOS DIAMETROS, COM E SEM UMA

L

31100016732

FRONTEIRA POROSA

Eng.° ROGER RIBEIRO RIEHL

Tese apresentada a Escola de Engenharia de Sdo Carlos, da Universidade
de S#o Paulo, como parte dos requisitos para a obten¢fio do Titulo de
Doutor em Engenharia Mecénica.

ORIENTADOR: Prof. Dr. Paulo Seleghim Jr. - USP-EESC

Sio Carlos
Agosto 2000




. PR

.

Plieiald

Tosbolon

Ficha catalografica preparada pela Secdo de Tratamento
da Informacdo do Servigo de Biblioteca — EESC/USP

R555¢c

Riehl, Réger Ribeiroc

Condensacgéo convectiva em canails de pequenos
didmetros, com e sem uma fronteira poresa / Réger
Ribeiro Riehl. -« S&o0 Carlosg, 2000.

Tese (Doutoradeo) -- Escola de Engenharia de Sdo
Carleos-Universidade de S3o0 Paulc, 2000.

Area: Engenharia Mecdnica.

Orientader: Prof. Dr. Paulec Seleghim Jr.

Co-orientador: Prof. Dr. Jay M. Ochterbeck.

1. Canais de pequencs didmetros. Z. Condensacao
convectiva. 3. Meniscus. I. Titulo.




FOLHA DE APROVACAQO

Candidato: Engenheiro ROGER RIBEIRC RIEHL

Tese defendida e aprovada em 31.08.2000
pela Comissio Julgadora:

1A

Prof. Doutor PAULO SEXEGHIM JUNIOR (Orientador)
(Escola de Engenharia de Sdo Carlos - Universidade de Sio Paulo)

S

Prof. Doutor ANTONIO MOREIRA DOS SANTOS
(Escola de Engenharia de S0 Carlos - Universidade de S&o0 Paulo)

Lo

Prof Dougef JOSMAR DAVIESON PAGLIUSO
(Escol genharia de S8o Carlos - Universidade de Sio Paulo)

Prof Doutor ALBERTO HERNAKDEZ NETO
(Escola Politécnica - Universidade de Sdo Paulo)

@Km&ﬂ\\\%\_\;

Prof. Livie-DocALCIDES PADILHY

M WA

sociado ARTHU JOSE VIE PORTO
00 denador do Pro a de Pos-Graduacio
em Engenharrs Mecénica

ety

JOSE CARLOS A CINTRA
Presidente da Comissio de Pos-Graduacio



O trabalho apresentado por essa Tese de Doutorado foi desenvolvido dentro
do Programa de Doutorado Sanduiche da CAPES/Fulbright.

Os primeiros 18 meses do Programa de Doutorado foram executados na USP-
EESC, sendo que o Programa Sanduiche teve inicio em Novembro de 1997. Toda a
investigagfio experimental e analitica a que se refere esse trabalha foi realizada no
Laboratorio de Transferéncia de Calor e Escoamento Bifasico, do Departamento de
Engenharia Mecéanica da Universidade de Clemson, EUA, sob orientacio do Prof. Dr.
Jay M. Ochterbeck, sendo concluido em Agosto de 2000. Parte desse programa foi
financiado pela NSF - National Science Foundation, EUA.

O texto apresentado nesse trabatho tem wma versdo em inglés, a qual foi
apresentada a Universidade de Clemson na forma de relatério mterno, entitulada

"Convective Condensation in Small Diameter Channles With/Without a Porous
Boundary”.




AGRADECIMENTOS

Agradeco ao meus orientadores, Dr. Paulo Seleghim Jr. ¢ Dr. Jay M.

Ochterbeck, pela inspiracdo, apeio e auxilio prestados durante a elaboragdo desse
trabalho.

Agradeco, também, o pessoal das Oficinas Apoio & Engenharia da Clemson
University, pelo profissionalismo e empenho com que executaram a fabricacdo dos
equipamentos, utilizados nos testes experimentais.

Aos meus amigos no Two-Phase Flow Laboratory da Clemson Unviersity,
pelas discusdes e sugestdes, as quais contribuiram, e muito, para a conclusio desse

trabalho.

Uma grande consideracfio e¢ agradecimento presto & CAPES e a Fulbright

Foundation, pela bolsa de estudos concedida, para que esse projeto pudesse ser
realizado.



Dedico esse trabalho & minha esposa, Valéria C. D. Riehl.
Pela sua paciéncia e perseveranca, pelo apoio dado nos
momentos dificies e por sorrir comigo nos momentos
alegres. Agradeco pela sua persisténcia em sempre
acreditar em wmim, mesmo gquando eu mesmo ndo
acreditava mais. Mais essa etapa da minha vida ndo teria
sido atingida sem a sua presenga marcante e positiva. S6
espero um dia poder retribuir tudo isso a vocé de alguma
forma. Que Deus continue te abengoando. Te Amo.



Sumario

N1 & ¢ T SRRV U OO U PP | |

Lista de Simbolos..ocuee ettt s eaes e iii
LiSta de FIQULAS. ueeoiieeiiieeieieerieecteesas e oottt rasree e e sesaeeseeesnseareressaeenneaaaneran viii
Lista de Tabelas ... coueeeeee ettt es s ea e ees e ans e xit
Capitulo 1 —Introduc8c e Conceitos BASICOS....cuouiarricreerreeericneerrnscesenens 1
LD § 10 (oY 1T s OO OO PSSOt 1
1.2. Revis80 da LEETatUIA .covee ettt erse e en s 3
1.2.1. Transferéncia de Calor ....ooooumiiieeriee ettt eeas 3
1.2.1.1. Equaches de APOIO ..oveirueeroierecciiitaen e eceresee st san s sa e 4
1.2.1.2. Correlacdes Para Escoamento em Pequenos canais ...oooecccecveevnnens 4
1.2.1.3. Correlac@es Para Escoamento Monofasico ....coocmmeeecccciciiinnnan, 5
1.2.1.4. Correlagdes Para Escoamento BIfaSICO...coceeveiacrecrrrceietrecnneneene 7
1.2.2. Perda de Carga....coocviiieeiiimeieeee e e rvatee s ce e seetee s rae s nmaeesranes 18
1.2.2.1. Modelo HOMOZENEO ...voiiiieieeeeiee et seeeseaneee e 20
1.2.2.2. Modelo de Fases Separadas........ooveerreceeenenrncencrercenissinrennnens 22
1.2.2.3. Comparacéio das Correlac3es para Perda de Carga .....ccovveeeeeeee. 28
1.2.3. PadrSes de ESCOAMENIO ..uvvueirrrerieirereeeriearearerneresnreesaeesssecessaesnnreses 31
1.2.3.1. Identificacio dos Padrdes de Escoamento ....c.eeeecreeeveeceeninneernnnns 32
1.2.3.2. Mapas de Padrdes de EScoamento.......cocceeeereeeereccmeeccieeensnnerecenes 33
1.2.4 Fronteira POTOSA ..ooveueeiiieeciiieieieeeteetreseane e ees e e nnae e cennne e naesasseenes 37
L3, ODIBLIVOS. . ettt eeec et ceree e ee e et stasee e e rmeamsssbessaeaa s snraseeeseasrsesaasnnnnee 38
Capitulo 2 — Programa Experimental............cccovveeiivmecieeciieeeeecceeieeeaeeees 40
2.1, INTOAUCHD .. cueveeeeieeeceteee e rre e rree s re e s e e e e e sveaeesnsre s s aesaesesnesnarnneananes 40
2.2. Projeto do Evaporador Capilar ...t 42

2.2.1. Limites Capilares para 0 CBC ..occcoiiniiiiecctceecreseeneeenienes 47




2.2.1.1. Méaxima Pressfo Capilar ......cccovveeoeeiennnnenn e 47

2.2.1.2. Limitacdo da Camada Porosa e Ebulitiva .....c.cccoeveeiiiiiinnnnnnne. 48
2.2.1.3. Perda de Carga nas Linhas de Liquido € Vapor......c.cccocvvuemennee. 50
2.3. Aparato Experimental Utilizando uma Bomba Magnética .......e..ccoec.e. 51
2.4, Sisterna de AquisicA0 de Dados.....oivveooiiine s 52
2.5. Procedimento Experimental........c oot 54
2.6. Andlise dos Dados Obtidos. oo ceveverrcociiniee et 56
2.7. Incertezas nos ReSUIAA0S ..couereeeuiecnceerececeten st et 57
2.8. Procedimentos nos Testes dos Condensadores.......oomveeeeeieecciennceneans 59
Capitulo 3 — Resultados EXperimentais ........ooveervriceoiiiinnree e 61
3.1. Testes Utilizando o Evaporador Capilar .......coovveeereeieneeemncenecs 61
3.1.1. Resultados para Condensadores Sem a Fronteira Porosa................. 61
3.1.1.1. Célculo do Niimero de NUsSelt....coooociiimneinerrecisi e 64
3.1.1.2. Perda de Carga ao Longo dos Condensadores ........ccoooreenreanne 67
3.1.1.3. Visualizac80o do ESCOoamento.......veeveccrvrioimnereeciiiaese e 69
3.1.2. Resultados do Condensador Com Fronteira Porosa......ccccceerueenenee. 75
3.1.2.1. Célculo do Nimero de Nusselt.....ooeiiiis 77
3.1.2.2. Perda de Carga ao Longo do Condensador.......ccceeviiminninnnenee. 79
3.1.2.3. Visualizac80 do ESCOaMENtO...cecceeereeiciiiienccrrcr i svinens 81
3.2. Testes Utilizando a Bomba Magnética.........ccoovivvervreerniieeeeee 85
3.2.1. Resultados Para Condensadores Sem a Fronteira Porosa.........oe..... 85
3.2.1.1. Célculo do Numero de Nusselt.....c.coovmiiiiee, 86
3.2.1.2. Perda de Carga ac L.ongo dos Condensadores .......ccccveecveerecence 88
3.2.1.3. Visualizacdes do Escoamento ............. eeeeeetvesereereeeraaeesessasnnsneanoes S0
3.2.2. Resultados Para o Condensador Com a Fronteira Porosa ................ 93
3.2.2.1. Calculo do Numero de Nusselt...o.ooooiereivreciciniiicc s 93
3.2.2.2. Perda de Carga ao Longo do Condensador ......cccovmeericenueennanenns 95
3.2.2.3. Visualizagio do ESCOMENTO o ocveeeeeeeererreiceeeceace s cce e eeeaaanaes 97
3.3. Correlacdo Para o Nitmero de NUSSEl ..vvvveeeeeieeececveee v ceneee s e G9
3.4. Correlac@io Para a Perda de Carga.......oveeeceeeeiciniceceenceccneceienceace 102

3.5. Mapa de ESCOAMENIO ..uvvvreeieeeeeieciecnieareasessececssserenreeseeeresesaosasnarnennes 105




Capitulo 4 — Estudo Analitico da Condensacio em Pequenos Canais......... 111
4.1, IOTOAUGHED ..ot cete e te e et se s s e n s s s a s e anen e 111
4.2. Revisdo da LIteTatUura .....cccoeeee et eeneeeee e e ec st e sse s e ean s 112
4.3. Modelo de Distribuicdo do Filme de Liquido...ccccoovevmniiceciniins 113
4.3.1. Método de Solugo e Resulados ...ooceeeveeveceneriicinceiiicrcciieenieae 121
4.4. Determinacdo da Curvatura do MeniScus.....ooueecevceveecrcvcrsnssicccnees 135
4.4.1. Desenvolvimento do Modelo de Meniscus em Condensagio ........ 138
4.4.2. Solucdo das Equacdes Para a Curvatura do Meniscus .....occocvn.n. 147
4.4.3. Resultados para a Curvatura do Meniscus.....ceccooveerceecrnvranneniaeens 149
Capitulo 5 — Conclusdes € SUZESIOES .....oevrvereecrrerercerrerreeaesrereeeerceeeeenees 160
ADPENAICE A — DeSENNOS .. .ottt ee st nes e nneanns 166
Apéndice B — Propriedades do Metanol......cocooveeieeivmnceereceee e, 168

Bibliografia Citada ¢ Consultada



Resumo

Riehl, R. R. Condensag¢do convectiva em canais de pequenos didmeiros com/sem uma

fronteira porosa, 2000, 186p. Tese (Doutorado) — Escola de Engenharia de Sdo Carlos,

Universidade de S3o Paulo.

A necessidade de realizacdo do controle térmico em éreas reduzidas tem
levade & compactagio cada vez maior de trocadores de calor. Trocadores de calor
com canais de pequenos diimetros apresentam um alto grau de compactacfo, aliado &
uma elevada capacidade de dissipagdo de calor, tantc para escoamento monfésico
como bifiscio, porém resultam em elevadas perdas de carga. Este trabalho apresenta
um estudo experimental e analitico da condensacio convectiva em canais de pequenos
difimetros. Dois tipos de trocadores de calor foram testados: com canais
convencionais e com canais onde uma fronteira porosa estava presente. Testes foram
realizados para baixas e altas vazdes e duas temperaturas de saturagfio. Para baixas
vazdes, os condensadores com canais de pequenos difimetros apresentavam excelente
capacidade de dissipagio de calor, com Numeros de Nusselt elevados. Para o
condensador com uma fronteira porosa, 0 Numero de Nusselt era maior do que
aquele verificado no condensador convencional, com ¢ mesmo tamanho de canal
Para vazdes mais elevadas, o Niimero de Nusselt e a perda de carga apresentaram-se
ainda mais elevados do que aqueles verificados nos testes para baixas vazdes. Quairo
regimes de escoamento puderam ser observados: anular, 4 bolhas, pistonado e
estratificado. Correlagdes para o cdlcule do Numero de Nusselt e perda de carga
foram obtidas, mostrando um excelente grau de correlagfio. Um modelo analitico do
processo de transferéncia de calor em canais de pequenos didmetros foi desenvolvido,
onde a espessura do filme de liquido e a curvatura do meniscus puderam ser
calculados, mostrando boa correlagio com os experimentos. A partir desse estudo, €
possivel concluir que trocadores de calor com canais de pequenos didmetros
apresentam uma nova op¢do para futuros projetos devido & sua forma compacta e
elevada capacidade de dissipacdo de calor. As correlagdes e o modelo analitico
desenvolvidos podem ser utilizados como ferramenta para novos projetos.

Palavras-Chave: canais de pequenos diimetros, condensacdo convectiva, meniscus.
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Abstract

Riehl, R. R. Convective condensation in small diameter charnels with/without a porous
boundary, 2000, 186p. Ph.D. Dissertation — Escola de Engenharia de Sdo Carlos,

Universidade de S3o Paulo.

The necessity of thermal contrel in reduced areas has resulted in more
compact heat exchangers, which has resulted in new equipment’s conception. Heat
exchangers with small diameter channels present a high degree of compaction, which
results in a high heat transfer capability for either single- or two-phase flow in the
channels, although resulted in high levels of pressure-drop. This work presents an
experimental and analytical study on the convective condensation in small diameter
channels. Two different types of heat exchangers were tested: one with conventional
channels and one where a porcus boundary was present. Tests were performed for
low and high flow rates and two saturation temperatures. For low flow rates, the
condensers with small diameter channels presented excellent heat dissipation
capability, with high Nusselt numbers. For the condenser with a porous boundary, the
Nusselt number was even higher when compared with the condenser with
conventional channels, even for the same channel size. For high flow rates, the
Nusselt number presented higher levels than those observed for low flow rate, and the
pressure drop was also high. Equations for Nusselt number and pressure drop
predictions were obtained, which showed excellent degree of correlation. During the
tests, four different flow patterns could be observed: anmular, bubbly, plug and
stratified. An analytical model for the heat transfer process in small diameter channels
was developed, where the liquid film thickness and the meniscus curvature could be
calculated. This model showed good correlation with what was observed during the
experimental tests. Thus, it is possible to conclude that heat exchangers with small
diameter channels present a new option for future designs due to its compact form
and high heat dissipation capability. The developed correlations and analytical model
can be used as a tool for new designs.

Keywords: small diameter channels, convective condensation, and meniscus.
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Capitulo 1 — Introducdo e Conceitos Bdsicos

1.1. introdugéo

O aprimoramento da capacidade de transferéncia de calor de trocadores de
calor tem sempre sido o objetivo de muitas investigaces. Diferentes configuragdes
foram concebidas e investigadas, sendo que as informagfes e o desenvolvimento
obtidos contribuiram para diversas aplicagdes de trocadores de calor.

Com novas tecnologias sendo desenvolvidas, outras aplicacbes necessitam de
novas concepedes de trocadores de calor. A falta de drea disponivel para a instalacdo
de trocadores com tamanhos convencionais, resultou no desenvolvimento de uma
nova tecnologia em aplicactes de transferéncia de calor, utilizando equipamentos
com canais de didmetro reduzido. Em se reduzindo o didmetro do canal, trocadores
de calor tornaramn-se mais compactos ¢ elevadas taxas de transferéncia de calor por
unidade de area puderam ser alcangadas. Porém, altas capacidades de bombeamento
sdo necessarias, devido a elevada perda de carga, que ¢ caracteristica de tal
equipamento. Essa nova configuragfio resultou no desenvolvimento de méquinas de
refrigeracdo em miniatura, assim como evaporadores e condensadores mais
eficientes (TRAN et al, 1996). Mdaquinas de refrigeragdo em miniatura tem uma
ampla faixa de aplicacfo, tal como no resfriamento de componentes eletrénicos. A
necessidade do uso de componentes eletrbnicos de alto desernpenho tem criado uma
demanda por sistemas de dissipa¢do de calor mais eficientes (BEGG et al,, 1999).
Novos conceitos de evaporadores e condensadores com canais de pequenos

diimetros tem encontrado aplicagBes, principalmente, em sistemas de ar



condicionado de automéveis, porém a sua utilizagdo no controle térmico de
componentes eletrénicos tem crescido nos Gltimos anos.

Diversas investigagBes foram realizadas no passado relacionadas &
capacidade de transferéncia de calor de trocadores com canais de pequenos
didmetros, com enfoque no fendmenoc da evaporagdo. As informacdes obtidas através
de tal aplicacZo, contribuiram no desenvolvimento de evaporadores com canais de
pequenos didmetros. Pesquisas relativas a perda de carga e padrdes de escoamento
também foram realizadas, mas nic foram obtidas informacGes suficientes para ¢
conhecimento pleno dos fatores que afetam o escoamento em canais de pequenos
didmetros. Se por um lado elevadas capacidades de transferéncia de calor por
evaporacio puderam ser obtidas, por outro lado elevadas capacidades de
condensacdo também sfo necessarias como forma de se obter um desenpenho
satisfatério do sistema como um todo. Em se investigando os estudos realizados no
passado, referentes ao fendmeno da condensacio em canais de pequenos didmetros,
pode-se constatar que muito pouco foil realizado até agora. Intensas investigagtes a
respeito do fendmeno da condensacdo devem ser realizadas, com o objective de
avaliar seus efeitos no processo de transferéncia de calor de uma forma geral,
visando a obtencio de sistemas de transferéncia de calor mais eficientes. As
informacdes obtidas no passado relativas ao fendmeno da evaporagdio em canais de
pequenos didmetros, referentes a transferéncia de calor, perda de carga e padrbes de
escoamento nio podem ser rejeitadas.

Recentemente, KRHUSTALEV e FAGHRI (1995, 1998) realizaram
InvestigacGes em canais minuaturas com escoamento bifdsico durante a transferéncia
de calor. Em tais geometrias, foi observado uma grande influéncia da tensfio de
cisalhamento na interface liquido-vapor, a qual mostrou ser ndo-uniforme. Foi
concluido que o atrito na interface liquido-vapor afeta o desempenho do escoamento
bifisico em canais pequenos. Foi também concluido que o coeficiente de
transferéncia de calor efetivo apresentava-se extremamente elevado em tal aplicacdo.

Juntamente com ¢ uso de canais com pequenos difmetros, o uso de uma
fronteira porosa também deve ser considerada, durante o processo de trapsferéncia de
calor. O seu uso ¢ importante pois, estudos realizados no passado, mostraram que a

capacidade de transferéncia de calor aumenta na presenca de um meio poroso. Forcas



capilares tem mostrado ser muito importante no processo de drenagem num meio
poroso. O uso de uma fronteira porosa para separar a mistura liquide-vapor, que esta
sendo condensada, do liquido sendo drenado e seus efeitos na transferéncia de calor,
perda de carga ¢ padrSes de escoamento ainda necessitam extensivas investigacdes.

A presenca de uma fronteira porosa no processo de condensaclo apresenta
um efeito importante: a tensfo de cisalhamento e a drenmagem do liquido pela
fronteira porosa reduz a espessura do filme de liquido, a qual contribui para a
melhoria da transferéncia de calor. FAGHRI ¢ CHOW (1988) investigaram a
condensagdio do vapor quando uma parede porosa, 2 temperatura constante, estd
presente. Foi observade que ocorre uma velocidade de drenagem uniforme na parede
porosa. A combinacdo de drenagem e tens@io de cisalhamento do vapor mostrou que
efetivamente ocorre a drenagem, a qual garante a operac@o continua do processo de
condensacio.

A revisio da literatura apresentada tem por objetivo mostrar o
desenvolvimento atingido em trocadores de calor com canais de pequenos didmetros,
utilizados no controle térmico, quando escoamentos mono ¢ bifasicos estdo
presentes. A revisdo da literatura apresenta os avancos atingidos nic somente quanto
a transferéncia de calor, mas também quanto & perda de carga e padrdes de
escoamento utilizando escoamento convectivo ebulitivo e adiabatico em canais de
pequenos didmetros. Da mesma forma, estudos relativos ao fendmeno da
condensacfio e escoamento em meios porosos sdo apresentados. Tal revisdo da
literatura sera utilizada como base para o projeto, teste e andlise do deserupenho de

trocadores de calor com canais de pequenos didmetros, utilizados no processo de

condensacdo.

1.2. Revisdo da Literatura

1.2.1. Transferéncia de Calor

Trocadores de calor com canais de pequenos didmetros tem mostrado
elevadas taxas de transferéncia de calor, conforme apresentado por muitos autores
(TUCKERMANN e PEASE, 1981, TRAN et al, 1996, WANG e DU, 2000).

Diversos trabalhos tém sido publicados em que condicées de escoamentos



monofésico e bifasico foram utilizados, os quais resultaram no desenvolvimento de
correlagdes para o calculo do coeficiente de tramsferéncia de calor em tal
equipamento.

Para comparar as correlagdes disponives para o célculo do coeficiente de
transferéncia de calor, uma anilise do Numerc de Nusselt foi realizada. As
correlagOes disponiveis na literatura foram comparadas em termos do coeficiente de
transferéncia de calor utilizando dois diferentes fluidos de trabalho, em funcfio do
N@mg;o de Reynolds. Essas comparagdes sdo Gteis para o caleulo na faixa de valores
dgda, belas correlactes ¢ os efeitos dos diferentes fluidos de trabalho utilizados em

trocadores de calor com canais de pequenocs didmetros.

1.2.1.1. Equacées de Apoio

Com o objetivo de melhor entender o processo de transferéncia de calor,
grupos adimensionais sdo definidos e apresentados na Tabela 1.1, onde m=2,3875 ¢

n=0,25 para escoamento turbulento e m=2 e n=] para escoamento laminar.

1.2.1.2. Correlagdes Para Escoamento em Pequenos canais

A primeira investigagdo realizada com resfriamento com pequenos canais foi
conduzida por TUCKERMAN e PEASE (1981), utilizando conveccdio forcada de
liquido monofésico. Trocadores de pequenos canais eram anexados na superficie
posterior de componentes eletrénicos. Essa tecnologia mostrou-se promissora para
configuragbes mais compactas de componentes eletrdnicos e sistemas de
resfriamento em geral. O objetivo primério era selecionar uma escolha 6tima entre
varidveis de projeto para minimizar a resisténcia total do componente. Baseado em
resultados primdrios, trocadores de calor com pequenos canais ofereciam maiores
graus de liberdade para projetos de sistemas com taxas de resfriamento por unidade
de area consideravelmente elevadas. Porém, o custo a ser pago era considerado

elevado. Esse sistema apresentava perdas de carga extremamente elevadas, causadas

pelos fatores geométricos.




Tabela 1.1 — Equac@es de Apoio.

Pardmetro Funcio Eq.
Martinelli 2-n n
x? 2(1_._5_} [ﬁr_} (_fi’_] (1.1)
X )01' ﬂv
Niémero de Ebuli¢io q"
Bo= GAl (1.2)
Nimero de Conveccio JPACX 0.5
Co = ;(1__"1_(9_} (1.3)
x P
Nimero de Froud G*?
Fr=— (1.4)
P gD,
Fragdo de Vazio 1
az(I—X}”m (1'5)
Niumero de Reynolds GD,
Re = P (1.6)
Nimero de Nusselt kD,
Nu = X (1.7)
Nimero de Prandt] He,
Pr= i (1.8)

1.2.1.3. Correlagdes Para Escoamento Monofésico

A transferéncia de calor convectiva de uma unica fonte de calor foi estudada
por INCROPERA et al. (1986), utilizando dgua e FC-77 como fluidos de trabatho.
Um estudo experimental, com didmetros na faixa de 5 a 9 mm, foi conduzido e uma
correlaciio para coeficiente de transferéncia de calor foi obtida para escoamento

turbulento, para a faixa de 5000< Re , <14000 :

0,25
Niu = 0,13 Re % P (-‘i’—J . (1.9)
u,

INCROPERA et al. (1986) conclufram que a conducfio tri-dimensional no substrato

solido e efeitos da camada limite poderiam ser desprezados, baseados em

" Notas de aula do curso Transferéncia de Calor em Escoamento Bifésicos, 1995.



comparac¢des entre os resultados experimentais e célculos realizados a partir de um
modelo bi-dimensional.

PENG e WANG (1993), WANG e PENG (1994) ¢ SIVAGNANAM et al.
(1994) investigaram experimentaimente as caracteristicas da transferéncia de calor
por ebulicdo em 4dgua sub-resfriada, escoando em microcanais, com didmetros na
faixa de 0,38 a 1,3 mm. Foi observado que escoamento turbulento era induzido
precocemente para Numero de Reynolds entre 1000—1500. Quando a temperatura da
superficie era ligeiramente elevada acima da temperatura de saturagio, o escoamento
ebulitivo atingia a ebulicdo nucleada completamente desenvolvida, sem nenhum
regime nucleado parcial aparente, mesmo com um sub-resfriamento de entrada
elevado. PENG ¢ WANG (1993) ¢ WANG e PENG (1994) também apresentam

correlagdes para determinacio do Numero de Nusselt sendo, respectivamente:

1/3 0,14
Nu=186Re!" Pr[”f'(—D—) [1“—’} , (1.10)
L i,

Nu =0,00805Re}® Pr;”°. (1.11)

Resultados obtidos, tanto analitica quanto experimentabmente, mostraram que
as caracteristicas do escoamento ebulitivo e convecgdo de liquido eram ligeiramente
diferentes daquelas observadas em canais convencionais. Esse comportamento
também era verificado para e¢buliciio nucleada nfio parcial de 4gua subresfriada em
microcanais.

PENG e PETERSON (1995, 1996) investigaram a transferéncia de calor
convectiva para escoamento de dgua, através de microcanais (faixa de 0,31 a 0,90
mm). Essa investigac@o mostrou que o comportamento do escoamento do fluido e da
transferéncia de calor em microcanais, sem mudanca de fase, era substancialmente
diferente daquela verificada em canais convencionais. Os resultados experimentais

correlacionaram-se com a seguinte equagio:

c

1,15
b
Nu = 0,072[ = J h-2.42(z-05) [Re?* Pr}">. (1.12)



Investigando influéncias geométricas, foi verificado que a configuragio geométrica
dos microcanais apresentava um efeito critico na transferéncia de calor convectiva
monofasica. Da mesma forma, para um dado sistema com mesmo tamanho e mimero
de canais, a transferéncia de calor convectiva nos dois lados do canal na secfo central
do sistema diminuia, 4 medida em que diminuia a distdncia de centro a centro dos
canais. A correlacdo apresentada por PENG ¢ PETERSON (1995, 1996) era capaz de

correlacionar os resultados com um maximo desvio de 25%.

1.2.1.4. Correlagdes Para Escoamento Bifasico

HIHARA e SAITO (1989) determinaram o coeficiente de transferéncia de
calor para escoamento ebulitivo horizontal de misturas R-22/R-114, em canais com
didmetros de 8 mm. Nessa investigacfo, um modelo fisico foi desenvolvido para

calculo da ebulicdo nucleada e convecgio forcada ebulitiva de misturas, resultando

na seguinte correlacio:

Nu, =0,023[Re, (1~ x)]* Pr2*, (1.13)

G
Nu= Nu{C,Bo.IO" +c{%} } (1.14)

onde as constantes 6timas C;, C; e C; eram dependentes da fracdo do fluido de
trabalho, apresentada na Tabela 1.2. Nos experimentos, foi verificado que os
coeficientes de transferéncia de calor para misturas eram muito inferiores daqueles
para R-22 e R-114 puros. Significante degradacio na transferéncia de calor era
verificada para titulos da mistura intermedidrios. A correlagio obtida por HIHARA ¢
SAITO (1989) correlacionou seus resultados com 30% de desvio, para escoamento

ebulitivo ¢ ebulicdo nucleada.



Tabela 1.2 — Constantes 6timas para a Eq. (1.14).

Composi¢io mol Cy C; Cs Desvio Padrao %
% de R-22

0 1,00 2,17 0,92 13,6

20 0,44 1,43 0,93 3,2

40 0,42 1,48 0,97 12,0

60 0,53 1,11 1,05 14,2

80 0,70 1,20 1,00 13,5
100 1,30 1,14 1,05 13,7

Posteriormente, HIFHARA et al. (1989) apresentaram uma investigacdo a
respeito do efeito de diferentes temperaturas de ebulicio entre componentes no
coeficiente de transferéncia de calor. Esse estudo utilizava misturas R-12/R-22 e R-
114/R-22 em tubes horizontais. Uma correlacdic empirica utilizando os resultados

experimentais foi obtida, sendo:
1\
Nu =087Ny, {Bo.lo4 +2,13[E) } (1.15)

onde Nu; € calculado pela Eq. (1.13). Os resultados experimentais para misturas R-
12/R-22 e refrigerantes puros cotrelacionaram com um erro maximo de 30%. Pode-
se concluir que as caracteristicas de transferéncia de calor para misturas bindrias,
podiam ser qualitativamente estimadas pelo modelo de crescimento de bolha de uma
mistura de liquido binario superaquecido.

JUNG et al. (1989a, 1989b) investigaram os aspectos fundamentais para
misturas ¢ os efeitos na transferéncia de calor por escoamento ebulitivo. Completa
supressdo da ebulicio nucleada era observada para refrigerantes puros e misturas
bindrias, e duas regides distintas de transferéncia de calor existiam no regime anular.
Na regifio de evaporagfo convectiva, variagdes das propriedades fisicas, devido &
mistura, eram responsaveis por quase toda a degradacfic da transferéncia de calor,
quando comparados a valores ideais. No regime de ebulicfio parcial a titulos baixos,
efeitos de ebulicdio nucleada eram significantes para fluidos puros, enquanto esse
fenémeno era suprimido para misturas, devido a perdas do superaquecimento pelas

paredes e resisténcia 4 transferéncia de massa.




Para se desenvolver uma correlacdo geral para escoamento bifdsico saturado,
KANDLIKAR (1990) utilizou um extenso banco de dados, com didmetros variando
entre 4,6 e 10 mm e diferentes fluidos e condigdes de operac@io. Tais condigdes
estavam relacionadas ao fluxo de massa, fluxo de calor, pressio, titulo e didmetro do

tubo. A partir desse banco de dados, foi possivel obter a seguinte correlacéo;

Nu=C,C& (25Fr)> +C,Bo“ Fr. (1.16)

As constantes C;, C;, C; Cs e Cs eram funcdes do escoamento dependentes da
ebuli¢io nucleada ou convectiva, representada pela Tabela 1.3. A importincia dessa
correlagfio € que proporciona continuidade entre as regides de ebulicdio nucleada e
convectiva em escoamentos bifasicos, onde a influéncia dos Numeros de Ebuligéo
(Bo) e Convectivo (Co) sdo claras. Para baixo Bo, os resultados de transferéncia de
calor eram predominantes, devido a efeitos de convecgfio. Com o aumento de Bo
para Co contante, contribuices convectivas permaneciam constantes, enquanto
efeitos de ebuli¢fio nucleada cresciam vagarosamente. Isso era seguido por um rapido
aumento até que a contribuicic convectiva tornava-se insignificante na regifio
dominante da ebulicfio nucleada. Com esses fatores, a correlacdo acima resultou num

pequeno desvio médio, quando comparada com varios fluidos de trabalho.

Tabela 1.3 — Constantes utilizadas na Eq. (1.16).

Constante Regido de Ebulicdo Regido de Ebulicdo Nucleada
Convectiva
Cy 1,1360 0,6686
C; -0.9 -0,2
Cs 667,2 1058.0
Cy 0,7 0,7
Cs' 0,3 0.3

Uma outra correlacio generalizada para transferéncia de calor em escoamento
bifasico, foi desenvolvida por KLIMENKO (1990) utilizando 21 diferentes fluidos

de trabalho, com difimetros dos canais variando de 0,47 a 74,7 mm. A correlacéo
obtida foi:

! Cs=0 para tubos na vertical e para tubos na horizontal quando Fr>0,04.
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k

0,2 0,09
Nu = 0,087[Re, 1 - x)I"* Pr,“ﬁ[-"’—"J (";;1] . (1.17
! H

Em geral, essa correlacfio resultava em valores acima dos dados obtidos para altas
pressdes reduzidas. Ambas, ebulicdo nucleada e intensidade de transferéncia de calor
por vaporizagdo, dependiam da condutividade térmica do material da parede do
canal.

Com um interesse em mecanismos de transferéncia de calor em pequenos
canais numa faixa de 0,8 a 5 mm, XIA et al. (1992) investigaram as caracteristicas da
ebulicdo saturada, utilizando R-113 como fluido de trabalho, tanto para evaporagéo,
quanto condensacio. Os resultados obtidos eram comparados, utilizando a correlagio
apresentada pela Eq. (1.13). Concluiu-se que as caracteristicas de transferéncia de
calor estariam diretamente relacionadas com o comportamente béasico da ebuligdo.
Analisando os efeitos do tamanho do canal, era constatado que um tamanho 6timo
existe para um dado fluxo de calor. Isso era caracterizado quando o coeficiente de
transferéncia de calor para ebulicfo atingia um valor maximo.

WEISBERG ¢ BAU (1992) modelaram um sistema de resfriamento para
componentes eletrénicos sem utilizar aproximag¢des feitas por outros pesquisadores
no passado. Isso consistia de calculos simultineos do transporte de calor no substrato
¢ no lquido. Foi comprovado que a temperatura do substrato aproximava-se de uma
distribuicéo isotérmica com o decréscimo da condutividade térmica do fluido. Esse
fator era caracteristico, quando refrigerantes ou gases eram utilizados como fluido de
trabalho.

Conforme apresentado por PENG et al. (1995, 1996), fendmenos de
transporte e transferéncia de calor em microescala e suas caracteristicas poderiam ser
diferentes daquelas que geralmente ocorrem em situagdes em larga escala. PENG et
al. (1995, 1996) estudaram a transferéncia de calor de liquido sub-resfriado,
escoando por microcapais, com e sem mudanca de fase. A velocidade do liquido
apresentava significante influéncia nos mecanismos globais de transferéncia de calor.
Tamanho e possivelmente o mimero de microcanais, também afetavam

significativamente a transicio laminar-turbulento para escoamento mono-fésicos.
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Os mecanismos de transferéncia de calor e condigbes que resultam no
fenémeno de secagem (dryout), em ricrocanais com escoamento bifdsico com
superficies aprimoradas, foram investigados por KHRUSTALEV e FAGHRI (1995).
Tal fendmeno ainda nfio é completamente entendido, devido & complexidade global
no escoamento em microcanais. Porém, KHRUSTALEV e FAGHRI (1993)
investigaram experimentalmente uma placa plana de cobre com pequenas passagens
axiais. Tal geometria foi concebida para promover aumento significante na
transferéncia de calor durante evaporagio ¢ ebuligio. Utilizando agua como fluido de
trabalho, coeficientes de transferéncia de calor medidos (até um maximo de 100000
W/m’K para AT=14 °C) eram comparativamente altos e as distribuicbes de
temperatura ao longo da placa apresentaram-se uniformes.

CHATO et al. (1995) apresentaram correlagles para transferéncia de calor
durante evaporag@o e condensago. Essas correlagbes foram obtidas para liquido na
entrada com mudanca de fase e diferentes fluidos de trabalho, para canais de 3,97

mm. A correlagdo para transferéncia de calor durante condensagio ¢ apresentada

como sendo
Nu =0,023[Re, (1— x)]"* Pr®® g(X), (1.18)
onde
2,61
g(X):W. (1.19)

A correlagio resultante assume que, para condensacio, a transferéncia de
calor era caracterizada primariamente pela conducdo, através do filme de liquido
presente no canal.

Um dos poucos trabalhos cosiderando o fendmeno da condensagio em canais
de pequenos difmetros ¢ apresentado por BEGG et al. (1999). Neste trabalho, um
termosifio foi utilizado para testar diversos condensadores com canais de pequencs
didmetros. Tal andlise permitiu que uma visualizagiio do escoamento na secfo de
condensacfio pudesse ser realizada, a qual apresentava apenas escoamento laminar.
Foi concluido que o filme de condensado nos canais de pequenos difmetros era

influenciado pelos efeitos de tensfo superficial do fluido de trabalho utilizado, e que
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a condensacio em pequenos canais difere daquilo que € observado em canais com
didmetros maiores.

Alguns estudos foram conduzidos para o methor entendimento do processo
de transferéncia de calor em pequenos capais, tanto para aplicagdes com ou sem
mudanga de fase. Muitos pardmetros que influenciam o coeficiente de transferéncia
de calor foram identificados. Muitas correlacdes foram desenvolvidas para
representar, matematicamente, o processo de transferéncia de calor. Grande parte foi
voltada para uso geral, enquanto algumas foram obtidas para aplicagdes em pequenos
canais. Portanto, uma comparaciio entre correlacdes € importante para melhor
entender a faixa de calculo do coeficiente de transferéncia de calor, para futuras
analises de escoamento em pequenos canais ¢ suas aplicagfes.

Primeiramente, correlagdes para escoamento mono-fésico foram comparadas
para as mesmas condicdes de escoamento em pequenos canais. Posteriormente,
correlaces para escoamento bifasico foram comparadas para essas mesmas
condicSes. As propriedade termodinimicas foram obtidas pelo programa EES
(Engineering Equation Solver versdo 4.3.1). As condicGes utilizadas para se realizar
essa comparacfo foram: 1) dois fluidos de trabalho: agua, R-134a; 2) condicGes:
TS °C, T;=80 °C, D=2 mm; para escoamento bifisico, os titulos para a mistura
foram escolhidos como sendo: x=0,1, 0,5 e 0,8; 3) velocidades massicas entre 50 e
500 kg/m’s.

As Figuras 1.1 e 1.2 apresentam a comparacfo com as correlagdes para
escoamento monofasico. Como era esperado, o Numero de Nusselt anmenta com o
Numero de Reynolds. As comparagbes utilizando 4dgua ¢ R-134a mostram que o
Numero de Nusslet calculado ¢ similar para esses fluidos, sendo que o Nuimero de
Reynolds para o R-134a apresenta-se maior.

As Figuras 1.3 ¢ 1.4 apresentam as comparacdes, utilizando as correlactes
para escoamento bifasico, para titulo de x=0,1. Para este valor, a transferéncia de
calor se da principalmente por ebuli¢dio nucleada (KANDLIKAR, 1990). O Nimero
de Nusselt para dgua ¢ maior, quando comparada com as correlagdes para

escoamento monofasico. Esse comportamento ¢ também observado para o R-134a.
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Figura 1.3 — Namero de Nusselt vs. Nimero de Reynolds — fluido 4gua para x=0,1.
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Figura 1.4 — Ndmero de Nusselt vs. Nimero de Reynolds — fluido R-134a para x=0,1.

Assim como pode ser verificado para as comparacdes com escoamento
monofésico, os resultados apresentaram grandes dispersdes. As Figs. 1.5 e 1.6

mostram a comparagdo das correlagGes para escoamento bifasico e titulo de 0.5.
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Figura 1.6 — Numero de Nusselt vs. Niimero de Reynolds — fluido R-134a para x=0,5.
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Nesse ponto, o processo de transferéncia de calor se dé praticamente por ebuli¢do
convectiva. Como consequéncia, o Numero de Nusselt apresenta um aumento para a
mesma faixa de Namero de Reynolds, mostrando que as correlagbes para
escoamento bifasico sc extremamente dependentes da variacfo do tftulo.

Em se comparando as correlacdes disponiveis, fica claro que nfio existe um
modele geral que possa ser utilizado para qualquer aplicac@o. Porém, correlagdes
para célculo do Ntmero de Nusselt, que sfo funcGes do Namero de Ebuli¢do e/ou
Convecciio e do pardmetro de Martinelli, resultam numa melbor consisténcia nos
resultados.

As Figs. 1.7 e 1.8 apresentam a comparacdo de resultados para tftulo do vapor
de 0,8. Como o titulo do vapor aumenta, o Numero de Nusselt awmenta devido 2
maior influéncia da ebulicGo convectiva (KANDLIKAR, 1990). Numeros de Nusselt

mais elevados sdo obtidos para a mesma faixa de Nimero de Reynolds.
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Figura 1.7 — Nimero de Nusselt vs. Namero de Reynolds — escoamento de 4gua para x=0,8.
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Figura 1.8 — Nimero de Nusselt vs. Ntimero de Reynolds — fluido R-134a para x=0,8.

As comparagdes mostraram que as correlages que ndo fazem uso do Numero
de Ebuli¢do e/ou Cenvecgdo ou do parfmetro de Martinelli, apresentam resultados
mais consistentes. A influéncia desses pardmetros no célculo do Ntmero de Nusselt
mostrou-se mmportante, devido aos efeitos relativos a evaporacfio/condensacfo no
processo de transferéncia de calor. As demais correlagdes, que foram desenvolvidas
para escoamento monofasico, devem ser estudadas e modificadas para uso em
aplicacGes com pequenos canais.

Contudo, mais estudos devem ser realizados para o melhor entendimente do
processo de transferéncia de calor em escoamento mono e bifasico em pequenos
canais. Pardmetros geométricos, perda de carga e regimes de escoamento em
pequenos canais devem ser investigados para avaliar suas influéncias na
transferéncia de calor em capais de pequenos didmetros. Tais informagSes
contribuiriam para o melhor entendimento do fendémeno da condensacdio em canais

de pequenos didmetros, com o objetivo de melhorar sistemas de dissipacéo de calor.
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1.2.2. Perda de Carga

A relaco entre transferéncia de calor e perda de carga esta tipicamente ligada
e tem sido extensivamente estudada. A medida que pesquisas foram sendo realizadas,
muitas aplicacSes para escoamentos multifdsicos foram encontradas. A utilizacdo de
escoamentos multifisicos, em processos de transferéncia de calor em pequenos
canais, mostra-se promissora. Essa aplicacfio ¢ particularmente interessante, pois o
fluido volatil muda de fase no interior dos canais & medida em que ocomre a
transferéncia de calor. Isso se torna interessante do ponto de vista gue, 4 medida em
que o difmetro do canal se reduz, o coeficiente de transferéncia de calor aumenta
consideravalemente. O custo para isso, porém, € elevado. A perda de carga para esse
tipo de aplicacdio € extremamente elevada e maiores capacidades de bombeamento
séo necessarias (TUCKERMAN e PEASE, 1981).

E de pleno conhecimento que, quando um fluido volatil escoa num canal
aquecido, a transferéncia de calor e o comportamento do escoamento variam de
acordo com ¢ fluxo de calor. Nesse caso, o fluide muda de fase 4 medida em que
calor ¢ transferido. A mudanca de fase é caracterizada pelo aumento do titulo de

vapor, enquanto ocorre a transferéncia de calor, como mostra a Fig. 1.9.

X =04 X =}
o t=4
: OO"OD{ ) Escomnento
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SR EL ~ B - o
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Escoarmento
Disperso
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Escoamento de Liguido ” .
onafasico
Escoamento de Vapor

Figura 1.9 — Mudanga de fase durante evaporagio num tubo horizontal (CAREY, 1992).

THOM (1964) postula que, para essa situagio, existem trés regimes distintos durante

o escoamento forcado, em se utilizando dgua:
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1) quando a temperatura do fluido ¢ o fluxo de calor sfio baixos, a transferéncia de
calor convectiva ocorre a0 longo da camada limite, sem que ocorra mudanga de
fase;

2) quando a temperatura do fluido ou o fluxo de calor sfo elevados o suficiente para
a temperatura da parede elevar-se em alguns graus acima do limite de ebuligdo, a
ebulicio nucleada ocorre e bolhas comecam a surgir na superficie;

3) a fluxos de calor elevados, as bolhas comecam a coalescer e, a um certo valor
critico, um filme de vapor continuo se forma na superficie.

Quando a perda de carga, através do tubo é pequena, quando comparada com

a pressdo absoluta, um fato interessante acontece. A perda de carga, resuitante do

escoamento da mistura em ebulicdo num canal horizontal, ¢ consequéncia do

aumento da quantidade de movimento da mistura. Isso ocorre devido ao escoamento
do fluido pelo canal 2 medida em que se vaporiza, e também 4 perda de carga devido
as forcas de atrito, que atuam no escoamento bifasico. No caso de escoamento

vertical, a perda de carga devido ac aumento da energia potencial gravitacional, a

medida em que fluido em evaporagio escoa pelo canal, também torna-se importante.

A perda de carga, portanto, pode ser determinada a partir da soma de trés
componentes, sendo eles:

1) Perda de Carga por Atrito: causada pelo efeito do atrito do fluido e das fases.

Esse termo € dependenie de fatores geométricos, vazio e relacdo entre as

densidades das fases;

2) Perda de Carga por Aceleracfio: causada pela vazio 4 medida em que o

escoamento se desenvolve no inteior do canal. E também dependente na relagio

entre as fases:

3) Perda de Carga Gravitacional: causada por efeitos gravitacionais.

A somatoria desses termos pode, entfo, ser representada pela equagéo:

(_dijz(_ﬁ] +(_£) +[—d_P) . (1.20)
dz dz arrite dz aceleracac dz gravidade

Da mesma forma, outras equacdes devem ser definidas para aprimorar o

entendimento do fendmeno da perda de carga.
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Muitas publicacBes apresentam modelos para célculo dos termos que
compdem a perda de carga. Em geral, a perda de carga por atrito pode ser calculada

pela equacio:

[_d_P] _2r S (1.21)

onde f é o coeficiente de atrito tipo “fanning”. A equacdio que calcula a perda de

carga por aceleracdo ¢ determinada como sendo:

2 2 2 _ 2
aceleracaa

dz pa, pli-a,) pa. pll-a.)

Da mesma forma, a equagiio que descreve a perda de carga por gravidade € definida

Como:
(—-‘fﬂj = gsin Blap, +(1-a)p, ], (1.23)
gravidade

onde a pode ser calculado pela Eq. (1.5).
As equagdes definidas para o calculo dos diversos componentes da perda de

carga sdo gerais. Porém, diversos modelos foram elaborados com o objetivo de

calcular a perda de carga. Esses modelos sfio apresentados a seguir.

1.2.2.1. Modelo Homogéneo

Um dos modelos classicos para célculo da perda de carga ¢ o Modelo
Homogéneo, também conhecido como Modelo de Fator de Atrito. Esse modelo
considera que as duas fases escoam como se ambas apresentassem as mesmas
propriedades. Propriedades médias sdo determinadas e a mistura ¢ tratada como um

pseudofluido, o qual obecede as equagbes gerais de escoamento monofdsico. As
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P

propriedades médias necessédrias sfo: velocidade, propriedades de transporte e
termodindmicas (COLLIER, 1981). A viscosidade dindmica () ¢ a densidade (o)

medias sdo, respectivamente:

1,09 (1.24)
Ju Juv /'[!

€
1.z, 0 (1.25)
P Py P

Diferengas na velocidade, temperatura e potencial quimico entre as fases
proporciopara transferéncia de calor e massa e quantidade de movimento miituo.
Geralmente, esse processo acontece rapidamente, particularmente quando uma das
fases esta dispersa na outra, assumindo que o equilibrio foi atingido. Contudo, em
algumas ocasifes, 0 uso do Modelo Homogéneo € inapropriado. Por exemplo, uma
velocidade média ndo pode descrever escoamentos verticais em contra-corrente, 0s
quais sio influenciados pela forca da gravidade, agindo nas diferentes densidades das
fases.

De uma forma geral, quando o gradiente total de pressdio estatica € avaliado, a

seguinte equagfo pode ser usada para representar o Modelo Homogéneo (CAREY,
1992).

2 i
25 v, [l+x(i’l’—ﬂ+62v{z]"—}@+ gsmo
(“d_sz D v, v, )dz vfll+x(vafvfﬂ

dz
1+G2x(dv

dp}

Nessa equagdo, todos os termos que envolvem o céleulo da perda de carga total estdo

(1.26)

incluidos. O denominador da Eq. (1.26) representa o Numero de Mach para o
escoamento do vapor. O coeficiente de atrito tipo fanning (f) pede ser determinado

utilizando a equacdo de Blasius:

f=CRey, (1.27)
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onde as constantes C e » dependem do regime de escoamento (laminar: C=64, n=1I;
tubulento: C=0,079, n=0,25). Um fato interessante no Modelo Homogéneo ¢ o caso
onde liquido € evaporado a partir de uma certa condicdo & temperatura de saturagéo,
para uma mistura liquido/vapor, tendo um tituo x. Para uma variacdo linear de x ao

longo do comprimento do canal L, a Eq. (1.26) pode ser escrita como sendo
(CAREY, 1992):

1.2.2.2. Modelc de Fases Separadas

O modelo de fases separadas considera que as fases estfo artificialmente
segregadas nas fases liquido e vapor. A forma mais simplificada desse modelo
assume que cada fase escoa numa velocidade média. Para esse caso, o Modelo de
Fases Separadas reduz-se a0 Modelo Homogéneo.

Numa versdo mais sofisticada, equagdes separadas de conservacdo de massa,
quantidade de movimento e energia sio definidas para cada fase. As seis equacdes
resultantes sfo resolvidas simultaneamente, com outras equacgdes que descrevem
comgo as fases interagem uma com a outra e com as parades do canal.

O gradiente total de pressfo estatica, representadoe pelo Modelo de Fases

Separadas, pode ser representado pela equacdo (CAREY, 1992):

o 5ot A
e {a ik }

— 2 2
EJE{(I x) Vi X :”}+gsin9{pva+p!(l—a)]

(1-a) o

-l

]| =

. (1.29)
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Para avaliar a perda de carga total, a Eq. (1.29) necessita integragio. Para um
caso particular, em que fluido é evaporado & temperatura de saturagdo para uma
mistura liquido/vapor contendo titulo x, com uma mudanga linear de x ac longo de L,
resuita (CAREY, 1992):

et el ()

SEBOY s p-al (130)
x 0

onde o multiplicador bifasico (@02 ) tem sido extensivamente investigado nc passado.
Esse pardmetro ¢ definido como a relacdo da perda de carga por atrito e a perda de

carga para o liquido escoando sozinho no canal (COLLIER, 1981), como

(1.31)

e, da mesma forma, o multiplicador bifasico para o casc onde somente vapor escoa

no canal € definido pela relacio (COLLIER, 1981):

_(aiv
2 — dZ arrito
vo j d£

dz’ vo

Uma relagdo entre o multiplicador bifisico somente para o liquido e para o

liquido pode ser representada como sendo (COLLIER, 1981):

¢ (1.32)

br =g 1—x)". (1.33)
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Um dos modelos mais utilizados ¢ aceitos para célculo do multiplicador
bifasico € apresentado por LOCKHART e MARTINELLI (1949), definido como

sendo:
é; =l (1.39

onde a constante C ¢ determinada utilizando a Tabela 1.4.

Tabela 1.4 — Valores da constante C para a correlacio de Lockhart-Martinelli.

Regimes
Liguido Vapor C
Turbulento Turbulento 20
T.aminar Turbulento 12
Turbulento Laminar 10
Laminar Laminar 5

CHIEN ¢ IBELE (1964) investigaram a transicdo do Namero de Reynolds na
fase vapor. Foi possivel verificar que o gradiente de pressfo sofria uma mudanca
durante a transicdo. Uma cuidadosa verificacdo dessa mudanca levou 4 conclusdo
que estava associada 8 mudanca no regime de escoamento.

CHISHOLM (1973) comparou a correlagioc de LOCKHART e
MARTINELLI (1949) com os resultados obtidos experimentalmente. Ele concluiu
que seus resultados experimentais apresentavam melhor correlacdo, quando, tanto o
liquido, quanto o vapor estavam em regime turbulento, para C=2]. CHISHOLM

(1973) também apresenta uma correlacdo geral para multiplicador bifasico, sendo:

2 2en
¢,2 =1+(1“2 —I{Bx 2 (1—x)T +x2"’}, (1.35)
onde
CT—2°7" +2
B=—coro— = 1.36
-1 ( )
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r? =["*’}[“"Jn. (137)
Vi NH

COLLIER (1981) define o multiplicador bifésico, a ser usado no Modelo de

Fases Separadas, levando-se em consideragdo a interacdo das fases, como sendo:

2 {1 N x(vw ﬂ[ﬂx(”_hﬂ ' (1.38)
v, H

LAZAREK e BLACK (1982) investigaram a perda de carga num canal com

didmetro de 3,1 mm, durante evaporagdo de R-113. Concluiu-se que, a perda de
carga na saida do canal, para o fluido na condicio de vapor saturado, era
principalmente causado pelo atritc. As contribui¢des relativas a elevaciio ¢
modificacdes na quantidade de movimento e aceleragdo do vapor apresentaram-se
pequenas. Os resultados experimentais obtidos por LAZAREK e BLACK (1982)
apresentaram boa correlagio quando comparados com o modelo de CHISHOLM
(1973).

JUNG e RADERMACHER (1989) investigaram a perda de carga durante
vaporizagio de refrigerantes puros € misturas, em canais com didmetros de ¢ mm.
Foi possivel verificar que a perda de carga para misturas era em funcdo da sua
composico. Isso significa que muitas correlagGes podem nfo ser capazes de calcular
a perda de carga de forma adequada, quando utilizando-se de misturas. JUNG e
RADERMACHER (1989) desenvolveram uma correlagio para o multiplicador

bifésico para ser utilizado no Modelo de Fases Separadas, sendo:

#z =30,78x" (1 x)*7 p 7 (1.39)

r k]
onde a pressdo reduzida (p,) é p,=psr/p.. O uso de varidveis adimensionais nfo
causava dependéncias entre a perda de carga e o fluido de trabalho utilizado.

LIN et al. (1991) investigaram a perda de carga por atrito em canais capilares,

com canais de didmetro de 0,66 e 0,71 mm, tanto experimental quanto
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analiticamente. Devido & variacio do titulo do fluido ao longo do canal, a perda de
carga por atrito era dificil de ser determinada. Para escoamento monoféasico, era
verificado que a rugosidade do canal apresentava efeitos distintos na perda de carga
por atrito. Para escoamento bifasico era constatado que a rugosidade relativa (g /D)
tinha um efeito considerdvel no atrito com a parede do canal, causando influéncia
direta na determinagfio da perda de carga. O modelo de célculo do multiplicador

bifasico proposto por LIN et al. {1991) é:

( 7 0.9 ; v 16

]nli( Re, J + 0.27(—5)} .

b = 1 ‘ L {H x(—"ﬂ“lﬂ . (1.40)
7 vy

onde o Nimero de Reynolds para a mistura bifasica ¢ Re, = mD / 4, .

MISHIMA et al. (1993) investigaram a perda de carga em um canal pequeno
retangular. Foi observado que as caracteristicas do escoamento bifasico em pequenos
canajs eram diferentes daquelas observadas em outras geometrias. Essa diferenca era
causada pela significante restricdo ao formato das bolhas, a qual afetava o processo
de transferéncia de calor. Os resultados experimentais correlacionaram-se bem com a
equacio proposta por CHISHOLM (1973).

HAHNE et al. {1993) apresentaram uma correlacfo geral para o multiplicador

bifasico para refrigerante sub-resfriado, sendo:

) P

¢2 =1+500B0™ Ja~*| L | Zh. | (1.41)

lo P
)OV p

onde o Nameroc de Jacob € definido como:

_ cp(T.s _Tmr)

I

Ja (1.42)
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A correlagio apresentada pela Eq. (1.41) apresentava bons resultados quando
comparada com os resultados experimentais de HAHNE et al. (1993). Essa equagao
era utilizada para calcular a perda de carga em canais horizontais. Contudo, para
canais sob orientagdo vertical, um modelo de fracdo de vazio deveria ser utilizado
para calcular o componente hidrostatico, separadamente.

BOWERS ¢ MUDAWAR (1994a, 1994b ¢ 1994c) investigaram a perda de
carga, utilizando sistema de resfriamento para componentes eletronicos. Eles
verificaram que o Modelo Homogéneo pode ser utilizando para calcular, com uma
boa precisfio, a perda de carga em pequenos capais, para baixas vazies.

CHATO et. 2l (1995) concluiram, durante suas investiga¢des, que o aumento
da perda de carga aumentava a drea de transferéncia de calor, porque destruia a
diferenga de temperatura que conduzia tal processo. A combinagio de transferéncia
de calor e perda de carga sugeria que um tamanho 6timo do canal existia para cada
condi¢do de operagio.

YANG ¢ WEBB (1996) utilizaram a equacio de Lockhart-Martinelli para
correlacionar os resultados experimentais, obtidos para escoamento em pequenos
canais. Foi verificado que a perda de carga aumentava para crescentes vazdes e
qualidade do vapor. A perda de carga para canais com ranhuras era maior do que
para canais lisos, para a mesma vazfio e qualidade do vapor. Isso era verificado
devido ao menor didmetro hidréulico do canal com ranhuras. Foi possivel concluir,
também, que a tenso superficial nfo afetava significativamente a perda de carga por
atrito em canais com ranhuras.

RAVIGURURAIJA et al. (1996) concluiram, em seus estudos, que a vazio
influenciava diretamente a perda de carga em microcanais, para aplicagdes utilizando
refrigerantes. Isso ocorria quando fluxos de calor elevados eram obtidos para um
pequenc superaquecimento na parede do capal Isso resultava num elevado
coeficiente de transferéncia de calor. Contudo, o limite no coeficiente de
transferéncia de calor era devido ao calor introduzido pela superficie do canal
Porém, para altos valores de superaquecimento, o coeficiente de transferéncia de
calor diminuia ¢ a perda de carga aumentava consideravelmente, especialmente para
altas vazbes. Essa dependéncia podia ser atribuida pela aceleraciio causada pelo

aumento da quantidade de vapor presente no canal.
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CHANG e RO (1996) puderam observar que, para escoamento de refrigerante
em canais capilares, a perda de carga era causada pelo efeito do atrito do fluido com
a parede do canal e pela aceleragio devido ao aumento do volume especifico.
Também foi observado que a perda de carga aumentava quando a temperatura de
saturacdc diminuia.

NIDEGGER et al. (1997) e ZURCHER et al. (1997) investigaram a presenca
de élec na perda de carga durante evaporagio. Foi observado que o efeito do éleo na
perda de carga em escoamentos bifasicos era mais evidente para tftulos elevados do
vapor, onde as concentra¢des locais eram elevadas. Altas concentragdes de Oleo
promoveram elevadas perdas de carga.

BEGG et al (1999) observaram, durante testes experimentais com
condensadores de canais de pequenos didmetros, que a perda de carga do vapor na
secdo de condensacdo era insignificante quando comparada com a do liquido.

TURNER et al. (1999) concluiram, & partir de testes experimentais com
canais de pequenos didmetros, que a perda de carga na entrada do canal podia ser
significante quando escoamento laminar era observado. TRIPLETT et al. (1999b),
durante investigacBes em escoamento bifdsico adiabético em microcanais ( na faixa
de 1,09 a 1,49 mm), concluiram gque a perda de carga por aceleracio pode ser
significante, principalmente para elevadas velocidades superficiais do liquido e do
gas. Foi possivel concluir que o Modelo Homogéneo apresentava uma melhor
correlag@o com os resultados experimentais obtidos.

Mesmo com diversos estudos relativos & perda de carga, apenas alguns foram
realizados utilizando pequenos canais. Esses apenas apresentam uma abordagem
experimental, porém mostram concluses importantes. Uma comparacio das
diferentes correlagdes apresentadas torna-se importante, onde o objetivo é determinar

o comportamento das correlagdes para perda de carga, aplicadas 4 pequenos canais.

1.2.2.3. Comparacac das Correlacbes para Perda de Carga

As correlagGes apresentadas foram comparadas, com o objetivo de avaliar a
perda de carga nas condicles de operagfo em pequenos canais. Essa comparacio foi

realizada para as mesma condicGes utilizadas na comparagdes do Numero de Nusselt,
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admitindo escoamento horizontal e titulo da mistura variando de ¢ a 1. Vale lembrar
que as comparagdes aqui apresentadas visam apenas a analise dos resultados que as
diversas correlagdes apresentadas podem resuitam, nio significando que 1sso possa
ocorrer em aplicagdes reais.

As propredades termodindmicas foram obtidas através do programa EES
(Engineering Equation Solver) versdo 4.3.1. As Figs. 1.10 e 1.11 apresentam 0s
resultados obtidos.

1014 £

sgta & | —— Fases Separadas
--------- Modealo Homogéneo
1012 [ | -wemweee Caflier (1981)

--------- Lockhart & Martinelli {1849)

oM | ;
-—-—- Lin et al. (1991)
[l 7 S Jung & Radermacher (1989)
b et
wE e
g e
e WUF /
- E

08 F

10t ¢

10 E

2 3 4 5 5 5 T B 10

Titule do Vapor-x

Figura 1.10 — Comparagdo para perda de carga — gua (G=5 kg/m” s).

Os resultados para 0 Modelo de Fases Separadas apresentam elevadas perdas
de carga, quando comparados com as demais correlacdes, pois esse modelo calcula,
com mais precisdo, a perda de carpa em escoamentos bifasicos. Todas as outras
correlages proporcionam resultados equivalentes com o Modelo Homogéneo
quando aplicadas as condi¢Ses de escoamento em canais de pequenos didmetros.
Com o aumento da vazio, o termo da perda de carga por aceleracdo apresentava

elevado, o qual contribuia para ¢ aumento da perda de carga total.
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Figura 1.11 ~ Comparagdo para perda de carga — R-134a (G=5 kg/nt’ s).

A correlac@o desenvolvida para escoamento em pequenos canais (LIN et al.,
1991) apresentou resultados semelhantes quando comparadas com as correlagfes
para aplicacSes gerais (LOCKHART e MARTINELLI, 1949 e COLLIER, 1981).

Uma comparagfo dos modelos classicos utilizados para calculo da perda de
carga ¢ util para melhor entender esse fendmeno, utilizando as correlacdes
desenvolvidas para aplicagdes gerais e para canais de pequenos didmetros. Os
resultados dessa comparagio mostram que a perda de carga em canais de pequenos
didmetros ¢ pequena para baixos valores de titulo do vapor. Para valores do titulo
mais elevados, a perda de carga aumenta. Os resultados para o Modelo de Fases
Separadas awmentam para titulos mais elevados, mostrando que esse modelo €
sensivel a esse pardmetro. Resultados utilizando o Modelo Homogéneo mostraram
boa correlagiio com a equagio desenvolvida para canais de pequenos didmetros (LIN
et al., 1991). Da mesma forma, comelagies para aplicagSes em geral (JUNG e
RADERMACHER, 1989; LOCKHART e MARTINELLI, 1949) apresentaram bons
resultados quando comparadas com a correlagdo de LIN et al. (1991).
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Uma correlaciio que represente o comportamento da perda de carga em canais
de pequenos didmetros € necesséria, pois essa configuragio de trocador de calor tem
se tornado muito importante. Mesmo com estudos realizados no passado, o uso de
correlagdes gerais para o cdlculo da perda de carga em escoamentos em canais de
pequenos difmetros nio pode ser feita com boa precisdo. Mais estudos sdo
necessarios nessa area para melhor entender e calcular a perda de carga em
escoamento em canais de pequenos didmetros com mudanca de fase. Como resultado
de mais estudos, correlagfes especificas para canais de pequenos didmetros onde

escoamento bifdsico estd presente podem ser obtidas.

1.2.3. Padrbes de Escoamento

Uma das 4reas mais interessantes do escoamento bifasico € o estudo dos
padrdes de escoamento em canais. A determinacio dos diferentes padrbes de
escoamento deve resultar no correto dimensionamento da capacidade de
bombeamento necessdria para o sistema. Isso ocorre porque os padrdes de
escoamento sio fungdes diretas da perda de carga. Da mesma forma, os diferentes
padrdes de escoamento resultam em. diferentes taxas de transferéncia de calor. Os
padrdes de escoamento dependem das condicdes de temperatura de saturagfio, fluxo
de calor e geometria do canal.

Diferentes técnicas foram desenvolvidas para determinar os padrbes de
escoamento em canais, sendo esses aquecidos ou nZo. O uso de canais transparentes
a baixas velocidades de escoamento, possibilita a observacfio visual dos diferentes
padrdes. Porém, a velocidades de escoamento elevadas, o uso de cimeras de alta
velocidade torna-se necessario.

Dentre das diversas técnicas utilizadas para determinagfio do padrio de
escoamento, estd o uso da fun¢do densidade de probabilidade (PDF). TUTU (1982)
utilizou essa teoria para determinar os padrdes de escoamento, a partir de flutuacGes
de pressdo. Foi verificado que a PDF do sinal da perda de carga poderia ser utilizado
para discriminar os varios padrdes de escoamento de mistura liguido/gés em canais

sob orientacdo vertical, onde a perda de carga é basicamente gravitacional.
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As técnicas de PDF também foram utilizadas por MATSUI (1984) para
identificar os padrBes de escoamento em canais verticais. Pode ser observado,
também, que as flutuacBes da pressdo diferencial medida estavam relacionadas aos
padrdes de escoamento. Foi constatado que o uso da PDF apresentava peculiaridades
distintas para cada padrio de escoamento verificado, sendo essa uma técnica vélida
para a sua determinacio.

LIN e HAHRATTY (1987a, 1987b) investigaram a detec¢fio do padrio
pistonado utilizando transdutores de pressfo. Essa andlise era mais precisa para
ocasifes em que 0 escoamentc apresentava-se em regime permanente. Em muitos
casos, o padrfo pistonado pode ser diferenciado do pseudo-pistonado pela
observacfio da amplitude da flutuaco da pressfio, numa Gnica posicdo. Contudo,
quando ambas as fases estavam em velocidades semelhantes, a sua determinac&o nio
era tdo clara. Nesse caso, o padrfio pseudo-pistonado causava considerdveis
flutuagdes de pressdo, resultando em bloqueios momentineos do escoamento.

A determinacdo dos padrdes de escoamento em pequenos canais, contudo,
ndo apresentou grandes avancos. A aplicacdo do escoamento bifédsico em canais de
pequenos didmetros tormou-se importante com a necessidade do aprimoramento de
sistemas de resfriamento de componentes eletrdnicos. Contudo, a observaciio e
instrumentacdo sfo dificies devido ao reduzido tamanho dos canais. Em tal
aplicac@io, muitos pardmetros devem ser observados e medidos num curto intervalo
de tempo. Ne entanto, é sabido que o parfmetro que mais interfere dos padrdes de

escoamentc em canais de pequenos didmetros é a tensio de cisalhamento
(TRIPLETT et al., 1999b).

1.2.3.1. Identificacdo dos Padrées de Escoamento

A definicio de cada padrfio de escoamento, em escoamento adiabético, pode
ser encontrada em qualquer literatura bésica de escoamento bifasico. Quando o canal
¢ aquecido, a formacdo de uma mistura bifasica representa um caso especial. A
presenca de um fluxo de calor na parede do canal pode alterar o padrio de
escoamento, quando esse caso é comparado com aquele referente 4 canais sem

aquecimento (escoamento adiabédtico). Essa alteracdo ocorre devido & partida de um
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estado de equilibrio termodindmico aliado & presenca de um perfil de temperaturas
radial no canal. Em canais sem aquecimento, o liquido invariavelmente existe na

superficie do canal na forma de filme.

Quando vapor ¢ gerado por transferéncia de calor em canais horizontais, os
padrdes de escoamento sio influenciados pelas partidas de um equilibrio
termodinidmico e hidrodindmico, na mesma forma que no escoamento vertical. Do
ponto de vista da trapsferéncia de calor, € importante observar a possibilidade
intermitente de ocorrer a secagem e novamente molhar a parede do canal, assim
como da progressiva secagem da parte superior em canais longos, quando o padrdo
anular esté presente. A velocidades maiores do liquide na entrada, a influéncia da
forca de gravidade é menor ¢ a distribuigio da fase torna-se simétrica, sendo que 0s

padrdes de escoamento tornam-se proximos daqueles observados no escoamento

vertical.

1.2.3.2. Mapas de Padroes de Escoamento

Mesmo com muitos estudos referentes a transigdo nos padrbes de escoamento
apresentados no passado, muitos deles tem direta aplicacdo em canais de dimensdes
normais. A ampla variedade de aplicagGes utilizando canais com dimensdes normais
explica a necessidade de investigacdio em tal assunto, o qual pode mostrar-se
significativamente diferente em aplicacSes em canais de pequenos didmetros.

Muitos mapas de padrdes de escoamento estdo disponiveis na literatura,
sendo que muitos deles para canais de dimensGes comerciais, mas nenhum pode ser
aplicado para canais de pequenos didmetros. O padrio de escoamento € altamente
dependente da geometria do canal € o uso de mapas desenvolvidos para tamanhos
normais de canais, resultaria muma aproximacfo errénea do padrio de escoamento.

WAMBSGANSS et al. (1991) apresentaram um dos primeiros trabalhos
referentes aos padrbes de escoamento em canais de pequenos didmetros.
WAMBSGANSS et al. (1991) utilizaram escoamento bifdsico adiabédtico para
identificar os diferentes padrfes de escoamento em canais de sec@o transversal

retangular (19,05 x 3,18 mm). Foi investigado as medidas de perda de carga para
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determinar qualquer influéncia na transicio de um padrio a outro. Essa investigacdo
experimental resultou num mapa de padrdes de escoamento com linhas de transi¢do,
conforme apresentado pela Fig. 1.12. Foi concluido, qualitativamente, que 0s
resultados estavam de acordo com o que fora observado nos experimentos mas,

quantitativamente, nfio foi verificado uma correlagfio satisfatoria para todos 0s

regimes.
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Figura 1.12 — Mapa de transi¢do dos padrdes de escoamento para escoamento bifdsico

adiabético horizontal - Wambsganss et al.(1991).

WILMARTH e ISHII (1994) realizaram investigacdes sobre padroes de
escoamento em pequenos canais, em condicdes adiabaticas. As observacgdes feitas
para escoamento vertical resuliaram na identificacio de quatro padr@es distintos. Os
regimes observados eram: a bolhas, pistonado, semi-anular turbulento e anular. Para
escoamento horizontal eram identificados cinco padrdes: estratificado, pistonado-
intermitente, pistonado, a bolhas disperso e anular ondulado. Seguindo essas
observagdes, WILMARTH e ISHII (1994) desenvolveram equagdes que
caracterizavam as traosicbes de um padrio ao outro. Para escoamento vertical, a

transicéio a partir do padrfo a bolhas era dada pela equacfo:

0,75
7, =307, ~1,15(gA’Z"} . (1.43)

27
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A transiciio do padrfio pistonado para semi-anular turbulento ocorria segundo

a equagéo:

% = 40,6{1 1T +0,22J, (1.44)

JD

onde Iz é o comprimento da regific de entrada (m). O critério de transicio de bolhas

para pistonado era dado pela equacéo:

0,25
ji m(?”” —IJJ; ~°’76{°'Afg } , (1.45)
Co Co \ P

onde

C, =135-035 2L . (1.46)
p.

Contudo, WILMARTH e ISHII (1994) conclufram que esta teoria ndo
apresentava grande precisio, pois nfo considerava ¢ aumento do coeficiente de atrito
causado pelas caracteristicas geométricas do canal.

MISHIMA e HIBIKI (1996) mmvestigaram os padrdes de escoamento em
canais capilares. Foi constatado que o tamanho das bolhas era altamente afetado por
forcas capilares, sendo que o modelo “drift flux” era o que melhor determinava os
padr&es de escoamento nesse tipo de aplicacdo. ‘

Mais recentemente, TRIPLETT et al. (1999a) investigaram o escoamento
adiabatico em microcanais com sec¢do tranversal circular {(na faixa de 1,1 ¢ 1,45 mm)
e triangular (na faixa de 1,09 e 1,49 mm), sob orientacio horizontal. Foi analisado o
escoamento, desde regime laminar até turbulento, variando-se as velocidades do
iquido e do gés. Pode-se constatar cinco diferentes padrSes de escoamento em todos
os testes realizados (bolhas, pistonado, semi-anular, pistonado-anular e anular).
Apesar de constatarem os padr@es observados por outros pesquisadores, tais

resultados eram diferentes daqueles observados por WILMARTH e ISHII (1994). Os
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resultados obtidos nfo se correlacionavam com modelos de transicdo de padrbes
disponiveis. XU et al. (1999) também investigaram, experimentalmente, o
escoamento adiabatico em microcanais, com o objetivo de identificar os diversos
padrdes de escoamento. Foi possivel verificar que para canais de dimensdes 1,0 € 0,6
mm, os padries de escoamento eram os mesmos daqueles verificados em canais de
maiores dimensdes (bolhas, pistonado, semi-anular e anular). Para canais com outras
dimensdes, os resultados sugeriram que ¢ mapa para identificacdo dos padrfes de
escoamento fossemn modificados, uma vez que nfo se correlacionaram com os mapas
disponiveis. Adicionalmente, os resultados obtidos nfo se correlacionaram com
teoria desenvolvida por WILMARTH e ISHII (1994).

COLEMAN e GARIMELLA (1999) investigaram o escoamento bifdsico
adiabatico em canais de pequenos didmetros, utilizando didmetros hidraulicos entre
1,3 e 5,5 mm. Foi possivel observar que em escoamento bifisico em didmetros
menores que 10 mm, os efeitos geométricos e da tensfic superficial sfo muito
importantes na determinagfio dos padrdes de escoamento e transigdes. Foi, entfo,
proposto um mapa de padrdes de escoamento, para os resultados experimentais
obtidos com escoamento bifasico adiabatico, apresentado pela Fig. 1.13. Contudo, o
mapa de padrfes de escoamento apresentado por COLEMAN e GARIMELLA

(1999) nio mostrou correlagdo com o mapa apresentado por WILMARTH e ISHII
(1994).
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Figura 1.13 — Mapa de transic@o dos padrdes de escoamento para escoamento adiabético

horizontal (Coleman e Garimella, 1999).
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Os trabalhos apresentados relativos aos padrdes de escoamento em canais de
pequenos difmetros mostrou informagdes importantes, mas pouco conclusivas. A
aplicacdo incorreta das informacées apresentadas pode resultar numa identificagio
incorreta do padrdo de escoamento no interior de canais de pequenos didmetros.
Porém, ndo ¢ possivel realizar uma comparacic com os diferentes modelos
apresentados, pois estes foram desenvolvidos para diferentes condigbes de
escoamento. A determinaco das transi¢Bes dos padrdes de escoamento para canais
de pequenos didmetros € necessiria devido a importincia de sua utilizacdo em
sistemas de refrigeracio em miniatura, bem como no controle térmico de
componentes eletrdnicos. Mesmo com poucos frabathos realizados na determinacao
dos padrGes de escoamento, em canais de pequenos didmetros, as informacGes
apresentadas sfo importantes para o melhor entendimento desse fendmeno para tal
aplicagdo. Contudo, mais informag¢bes s80 necessdrias para um completo
entendimento da transicdio nos padrfes de escoamento em canais de pequenos

didmetros, independente do uso para evaporagio ou condensacio.

1.2.4. Fronteira Porosa

G uso de uma fronteira porosa durante o processc de condensacfo em canais
de pequenos didmetros nfo tem sido amplamente investigada. Muitas investigagées,
contudo, foram realizadas considerando a transferéncia de calor ¢ massa em meios
POrosos, as quais tem interesse em muitas aplicaghes da engenharia tais como em
sistemas geotérmicos, armazenamento de energia, etc. Em muitos sistemas, os
fluidos intersticiais estdo sujeitos & evaporagdo, condensacfo e transporte devido &
pressdo, temperatura ou gradientes de concentracdio. Meios porosos apresentam
caracteristicas tais como porosidade e permeabilidade, as quais estfo relacionadas
com o tamanho dos poros, ¢ que afeta diretamente as pressGes capilares (UDELL,
1983, 1985).

Muitas investigacbes foram realizadas no passado, tanto experimentais
quanto analiticas. InvestigacSes experimentais foram realizadas para evaporagio e
condensaggo ocorrendo no meio poroso, onde a distribuicdo de temperatura, perfil de

saturacdo do liquido e velocidades das fases liquido e vapor puderam ser obtidas
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(AFGAN et al, 1985, EASTERDAY ¢ WANG, 1995, OCHOA-TAPIA e
WHITAKER, 1995a, 1995b, 1997).

A maioria dos estudos analiticos a respeito do escoamento e transferéncia de
calor em meios porosos, tém sido baseados na Lei de Darcy. InvestigagGes analiticas
do escoamento através de meios porosos tem sido realizados com o objetivo de
methor compreender a comportamento fisico do fendmeno de transferéncia de calor
na interface liquido/vapor (VAFAI e THIYAGARAJA, 1987). MAJUMDAR e TIEN
(1990) concluiram que, na presenga de um meio poroso, O comportamento
termodindmico que governa tal processo € diferente daqueles observados em
aplicacGes normais. O modelo analitico da condensacio de wm filme num meio
poroso, desenvolvido por MATUMDAR e TIEN (1990), estabelece o perfil da
temperatura de saturagio no meio poroso e outras importantes relagdes entre as fases.
Outros estudos analiticos a respeito do escoamento em meios porosos podem ser
encontrados na literatura (RAMESH e TORRANCE, 1990, WANG e
BECKERMANN, 1993, WANG et al, 1994, SMIRNOV et al., 1997), onde as
equacdes de governo para a transferéncia de calor e massa sdo apresentadas.

Como a presenga de um meio poroso contribui para a melboria da
transferéncia de calor ¢ massa, o uso de uma fromteira porosa no escoamento em
canais de pequenos difmetros torna-se importante. Nesse caso, uma fronteira porosa
seria responsavel pela separacéo da mistura liquido/vapor que esta sendo condensada
e pela drenagem do condensado, retornando o liquide ao sisterma. Tal investigacio
contribuiria para a melhoria da capacidade de transferéncia de calor durante a
condensacfo. Os efeitos da presenca de tal fronteira porosa com relacfo & capacidade
de drenagem e melhoria da transferéncia de calor, ird contribuir para um melhor

entendimento dessa particular aplicagio.

1.3. Objetivos

A revisdo da literatura apresentada contribuiu para o desenvolvimento desse
trabalho. O objetivo principal da revis@io da literatura era fornecer os conceitos
basicos do escoamento bifdsico, aplicado ao escoamento em trocadores de calor com

canais de pequenos didmetros. Mesmo que muitos dos trabalhos apresentados
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consideram apenas o fenémeno da evaporacdo em canais pequenos, tais informagdes

sdo Uteis para se construir os conceitos basicos do escoamento bifisico em canais de

pequenos diAmetros. Esses conceitos bésicos foram necessdrios para o

desenvolvimento desse estudo, sendo que os principais objetivos sdo 0s seguintes:

1)

2)

3)

4

5)

Testes de condensadores com canais de pequenos difimetros, numa faixa de 0,5 a
1,5 mm, para canais convencionais ¢ de 1,5 mm para canais com a presenca de
uma fronteira porosa;

Identificacdo dos pardmetros que influenciam o escoamento ¢ a transferéncia de
calor em tais condensadores;

Obtencdo de correlacdes para o Nimero de Nusselt para escoamento em capais
de pequenos didmetros com e sem uma fronteira porosa, durante o processe de
condensagfio. Obtencdio de uma correlagdo para o multiplicador bifésico, de
forma a calcular, com certo grau de precisdo, a perda de carga ao longo de
condensadores com canais de pequenos didmetros;

Utilizagdio de visualizagdo do escoamento para andlise dos padrSes de
escoamento, na orientago horizontal;

Desenvolver um modelo analitico, o qual serd capaz de descrever e calcular a
distribuicdo da espessura do filme de liquido durante o processo de condensagfio
capilar, com a presenga de uma fronteira porosa. Os resultados da distribuicic da
espessura do filme de liquido serfio utilizados para calcular o formato do
meniscus durante o processo. Esse modelo numérico é a primeira aproximagio
dada para essa aplicagiio e serd Util para futuras investigacbes e projetos de

trocadores de calor com micro-geometrias.
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Capitulo 2 — Programa Experimental

2.1. Intfroducéo

Uma investigacdio experimental foi realizada para melhor compreender quais
os parimetros, ou combinag¢des de pardmetros, influenciam a condensagdo em canais
de pequenos didmetros. Trocadores de calor com canais de pequencs didmetros tem
sido utilizados em sistemas de ar-condicionado automotivos e residenciais, mas pode
ser utilizado em muitas outras aplicagdes. Por isso, trocadores de calor com canais de
pequenos didmetros apresentam um grande interesse em serem investigados. Com
dimensGes caracteristicas pequenas, ¢ possivel obter elevadas taxas de transferéncia
de calor para diferentes fluidos de trabatho, aliado a um alto grau de compactagéo.

A configuracdo desse tipo de trocador de calor pode variar, dependendo da
sua aplicacdic. O canal pode apresentar diversas formas, com ou sem a presenga de

microaletas. A Fig. 2.1 apresenta algumas configuracdes de canais sem as

microaletas.

Canais pequenos de forma retangular Canais pequenos de forma circular

Figura 2.1 — SecZo transversal de duas diferentes formas para canais de pequenos didmetros.

O processo de extrusdo ¢ normalmente utilizado para a obtenco dos canais,

para diversos materiais. Para o estudo em questdo, canais com seg3o transversal
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retangular foram escolhidos ¢ usinados pelo processo de fresamento, utilizando
aluminio. As Figs. 2.2a e 2.2b apresentam fotografias dos condensadores com canais

de pequenos diimetros utilizados nos testes, sem e com a presenca da fronteria

porosa.

Figura 2.2b — Condensador com fronteira porosa.

O projeto dos condensadores com e sem fronteira porosa sio apresentados no
Apéndice A. As Figs. 2.2a e 2.2b mostra que, nas regifes de entrada e saida do
fluido, existiam duas cdmaras, as quais tinham por objetivo homogeneizar o
escoamento de entrada e saida.

Os condensadores com canais de pequenos difmetros foram testados
utilizando dois métodos de bombeamento: o primeiro era composto por um

evaporador capilar e ¢ segundo por uma bomba magnética. O evaporador capilar era
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utilizado para testes com baixas vazdes e perdas de carga, enquanto a bomba era
utilizada para testes com vazfes e perdas de carga mais elevadas. O projeto dos
condensadores utilizados nos testes considerava que, & medida que a dimensdo dos
canais era reduzida, um maior mimero de canais em paralelo era utilizado. Essa
concepedio foi adotada como uma forma de evitar perdas de carga muito elevadas,
devido as limitagGes apresentadas pelo evaporador capilar. Tal sistema apresentava
limita¢des peculiares quanto & capacidade de bombeamento, pois todo o escoamento
era conduzido por forcas capilares. Porém, o evaporador capilar apresentava diversas
outras facilidades como, por exemplo, controle da vazéo através do calor introduzido
no evaporador. Existia, também, o fato do fluido operar sem nenhum contato com
qualquer tipo de contaminante (por exemplo, 6leo), o qual contribuia para a
avaliac@io do fendmeno, utilizando uma substincia pura.

Para os testes em que malores vazbes eram necessarias, uma bomba
magnética com controle de vazfo era utilizada. Esta bomba permitia o controle da
vazio de liquido até um maximo de 3 I/min para uma perda de carga maxima de 275
kPa. Os detalhes do projetos de ambas bancadas experimentais para testes dos

condensadores com canais de pequenos didmetros sZo apresentados a seguir.

2.2. Projeto do Evaporador Capilar

O uso de um evaporador capilar apresenta diversas vantagens para tal
procedimento experimental, conforme mencionado acima. O evaporador capilar foi
utilizado num sistema chamado Circuito por Bombeamento Capilar (CEC).

O CBC, o qual € um sistema de gerenciarnento térmico bifésico, foi
primeiramente concebido por STENGER (1966) na NASA Lewis Research Center.
O CBC utiliza forcas capilares para bombear o fluido de trabalho, da secfio de
aquisicdo de calor do sistema até a secio de dissipacdo. Esse sistema € capaz de
transportar o calor rejeitado de uma forma muito eficiente, com um diferencial de
temperatura muito reduzido e sem a necessidade de componentes de poténcia
externos (FAGHRI, 1995). Calor € adquirido na secfo de evaporacdo, através de um
evaporador capilar, o qual é entfo transportado até a seco de condensagfo, onde €

dissipado. Esse sistema opera passivamente por meio de forgas de tensdo superficial
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geradas na estrutura porosa (chamada “wick™) presente no evaporador (KU, 1993,
1994, 1997).

As maiores vantagens de um CBC sdo que o mesmo nfo apresenta partes
méveis, nem problemas de cavitagdo muito comum em bombas, e altas capacidades
de transporte de calor. Contudo, CBC’s exigem que o fluido seja sub-resfriado antes
que o mesmo atinja a se¢do de evaporagio, bem como limitacdes quanto a perda de
carga méxima suportada pelo evaporador capilar.

Basicamente, um CBC contém as seguintes partes: regifo de evaporagio
composta por um evaporador capilar, linhas de vapor e liquido, condensador, sub-
resfriador e reservatério ou acumulador bifisico. A temperatura do reservatério era
controlada, como forma de ajustar a temperatura de saturagZo a qual todo o sistema
estava operando. A temperatura do reservatorio era elevada até a temperatura de
saturacdo desejada, para que o evaporador capilar fosse inundado com liquido antes
que ¢ mesmo iniciasse de sua operagio.

Praticamente existem dois diferentes tipos de configuracdes do evaporador
capilar no CBC. O mais comum ¢é a ligacio direta da linha de liquido (retorno) ao
evaporador. Nesse caso, o resultado de uma incompleta condensacfio do fluido ou
insuficiente sub-resfriamento resultara no transporte de vapor diretamente a regido de
liquido do evaporador. Como consequéncia, o evaporador pode interromper sua
operacdo causando uma falha geral do sistema, devido ao fato que o retorno do
liquido ndo seréd de forma eficiente, sendo bloqueado pelo vapor. Uma configuracio
mais eficiente, que tem por objetive evitar que vapor se acumule na regifo de
liquido, € a concepg@io do evaporador capilar chamado de “bomba iniciadora”
(starter-pump). Essa configuracdo € caracterizada pela presenca de uma baioneta
vinda do reservatdrio, diretamente na regifio de Hquido do evaporador. O uso dessa
configuragdc evita a degradacio do evaporador, o que resultaria npum
interrompimento de seu funcionamento. A Fig. 2.3 apresenta o tipo de evaporador
utilizado nesse estudo, na configurago de bomba de iniciamento. Nesse trabalho, foi
escolhida a forma de um evaporador capilar plano, por facilidade de usinagem e

montagem. O projeto desse evaporador encontra-se no Apéndice A.
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Figura 2.3 — Configuracio evaporador capilar utilizado no CBC (bomba iniciadora).

A forma como um CBC opera, segundo ¢ diagrama P-T, estd representado
pela Fig. 2.4. O CBC inicia sua operagfio quando o calor € introduzido através do
evaporador capilar. O ponto (1) na Fig. 2.4 representa o estado do vapor no meniscus
de evaporagdo, situado na estrutura porosa. O vapor ¢ entfio deslocado para os canais
de remogéo de vapor do evaporador capilar, com um certo superaquecimento (pontos
1-2). Entdo, o vapor escoa adiabaticamente na linha de vapor (pontos 2-3) em direcéo
a secdio de evaporagio, sendo condensado (pontos 3-4). O vapor condensado escoa
em direcio ao subresfriador onde gualquer bolha decorrente de uma condensacio
incompleta ¢ entfio condensada e o liquido € subresfriado (pontos 4-5). O liguido
subresfriado escoa adiabaticamente pela linha de liquido (pontos 5-6), retornando ao
evaporador capilar {(pontos 6-7) para completar o ciclo, sendo absorvido novamente
pela estrutura porosa (pontos 7-8). O reservatério, come um acumulador bifésico, €
utilizado para controlar a pressio de todo o sistema (FAGHRI, 1995).

A Fig. 2.5 apresenta o CBC concebido e utilizado nos testes dos
condensadores, bem como a distribui¢io dos instrumentos ao longo do circuito. Esse
circuito era composto por tubos em aco inox com didmetro interno de 6,35 mm para

ambas as linhas de liquido e vapor. A linha de vapor apresentava um comprimento de

1.0 m e a de liquido 1,8 m.
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Figura 2.4 — Configuracio fisica P — T de um ciclo para uma CBC (FAGHRI, 1995).
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Figura 2.5 — CBC concebido para testes dos condensadores.

Um condensador auxiliar era utilizado para um melhor controle do volume de
vapor que entrava no condensador de canais pequenos, quando do inicio da operacéio

do evaporador capilar. Tanto o condensador auxiliar, quanto o sub-resfriador eram
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trocadores de calor tipo tubo-em-tubo, os quais utilizavam etilenoglicol como fluido
de resfriamento. Os tubos externos utilizados nesses trocadores eram de cobre, com
didmetro internoc de 12,7 mm. O condensador auxiliar ¢ o sub-resfriador
apresentavam um comprimento total de 400 e 560 mm, respectivamente. Na segfo de
testes de condensadores de pequenos canais, o calor era removido através de uma
placa fria localizada na base do condensador, tendo circulacZo interna com a mesma

solugdo de etilenoglicol.

A Fig. 2.6 apresenta uma fotografia do CBC concebido para os testes

experimentais.

Figura 2.6 — Fotogratia do CBC utilizado nos testes experimentais.

Um rotametro era utilizado para medir a vazdo de etilinoglicol na secfio de
condensacfo. Os termopares 01 e 02 eram utilizados para medir as temperaturas de
entrada e saida do etilenoglicol, respectivamente.

Para que fosse possivel a utilizagfo de um CBC nos testes experimentais,
certos aspéctos deveriam ser considerados. Tais aspéctos estavam relacionados com

as limitacOes ao escoamento, caracteristico de CBC’s, os quais serfio detalhados na

proxima segio.
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2.2.1. Limites Capilares para o CBC

Um CBC ¢ limitado pela quantidade méxima de calor que pode ser
transportado. Tais limitagSes sfo relativas 4 maxima perda de carga suportada pela
bomba capilar, as quais devem ser avaliados cuidadosamente. Estudos realizados por
CHI (1976), PETERSON (1994) e FAGHRI (1995) propuseram os limites miximos
ao transporte capilar desses sistemas. O limite capilar € a limitag8o mais importante
do sistema, a qual indica a capacidade méaxima de calor que pode ser transportade

pelo CBC, o qual é representado pela relacfo:

(AP, ) >AP +AP, +AP, +AP,, 2.1

onde AP,,, ¢ a perda de carga capilar, 4P, e AP, sdo as perdas de carga nas linhas de
vapor e de liquido, respectivamente, e AP, ¢é a perda de carga na estrutura porosa. A

perda de carga hidrostatica, AP,, é representada por
APgmp.’g h’ (2'2)

onde / ¢ a diferenca entre a altura do evaporador e do condensador.

2.2.1.1. Maxima Presséo Capilar

A méxima pressdo capilar possivel num CBC ¢ uma combinacio de fatores,
tais como: tensdo superficial do fluido, porosidade do material poroso (wick) e o
dngulo entre o s6lido e a regifio de vapor, chamado de dngulo aparente de contato.
Quando um meniscus’ é formado na interface liquido-vapor, a mAxima pressdo
capilar pode ser determinada pela equagio:

P —P, = G(}»+~}MJ, (2.3)

B

* O fendmeno de formagiio do meniscus € muito comum em aplicagdes onde forgas capilares atuam. O
meniscus € definido como o formato da mterface liquido-vapor, onde ocorre a mudanga de fase.
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onde os indices [ e II representam as fases e r; e r; sdo os raios especificos de
curvatura. A Eq. (2.3) ¢é referente 4 equagdo de Young-Laplace, e estabelece o
diferencial de pressio capilar que ocorre no meniscus que separa as regides de
liquido ¢ vapor, como uma fun¢io dos dois principais ralos de curvatura

(CAREY,1992).

Essa equagdo, para 0 caso em que 7; = r; (ou seja, para um cilindro), pode ser

simplicada sendo:

P -P =P =20'cos9_

v (=3

(2.4)

F pore

A maxima pressdo capilar (P.) obtida pela Eq. (2.4) deve ser maior que o
somat6rio de todas as restrices ao escoamento que ocorrem no CBC. Tais restrigdes
sdo: perda de carga na camada porosa, perda de carga nas linhas de liquido e vapor ¢
perda de carga ac longo do condensador. O raic médic dos poros € fator
determinante na obtencdo de elevadas pressGes capilares. Para o trabalho em questdo,
a estrutura porosa apresentava um raio médio de 15 pm e porosidade de 65 % ¢ era

feito de polietileno UHMW .

2.2.1.2. Limitacdo da Camada Porosa e Ebulitiva

A lumitagio da camada porosa estd relacionada ac menor diferencial de
pressdo necessaria entre as superficies de evaporagio e absorcdo do material poroso.
Essa perda de carga € necessaria para o deslocamento do liquido da linha de vapor e
o preenchimento da linha de liquido e da cavidade de compensacdo (regido de
liquido) do evaporador. Esse diferencial de pressio pode ser atingido com um
pequeno diferencial de temperatura, AT, na camada porosa de acordo com a equacic

obtida a partir da Fig. 2.4 (FAGHRL, 1995).

dP -
—l. (AT, )~ AP, —AP, ~ AP, 2.5)
T

" Abreviagio da sigla em inglés Ultra High Microporous Wick.
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A temperatura média T ¢ tida como a média entre os pontos 1 e 7, da Fig. 2.4. Deve
ser notado que AP, - AP, é o diferencial de pressfio entre as superficies de
evaporacdo e absorcio da camada porosa. O formato da linha de temperatura-pressdo

de saturacio, a uma dada temperatura, pode ser calculada a partir da relacdio de
Clausius-Clapeyron, sendo:

| _ i
arlz Tv,

(2.6)

O diferencial de pressdo representado por AP;; ¢ uma fungfo de dP/dT para

um fluido de trabalho em particular, 2 uma dada temperatura média 7, a qual
tambem ¢ dependente da geometria e caracteristicas térmicas da camada porosa.

A estrutura porosa presente no evaporador e, para o estudo em questio,
presente no condensador, apresenta restri¢Ses ao escoamento do liquido que afetam
diretamente a operacio do CBC. A permeabilidade da estrutura porosa pode ser
determinada por expressdes obtidas no passado. A permeabilidade € uma propriedade
da estrutura porosa, a qual descreve a sua habilidade em desiocar o liquido
submetido a um diferencial de pressdo (PETERSON, 1995).

A perda de carga causada pela estrutura porosa pode, entdo, ser determinada

por:

D
Y i Kpd, ©

2.7

Uma outra limitagio, chamada limite de ebulicdo na linha de liquido, € o
resultado do sub-resfriamento do liquido apés & condensaco, como forma de evitar
que a ebulicdo ocorra pa linha de lquido. A quantidade necessiria de sub-
resfriamento estd relacionada com a perda de carga, e deve obedecer a seguinte

relacdo de inigualdade:

dP
AT, 25 (8B, +ap,). (2.8)

T
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2.2.1.3. Perda de Carga nas Linhas de Liquido e Vapor

As linhas de liquido e vapor sfo responséveis pelas maiores perdas de carga
verificadas em sistemas CBC. A perda de carga na linha de vapor, contudo,
representa a maior preocupaciio devido as elevadas velocidades atingidas,
provocando maior perda de carga, devido & aceleragfio e atrito com as paredes dos
canais.

A perda de carga nas linhas de liquido e vapor podem ser derivadas da
equaciio de Navier-Stokes, para as apropriadas condicbes de contorno. Um dos
modelos unidimensionais mais aceitos para andlise da perda de carga ¢ apresentado
por CHISHOLM (1971) e CHI (1976). As derivacdes das equagbes de perda de carga
sdo apresentadas por CHI (1976), PETERSON (1994) e FAGHRI (1995). Na sua
forma final, a perda de carga nas linhas de liquido e vapor podem ser determinadas
através da expressio:

PViL

AP:f(ReD,‘) 2D

, (2.9)

onde L € o comprimento da linha de liquido e de vapor, sendo que cada fase deve ser
avaliada separadamente. O coeficiente de atrito presente nessa expressfio pode ser
determinado a partir das condicBes de escoamento, verificadas como sendo (CHI,
1976):

f(Re, )=64Re,, para Reps < 2300, (2.10)
FRep )=0316Re, **  para 2300<Re, <2000, 2.11)
fRe,, )=0184Re, ®*  para Rep>20000. (2.12)

A fig. 2.7 apresenta os limites capilares para 0 CBC concebido.
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Figura 2.7 — Limites capilares para o CBC — fluido de trabalho: metanol.

2.3. Aparato Experimental Utilizando uma Bomba Magnética

Como dito anteriormente, uma bomba magnética era utilizada no lugar do
evaporador capilar com o objetivo de atingir elevadas vazdes de liquido, as quais ndo
eram possiveis de serem atingidas com o CBC. O objetivo era verificar o
desempenho dos condensadores submetidos & elevadas vazdes, as quais resultavam
em diferentes capacidades de tranferéncia de calor e em altas perdas de carga ao
longe da secdio de testes. Testes utilizando elevadas vazdes também resultavam em
diferentes padrSes de escoamento no interior dos canais. A Fig. 2.8 apresenta o
aparato experimental que utilizava a bomba magnética.

A bomba magnética utilizada era equipada com um motor em corrente
continua e um controle para variacio da sua velocidade. Um medidor de vazdo foi
adicionado 4 bancada para medir a vazdo de liquido, a qual podia ser observada

através de um visor de cristal liquido, sendo que o mesmo sinal podia ser ido pelo

sistema de aquisi¢do de dados.



52

Reservatério
— . TCas i
—
TC17
TC-13 15 TC-i4
) i ] Subresfiiador )
Circuito r | | Bomba
Auxiliar ‘ - Magnética
TC-19} Transdutor de Pressdo ’
s T Diferencial
Transdutor de Pressdo T Evaporador  _ _ _ __ Escoamento
Absoluto l"'ﬁ | T |
! I 1
Medidor | } ‘ i | L_* \

de VazX ! P y 0
e oLm!,«-‘ | 1 I 002 TC-20 U !
16 TC-03 0 L ote07  TCWe  TC1l iy !
Ters L T Tees, | Joe e ‘ T‘l:m 4 |

oo | TC _{,11 TC08 TC-0 To-iz | ‘ ! Linha de Liquido
ILinha de Vana TC21 .
! L""'—“""ﬂ Condensader Auxiliar f"""_"‘—“' [

Seciio de Testes

Figura 2.8 — Aparato experimental utilizando uma bomba magnética.

Para que o fluido pudesse ser evaporado, um evaporador foi projetado e
adicionado & bancada, ¢ qual utilizava um aquecedor de silicone anexado a sua

superficie superior.

2.4. Sistema de Aquisicdo de Dados

Todos os instrumentos listados na Tabela 2.1 foram conectados num sistema
de aquisicio de dados, fabricado pela National Instruments. Esse sistema era
composto por uma placa de aquisi¢io de dados tipo AT-MIO-16XE-50, um chassis
SCXI-1000, um médulo SCXI-1100 e um bloco de terminais com 32 canais, tipo
SCXI-1303. Tal sistema foi instalado num computador Pentium-MMX 166 Mz,
com 64 Mb de memodria RAM. Os sinais dos instrumentos eram obtidos a um ganho
de 100, a uma leitura por segundo e filtrados a uma frequéncia de 0,5 Hz, conforme
instru¢des do préprio fabricante do sistema de aquisi¢fo.

Para monttorar, controlar e fazer a aquisi¢do dos dados, um programa na

linguagem “G” foi desenvolvido e executado no software LabVIEW versdo 5.1,
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também fornecido pela National Instruments. Todas as leituras eram gravadas em
arquivos tipo texto e, posteriormente, analisados no programa Excel.

Vinte e um termopares tipo T (cobre-constantan) foram utilizados,
juntamente com dois transdutores de pressio (um absoluto e um diferencial). Os
termopares niimero 20 e 21 foram colocados em cada lado do condensador, para que
a temperatura da parede pudesse ler obtida. Uma descrigio da instrumentacfo

utilizada e seus respectivos desvios de leitura € apresentada na Tabela 2.1.

Tabela 2.1 — Instrumentos utilizados e respectivas variagdes de leitura.'

Instrumento Tipo/Modelo Fabricante Variacdo | Faixa de Leitura
Termopar tipo-T Omega +0,3°C -100 4300 °C
Rotdmetro C7646 Omega +20% 0 4 100 mL/min

Transdutor de THE/0713 - 04TJA Sensotec +0,5% 0a344,5kPa
Pressdo Absoluto
Transdutor de AS5/882 —22A5-D Sensotec +0,25 % 0417225kPa
Pressio Diferencial
Multimetro Digital 34401A Hewlett Packard | +0.,0045 % 02100V
Medidor de Vazio 112 McMillian +1% 025 /min

Os transdutores de pressdio utilizados, fabricados pela Sensotec Inc., ainda
possuiam as seguintes caracteristicas. Para o transdutor de pressfio absoluto, o sinal
de saida era de 2 mV/V, a uma méxima excitagdo de 10 V. O fator de calibracio era
de 3,0057 mV/V, com um resistor shunt de 59 Q e fator de calibracfo shunt de
1.4696 mV/V. Para o transdutor de pressdo diferencial, o sinal de saida era de
2mV/V para uma excitagiio méxima de 10 V. O fator de calibraciio utilizado foi de
2.006% mV/V, um resistor shunt de 59 Q e um fator de calibracio shunt de 1.4714
mV/V,

U As variagdes de leitura foram fornecidas pelos respectivos fabricantes, através de relatdrios de
calibracéo.
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2.5. Procedimento Experimenital

O procedimento experimental era seguido durante os testes, para ambos
condensadores com ¢ sem a fronteira porosa. Foram realizados testes com quatro
condensadores sem e um com a fronteira porosa, num comprimento total de
condensacfo de 150 mm. A Tabela 2.2 apresenta as dimensGes caracteristicas dos
condensadores com ¢ sem a fronteira porosa. O condensador com a fronteira porosa
tinha as mesmas dimensdes que o condensador n° 1, com uma fronteira porosa de
polietilenc UHMW de espessura 1,5 mm, com um raic médio dos poros de 15 pm.
Os testes eram realizados baseados no mesmo procedimento para todos os
condensadores, utilizando-se tanto para o evaporador capilar quanto a bomba

magnética.

Tabela 2.2 — Dimensdes dos condensadores com e sem fronteira porosa.
¢ -~ com fronteira porosa; s — sem fronteria porosa

Condensador | Dimensdo dos | Razio largurapela | Nimero de Area Total de
Canais (mm) altura do canal Canais Trans. Calor(m’)
1=® 1.50 1.0 8 0.00180
2 1.00 1.0 16 0.00150
3° 0.75 1.0 12 0.00135
4° 0.50 1.0 14 0.06105

Depois da montagem de cada condensador no circuito, alguns procedimentos
tinham de ser tomados para garantir confiabilidade nos resultados. Primeiramente, o
sistema como um todo deveria ser capaz de manter um vicuo de 1,33 x 107 kPa (107
mTorr) por 24 horas. Isso era realizado para garantir a auséncia de gases nfo
condensédveis (GNC) no sistema, os quais depreciavam a capacidade de operacio do
CBC. A presenca ou nfo de GNCs era verificada através da comparacgo da pressdo
absoluta (obtida por leitura direta do transdutor) em relacdio & pressdo do vapor,
relativa a temperatura do fluide de trabalho no reservatério. Caso existisse
discrepéncia entre os resultados, o fluido de trabalho era removide do sistema e uma

nova carga era realizada, seguindo todos os procedimentos relativos ao véacuo

necessario.
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Depois de ter realizado a carga no sistema e verificado que a pressdo absoluta
estava correta, a temperatura do reservatorio era elevada. Para esse procedimento, era
necessario um aquecedor elétrico localizado diretamente na parede do reservatério,
controlade por um termostato. Apds ter sido atingida a temperatura de operagéo
desejada, o sistema estava pronto para entrar em operacgo.

Para os testes em que ¢ evaporador capilar era utilizado, calor era introduzido
no sistema através do mesmo, numa faixa de 20 a 120 W. Para essa faixa de calor
introduzido, o escoamenio obtido tanto na fase vapor quanto na liquida era
puramente laminar. A introdugdo de calor era realizada através da presenga de um
aquecedor elétrico de silicone, localizado diretamente na parede do evaporador, na
regido de vapor. Tal aquecedor apresentava uma resisténcia de 6,7 €2, com dimensdo
de 32 x 62 mm. O calor introduzido era controlado por meio de um variador de
tensfio, conectado diretamente a um multimetro digital, para maior precisfic no
controle. Os testes eram realizados até que o regime permanente fosse atingido para
uma dada poténeia aplicada no evaporador capilar. O condensador auxiliar foi
projetado para ser utilizado caso wma maior capacidade de condensacfc fosse
necessaria, quando da partida do evaporador capilar. Comtudo, o condensador
auxiliar nunca foi utilizado nos testes.

Para os testes em que a bomba magnética era utilizada, calor era introduzido
no evaporador através de um aquecedor de silicone anexado a sua superficie
superior. Esse aquecedor tinha uma resisténcia de 12,5 © com dimensdes de 38 x 89
mm. O calor introduzido era controlado por wm variador de tensio conectado a um
multimetro digital. A bomba era iniciada 4 uma vazfo baixa do fluide de trabalho.
Quando o regime permanente era atingido, para uma dada vaz3o e calor introduzido,
a vazio de fluido era entfio acrescida para um patamar mais elevado. Esse
procedimento era repetido até que o escoamento bifasico no interior dos canais ndo
era mais verificado. Entdo, um nivel mais elevado de calor introduzido era aplicado
ao evaporador e os testes eram re-iniciados novamente, para uma vazdo baixa do
fluido de trabaiho.

O objetivo dos testes era obter leituras de temperaturas ¢ pressdes (absoluta e
diferencial) ao longo do circuito. As leituras de temperaturas eram utilizadas para a

obtencdio do coeficiente de transferéncia de calor, posteriormente convertidos no
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Ntmero de Nusselt. As leituras de pressfio diferencial eram utilizadas para a
verificagdo da perda de carga durante o escoamento. VisualizacSes do escoamento
também eram realizadas para verificar os diferentes padrdes de escoamento que

existiam no escoamento bifasico com transferéncia de calor no interior dos canais.

2.6. Analise dos Dados Obtidos

Os resultados referentes ao Nimero de Nusselt e perda de carga eram obtidos

através das leituras dos 21 termopares e dois transdutores de pressio instalados no

sistema.

Como o calor introduzido no sistema, através do evaporador capilar, era uma

varidvel conhecida, a vazio do metanol poderia ser obtida através da equagdo:
m== (2.13)

onde a temperatura de saturagdo era utilizada para obter o calor latente de

vaporizac8o. Para o caso em que a bomba magnética era utilizada, a vazdo era obtida

diretamente através da leitura do medidor de vazio.
As leituras de temperaturas, obtidas por meic dos termopares na segfo de
condensacdo, eram utilizadas para a determinagfio do coeficiente de transferéncia de

calor. Dessa forma, o calor rejeitado pelo condensador poderia ser obtido através da
equacio:

Qg =r,c, f(z'; ~T,)}, (2.14)
onde a vazfo do fluido de resfriamento (#,) era medida pelo rotémetro. O

coeficiente médio de transferéncia de calor, ento, era obtido através a Lei de

Resfriamento de Newton, como sendo:
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h= Or , (2.15)
A\T,, T,

onde A € a drea de transferéncia de calor de um tnico canal. Finalmente, o Nimero

de Nusselt era calculado, utilizando a seguinte equagio:

Nu=—>=. (2.16)

Para cada faixa de calor introduzido no sistema, o Ntumero de Nusselt era
avaliado, tendo como objetivo a obten¢iio do comportamento desse fator em relagdo
ao calor rejeitado. Esse método era utilizade para obter o Ntunero de Nusselt para os
dois tipos de condensadores testados (com e sem a fronteira porosa).

A perda de carga nos condensadores era obtida diretamente pela leitura do
transdutor de presso diferencial, sendo que uma média aritimética dos valores lidos
era realizada em cada teste. Tanto os resulttados referentes ao Nimero de Nusselt e a
perda de carga eram utilizados, entfio, para a obtengfio de correlagdes para céiculos
desses pardmetros. A determinacio dessas correlagbes seria utilizada em futuros
projetos de trocadores de calor com capais pequenos, bem como para o melhor

entendimento dos fatores que afetam o processo de transferéncia de calor em tais

equipamentos.

2.7. incertezas nos Resultados

As incertezas presentes nos resujtados calculados a partir dos experimentos,
eram determinadas de acordo com MOFFAT (1985). Como se tratava de testes
relativos a transferéncia de calor, MOFFAT (1985) estabelece que essa anilise
deveria ser feita por amostragem simples. Com isso, a incerteza em cada medicdo

nos resultados finais poderia ser calculada através da expresséo:

R
R, =—3&X,. 2.17
) SR @47

H
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Porém, quando diversas varidveis interferiam no resultado, a incerteza era obtida por:

eS| @1

T
Para o caso da vazfo de fluido, a andlise de incertezas para a equagfo:

o _ 0 19
in iy +Tle, —c, ) (2-19)

M=

era obtida através da expressdo:

5m={(6—’”-5QJ +[QmLWJ } , (2.20)
80 aT

a qual resultava em:

2 . 2
1 . O
O = = . 2.21
" (irv,, +T(Cp, ~Cp )ég} +(i1v,, +T2(cpv ¢y )5[} ( .

A avaliagfio da incerteza para a taxa de calor rejeitado pelo condensador, era

calculada pela equacfo:

80p = { [Cf -1, E’”sz +2fln e, T} }”2- (2:22)

A andlise de incertezas para o coeficiente de transferéncia de calor utilizava a

Lei de Resfriamento de Newton, representada pela Eq. (2.15). Nesse caso, as
derivadas parciais eram:
o Or

o, AT, -T.F @23
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oh _ O 2.24
ot, " 4, T =2

sat I

Dessa forma, a equacdc que representava a incerteza nos resultados do

coeficiente de transferéneia de calor era:

Considerando os devios de leitura de todos os instrumentos utilizados e

aplicando-os na analise de incertezas, os resultados experimentais apresentavam

incertezas na faixa de 5 a 10%.

2.8. Procedimentos nos Testes dos Condensadores

Todos os testes eram realizados, seguindo os procedimentos apresentados na
Tabela 2.3. Independentemente da bancada experimental utilizada (evaporador
capilar ou bomba magnética), cada condensador era testado para duas temperaturas
de saturacdio diferentes e diferentes niveis de calor aplicado ao evaporador. Para os
testes com o evaporador capilar, a faixa de vazdo atingida era dependente do calor
aplicado ao evaporador. Para os testes com a bomba magnética, a faixa de vazfo
variava de condensador a condensador, a qual era dependente da presenga de

escoamento bifasico nos canais

Tabela 2.3 — Procedimentos nos testes dos condensadores.

]
Aparato Fluido de | Temperatura | Taxa de Calor | Tempo de Aquisicdo em
Trabalhe | de Operacio Introduzido Regime Permanente
Evaporador Metanol 45¢55°C 202120 W 1000 seg
Capilar

Bomba Magnética | Metanol 45e55°C 1754350 W 1000 seg
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2.9. Tratamento dos Dados Experimentais

O tratamento dos dados experimentais foi feito através de um programa,
utilizando o pacote MathCAD versdo 7.0. Os dados de entrada eram: as temperaturas
lidas ao longo da secfio de condensacfio, pressdo absoluta e diferencial, vazdo do
fluido de trabalho (quando utilizando o evaporador capilar, o calor introduzido era
utilizado), vazdo do fluido de resfriamento e parimetros geométricos dos
condensadores e linhas de transporte de vapor e liquido.

Um modelo de perda de carga bifdsico foi desenvolvido e utilizado no
tratamento dos dados experimentais, baseado no Modelo de Fases Separadas. O
modelo de perda de carga, entfo, calculava o comprimento bifasico no condensador e
um metodo iterativo era usado para realizar os demais calculos. Os resultados finais
eram o Nimero de Nusselt ¢ a perda de carga verificada por canal, com as

respectivas incertezas.
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Capitulo 3 — Resultados Experimentais

3.1. Testes Utilizando o Evaporador Capilar

Como uma forma de ter confiabilidade nos resultados, todos os
condensadores eram testados seguindo o mesmo critéric. Todos os testes eram
iniciados com o sistema a temperatura ambiente. Calor, entfio, era introduzido no
evaporador capilar. O sistema como um todo passava por um periodo transiente, até
que as temperaturas atingissem a estabilidade, caracterizando o regime permanente.

Os resultados mostraram que o tempo para obten¢fio do regime permanente
variava, de acordo com ¢ calor introduzido no evaporador capilar. A aquisi¢do de
todos os pontos de tomada de temperatura ¢ pressdo era feita desde o inicio de cada
teste. Apos atingir o regime permanente, os dados a serem considerados eram

correspondentes a 1000 segundos de leitura.

3.1.1. Resultados para Condensadores Sem a Fronteira Porosa

A Fig. 3.1 apresenta um dos testes realizados, onde as temperaturas mais
importantes para o controle do sistema estfio representadas. A Fig. 3.2 apresenta as
leituras para a pressdo diferencial ac longo do condensador. A Fig. 3.3 apresenta as
leituras de temperaturas do fluido de resfriamento.

A temperatura do reservatdrio era elevada até que a temperatura de saturagfo
desejada pusesse ser atingida, com o objetivo de inundar o evaporador com liquido,
antecedendo o seu iniciamento. Do momento em que calor comega a ser aplicado ao

evaporador capilar, até o tempo de 480 segundos, a temperatura do mesmo se
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elevava. Durante esse tempo, somente calor sensivel era transferido 2o evaporador.
Quando o evaporador atingia a temperatura de operagio, ebulicio nucleada era entdo
iniciada no evaporador. Para t=480 seg, a pressdo absoluta do sistema apresenta um
pico. Isso ocorria devido ao desprendimento da massa de vapor, que se acumulava no
evaporador, a qual resultava no deslocamento de todo o liguido presente nas linhas.
Como o liquido € incompressivel, a pressdo de todo o sistema se elevava até um

valor maximo, retornando para os niveis observados anteriormente.
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Figura 3.1 - Temperaturas observadas em testes ao longe do sistema.

A pressdo de todo o sistema era regulada pelo controle da temperatura do
reservatorio. Como a temperatura do reservatério era controlada por um termostato
liga/desliga, oscilacGes eram esperadas. As temperaturas de todo o sistema, entéo,
apresentavam a dindmica de atingir um equilibrio, devido &s novas condi¢Ges.

Também a partir de t=480 seg, era possivel verificar que a leitura da pressio
diferencial (Fig. 3.2) apresentava grandes oscilacBes, causadas pela passagem do
vapor pelos sensores de medigfo. Essas oscilacBes sdo caracteristicas do CBC,

devido a dinimica de todo o sistema. Mesmo com o sistema ji operando, para esse
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caso, em t=480 seg, as condi¢Bes Otimas para andlise do processo de condensagio

necessitavam mais tempo para serem atingidas.
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Figura 3.2— Pressdo diferencial verificada durante testes.
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Figura 3.3 — Temperaturas do fluido de resfriamento.
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Como observado pela Fig. 3.3, as temperaturas do fluido de resfriamento
atingiam o estado de regime permanente em t=1790 seg (para o caso apresentado).
Apenas ap6s esse tipo de observacio ter sido feito, os resultados decorrentes do
processo de condensagfio poderiam ser analisados, relacionados ao coeficiente de
transferéncia de calor e perda de carga.

Todo o procedimento de observacfo descrito acima era realizado para todos
os testes executados. Um tempo maior ou menor para atingir o estado de regime
permanente era fungfo direta do calor introduzido no evaporador capilar. Apds a
aquisi¢do dos dados necessarios para a anélise, o sistema era entdo desligado e se
aguardava que as temperaturas se estabilizassem ao nivel das condi¢des ambientes.

Apds a verificagfo dessas condigdes, um novo teste poderia ser iniciado.

3.1.1.1. Calcufo do Namero de Nusseit

Os coeficientes de transferéncia de calor por canal calculados, utilizando a
Lei de Resfriamento de Newton, eram comparados para todos os condensadores com
pequenos canais testados. O Numero de Nusselt apresentava um aumento com o
calor introduzido no evaporador capilar e rejeitado pelo condensador, de uma forma
linear.

Quando se comparando os resultados para ambas as temperaturas de
saturacfo utilizadas, pode ser observade que o Numero de Nusselt para Twm45 °C
era maior do que para T=55 °C. Isso pode ser explicado pelo fato de que menores
diferengas de temperaturas eram verificadas para os testes realizados para Te=45 °C,
a qual afetava diretamente a Lei de Resfriamento de Newton. Mesmo com canais
pequenos e escoamento laminar para o lquido, os Numeros de Nusselt obtidos
podem ser considerados elevados. As Figs. 3.4 e 3.5 apresentam os Numeros de
Nusselt por canal, obtidos para ambas temperaturas de saturagio.

E interessante notar que mesmo utilizando 4reas de transferéncia de calor
diferentes, os Numeros de Nusselt obtidos n#o apresentaram uma grande dispersfo.
Isso pode ser explicado pelas diferencas de temperaturas verificadas em cada teste,
para cada condensador. A diferenca de temperatura verificada entre a entrada do

condensador e a temperatura da parede, era maior para maiores areas de transferéncia
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de calor. As Figs. 3.6 e 3.7 apresentam a distribuiciio das temperaturas ao longo do
condensador, onde a posi¢io dos termopares sfo representadas como sendo: posi¢do
1: TC-03, posicio 2: média de TC-07 e TC-08, posicio 3: média de TC-09 e TC-10,
posic@o 4: média de TC-11 e TC-12.
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Figura 3.4 — Ndmero de Nussel para T.~45 °C — canais sem fronteira porosa.
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Figura 3.6 — Temperaturas na se¢io de condensagdo: m,=1.12x 107 kgfs, Te=45 °C
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Figura 3.7 — Temperatura na segio de condensagdo: 7z, =1.12 x 107 kg/s, T =55 °C.
A verificacBo desse comportamento, aliado ac aumento da area de

transferéncia de calor, contribuiu para manter o Numero de Nusselt numa faixa

estreita de valores. Apenas o condensador com canais de 0.5 mm apresentava
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diferencas de temperaturas mais elevadas, resultando em Numeros de Nusselt mais
¢elevados quando comparados com os demais condensadores. Tal caracteristica era
observada em todos os testes, a qual mostrava que o condensador com canais de 0,5
mm podia apresentar capacidades de transferéncia de calor maiores, influenciada
pelos pardmetros geométricos.

Da mesma forma, o fato de que somente escoamento laminar do liguido era
verificado nos canais, enfatizava que elevadas capacidades de transferéncia de calor
podiam ser verificadas nos condensadores com canais de pequenos didmetros. Uma
atencfo especial deveria ser dada para a perda de carga ao longo dos condensadores,

quando maiores capacidades de bombeamento se tornam necessarias.

3.1.1.2. Perda de Carga ao Longo dos Condensadores

Nio s a capacidade de transferéncia de calor em condensadores de pequenos
canais € importante nessa andlise. A perda de carga ac longo da segdo de
condensagiio deveria ser também avaliada. Essa avaliacfio tinha como objetive a
realizac8o de uma andlise global do desempenho desses condensadores.

A perda de carga total verificada em condensadores com pequenos canais era
um fator importante. Como os condensadores apresentavam canais com dimensdes
muito reduzidas, ou em outras palavras, canais capilares, elevadas perdas de carga
eram esperadas. Como o escoamento € extremamente dependente dos pardmetros
geométricos o qual, em alguns casos, uma blocagem no escoamento poderia ocorrer
para velocidades de vapor elevadas. Com a diminui¢io do tamanho dos canais, o
efeito da tensfo de cisalhamento no escoamento tornava-se um fator muito relevante.

As Figs. 3.8 ¢ 3.9 apresentam os resultados obtidos para a perda de carga
média nos testes realizados, em relag@o & vaz3o massica. Ao conirario do que foi
verificade para o Ntimero de Nusselt, a perda de carga apresentava-se com uma certa
dispersdo. Pode ser observado que a perda de carga aumentava com a vazio, o que
era de se esperar. O fato de que a perda de carga para Ty=45 °C ¢ maior do que para
Tsa=55 °C era devido 4 maior viscosidade do liquido para temperaturas mais baixas,

a qual resultava em uma maior resisténcia ao escoamento.
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Figura 3.8 — Perda de carga para Ty, =45 °C — canais sem fronteira porosa.
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Figura 3.9 — Perda de carga para T=3535 °C — canais sem fronteira porosa.

A medida que o tamanho dos canais dimunfa, a perda de carga por canal
apresentava um aumento, devido aos efeitos da geometria dos canais. Porém, grandes

dispersGes nas medidas de perda de carga nfo eram verificadas. De fato, seria
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esperado que a perda de carga aumentasse dramaticamente com a diminuicio do
tamanho do canal. O maior valor da perda de carga verificado para Twu~45 °C era
221.45 kPa para ¢ condensador com canais de 0,75 mm e, para Te=55 °C era 169,65
kPa para o mesmo condensador.

Em alguns casos, a perda de carga por canal para o condensador com canais
de 1,5 mm (& G=4,92 kg/m’ s ¢ Tu=45 °C: AP=202,37 Pa) era maior do que para o
condensador com canais de 0,5 mm (& G=25,28 kg/m2 s e Tard5 °C: AP=154,87
Pa). Esse comportamento era explicado pelo fato de que, para tamanho de canais
menores, ¢ nimero de canais em paralelo aumentava. Com o aumento do nimero de
canais em paralelo, a vazio total era dividida, diminuindo a vazfo por canal o que
diretamente afetava a perda de carga. Consequentemente, a perda de carga por canal
pdo apresentava um aumento muito grande. Pode ser observado pelas Figs. 3.8 € 3.9
que, em alguns casos, a perda de carga para vazdes menores era maior do que para
vazdes maiores.

Em se obtendo perdas de carga malores para vazes mais elevadas, a
aceleracdo do vapor causava um atrito maior com as paredes dos canais, mas com
maior efeito na interface liquido/vapor. Isso representava que o atrito entre as fases
era dominante, resultando numa maior resisténcia ao escoamento. Além disso, a
tensdio de cisalhamento entre as fases era o pardmetro que mais influenciava a
resisténcia ao escoamento, conforme observado por BEGG et al. (1999). O efeito da
tensfio de cisalhamento era acentuada pela diminuig3o no tamanho dos canais, sendo

que os fatores geométricos apresentam uma grande influéncia nesse pardmeiro.

3.1.1.3. Visualizacao do Escoamento

A visualizagfo do escoamento foi realizada com o objetivo de identificar
diferentes padres de escoamento, que ocorriam durante os testes. Como mencionado
anteriormente, os resultados para a perda de carga eram influenciados pela geometria
do canal, o qual influenciava diretamente os padrdes de escoamento.

Devido as caracteristicas dos condensadores e a vazio limitada fornecida pelo

evaporador capilar, apenas um regime de escoamento podia ser identificado. Porém,
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tentativas foram feitas com o objetivo de obter os padrdes de escoamento verificados
por WILMARTH e ISHII (1994) ¢ COLEMAN e GARIMELLA (1999). Em se
utilizande uma bomba, onde vazdes mais elevadas poderiam ser atingidas, outros
padrGes de escoamento eram observados, 0s quais serio apresentados na secdo
3.2.1.3.

O 1imico padrio de escoamento observado nos testes com o evaporador capilar
era o estratificado. Para baixas vazBes de fluido, o escoamento apresenta uma
tendéncia de estratificacio. Em sistemas sob influéncia da forga gravitacional, o
vapor apresenta migragdo para a parte superior do canal, enquanto o lquido
permanece na parte de baixo (CAREY, 1992). Para baixas vazles, o vapor
condensava-se completamente apds a verificagdo do padriio estratificado, sem que
nenhum outro padriio pudesse ser identificado.

A visualizag3o era possivel, através o uso de uma cobertura de material
acrilico nos condensadores. O escoamento podia ser visualizado, utilizando-se uma
cdmera digital CCD Panasonic, modelo GP-KR222. As imagens obtidas eram
gravadas, utilizando um video-cassete. As imagens gravadas eram observadas,
através do computador, utilizando-se uma placa de captura de video, a qual utilizava
o software EPTX. Apés esse procedimento, a sequéncia de imagens poderia entfio ser
cuidadosamente analisada. A visualizacfo foi realizada somente nos condensadores
com canais de 1,5 e 1,0 mm, para altas vazdes. Os condensadores com canais de 0,75
e 0,5 mm apresentaram dificuldades em realizar a visualizacdo. Devido as dimensdes
reduzidas dos canais e a reflexfio da luz no aluminio, nio era possfvel obter uma
mmagem clara do escoamento, mesmo utilizando uma cdmera de alta velocidade.
Observagbes visuais eram possiveis, onde era constatado somente a presenga do
padrio estratificado.

As visualizagdes realizadas para Te/45 e 55 °C apresentavam as mesmas
caracteristicas, sendo que somente aquelas referentes a T =55 °C sdo apresentadas,
por fornecer maior vazio de fluido. A Fig. 3.10 apresenta a visualizacfio para canais
de 1,5 mm, To=55 °C ¢ #m=1,12 x 10” kg/s em regime permanente. Como o
evaporador capilar apresentava escoamento pulsativo, as vezes era possivel observar
bolhas se desprendendo da regific de vapor. A presenga dessas bolhas nio era

suficiente para caracterizar o padrio & bolhas, devido 2 instabilidade do escoamento.
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Uma simetria no escoamento podia ser verificada, conforme era esperado. As
cAmaras presentes nas regiGes de entrada e saida do condensador, projetadas para
homogeneizar o escoamento, apresentaram-se como fator determinante na
distribuicdio do escoamento para todos os canais. A Fig. 3.11 apresenta o perfil do
meniscus observado nos testes, onde o padriio estratificado pode ser visualizado mais

claramente.

Figura 3.11 - Visualiza¢io do meniscus para canais de 1.5 mm, #2=1,12 x 107 kg/s,

Tee=55 °C.
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A interface liquido/vapor apresentava-se praticamente estaciondria, conforme
observada por BEGG et al. (1999). Era possivel observar que antes da interface,
somente vapor estava presente nos canais. Ap6s a interface, somente liquido estava
presente. As visualizagSes do mensicus no processo de condensacdo comprovam que
a mudanca de fase ocorria na interface liquido/vapor. Essa observacdo tornou-se
mais evidente, devido a anséncia de qualquer outro padriio de escoamento durante 0s
testes realizados, mostrando claramente a interface liquido/vapor.

A Fig. 3.12 apresenta a visualiza¢io feita no mesmo condensador, para uma
vazio mais elevada (77=1,35 x 10° kg/s). A regifio ocupada pelo vapor apresenta-se

mais alongada, devido & maior presenga de vapor nos canais. Mesme com uma vazio

mais elevada, somente o padriio estratificado era observado.

Figura 3.12 — Regime permanente para canais del.Smm, 71 =1,35 x 10" kg/s, Te=55 °C.

Para vazdes muito baixas (na faixa de m=2,24 x 10° 2 7,85 x 10° kg/s), a
regido ocupada pelo vapor apresentava-se muito reduzida. Para tal faixa de vazio, o
comprimento da regido de vapor era de apenas alguns mil{imetros.

A Fig. 3.13 apresenta a visualizacfio regime permanente para condensadores
com canais de 1,0 mme m=7,17 x 10°¢ kg/s. Conforme mencionado anteriormente,
devido a baixa vazdo proporcionada pelo evaporador capilar, ndo era esperado que a
regifio de vapor apresentasse muito alongada. Assim como para o condensador com

canais de 1,5 mm, uma simetria no escoamento podia ser verificada. Tal simetria no
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escoamento também podia ser observada nos condensadores de canais com 0,75 ¢
0,5 mm.

A menor dimensfio geométrica apresentava uma melhor distribuicdo do
escoamento para os demais canais. Também foi observado que, &2 medida que a
dimensio dos canais diminui, o comprimento bifasico no condensador apresentava-
se major. Em outras palavras, mesmo com uma menor vazgo, era possivel observar
uma regido bifasica maior do que aquela observada nos canais com dimensdes
maiores. A interface liquido/vapor também apresentava-se com as mesmas
caracteristicas daquelas verificadas anteriormente, nos condensadores com canais de
1,5 mm. Tal interface liquido/vapor também apresentava-se estacionéria e claramente
mostrava a mudanca de fase do vapor para o liquido ocorrendo. Visualizagdes
realizadas nos condensadores de 0,75 ¢ 0,5 mm também mostraram a mesma

nterface liquido/vapor estacionaria.

Figura 3.13 — Regime permanente para canais de 1,0 mm, m=7,17 x 107 kg/s, T35 °C.

A Fig. 3.14 apresenta a visualizacdo para o mesmo condensador, para
m=8,96 x 10° kg/s. Nesse caso, a regiio ocupada por vapor nos canais do
condensador apresentava-se mais alongada, devido & maior vazdo. Simetria podia ser
observada novamente, sendo que os canais na regifio central apresentavam uma
regifio de vapor mais alongadas que os demais canais. Isso acontecia, devido a regifo

de entrada estar localizada diretamente na linka de centro do condensador.
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Pode ser observado pela Fig. 3.14 que, quando o regime permanente €ra
obtido, uma melhor simetria no escoamento podia ser verificada, devido 4 maior
vazio nos canais. Era também verificado que o comprimento da regifo de vapor
apresentava-se praticamente constante, sendo que alguns pulsos no escoamento
também eram observados. Esses pulsos eram relativos & liberagdo do vapor

acumulado no evaporador capilar.

Figura 3.14 — Regime permanente em canais de 1,0 mm, 7 =8,96 x 10 kg/s, T=55 °C.

A Fig. 3.15 apresenta a visualizacfo para o escoamento no condensador com
canais de 1,0 mm, para #=1,08 x 10” kg/s. Era possivel verificar que a regido
ocupada pelo vapor era mais alongada do que aquela verificada para m=7,17 x 10°
kg/s e m=8,96 x 10 kg/s, devido & maijor vaziio.

Assim como em todos os outros experimentos, apenas o padrdo estratificado
era verificado. O formato do meniscus também apresentava as mesmas
caracteristicas, sendo que a interface liquido/vapor mostrava-se como uma fronteira
de separagio clara e praticamente estaciondria para a mudanga de fase.

Uma extrapolacio do projeto e resultados dos condensadores utilizados nos
testes pede ser feita, com o objetivo de se atingir taxas de transferéncia de calor mais
elevadas. Da mesma forma, projetos com um maijor mamero de capais paralelos

devem ser considerados, como forma de reduzir a perda de carga.
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Figura 3.15 — Regime permanente para canais de 1,0mm, 77=1,08 x 10” kg/s, T=55 °C.

3.1.2. Resultados do Condensador Com Fronteira Porosa

O condensador onde uma fronteira porosa estava presente, era testado para as
mesmas condigdes dos condensadores sem a fronteira porosa. Esse tipo de
condensador foi concebido para avaliar seu desempenho em relagfio aos
condensadores sem a fronteira porosa, visando avaliar a influéncia da fronteira
porosa no processo de transferéncia de calor e massa.

Como observado na Fig. 2.2b, uma fronteira porosa era colocada entre o
canal onde ocorria a condensagfio ¢ o canal de liquido. Como o canal onde ocorria a
condensacfio nfio possuia uma saida, o liquido condensado era forcado a atravessar a
fronteira porosa, passando para o canal de liquido. Da mesma forma, o canal de
liquido nfic possuia uma entrada, permitindo somente a saida do fluido.

O material poroso que servia como fronteira era de polietileno UHMW com
raio médio de capilaridade de 15 pum e espessura de 1,5 mm. A selegdo desse
material era importante para avaliar a influéncia na perda de carga no condensador, o
que poderia resultar no interrompimento do funcionamento do evaporador capilar.
Por outro lado, o material poroso deveria ser capaz de drenar o liquido condensado,

transferindo-o para o canal de liquido.
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Como a érea de transferéncia de calor, para o condensador com a fronteira
porosa, era a mesma daquele sem, grandes variacSes no Numero de Nusselt ndo eram
esperadas. Por outro lado, as observagbes quanto a perda de carga deveriam ser
diferentes por conta das forgas capilares atuando no processo de drenagem do liquido
condensado. Esse comportamento era esperando porque o meniscus gerado durante ¢
processo de condensacdo € concorrente daquele observado durante a evaporaco.
Esse meniscus concorrente poderia resultar num aumento da perda de carga ao longo
do condensador, casc a drenagem do fluido nfio estivesse ocorrendo propriamente.

As Figs. 3.16 e 3.17 apresentam as flutuagSes na pressdo diferencial e leituras
das temperaturas do fluido de resfriamento.
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Figura 3.16 — Perda de Carga verificada durante teste.

As flutuagdes na perda de carga observadas eram diferentes daquelas
observadas no condensador sem a fronteira porosa, devido & drenagem do vapor
condensado feita pela fromteira poresa. Como consequéncia, o escoamento
apresentava-se sem grandes flutuacdes em contraste com o que era observado nos

testes com o condensador sem a fronteira porosa. A fronteira porosa presente no
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condensador proporcionava um efeito estabilizador devido a remocéo das flutuacdes

caracteristicas do escoamento bifisico.
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Figura 3.17 — Temperaturas do fluido de resfriamento verificadas durante teste.

3.1.2.1. Calculo do Namero de Nusselt

Assim como nos condensadores sem a fronteira porosa, os calculos relativos

ao Nimero de Nusselt eram feitos por canal. Os coeficientes de transferéncia de

calor para o condensador com a fronteira porosa eram obtidos utilizando-se a Lei de

Resfriamento de Newton, os quais eram posteriormente utilizados para célculo do

Ntimero de Nusselt.

Assim como verificado nos testes em condensadores sem a fronteira porosa,

coeficlentes de transferéncia de calor mais elevados eram verificados para

temperatura de saturacio inferior. Porém, nfio houveram grandes dispersdes entre os

resultados dos testes do condensador com fronteira porosa e com canais

convencionais. Isso representava que a presenca da fronteira porosa nio refletia
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ganhos significativos no processo de transferéncia de calor. As Figs. 3.18 e 3.19

apresentam os resultados para o Niimero de Nusselt.
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Figura 3.18 — Ntimero de Nusselt para T=45 °C, canal de 1,5 mm com fronteira porosa.
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Figura 3.19 — Nimero de Nusselt para T=55 °C, canal del,5 mm com fronteira porosa.
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A diferenga entre os resultados, para os coeficientes de transferéncia de calor
entre 0s condensadores com e sem a fronteira porosa, ficava em 10 %. Extensivos
testes foram realizados, para verificar a influéncia da fronteira porosa no processo de
transferéncia de calor, mas pada de muito relevante podia ser observado. Em se
comparando os resuitados para ambos condensadores, em alguns casos, aquele com a
fronteira porosa apresentava coeficientes de transferéncia de calor 10 % maior, para
um dado valor de calor removido. Para um outro valor de calor removido, esse
mesmo condensador apresentava um coeficiente de transferéncia de calor 10 %
Menor.

A partir dos resultados obtidos, a presenca da fromteira porosa ndo
apresentava um ganho significativo no processo de transferéncia de calor. Porém, a
fronteira porosa mostrou-se um tanto quanto prejudicial no que diz respeito & perda

de carga, pois essa apresentava uma restricfo a mais a0 escoamento.

3.1.2.2. Perda de Carga ac Longo do Condensador

Conforme mencionado anteriormente, resultados diferentes referentes a perda
de carga eram esperados, devido ao efeito de drenagem da fronteira porosa durante o
processo de condensacdo. Num escoamento onde existia a presenga de uma fronteira
porosa, sob acfio de um campo de temperaturas, gerava-se um campo de forcas
capilares. Esse campo de forcas capilares gerava um meniscus concorreste, o qual
atuava em oposicdo ac meniscus gerado no evaporador capilar 4 medida que o raio
de capilaridade no material poroso variava, dependendo do processo de evaporagio
ou condensacio. Portanto, uma maior perda de carga ao longo do condensador com a
fronteira porosa era esperada.

Em se ocorrendo a formagfio de um meniscus concorrente no condensador,
em rela¢@o aquele gerado no evaporador, a presenca da fronteira porosa apresentava
uma a¢do contra 0 escoamento, a qual poderia resultar numa maior perda de carga.
As Figs. 3.20 e 3.21 apresentam os resultados para o condensador testado, para duas

temperaturas de operacfo.
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Figura 3.20 — Perda de carga no condensador com fronteira porosa — Te=45 °C.
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Figura 3.21 — Perda de carga no condensador com fronteira porosa — T=55 °C.

Assim como o que era observado nos condensadores sem a fronteira porosa,
perdas de carga mais elevadas podiam ser observadas para menores vazfes e,

consequentemente, menores Nimero de Reynolds. Isso acontecia devido a divis@o do
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escoamento pelos canais do condensador. Essa caracteristica podia ser verificada em
todos os testes realizados. Da mesma forma, menores perdas de carga eram
observadas para temperatura de saturacdo mais elevadas. Mais uma vez, era
verificado que a maior influéncia na perda de carga total era devido a tensdo de
cisalhamento entre as fases, a qual afetava diretamente a curvatura do meniscus.

A stibta diminui¢io na perda de carga, observada nas Figs. 3.20 ¢ 3.21, era
devido & uma maior divisio da vazdo pelos demais canais em paralelo, 4 medida que
uma maior vazio era proporcionada pelo evaporador capilar. Como mais canais
apresentavam escoamente, a vazio eram dividida por mais canais, proporcionando
uma queda na perda de carga.

A presenca de uma fronteira porosa no processo de escoamento mostrava que
era possivel reduzir as flutvacSes nas medidas da pressfio diferencial, quando eram
comparados com os testes referentes ao escoamento em canais sem a fronteira
porosa. Contudo, a presenca da fronteira porosa nfo causava um aumento na perda
de carga como era esperado, devido & formagfo de um meniscus concorrente. O fato
de que o condensador com a fronteira porosa apresentava menor da perda de carga,
era resultante da menor flutuacio na pressio diferencial. Como os picos de pressdo
eram menores, uma perda de carga média menor era verificada nesse tipo de
condensador, sendo que a fronteira porosa atuava como um fator estabilizante das
flutuagdes. Esse fator estabilizante era causado pelo campo de pressfes geradas ao
longo do condensador com a fronteira porosa, quando este estava sendo submetido a

um campo de temperaturas.

3.1.2.3. Visualizacdo do Escoamento

Assim como o que era feito para os condensadores convenciomais, a
visualizacdo era realizada para observar as caracteristicas do escoamento nesse tipo
de condensador.

O objetivo era verificar quais os padrdes de escoamento que poderiam ser
observados, bem como o desenvolvimento do meniscus, quando uma fronteira
porosa estava presente. E importante ressaltar que, nesse caso, o meniscus deveria se

apresentar de uma forma diferente daquela verificada nos condensadores



82

convencionais. Devido a capacidade de drenagem da fronteira porosa, 0 meniscus
deveria apresentar-se ligeramente defasado do centro do canal, sendo que, uma
espessura maior do filme de liquido estaria situada ao longo da fronteira. Caso o
meniscus tivesse o mesmo padrio daquele verificado nos condensadores
convencionais, o material poroso estaria apresentando uma capacidade de drenagem
insuficiente. Em se verificando isso, certamente, haveria um interrompimento do
transporte de calor pelo sistema. Assim como era observado nos condensadores sem
a fronteira porosa, somente o padrdo de escoamento estraficado era verificado,
devido a baixa vaziio proporcionada pelo evaporador capilar. Mesmo aumentando-se
a vazgio de liquido através do aumento da poténcia aplicada a0 evaporador, o padrdo
de escoamento nio se alterava. [sso também era devido & diviséo do escoamento para
os outros canais em paralelo do condensador.

A presenca de uma maior espessura do filme de liquido, ao longo da
fronteira, determinaria a capacidade de dremnagem da mesma. Fsse fator estaria
relacionado a propriedade do material poroso €m manter o processo de drenagem do
liquido condensado, transferindo-o para o canal de liquido. A Fig. 3.22 apresenta a

fotografia da visualizacdo do regime permanente, para O €aso de altas vazOes de

metanol.

Figura 3.22 — Regime permanente para canals com fronteira porosa — Te=45 °C, m=1.33 x

107 kgfs.
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A Fig. 3.23 apresenta a interface liquido/vapor em contato com a fronteira porosa.

(@) &

Figura 3.23 — VisualizagGes da interface Hquido/vapor e contato do liquido com a fronteira
porosa — Te=45 °C, m=1,33 x 107 kg/s.

Durante ¢ escoamento, podia ser observado que o liquido condensado em
contato com a fronteira porosa apresentava, com certa frequéncia, ondulagdes. Esse
fendmeno era verificado, principalmente, quando ocorriam pulsos no escoamento. As
ondulagGes ocorriam devido & drenagem do liquido condensado pelo material poroso.
Quando, por razdes da liberacdo do vapor gerado no evaporador capilar, ocorriam 0s
pulsos, uma maior quantidade de vapor adentrava os canais, provocando um aumento
stbto na vazfo. Com isso, todo o sistema deveria passar por um processo transiente,
até que o equilibrio no escoamento fosse atingido novamente. Durante esse processo
transiente, o excesso de liquido que ndo era drenado pela fronteira porosa, provocava
distirbios no filme de liquido que estava em contato com o material poroso. As
ondulagOes podiam ser observadas apGs a verificagdo de pulsos lidos pelo transdutor
de pressdo diferencial. Quando o sistema atingia ¢ equilibrio novamente, as
ondulacdes desapareciam, significando que a fronteira porosa estava sendo capaz de
promover uma drenagem maior, assim que fosse necessario.

Pelo efeito da drenagem do liquido condensade pela fronteira porosa, era
verificado que o meniscus apresentava-se ligeiramente defasado do centro do canal.
Esse comportamento era esperado, assim como foi mencionado anteriormente. A
por¢do do meniscus que apresentava-se em contato com a parede do canal, oposta &

fronteira porosa, mostrava uma auséncia quase que completa de liquido. Porém, uma
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maior quantidade de liquido poderia ser verificada na parte inferior do canal,
principalmente na porcdo do canal proxima 2 fronteira porosa.

A Fig. 3.24 apresenta a fotografia do escoamento em regime permanente para
T«=55 °C e m=1,35 x 10” kg/s. Pode ser verificado que o escoamento apresentava-
se proximo daquele verificado para Teu=45 °C. Porém, as pulsagSes, guando
occoriam, eram em menor intensidade em relacdo aquelas observadas nos
condensadores convencionais. Naqueles condensadores, algumas bolhas surgiam por
efeito do despreendimento do vapor, causado pela pulsacdio. A presenca de uma
fronteira porosa resultava num escoamento mais homogéneo.

A forma como o escoamento se desenvolvia era o mesmo daquele verificado
nos condensadores sem a fronteira porosa. Mais uma vez ficou comprovado que, a
entrada do condensador, era muito importante para o desenvolvimento do
escoamento. A distribuicio do escoamento, por todos os canais, proporcionaria um

melhor aproveitamento da capacidade de transferéncia de calor do condensador.

Figura 3.24 - Regime permanente para canais com fronteira porosa - T=55 °C e m=1,33 x

107 kg/s.

Ao contrério daquilo que era observado em condensadores convencionais,

ndo era observado uma simetria no escoamento. Apesar da entrada do vapor no
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condensador ser no seu eixo central, a distribui¢do ndio apresentava-se proporcional,
0 que resultava em canais sem a presenca de escoamento. Mesmo assim, 0S
condensadores com a fronteira porosa apresentavam capacidades de transferéncia de
calor proximas daquelas observadas nos condensadores convencionais. Além disso,
perdas de carga ligeiramente superiores daquelas verificados em condensadores
comvencionais, eram observadas. Isso representava que a fronteira porosa atuava
contra o escoamento, devido as forgas capilares que eram geradas pelo campo de
temperaturas e 0 meniscus concorrente gerado no condensador.

O fato de que o meniscus na presenca da fronteira porosa, apresentava-se
ligeiramente defasado do centro do canal, quando comparado com os testes
realizados com o condensador sem a fronteira porosa, despertou um interesse para a
identificacdo do pardmetros que influenciavam tal comportamento. Essa defasagem
estava relacionada diretamente com a fronteira porosa, através da sua capacidade de
drenagem do vapor condensado. A influéneia de outros pardmetros deveriam, ainda,
ser considerados, assim como a tensfo de cisalhamento na interface liquido/vapor,
bem como a influéncia que a espessura do filme de liquido exerce no meniscus. Por
isso, um estudo analitico do mensicus na presenca de uma fronteira porosa tornou-se

necessario, o qual € apresentado no Capitulo 4.

3.2. Testes Utifizando a Bomba Magnética

3.2.1. Resultados Para Condensadores Sem a Fronteira Porosa

A bomba magnética operava ligeriamente diferente do evaporador capilar,
mas as caracteristicas do escoamento durante os testes eram basicamente as mesmas.
Como a bomba magnética proporcionava vazdes mais elevadas do que aquelas
verificadas com ¢ evaporador capilar, Nameros de Nusselt ¢ perdas de carga mais
elevadas eram esperadas. Como com o evaporador capilar, a bomba magnética
permitia o controle da vazdo, através do controle da velocidade do motor CC, a qual
permanecia constante durante os testes. Diferentes condigdes dindmicas puderam ser

observadas durante os testes com a bomba magnética, tal como o periode de
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transicio de um nivel de vaziic a outro, sendo que o regime permanente era atingido
rapidamente.

A faixa de vazdo aplicada para cada teste variava de acordo com a taxa de
calor introduzido no evaporador. Para elevadas taxas de calor introduzido, amplas
faixas de vazio eram utilizadas, as quais permitiam a observacdo de diferentes

condi¢des de escoamento nos condensadores.

3.2.1.1. Céalculo do Namero de Nusselt

Assim como o que era observado nos testes utilizando o evaporador capilar,
os testes utilizando a bomba magnética apresentavam elevados valores para o
Ntuimero de Nusselt. Esses valores elevados eram esperados devido a maior vazio de
metanc] proporcionada pela bomba, os quais também eram dependentes do padrio de
escoamento observado no interior dos canais, os quais serfo discutidos no decorrer
do texto. As Figs. 3.25 e 3.26 apresentam os cdlculos para o Nimero de Nusselt para

as temperaturas de saturagfo de 45 e 55 °C, respectivamente.
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Figura 3.25 — Céalculo do Nimero de Nusselt para testes com bomba magnética — T=45 °C.
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Figura 3.26 ~ Calculo do Namero de Nusselt para testes com bomba magnética — T=55 °C.

Para o caso de Tu=55 °C, o condensador com canais de 0,5 mm nfo
apresentava uma capacidade de condensacdc suficiente, a qual resultava numa
deficiéncia em se condensar o vapor, proporcionando uma elevagdo abrupta da
temperatura do aparato como um todo. Essa elevagfio de temperatura causava uma
completa secagem no evaporader e o sistema como um todo ndo atingia o regime
permanente. Em vista disso, o calculo do Namero de Nusselt para esse condensador
nfo pode ser obtido. O mesmo comportamento ndo acontecia nos testes para Te~45
°C.

Conforme observado nos resultados anteriores, o Namero de Nusselt
aumentava com o aumento da vazio para ambas temperaturas de saturacfo. O
Numero de Nusselt apresentava-se menor para T—=55 °C, devido a mator diferenca
de temperaturas entre a entrada e saida do condensador em comparagdo aquelas
verificadas para Tsu=45 °C. Numeros de Nusselt mais elevados eram obtidos para
vazdo de liquido mais altas para ambas temperaturas de saturagfo, enquato que a
vazdo do vapor (controlada pela taxa de calor aplicada ac evaporador) era mantida
constante. Isso também resultava em diferentes padrBes de escoamento observados

durante os testes, os quais serfo discutidos mais adiante.
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Para baixas vazies de liquido (como aquelas verificadas quando utilizando o
evaporador capilar), apenas regime laminar tanto para o liquido quanto para o vapor
eram observados. Para vazdes mais elevadas, em alguns casos, regime laminar para
ambos liquido e vapor eram também observados. Para outros casos, para elevadas
taxas de calor no evaporador, ¢ vapor apresemtava regime turbulento e o liquido
apresentava-se come numa transicic entre o escoamento laminar ¢ turbulento,
quando valores cldssicos para o escoamento laminar, turbulento e de transicfio eram
considerados. Além disso, variaches na vazdo de metanol podiam ser observadas.
Essa transicdo era observada para valores de Numero de Reynolds inferiores
daqueles observados em canais de dimensdes maiores. De uma forma geral, era
observado que essa framsicio ocorria, para o liquido, a Re;>65 e para o vapor a

Re,>1000. Contudo, casos de blocagem do escoamento nfo eram observados.

3.2.1.2. Perda de Carga ao Longo dos Condensadores

Assim como observado nos resultados para o Niumero de Nusselt, elevadas
perdas de carga eram obtidas para altas vazdes. Os efeitos da perda de carga puderam
ser atenuados devido a divis@io do escoamento pelos diversos canais em paralelo,
presentes em todos os condensadores testados. As Figs. 3.27 e 3.28 apresentam 0s
resultados obtidos para a perda de carga nos condensadores, para Te=45 e 55 °C,
respectivamente.

Perdas de carga mais elevadas eram obtidas com a reducfo do tamanho dos
canais ¢ pelo aumento da taxa de calor introduzida no evaporador. Perdas de carga
mais elevadas eram obtidas para Tw=45 °C, devido ao efeito direto da temperatura
na viscosidade do liquido para o metanol. Para os testes realizados a elevadas vazdes,
a menor perda de carga observada era de 350 Pa para o condensador com canais de
1,5 mm a T=55 °C e a mais alta perda de carga era de 62,8 kPa para o condensador
com canais de 0,5 mm 4 Tu=45 °C.

Apesar de ter se obtido elevados Numeros de Nusselt para altas vazbes de
metanol, o custo para isso era extremamente alto quando os resultados para a perda
de carga sdo considerados. Os trocadores de calor com canais de pequenos didmetros

apresentavam elevadas capacidades de transferéncia de calor, assim como observadas
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por TUCKERMANN e PEASE (1981), mas o custo para isso deve ser avaliado

cuidadosamente para certas aplicagées.
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Figura 3.27 — Perda de carga para testes com a bomba magnética — T=45 °C.
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Como apresentado pelas Figs. 3.27 e 3.28, era verificado diferentes niveis de
perda de carga para a mesma vazdo. Como explicado anteriormente no procedimento
experimental, os testes com a bomba magnética eram realizados variando-se a vazio
de liquido para uma dada poténcia fixa aplicada ao evaporador.

Quando escoamento bifasico nos canais ndo era mais observado, ento wma
poténcia maior era aplicada ao evaporador e os testes eram iniciados novamente para
baixas vazbes de liquido. Entfio, aumentava-se a vazdo de liquido até que nfo era
observado escomento bifasico nos canais novamente. Em outras palavras, a vazio de
vapor era constante e a vazio de liquido era variavel. Como resultado, para a mesma
vazdo de liquido, o comprimento bifésico nos canais apresentava-se diferente,
dependendo da poténcia aplicada ao evaporador, resultando em diferentes niveis de
perda de carga. Além disso, os fatores geométricos apresentaram uma grande
influéncia nos resultados, sendo que a perda de carga aumentava 4 medida que o
tamanho dos canais diminuia. A perda de carga seguia uma tendéncia inversa
daquela apresentada pelo Ntmero de Nusselt, o qual diminuiza 4 medida que o
tamanho dos canais também diminufa. Esse comportamento era exclusivamente
causado pelos fatores geométricos, sendo que canais menores proporcionam uma

maior resisténeia ao escoamento e inversamente influenciam o Numero de Nusselt.

3.2.1.3. Visualizacbes do Escoamento

Para vazfes mais elevadas, outros padrfes de escoamento podiam ser
observados. Para baixas vazdes, somento o padrfio estratificado podia ser observado
em todos os condensadores testados. Nos testes em que altas vazdes eram utilizadas,
outros trés pardrdes de escoamento bem definidos existiam: escoamento anular (para
baixas vazdes de liquide), escoamento a bolhas (pelo acréscimo da vazdo de liquido
para constante taxa de calor aplicada ac evaporador) e escoamento pistonado (para
elevadas vaz6es de liquido). Os escoamentos anular e 4 bolhas eram verificados em
todos os condensadores testados. Porém, o escoamento pistonado podia ser
observado apenas no condensador com canais de 1,5 mm.

Para esse padrio de escoamento em particular, a influéncia dos parimetros

geométricos era clara, o qual nfo era verificados nos outros condensadores com
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canais pequenos (1,0, 0,75 ¢ 0,5 mm). Durante os testes, um fato interessante
acontecia quando ocorriam as transicfes. A transico de escoamento anular para a
bolhas podia ser observada em todos os condensadores testados. As leituras da
pressdo absoluta apresentavam-se com uma certa instabilidade, onde picos de presséo
ocorriam enquanto a transicio estava acontecendo. Apds completada a transi¢do, as
leituras da pressdo absoluta tornavam-se estdveis novamente. As Figs. 3.29a e 3.2%b
apresentam a transicdo do esccamento anular para 4 belhas no condensador com

canais de 1,5 mm. A Fig. 3.30 apresenta o regime a bolhas para o condensador com

canais de 1,5 mm.

(2) (b)

Figura 3.29 — Transigdo do escoamento anular para 4 bolhas — canais de 1,5 mm.

Figura 3.30 — Escoamento a bolhas para o condensador com canais de 1,5 mm.
As Figs. 3.31a e 3.31b mostram o padrio de escoamento pistonado,

verificado no condensador com canais de 1,5 mm. Esse padrio de escoamento em

particular era caracterizado pelo aumento da vazio de liquido, quando a taxa de calor
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imtroduzida no evaporador era mantida constante. As bolhas observadas no padro
pistonado apresentavam-se mais alongadas devido a coalescéncia de diversas bolhas.
O padrio pistonado apreseniava-se por ser altamente dependente, também, da
dimensdo dos canais visto que tal padrio de escoamento ndo pode ser observado em

nenhum outro condensador, mesmo alierando as condi¢Ges de escoamento.

(a)

Figura 3.31 — Padriio de escoamento pistonado para canais de 1,5 mm.

A Tig. 3.32a apresenta a transi¢do do padrio anular para & bolhas no
condensador com canais de 1,0 mm. As caracteristicas de tal transicdo eram
semelhantes aquelas verificadas nos outros condensadores, com dimensdes dos
canais diferentes. A Fig. 3.32b apresenta o padrio & bolhas observada no

condensador com canais de 1,0 mm.

(2) (b

Figura 3.32 — Transi¢#o do padric anular para & bolhas nos canais de 1,0 mm.



93

Para os condensadores com canais de 0,75 ¢ 0,5 mm, as bolhas de vapor
apresentavam-se muitc menores do que aquelas verificadas nos outros
condensadores. Essa caracteristica estava diretamente relacionada com o tamanho do
canal, o qual nfo permitia a coalescéncia das bolhas que resultaria no padréo
pistonado, conforme observado no condensador com canais de 1,5 mm Durante
todes os testes, era verificado que todos os canais apresentavam escoamento bifasico
em todos os canais, ndc apresentando, contudo, uma fronteira estacionéria onde a
mudanca de fase ocorria, assim como verificado nos testes utilizando o evaporador
capilar.

A partir do que foi apresentado, era possivel observar que o padrio de
escoamento anular apresentava baixos Numeros de Nusselt. No entanto, o Numero
de Nusselt aumentava quando os padrdes de escoamento sofriam transicdes para a
bolhas e, posteriormente, ao pistonado. Quanto maior a presenca de liquido nos
canais, maiores capacidades de transferéncia de calor eram observadas. Comparande
todos os resultados experimentais, era possivel verificar que as mesmas faixas de
Nimero de Nusselt podiam ser obtidas para o padrio estratificado (quando utilizando
o evaporador capilar) e para o padrio anular (utilizando a bomba magnética). No
entanto, um fato importante deve ser considerado: para baixas vazdes, a perda de

carga era muito menor.

3.2.2. Resultados Para o Condensador Com a Fronteira Porosa

Testes utilizando altas vazfes também eram realizados com o condensador
com a fronteira porosa. Como a capacidade de drenagem da fronteira porosa podia
ser observada nos testes para baixas vazdes, era esperado que a mesma propriedade

pudesse ser verificada nos testes para altas vazdes..

3.2.2.1. Calculo do Numero de Nusselt

As Figs. 3.33 e 3.34 apresentam o célculo para ¢ Numero de Nusselt para o

condensador com a fronteira porosa, para To=45 € 55 °C respectivamente.
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Figura 3.33 — Némero de Nusselt para o condensador com fronteira porosa — T=435 °C.
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Figura 3.34 — Niimero de Nusselt para o condensador com fronteira porosa — Ts=55 °C.

Os resultados experimentais mostravam, nesse condensador em particular,

que Numeros de Nusselt ligeiramente mais elevados podiam ser obtidos, quando
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comparados com o condensador de 1,5 mm sem a fronteira porosa. [sso mostrava que
a presenca de uma fronteira porosa nfo apreseniava uma melhoria significativa
quanto a capacidade de transferéncia de calor, quando altas vazdes eram utilizadas.
No entanto, em se aumentando a vazio, a presenca da fronteira porosa causava uma
restricdo a mais ao escoamento, proporcionando perdas de carga muito superiores
aquelas observadas nos testes com o evaporador capilar. Contudo, a fronteira porosa
apresentava uma estabilizacfo nas flutuacdes referentes as medidas da perda de carga

mas esso ndo apresentava come um fator determinante para ¢ seu uso.

3.2.2.2. Perda de Carga ao L.ongo do Condensador

A perda de carga para o condensador com a fronteira porosa apresentava as
mesmas caracteristicas daquelas observadas nos condensadores sem a fronteira. Para
vazfes mais elevadas, a perda de carga atingia niveis muito superiores daqueles
observados nos testes para baixas vazSes (utilizando o evaporador capilar). As Figs.
3.35 e 3.36 mostram a perda de carga observada no condensador com a fronteira

porosa para T~=45 e 55 °C, respectivamente.
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Figura 3.36 — Perda de carga para o condensador com a fronteira porosa — Te=55 °C.

Os diferentes niveis de perda de carga observados durante os testes eram
devidos as diferentes taxas de calor aplicadas ao evaporador, as quais resultavam
numa maijor vazio de vapor. Os resultados da perda de carga para o condensador
com a fronteira porosa, apresentaram ligeiramente inferiores do que aqueles obtidos
para o condensador sem a fronteira porosa. Apesar da fronteira porosa apresentar
uma resisténcia a mais ao escoamento, era verificado uma diminuico na perda de
carga. Essa caracteristica podia ser explicada pelo fatc de que a fronteira porosa
apresentava-se como fator estabilizante ao escoamento, assim como verificado nos
testes realizados com o evaporador capilar. O campo de pressfio gerado na fronteira
porosa do condensador, quando este era submetido a um campo de temperaturas,
contribuia para a diminui¢io nas flutuacdes da perda de carga Devido a diminuigio
das flutuacSes na pressio, uma perda de carga média menor podia ser observada. Em
se considerando essa observag@io, podia-se concluir que o uso de uma fronteira
porosa poderia ajudar no desempenho do condensador, referente a perda de carga,

nfo importando se baixas ou altas vazfes de fluido estavam sendo utilizadas. Porém,
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essa contribuicdo estaria restrita ao escoamento, sendo que a fronteira nfo
apresentava grandes melhorias quanto a capacidade de transferéncia de calor.

Assim como o que era verificado nos testes com condensadores sem a
fronteira porosa, niveis mais elevados de perda de carga eram observados para uma
mesma vaz3o. [sso acontecia devido ac aumento na poténcia aplicada ac evaporador
(ou seja, aumento da vazZo do vapor) para uma mesma vazdo de liquido. Entdo, a

perda de carga e ao comprimento bifdsico nos canais eram diretamente afetados pelo

aumento na vazio do vapor.

3.2.2.3. Visualizagdo do Escoamento

A wvisualizacdo do escoamento no condensador com a fronteira porosa
apresentava resultados similares aqueles obtidos com o condensador sem a fronteira
porosa, com canais de 1,5 mm, quando vazbes maijores eram utilizadas. Contudo, a
fronteira porosa era um fator importante no processo de condensacdo, devido a sua
capacidade de drenagem.

A medida em que o vapor era condensado, liquido se acumulava no canal.
Caso a fronteira porosa nfo apresentasse uma boa capacidade de drepagem, mais
vapor seria acumulado no canal podendo causar um bloqueio no escoamento e,
consequentemente, uma falha geral do sistema com relagfio ao transporte de calor.
Como a fronteira porosa apresentava uma boa capacidade de drenagem, o vapor era
drenado por ela e o liquido, entfo, retornava ao sistema.

Para os testes em que elevadas vazdes eram utilizadas, trés outros padrdes de
escoamento puderam ser observados nesse condensador, assim como o que era
observado para o condensador com as mesmas dimensdes, porém sem a fronteira
porosa.

Os outros trés padrdes de escoamento eram: anular, 2 bolhas e pistonado.
Esse padrées observados podem ser adicionados aquele verificado nos testes para
baixas vazdes (padrdo estratificado), como uma forma mais completa de andlise. As

Figs 3.37a ¢ 3.38b mostram a transi¢io anular-a bolhas e o padrfo 2 bolhas,

respectivamente.
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(a) (b)

Figura 3.37 ~ Transi¢io anular-a bothas ¢ padrdo a bolhas para o condensador com a

fronteira porosa.

As Figs. 3.38a e 3.39b apresentam o padriio pistonado observado durante os
testeé, 0 qual era uma caracteristica dos condensadores com canais de 1,5 mm. Assim
como no casc do condensador sem a fronteira porosa € canais de 1,5 mm, para
vazbes de lquido mais elevadas, as bolhas de vapor coalesciam, resultando na
formac3io de um pistdo de vapor. Esse pistio de vapor era geralmente observado
proximo 4 saida do canal. Para esse condensador em especial, o pistdo de vapor era
mantido por um tempo maior do que aquele observado para o condensador sem a

fronteira porosa. Posteriormente, ¢ pistio de vapor era condensadc e dremado de

volta ao sistema pela fronteira porosa.

(a) )

Figura 3.38 — Padrdo de escoamento pistonado para o condensador com a fronteira porosa.

Assim como o que era verificado nos testes para baixas vazdes, durante o

processe de condensagfio para altas vazfes, o meniscus apresentava-se ligeiramente
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defasado do centro do canal. Isso resultava em mais liquido préximo & fronteira
porosa ¢ quase uma auséncia no lado oposto do canal. Issc representava uma
caracteristica importante no processo como um todo, mostrando que a fromteira
porosa drenava somente o liquido de volta ao sistema, por agfio de forcas capilares. O
vapor remanescente no canal teria de ser condensado completamente para ent&o ser
drenado pela fronteira porosa.

Em se comparando com o condensador com a fropteira porosa com ©O
condensador de canais de 1.5 mm sem a fronteira, faixas de Niumeros de Nusselt
equivalentes puderam ser obtidos para ambas situacSes onde baixas e altas vazdes
eram utilizadas. Contudo, no caso de baixas vazdes, somente o padrio estratificado
ocorria enquanto que para se obter um Numero de Nusselt equivalente em altas

vazdes, 0 padrio anular era observado.

3.3. Correfagdo Para o Numero de Nusself

Com os resultados experimentais para o Nimerc de Nusselt, foi possivel
obter uma equaco para cdlculo desse pardmeiro. Uma revisdio prévia da literatura,
relacionada a correlagfes para 0 Nitmerc de Nusselt, mostrou grandes dispersdes nos
resultados. Dessa forma, a obtengdo de uma correlagio que melbor calculasse o
Numero de Nusselt nas condicdes observadas nos testes experimentals tormou-se
necessaria

Nzo s6 fatores relativos ao escoamento da substincia (como Niamero de
Reynolds) ou do momento de difusividade térmica (Nimerc de Prandtl) foram
considerados. Deveria ser também considerado o processo de mudanca de fase,
atraves do uso do Numero de Jacob (definido na Eq. 1.42), bem como a influéncia da
tensdo superfical no escoamento laminar do liquido, através do Nimero de Weber.

Analisando os testes realizados, podia ser observado que as caracteristicas do
escoamento em canais de pequenos didmetros eram diferentes daquelas observadas
em canais de dimensGes maiores. Para baixas vazdes, somente o regime laminar de
escoamento era verificado. Para altas vazbes, no entanto, algumas importantes
caracterisiticas no escoamento podiam ser observadas. Claramente, uma transi¢cfio do

regime laminar para o turbulento ocorria a niveis diferentes daqueles observados em
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canais maiores. Grandes distirbios no escoamento de ambas as fases liquido e vapor
eram observados durante os testes, sendo que a transi¢io era caracterizada por
variages na vazio do liquido. A partir dos resultados experimentais, observa-se que
ocorria uma “quebra” na perda de carga quando o Numero de Reyrolds para o
liquido atingia um valor em torno de 65. Para valores acima de 65, nemhuma
alteracdo quando as caracteristicas do escoamento podia ser verificada mesmo para
Numero de Reynolds para ¢ liquido aproximando-se de 2000. Essa caracteristica era
verificada para todos os condensadores testados, de onde pode-se dizer que a
passagem do regime laminar para a transicfo laminar/turbulento ocorria a partir de
Rer=65.

Considerando essa importante caracteristica no escoamento, uma equagfo

empirica para calculo do Niimero de Nusselt foi obtida, sendo representada como:

Nu=We™* Re,, Pr’ (3.DH
onde
Y=1,3 para Re; £ 65, (3.2)
Y= w para Re; > 65, (3.3
2D,

onde Dy € o didmetro hidraulico sem o uso de dimensdes. Na Eq. (3.1), o Namero de

Reynolds € calculado com relacdio ao diimetro hidraulico e

B p V2L
prant

We (3.4)

Para 0 caso do condensador com a fronteira porosa a Eq. (3.1) podia de ser
utilizada, independente dos efeitos do material poroso. Como todo o processo de
condensacgio ocorria no canal (e nfo da fronteira porosa), nenhuma modificacio na
Eq. (3.1) era necessaria. Além disso, a presenca de uma fromteira porosa nfo
apresentava grande influéncia na capacidade de trapsferéncia de calor no

condensador com canais de pequenos didmetros.
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As Figs. 3.39 e 3.40 apresentam comparacGes entre os resultados

experimentais e calculados, para os casos de baixas e altas vazdes, bem como para 0s

condensadores sem ¢ com a fronteira porosa, utilizando a Eq. (3.1).
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Figura 3.39 — Comparagio dos resultados experimentais com a Eq. (3.1) — T~45 °C.
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Figura 3.40 — Comparagio dos resuitados experimentais com a Eq. (3.1) — T.a=55 °C.
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A Eq. (3.1) correlacionou 95% dos resultados para todos os condensadores
testados (para as duas temperautras de saturacdo consideradas) com um erro relativo
inferior a 25%. Esses resultados mostram que a Eq. (3.1) apresenta uma boa
capacidade de correlagfo, a qual pode ser utilizada como ferramenta para o projeto
de novos trocadores de calor com canais pequenos. O uso de parametros
adimensionais capazes de representar, fisicamente, o processo de transferéncia de
calor que ocorria no interior dos canais, mostraram-se muito importante na avaliacdo
do Numero de Nusselt. Os fatores geométricos eram considerados no célculo do

Numero de Reynolds

3.4. Correlagdo Para a Perda de Carga

A partir dos resultados experimentais obtidos, tornou-se necessario
correlacioné-los com uma equacgdo capaz de calcular a perda de carga em pequenos
canais. Diante do que foi apresentado no item 1.2.2, varias correlacSes para calculo
da perda de carga estfo disponiveis na literatura. Porém, como foi apresentado
naguele ftem, existe uma grande dispersfio nos cédlculos das diversas correlacdes
apresentadas, quando aplicadas ac escoamento em canais de pequenos didmetros.

Uma primeira tentativa foi feita para correlacionar os resultados
experimentais, utilizando-se da equagdo proposta por CHISHOLM (1973). Os
resultados obtidos pelos calculos nfio apresentaram boa correlagio, onde erros
relativos da ordem de 300 % eram verificados. Da mesma forma, foi tentado
correlacionar os resultados experimentais utilizando-se o Modelo Homogéneo,
conforme sugerido por BOWERS ¢ MUDAWAR (1994a, 1994b ¢ 1994c). Essa
comparacdo também apresentou resultados irrealisticos, onde erros relativos da
ordem de 200 % eram verificados.

Como consequéncia das tentativas sem sucesso de correlacionar os resultados
experimentais com modelos existentes na literatura, uma equacfo propria para
célculo da perda de carga foi definida. Essa equaco foi estabelecida em termos do
multiplicador bifdsico, sendo utilizado o Modelo de Fases Separadas, para calculo da

perda de carga em pequenos canais, representada pela Eq. (1.28). A equacio
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resultante deveria ser capaz de efetuar um célculo da perda de carga compativel com
aquele apresentado pelos experimentos.
Em se realizando a correlacdo com os resultados experimentais, a relagdo que

define o multiplicador bifasico, conforme HAHNE et al. (1993)

(aP/ Az),,
2 Y 3.
¢ (aP/az),’ (3-3)

apresenta que tal pardmetro € a relagio entre a perda de carga bifisica e a
monofésica. Caso seja avaliada a perda de carga monofésica para o liquido, o
multiplicador bifasico seria apresentado como ¢ e, no caso do vapor, b

A partir dos resultados experimentais obtidos, a relagdo empirica para o

muitiplicador bifasico, que mostrou melhor correlacio, € apresentada como sendo:
g7 =(1+10x°0% £ x20 ). (3.6)

Os resultados experimentais obtidos para a perda de carga foram comparados
com os resultados calculados pela Eq. (3.6) para todas as condicdes testadas (baixas e
altas vazdes € Ta=45 ¢ 55 °C) com todos os condensadores {com e sem a fronteira
porosa). Os resultados dessa comparacdo so apresentados pelas Figs. 3.41 e 3.42.

A Eq. (3.6) correlacionou 85% dos resultados experimentais, para as duas
temperaturas de saturacdo e faixas de varfo utilizadas nos testes, com um erro
relativo inferior a 35%. Assim como os resultados obtidos pela Eq. (3.1), 2 Eq. (3.6)
apresentou excelente capacidade de correlacio com os resultados experimentais
obtidos. A Eq. (3.6) pode, também, ser utilizada como mais uma ferramenta no

projeto de novos trocadores de calor com canais pequenos juntamente com a Eq.

(3.1>.
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3.5. Mapa de Escoamento

A partir dos resultados experimentais obtidos, uma melhor compreensio a
respeito do processo de transferéncia de calor e da perda de carga puderam ser
avaliados. Essa avaliagdo resultou em equagdes que puderam correlacionar, com um
certo grau de precisdo, os resultados obtidos para o Numero de Nusselt ¢ a perda de
carga. Além disso, através dos resultados, era possivel identificar os padrées de
escoamento em canais de pequenos didmetros, quando o processo de transferéncia de
calor estava ocorrendo. Os estudos realizados até entfio consideravam o escoamento
adiabdtico em canais, resultando em diversos mapas de escoamento, 0s quais nfc
apresentavam qualquer correlac3o para os casos onde ocorrem transferéncia de calor.

Em vista disso, a elaboragio de um mapa de escoamento visando a
identificacdo dos diferentes pardmetros observados nos experimentos, em que a
transferéncia de calor estava ocorrendo, tornou-se npecesséria. Como 0s testes
experimentais eram realizados com canais de dimensfes menores do que aqueles
utilizados por WAMBSGANSS et al. (1991), WILMARTH e ISHIO (1994) e
COLEMAN e GARIMELLA (1999), ndo era possivel a observacfo dos mesmos
padrdes de escoamento. Além disso, os mapas apresentados por esses autores foram
elaborados para escoamento adiabético de dgua ¢ ar.

Para os casos em que o evaporador capilar era utilizado, as medidas das
velocidades superficiais do liquido e do vapor eram feitas através da vazio dada pelo
evaporador, referentes & poténcia aplicada. Como a vazio era controlada
exclusivamente pela poténcia aplicada, as velocidades superficiais do liquido e do
vapor eram praticamente idénticas para todos os casos testados. Em se utilizando a
bomba magnética, a velocidade superficial do liquido era obtida através da medicio
de sua vazfo, a qual era controlada pela bomba. A velocidade superficial do vapor
podia ser obtida através da poténcia aplicada ao evaporador, a qual proporcionava a
evaporacio do metanol. A partic de entdo, tento-se idemtificado as velocidades
superficiais do liquido e do vapor, o0 mapa para os padrdes de escoamento verificados
podia, entdo, ser elaborado. As Figs. 3.43 ¢ 3.44 apresentam os mapas de escoamento

obtidos a partir dos testes experimentais, sendo esses avaliados para Tee=45 ¢ 55 °C,

respectivamente.
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Considerando a hipétese mimero 4, a aplicagfo da equacfo da conservagio da

quantidade de movimento no filme de liquido resulta em:

2| L0 U 3]
Pi¥, gx{":uld.)":l"' [5; I mgx“(Pv—Pz)~ (4.20)

s}

A Eq. (4.20) estabelece a variagio da pressdo de capilaridade durante o
escoamento do filme de liguido, considerando-se a sua espessura. Isso representa a
relagdo direta da capacidade de bombeamento com a espessura do filme de liquido,
presente no canal. ApGs passar por uma certa manipulagio e pelo processo de

adimensionalizac3o, a Eq. (4.20) pode ser escrita como:

A _per|Rey A1), Rer 421)
ax Re, A, ) A®

Como existe a presenca de uma camada porosa, deve ser avaliado a
continuidade no processo de transporte de massa, ou seja, no liquido condensado no
canal de condensacdo para o capal de liquido. Esse processo se da através da
drenagem pela camada porosa do liquido condensado, através de forcas capilares de

bombeamento. A aplicac@io da equagfio da conservacfio da massa na fronteira porosa,

Aol 128 8l
2 tm[zJaxL?‘u:afVi“ 1:2 P aZL{Wdy} (4.22)

sendo que w ¢ a velocidade do liquido que atravessa a camada porosa. Apds uma

resulta em:

certa manipulacdo e adimensionalizando a Eq. (4.22), a equagfio resultante torna-se:

tan s Re,
dRe, 2 _2Re A

- i 4.23
dz A L A 4.23)

sendo Z=z/1., L=l/l. € Re.=pwi./1s.
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Considerando o escoamento através da camada porosa, € necessario aplicar a

Lei de Darcy para escoamento em meios porosos, a qual resulta em:

%(Pv -a):igi{ntm@ﬂ : (4.24)

Essa equacfio estabelece o escoamento do fluido na camada porosa, imediatamente
anterior e posterior a ela. A propriedade de drenagem da camada porosa estd
diretamente relacionada com a sua permeabilidade (K), a qual € funcfio da porosidade
do material, ¢ & fatores de transporte do fluido. Apds manipulacio e

adimensionalizando-se, a Eq. (4.24) resulta em:

Re._, (4.25)

sendo

_...12

C=—.
K

(4.26)

O parimetrc adimensional C, definido na Eq. (4.26), estd relacionado
diretamente ao projeto do trocador de calor com a fronteira porosa. Esse pardmetro
estd relacionado com fatores geométricos do trocador de calor, bem como com as
caracteristicas capilares do meio poroso utilizado. Esse fator pode ser chamado como
Numerc de Darcy, sendo que esse se relaciona com a altura de liquido presente no
meio poroso (H/K). As Egs. (4.10), (4.19) e (4.21) eram aplicadas para as
superficies / e 2. Para a superficie 3, onde a fronteira porosa estd presente, as Egs.
(4.10) e (4.21) eram substituidas, respectivamente, pelas Egs. (4.23) e (4.25). Com
1880, um sistema de nove equacles € nove incégnitas foi concebido para resolver o
problema de distribuigio do filme de liquido nos canais. '

As condigGes de contorno utilizadas para as superficies / e 2 eram:
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ParaX =0 => Re;=0; 4= 0; P=0, (4.27)
Para X =1 = A=Ay-; ; P=Py-]. (4.28}
Para as equagBes correspondentes a superficie 3, as condicbes de contorno
eram:
Para X =0 => Re;, =0, (4.29)

ParaX =1 =>P=P,,; A= 4, (4.30)

Com o objetivo de evitar descontinuidades nos célculos entre as superficies /

e 3 e entre I e 2, mais duas condicbes de contorno tiveram de ser assumidas, sendo:
ParaX =0 => Re;=0; 4’'=0, (4.31)
ParaX=1 => Rg=0; 4" =0. (4.32)

Ap6s a solucdo do sistema de equacdes descrito acima, o Nimero de Nusselt

pode ser determinado pela seguinte forma (SMIRNOV et al,, 1997):

Nu:h[‘Dh - z!vloiulgf ] (4.33)
k; kz(T _T)

sat 7

4.3.1. Método de Solucdo e Resultados

Por se tratar de um sistema composto por equacdes diferenciais ordindrias, o
método utilizado para a sua solucfo foi 0 Runge-Kutta de 4° ordem. Um programa na
linguagem FORTRAN 77 foi elaborado para resolver o sistema de equagfes, sendo
que as propriedades termodindmicas utilizadas sdo apresentadas no Apéndice B.

Os sistemas de equagbes para cada superficie eram resolvidos separadamente.
Os resultados obtidos eram relativos & espessura e distribuigdo do filme de liguido,

em cada superficie do canal. A espessura do filme de liguido era utilizada como
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pardmetro de entrada para a determinagfio da curvatura do meniscus, o qual sera
tratado mais adiante.

As Figs. 4.3, 4.4 e 4.5 apresentam os resultados para a distribuigdio do filme
de liquido para condensadores com & canais paralelos de 1,5 mm, metanocl como
fluido operante € Tu=55 °C. A temperatura da parede ¢ velocidade do liquido eram
avaliadas para cada situagfio de capacidade de bombeamento, de acordo com o que

era observado nos experimentos.
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Figura 4.3 — Distribuicdo do filme de liquido para a superficie /, 1,5 mm, T=55 °C.

E possivel observar que, 4 medida que a capacidade de bombeamento
aumenta, a presenca de liquido no canal também aumenta, devido ao aumento na
capacidade de condensacdo nos canais. FEsse mesmo comportamento podia ser
observado experimentalmente. Conforme foi mencionado na avaliag@o experimental,
uma elevada perda de carga na regific de condensacdo poderia resultar num
interrompimento do funcionamento de todo o sistema. Para P=200000 e X=0,1, 2
espessura do filme de liquido é praticamente -da mesma dimensio do canal,
representando que a superficie / estd completamente tomada por liquido. Da mesma
forma, pelas Figs. 4.4 e 4.5, é possivel observar que as superficies 2 ¢ 3 estfio
praticamente tomadas por liquido, para P=200000.
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Figura 4.4 - Distribui¢io do filme de liquido para a superficie 2, 1,5 mm, T=335 °C.

Pode-se, entdo, concluir que, para P=200000, o escoamento no interior do canais
estd prestes a ser blocado. A blocagem do escoamento pode ser verificada se, como
resultado do célculo numérico, a espessura do filme de liquido apresentar-se superior
a dimensfo do canal.

Mesmo para pequenas capacidades de bombeamento, os condensadores
apresentaram grande capacidade de transferéncia e transporte de calor. A espessura
do filme de liquido para a superficie 3 (onde a fronteira porosa esti presente),
apresenta valores inferiores. Isso mostra a capacidade de drenagem do liquido
condensado realizada pela fronteira porosa. Porém, para altas capacidades de
bombeamento, a fronteira porosa atingia seu limite de drenagem, resultando na
blocagem do escoamento. Como conseqiiéncia, o liquido nfic chega até o evaporador
capilar, ocasionando sua secagem (dryout). Mesmo para elevadas capacidades de
bombeamento, o Niimero de Reynolds para o liquido verificado ficou abaixo de 100,

conforme verificado experimentalmente, quando o evaporador capilar era utilizado.
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Figura 4.5 — Distribui¢io do filme de liquido para a superficie 3, 1,5 mm, T.,=55 °C.

As Figs. 4.6 — 4.8 apresentam os célculos para a espessura do filme de liquido
para Ta=45 °C, para condensadores de 1,5 mm ¢ 8 canais. Comparando os
resultados apresentados pelas Figs. 4.6 — 4.8 com aqueles das Figs. 4.3 ~ 4.5,
observa-se que a espessura do filme de liquido era maior para temperaturas de
saturacdo mais baixas. Isso se devia 4 maior viscosidade do fluido, & baixas
temperaturas. Essa propriedade também refletia numa maior espessura, para
capacidades de bombeamento mais elevadas. Isso demostra que a blocagem do

escoamento poderia ocorrer para capacidades de bombeamento inferiores aguelas
verificadas para T35 °C.
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Figura 4.6 — Distribui¢io do filme de liquido na superficie /, 1,5 mm, T=45 °C.
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Figura 4.7 ~ DistribuicZo do filme de liquido na superficie 2, 1,5 mm, Ty=45 °C.
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Figura 4.8 — Distribui¢io do filme de liquido na superficie 3, 1,5 mm, T=45 °C.

Numa extrapolagdo aquilo que era observado experimentalmente, as Figs. 4.9
- 4.11 mostram resultados para o filme de liquido em condensadores de 0,75 mm, 12
canais, Tue=55 °C e metanol como fluido de trabalho. Verificou-se aquilo que foi
mencionado anteriormente, com relac@o a blocagem do escoamento, causado por
uma espessura do filme de liquido superior 4 dimens&o do canal. Nesse caso, 0 uso
de altas capacidades de bombeamento nfio eram possiveis para tais condensadores,
devido a blocagem do escoamento e conseqgiiente falha de todo o sistema no
transporte de calor.

O comportamento relativo a blocagem do escoamento era verificado para o
mesmo condensador, porém a Te=45 °C, conforme apresentam as Figs. 4.12 — 4.14.
Nesse caso, a espessura do filme de lquido apresentava-se maior do que aquela

verificada para T.—=55°C, conforme foi observado para o condensador com canais de

1.5 mm.
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Figura 4.9 — Distribui¢io do filme de liquido na superficie 7, 0,75 mm, T&=55 °C.
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Figura 4.10 — Distribuicio do filme de liquido na superficie 2, 0,75 mm, Te=55 °C.
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Figura 4.11 - Distribui¢fo do filme de liguido na superficie 3, 0,75 mm, T=55 °C.
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Figura 4.12 — Distribui¢fo do filme de liquido na superficie 7, 0,75 mm, T=45 °C.
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Figura 4.13 — Distribuico do filme de liquido na superficie 2, 0,75 mm, T=45 °C.
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Figura 4.14 — Distribuico do filme de liquido na superficie 3, 0,75 mm, T=45 °C.
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As Fig. 4.15 — 4.17 mostram os resultados para condensadores de 0,5 mm, 14
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canais, numa extrapolaciio aos cdlculos.

-0.1

Figura 4.15 — Distribuicio do filme de liquido na superficie 7, 0,5 mm, T=55 °C.
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Figura 4.16 — Distribuicfo do filme de liguido na superficie 2, 0,5 mm, Te=55 °C.
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Figura 4.17 — Distribuicio do filme de liguido na superficie 3, 0,5 mm, T=535 °C.

Para esse tipo de condensador, elevadas capacidades de bombeamento
mostravam-se inapropriadas. Capacidades acima de P=200000 apresentavam uma
espessura para o filme de liguido (para todas as superficies) maior que a dimenséo do
proprio canal. Esse resultado irrealista representava uma blocagem no escoamento,
significando que o sistema como um todo nfo funcionaria a partir de entéo.

As Figs. 4.18 — 4.20 apresentam os calculos para condensadores de 0,5 mm e
14 canais paralelos e T=45°C. Mais uma vez, a espessura do filme de liquido
mostrava-se maior em relacdo aos resultados verificados nas Figs. 4.15 — 4.17.
Espessuras de filme de liquido maiores que a dimensfo do canal podiam ser
observadas para capacidades de bombeamento nfo t8o elevadas, representando que a
blocagem do escoamento era critica para tal condensador.

Como uma forma de se evitar a falha do sistema para altas capacidades de
bombeamento, uma solucio seria 0 aumento da dimenso dos canais. Contudo, essa
solucdio sairia do escopo desse estudo. Uma outra solucio seria o uso de outros

fluidos de trabalho, 0s quais pudessem apresentar resultados satisfatdrios, quanto ao

calculo da espessura do filme de liguido.
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Figura 4.18 — DistribuicZo do filme de liquido na superficie 7, 0,5 mm, Te=45 °C.
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Figura 4.19 — Distribuicdo do filme de liquido na superficie 2, 0,5 mm, T.y=45 °C.
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Figura 4.20 — Distribui¢iio do filme de liquido na superficie 3, 0,5 mm, T—=45 °C.

No entanto, foi observado, que a influéncia das forgas inerciais no Nimero de
Nusselt eram insignificantes. A dependéncia de uma intensidade média de
transferéncia de calor, na capacidade de bombeamento mostrava que deveria haver
uma taxa de transferéncia de calor méaxima. Quando esse valor mdximo era atingido,
mesmo para capacidades de bombeamento mais elevadas, a taxa de transferéncia de
calor nfio aumentaria.

O Namero de Nusselt também apresentava uma relacfo direta com a
capacidade de bombeamento, conforme pode ser observado através das Fig. 4.21 ¢
4.22. A medida em que a capacidade de bombeamento aumentava, o Nimero de
Nusselt seguia a mesma tendéncia, devido ao aumento da espessura do filme de
Hquido. Da mesma forma, com o aumento da temperatura de saturagZo, o Ntmero de

Nusselt diminuia. Essas mesmas dependéncias foram também observadas nos

resultados experimentais.
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Figura 4.21 — Namero de Nusselt calculado para condensadores — Tsat=45 °C.
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Figura 4.22 ~ Numero de Nusselt calculado para condensadores — T=55 °C.
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Os célculos referentes ao Niimero de Nusselt apresentavam-se coerentes para
escoamento em pequenos canais, conforme o que era observado experimentalmente,
quando o evaporador capilar era utilizado. Contudo, para altas capacidades de
bombeamento, o Nimero de Nusselt era ligeiramente superior aqueles verificados
para 0 bombeamento equivalente obtido experimentalmente. Porém, o modelo para
calculo da espessura de filme de liquido podia ser utilizado para melhorar o projeto

de condensadores, que utilizam pequenos canais.

4.4. Determinagdo da Curvatura do Meniscus

Durante o processo de evaporacio/condensacdo, o fluido presente nos canais
apresenta um interessante comportamento, devido a fenOmenos de transporte e
transferéncia de calor. Esse comportamento, chamado meniscus, € causado por
propriedades do fluido relacionadas & molhabilidade. Nesse caso, a relacio com 0s
efeitos de Marangoni deveria ser considerada, de forma que as varia¢Ses da tens3o
superficial em relagfo & temperatura interfacial, seja wm importante pardmetro a ser
relevado.

O formato do meniscus pode ser representado pela Fig. 4.23. Quando o
liquido molha, por completo, a superficie e espontaneamente se espalha por ela, a
interface préxima & parede € diferente daquela onde existe uma camada pouco

espessa de liquido, acima do meniscus intrinseco.

Meniscus
Extendido

Meniscus
Intrinseco
A4

z=0 /
é y

—

Figura 4.23 - Diferentes formagdes do meniscus, quando o liquido apresenta elevada
mothabilidade (CAREY, 1992).
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O meniscus intrinseco ¢ definido como a por¢io do perfil do qual €
representada pela equagZo de Young-Laplace, sendo que os efeitos da pressdo de
desprendimento sfio despreziveis. A regifio de camada pouco espessa de liquido,
juntamente com a por¢io do meniscus intrinseco, ¢ definido como ¢ meniscus
estendido {CAREY, 1992).

As forgas capilares presentes no evaporador capilar sdo as responsaveis pela
convecgdo interna do fluido. Em condigSes normais de operacio, a capacidade total
de transporte de energia gerada por forcas capilares € determinada pelo fluido ¢ pelo
material poroso utilizados. Para todos os casos, a forga capilar liquida ¢ gerada pelo
efeito integral do meniscus durante o processo de evaporacdo ou condensacgdo. Nesse
caso, qualquer diferencial de pressio adverso € desprezivel. Vale também salientar,
que a presso capilar gerada no evaporador € admitida como méxima, a qual também
¢ conhecida como a limitagdo do material poroso. Essa limitag8o representa o pento,
no qual, o evaporador interromperia seu funcionamento (por secagem).

Geralmente, a pressio capilar méxima nfo pode ser utilizada para avaliar a
taxa de transferéncia de massa interfacial, a qual € uma condigdoc de contorno
intermedisria entre as fases liquido e vapor. Isso ¢ devido ac fato de que a regifio de
filme pouco espesso na parede do canal, que ¢é fungfio do meniscus, € dramaticamente
afetado, tanto pelo processo de evaporagfio, quanto condensacio (SWANSON e
HERDT, 1992).

O problema relacionado ao meniscus foi extensivamente estudado no
passado, dando um enfoque especial aos casos relacionados com evaporacdo.
MIRZAMOGHADAM e CATTON (1988) investigaram o meniscus durante
evaporagdc numa placa plana de cobre, tanto experimental, quanto analiticamente.
Os resultados mostraram que o superaquecimento na interlinha da parede, necesséria
para obter a solugfio de um modelo integral em regime permanente, apresentava boa
correlagdioc com o que era observado. Nesse caso, verificou-se que o efeito do
superaquecimento da parede afetava diretamente a curvatura do meniscus. Foi
também verificado que existia um angulo étime de inclinacio da placa, & partir do
qual a transferéncia de calor da placa para a interface do vapor seria aprimorada.

DASGUPTA et al. (1993, 1994) identificaram que a equacdo de Young-

Laplace poderia ser utilizada para determinar as propriedades interfaciais do sistema



137

e, entZo, descrever ¢ processo de transporte no meniscus. Essa equagfo, utilizada em
condicBes de equilibrio, calculava com boa margem de precisio o formato do
meniscus. O formato interfacial era funcfio direta do fluxo de calor. Tante o
escoamento do fluido, quanto o processo de evaporacdo dependiam do campo de
forgas intermoleculares, o qual era funcfc do perfil de distribuicgio do filme de
liquido. A descrigio do campo de pressdo era capaz de detalhar a relacfio entre forgas
capilares ¢ pressio de desprendimento. Foi concluido que, como existiam
significantes resisténcias & transferéncia, de calor em sistemas de dimensdes
reduzidas, devido as forcas interfaciais, o atrito viscosc e a condugdo térmica
baseada na teoria cinética ndo puderam ser obtidas.

MA e PETERSON (1998) investigaram o raio minimo do meniscus
observado em micro-tubos de calor. ExpressGes para célculo do raio minimo do
meniscus foram definidas ¢ o méximo transporte de calor capilar, baseado nas
equaches de comservacio da quantidade de movimento e Young-Laplace, era
calculado. Fra observado que existia um raio hidrdulico 6timo para os canais.
Quando o raio hidraulico era menor que o 6timo, a dimensfo do canal limitaria
diretamente a capacidade capilar de transporte de calor. Porém, quando o raio
hidraulico era muito maior que ¢ Otimo, nenhum aumento da capacidade de
bombeamento capilar era verificada.

PRATT et al. (1998) estudaram os efeitos de termocapilaridade num
meniscus. Nessa investigacio experimental, foi observado que, as instabilidades
capilares eram decorrentes das instabilidades termocapilares, na regifio da linha de
contato do meniscus em evaporacdo dentro dos poros capilares. Tais instabilidades
podiam ter origem na regifio da linha de contato préxima ao meniscus extendido,
formado dentro dos poros capilares.

Como pode ser observado, muito pouco tem sido feito em relacfo ao
comportamento do meniscus, durante condensacio em pequenos canais, tornando
essa avaliagdo particularmente importante. Como existe uma fronteira porosa,
separando a fase vapor da liquida, o meniscus deveria apresentar-se de tal forma que,

a capacidade de drenagem da camada porosa no fosse depreciada, em funcdo de um

formato incompativel do meniscus.
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4.4.1. Desenvolvimento do Modelo de Meniscus em Condensacéo

O modelo desenvolvido segue aquele apresentado por SWANSON e HERDT
(1992), para um meniscus durante evaporagfo. ModificacGes tiveram de ser feitas
para estabelecer as equagdes para a curvatura do meniscus, durante o processo de
condensacio. A Fig. 4.24 propde o modelo adotado para determinar a curvatura do
meniscus. Em se tratando do fato que, uma modelagem do problema de curvatura do
meniscus em canais quadrados ¢ tridimensional, uma simplificagfo foi adotada. Foi
considerade que o canal tem segdio transversal circular, reduzindo o grau de
dificuldade para a solugfo do problema. Todo o célculo efetuado levava em

consideragio essa aproximacio, aplicado ao didmetro hidraulico do canal.

interlinha
1 2 3
VRN
g
rc r M
~
meniscus

1 — filme de pequena espessura; 2 — regido do meniscus; 3 — escoamento desenvolvido.
Figura 4.24 — Modelo para solu¢io do problema de curvatura do meniscus.

Apesar do modelo proposte para o formato do meniscus estar relacionado ao
canal com liquido em toda a sua superficie, sua utilizago tinha uma razio. Como era
esperado que a fronteira porosa tivesse a propriedade de dremar o liquide ja
condensado, haveria regides no canal onde praticamente nfo existiria liquido. Nessas
regides, a espessura do filme seria proxima de zero, o que resultaria na auséncia do
meniscus. O meniscus sO apresentaria uma curvatura para as regides onde existisse
liquido, j4 que a sua espessura era o ponto de partida para o procedimento de célculo.

As hipoteses adotadas para a elaboragfio do modelo s@o as mesmas

apresentadas para a determinacfic da espessura do filme de liquido. O ponto de
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partida para a solugio desse problema € dada pela equagio de quantidade de

movimento axial na fase vapor, para o meniscus na regido de interlinha, sendo:

dP. u 5( é’u}
il S e Bl S B 4.34
& ra\ & (3%

sendo as condicdes de contorno:
cu, COo

= - v 4.35
r=r, mors— (4.35)
F=F; Uy = 0. (436)

A primeira condig@io de contorno € a interfacial de atrito (shear stress), a qual
relaciona o atrito interfacial com a mudanga da tensfo superficial, em relagfio a
posicdo. Essa condicdo leva em contz os efeitos de Marangoni na interface. A

soluco da equaclo diferencial resulta em:

1 dP, » (rdo 7 dP.] (r}
s 5 - N O s ik SR 4.37
U (?; rc) ,U,,dx+2/1v e In - (4.37)

A regra de L’Hopital foi utilizada para resolver a Eq. (4.37). Avaliando-se a
pressdo do vapor no perfil de velocidades, e utilizando-se condi¢gSes interfaciais

normais de atrito, obtém-se que:

- 20K (4.38a)
ou

P, = P, + 20K - (4.38b)

As Egs. (438a) ¢ (4.38b) sdo também conhecidas como as equagdes

modificadas de Young-Laplace. O termo 20K representa a pressdo capilar, devido 2
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curvatura interfacial. O terceiro termo no lado direito da Eq. (4.38b) representa a
pressdo de desprendimento. As Eqgs. (4.382) ¢ (4.38b) também assumem que presséo,
tensfio superficial e forcas de dispersio sfo puramente aditivas & interface
liquido/vapor. E importante notar que o coeficiente de dispersiio na regifo de filme
pouco espesso, ndo ¢ somente dependente do comportamento dielétrico que
caracteriza a interface liquido/vapor, mas também do comportamento dielétrico do
substrato sélido.

A curvatura interfacial média no canal (capilar) ¢ representada pela equacio
derivada por PHILIP (1977), como sendo:

1 d’r, / dx’

;
E=— -
211 (@ ae) ] [1e (/)]

30 - (4.39)

A massa de vapor que escoa entre a interface do meniscus e a parede do canal
pode ser determinada. Através da multiplicacdo da velocidade do vapor, pela sua
densidade, e integrando através da secdo transversal do escoamento, entre a interface

do meniscus e a parede do canal, a equacfo resultante ¢

= fupdd;. (4.40)
Ar

Inserindo a Eq. (4.37) na (4.40), resulta em:

g 1 dP,
" i\:‘mv dx

g, dx 2u, dx T

c

2
(-2 __rcz)_( T do +Lf&}m(iﬂpvd@ . (44D

onde
dp =nlr? —r2). (4.42)

A solucfio final da Eq. (4.40) é



141
i’h = —-"Y‘j—— — T : (4.43)

sendo que, a regra da cadeia foi aplicada no segundo termo para acentuar o efeito de
Marangoni (do/dT;). As variaveis F; ¢ F» na Eq. (4.43) sfo conhecidas como funcéo
de “cumbersome”. Essas varidveis foram obtidas durante a solugfio da Eq. (4.41), ¢

sdo representadas como

8u,/ p,x
F = v » 5 (444)
L . s L AR,

e c

A7 - rf;;)ln(}; /7.)

I

AR o A 2(?}4 - r;.zrf)ln(r /¥ )

I c

F,=

(4.45)

‘A forma integral da equagiio da conservagio de massa no vapor pode ser

representada, como sendo:

d " ar,
Ty, = Exu;[uvrdr + R, gr’ . (4.46)

O segundo termo no lado direito foi obtide aplicando a regra de Leibnitz.
Essa equacfo €, essencialmente, a condicdo cinematica na interface, levando em
conta a condensacdo. Multiplicando-se a Eq. (4.46) por 27zp;, , substituindo pela Eq.

(4.37), mtegrando e resolvendo para v, a equacdo resultante fica:

dr, I dm
vw' U

; + Q.
“dx  2zp,r, dx

(4.47)

A velocidade normal do vapor em relagio 3 interface do meniscus (wy;) pode

ser definida, como sendo a soma de duas componentes de velocidade, resultando em
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=y, cosf+u, sind, (4.48)

onde o &ngulo de contato € definido por

dr.)
Pt [t 4.49
g = tan [ & ( )

Combinando as Egs. (4.47), (4.48) e (4.49), a equac@o resultante €

cosf dm
w, o= e
Y 2mp dx’

(4.50)

a qual mostra a relacfio entre a velocidade normal do vapor 2 interface, o dngulo de
contato local e 2 mudanca na taxa de transferéncia de massa, em relacfio a posigéo.
Uma expressdo para o fluxo massico de liquido na interface, utilizando-se da

teoria cinética, pode ser representada como sendo (COLLIER, 1981):

2B 1 VW2 P P
—-p W, = - — 4.51
Frt [2—3)(%) (T 7" o

e assumindo que 7,=7;= T} (hipétese n° 6), Eq. (4.51) resulta em

172
2B 1
—-pwW, =|— P .—FJ, 4.52
pv vi (2_‘8](2sz] (w [) ( )

onde B € o coeficiente de acomodagio, geralmente igual a unidade. Um balango de

massa na interface mostra que
pvwvi = plwh' * (453)

Combinando as Eqs. (4.51), (4.52) e (4.53) a expressdo resultante da presséo
interfacial do vapor é
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/2 R
P —P = 2—-BY RT, 0059@. (4.54)
2B 27 r. dx

i

Substituindo a Eq. (4.54) na Eq. (4.38b), resulta na relagdo

(4.55)

P, =P +-——~———~20-K-(2—B](Rﬂ jm cosd diit

27 v, dx

1

A Eq. (4.55) descreve a pressdo do vapor na interface em relacdo a vazdo,
dispersdo e fatores de transporte. Essa equacio representa que a curvatura média do
meniscus afeta, diretamente, a presséo interfacial do vapor.

A equacfio de conservacio da energia, aplicada a interface, estabelece que o
calor total a ser removido seja normal & interface. Isso € igual ao calor latente
necessario para condensar o vapor. A equacdo resultante, considerando essa

formulacZo, € representada por:

dhdy 7| _ i, di

dcde orl. 2zkp dx

(4.56)

Como a difusgo axial pode ser desprezada (devido & sua pequena influéncia
no processo de transferéncia de calor), a equacfio de conservacdo de energia

resultante pode ser representada por:

gl ar
- [ r “:—J ) (4.57)
or\ ér
com as condi¢Ses de contorno

r=r; T = Tyx), (4.58)

r=r, T =T, = constante. (4.59
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Resolvendo a Eq. (4.57), utilizando o método integral de von Kérman, assumindo um

perfil de temperatura linear como

a equacfio resultante € representada por:

F, dI, r’F, N F, dr, r’F dr, dPW+
4p, dc 2p, Ap, dx 2p, dx | dx

:a(Tp _Ti)’

rFs do dT, +7}F6 do dr, | dT,
p, dT, & p, dT, dx | dx

(4.60)

(4.61)

onde F;, F,, Fs e Fs sdo fungBes de “cumbersome”, resultantes da solugdio da Eq.

(4.57). Essas funcGes sdo definidas como sendo:

L A
F = _{_(2 2)2 _grc+§bn+ 4 6
AR v,
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Para que qualquer problema relacionado & solugfo das equacSes definidas
fosse evitado, foi necessaria a adimensionalizacdo de todas as varidveis. Para que

isso fosse possivel, foram utilizadas as seguintes varidveis:

s-tipip Dl g g plme o ©
I O AT A (A 3 e O )

Combinando e rearranjando as equagdes definidas anteriormente, o sistema

de equacdes adimensionais resultante é:

R — . —
_ dl, dF, _ ar, - __ do(df}y _, dodl
(21‘,-2G5 - GJEE%- (G4 - ZT;EGd)DI @_EMF z,I - G ZT—::(E) +7 G ;T»:ED, =0
(4.66)
_ dP, da dT
Gy = 7,2+ GQE(%E— 0, (4.67)
dm at.  2x7 —
Ema-zzw!%a SLT-0, (4.68)

e 2 5 \3/2
”—?(qu)” °§9% "g +(1+FD‘ )+(1+?}3 {472‘1(?;—1)4—(1 f;:f}zo, (4.69)

-D,=0. (4.70)

A Eq. (4.70) foi obtida, reduzindo-se a ordem da Eq. (4.69). O efeito de
Marangoni pode ser obtido nesse sistema de equacles, através do termo do/dTy,

presente nas Egs. (4.66) e (4.67). THOMPSON et al. (1980) apresentam uma relacio
para célculo do efeito de Marangoni, definida como:

dT_ 2p,8m,

—= 47
dx  3do/dTl’ (+71)
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a qual ¢ véalida quando os efeitos de viscosidade, densidade e condutividade térmica
entre as fases s3o desprezados. A forma adimensional da Eq. (4.71) pode ser escrita
como:

T -2
di- dT: :__%p!grirc ) (472)
i, & 3 o

P

As varidveis G;, Gi, Gi, Gy, Gs, Gs ¢ G7 sfo fungBes resultantes da
adimensionalizacio das Egs. (4.66) —(4.70), sendo definidas como:

1
G, = ; 4.73
DRt 47 4 2-4F -7 )InF *79

G, = 47’ - 7)In7iG,, (4.74)

@:——{1-#)2-—5 20 4 6 4.75)

T Y . T s
G, w2l (F -7 ) F 7 )T - s 73 20 4 6 F (a76
* Tp‘_]r:.'(r f) ( i ,)T; 4 1-F i (I—?_‘)2 i ( )
rgl—v ?_':3+Fl '5—-3
=2 2 —In¥-—+ - —F
AT 6 ' 94 36"
Go=-Tipy 20 477
5 2'[”?; 4 ]""’Fl > ( )
w2 =7 =3 -
o Tmpetth g iin e
Gy =-——2 7% +7 lnf +-4— % 70 9 2 36 7,
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Durante ¢ processo de adimensionalizacdo, utilizando a teoria dos s, foi

possivel obter as seguintes variaveis:

7, ==X, (4.80)

r, P U (4.81)
rcpvx llvop
a u,

z =t (4.82)
rCO'p

_B\RY kAT —T V"
71-4:(2 B] V(p 1)3 ’ (4.83)

B (27?’-)”26;71‘:[1’

(4.84)

As varidveis adimensionais acima tém os seguintes significados fisicos: 77 € a
resisténcia ao bombeamento adimensional, m é o sub-resfriamento adimensional, 73
¢ o Numero de Crispation, 7y é o fluxo de massa na interface e 7z; é o niunero de

dispersdo, o qual representa a magnitude das forcas de dispersdo no filme
condensado.

4.4.2. Solugdo das Equagbes Para a Curvatura do Meniscus

Com o objetivo de evitar singularidades na solugfo das equagles, as

condigdes iniciais foram definidas como sendo:

Rl
I

0,1, (4.85)
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ﬁﬂ:—lE*—]l, (4.86)
1/3
Pl — A 4.87)
rj’ =1— . s "
’ pvrcngv(fp“r})
_ i AT T
I A S ) (4.88)
’ 47, PT,

Uma primeira tentativa de resolver o sistema acima foi feita, utilizando-se o
método de Runge-Kutta de 4° ordem. Porém, a solucio apresentou resultados
dispersivos, sem que nenhum significado fisico pudesse ser observado. Em
decorréncia disso, foram utilizadas as técnicas de linearizacfio parcial e diferencas
finitas de primeira ordem, em relacdo 2 iteracdo anterior. Os termos nfo lineares da
Eq. (4.66) foram linearizados utilizando o método de expansdo de séries de Taylor,
com relacdo a ultima iteracdo. Entdo, a forma resultante da Eq. (4.66) foi resolvida
pelo método de diferencas finitas de primeira ordem. O sistema de equacSes
resujtantes foi entdo resolvido pelo método de Gauss-Seidel, obtendo a solugdo para
cada posicdc axial do canal. O sistema de equacGes convergia entre 3 a 5 iteracdes
para cada posicio, para um erro relativo de 107'° e passo de solugio de 107°°. A

solugdo pode ser obtida para o intervalo de 0,115<7 <1,0. Para 7, <0,115, a

solucfio para D; mostrava-se instavel, tornando-se infinito negativo imediatamente.
Como a partir desse ponto, a curvatura do meniscus nfo apresentava modificacdes
consideraveis, os resuitados puderam ser desprezados.

Os resultados foram obtidos para metanol como fluido de trabalho, sendo que
as propriedades termodindmicas sfo apresentadas no Apéndice B. As demais
condi¢cdes (temperaturas do liquido ¢ do vapor, pressdic do vapor, temperatura da
parede e vazdo de fluido) foram as mesmas observadas experimentalmente ¢ para a
obtencio da espessura do filme de liquido. Um outro dado de entrada, a espessura do

filme de liquido, foi obtido a partir dos calculos do modelo apresentado

anteriormente.
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4.4.3. Resultados para a Curvatura do Meniscus

A solugfo do sistema de equacles apresentado acima nfo sé proporcionou o
célculo da curvatura do meniscus, mas também outros fatores interessantes dessa
analise. Fatores referentes ac perfil de temperaturas no meniscus ¢ o diferencial de
pressdo também puderam ser obtidos. Por se tratar de uma solugfo um tanto quanto
complexa, por considerar a espessura do filme de liquido em cada posig@o do canal,
uma analise média dos resultados teve de ser feita.

Os resultados foram divididos, como forma de melhor apresentar e discuti-
los. Cada resultado foi avaliado para as duas diferentes temperaturas de saturagio
utilizadas nos experimentos. O sistema de equacbes descrito acima obtinha
resultados simultaneamente com o modelo apresentado no item 4.3. As Figs. 4.25 —
4.27 apresentam os resultados para os célculos da curvatura do meniscus, para
Twa=45 °C ¢ 75=1E-4, 1E-10 ¢ 1E-13, e quatro condensadores diferentes. Como ©
fator 75 era diretamente dependente da temperatura da parede do canal, os resultados

puderam ser agrupados, com a finalidade de comparé-los.
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Figura 4.25 — Curvatura do Meniscus para T.=45 °C e 7=1E-4.
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O mesmo comportamento pode ser verificado para os diferentes valores de
75, obtidos & partir dos céleulos. Independentemente dos valores de 75, a curvatura do
meniscus ndo apresentou grandes influéncias desse pardmetro. O mesmo pode ser
verificado nos calculos para a curvatura do meniscus para os mesmos valores de 75 e

Ta=35 °C, conforme observado nas Figs. 4.28 —4.30.
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Figura 4.26 — Curvatura do Meniscus para Te=45 °C ¢ 7=1E-10.

Numa avaliacdo microscopica do pardmetro 75, a sua influéncia € tal que,
para elevados valores, o filme de pouca espessura extende-se pelo canal, afetado
diretamente pelas forcas de atragfo entre o vapor e o substrato sélido. Os célculos
comprovaram o que fora observado nos experimentos, mostrando que o meniscus
apresentava uma curvatura correspondente a esperada. Essa curvatura era resultante
da capacidade de drenagem da fronteira porosa, a qual nfic apresentava riscos ao
interrompimento do processo de transporte de calor, quando o evaporador capilar era
utilizado, para certos valores de capacidade de bombeamento. Nesse ponto de vista, o
modelo de calculo da curvatura do meniscus mostrou-se coerente com os resultados

experimentais, sob aspectos macroscopicos.
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Figura 4.27 — Curvatura do Meniscus para Ty,=45 °C ¢ m=1E-13.
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Figura 4.29 — Curvatura do meniscus para Tg=55 °C, m=1E-10.
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Figura 4.30 — Curvatura do meniscus para Te=55 °C, 7=1E-13.
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Outro pardmetro a ser observado é a temperatura do vapor na interface,
apresentada pelas Figs. 4.31 —4.33 em termos de temperatura absoluta, para célculos
realizades com Te=45 °C e os diferentes valores de 5. Independente dos valores de
75 , a temperatura do vapor na interface nfo apresentou influéncias. Apesar do fator
75 ser diretamente dependente da temperatura da parede, o processo de transferéncia
de calor na interface n3io apresentou grandes variagdes. Isso pode ser explicado pelo
fato que, o processo de transferéncia de calor era mais influenciado pela temperatura
de saturacfo e caracteristicas geométricas do canal. A temperatura do vapor na
interface mostrou-se, praticamente, constante para diferentes valores de 75 , porém,

apresentou grandes influéncias do fatores geométricos.
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Figura 4.31 — Temperatura do vapor na interface para To=45 °C e zy=1E-4.

Quando feita uma comparacio entre os diversos tamanhos de canais, a
temperatura do vapor na interface na regifo central do canal apresentou-se elevada,
diminuindo 4 medida em que aproximava-se da parede. Menores diferencas puderam
ser observadas para canais de maiores dimensdes, enquarnto maiores diferencas foram

observadas para canais menores. Essa caracteristica também podia ser observada
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experimentalmente, através de uma condensacio do vapor mais acentuada no centro
do canal, comprovando que canais de menores dimensdes apresentavam maiores

capacidades de transferéncia de calor, quando em condi¢Ges de escoamento Jaminar.
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Figura 4.32 — Temperatura do vapor na interface para T ;=45 °C e zz=1E-~10.

320 -
@ 3107 . e
o - T
0 . .
£ .. -
< .
w300
= S R 1.5 mm -
i
2 S 1,0 mm
Q ~=—- 0,75 mm -
------- 0,5 mm )
£ | \
g 290 .
[
280 F

A 1 L L

0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 .9 1.0

¥,

H

Figura 4.33 ~ Temperatura do vapor na interface para Ter=45 °C ¢ z=1E-13.



155

A diferenca na temperatura do vapor na interface entre o centro e a parede do
canal € inversamente proporcional a dimensfo do canal Das Figs. 4.31 —4.33, pode-
se observar que independente dos valores de 77 , a diferenga na temperatura da
interface era praticamente a mesma. Os canais de 0,5 mm apresentaram menor
curvatura do meniscus, para maior diferenca de temperatura (33 X), enguanto
maiores dimensGes nos canais promoveram maiores curvaturas do meniscus €
menores diferencas de temperatura (4,5 K para canais de 1,5 mm). As Figs. 4.34 ~

4.36 apresentam os resultados para Te=55 °C.
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Figura 4.34 — Temperatura do vapor na interface para Te=55 °C ¢ zx=1E-4.

O mesmo comportamento na temperatura do vapor na interface verificado nas
Figs. 431 ~ 4.33 foi observado nas Figs. 4.34 — 4.36. Uma maior diferenca na
temperatura da interface era esperada, devido 4 maior temperatura de saturacdo do
fluido. Contudo, o comportamento fisico da temperatura do vapor na interface é

equivalente para ambas temperaturas de saturago, sendo diretamente relacionado ao

fluido de trabalho utilizado.
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Figura 4.36 — Temperatura do vapor na interface para T,=55 °C e z=1E-13.

A pressdo do vapor na interface do meniscus apresentou-se constante para

qualquer dimens@ic do canal, dependendo, diretamente, apenas da temperatura de
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saturacio e do fluido utilizado. Esse comportamento era esperado, pois o processo de
condensacdo deveria ocorrer & pressdo constante na interface. Porém, pode-se
observar que ocorre uma ligeira perda de carga na interface, resuitante do processo
mudanca de fase. As Figs. 4.37 e 4.38 apresentam os resultados para o célculo da
pressdo na interface liquido/vapor para Te=45 e 55 °C.

Esses resultados foram obtidos para todos os valores de 75 observados nos
experimentos, e diversos tamanhos de canais. Iss¢ comprova que a pressdc na
interface liquido/vapor do meniscus nfic sofria influéncia desses pardmetros, sendo
apenas uma funcfio direta da temperatura de saturacSo. Sob o pomto de vista
hidrodindmico, os calculos para a pressfio na interface apresentaram-se coerentes,
uma vez que a pressio deveria ser maior para a segfio onde X =0 ¢ menor para a
secdo onde X =1. O diferencial de pressdo entre as se¢des, tanto para T=45 °C e
Tw@r=535 °C, era de 0,12 kPa para todas as simulacdes realizadas. Isso representava
que, independente da temperatura de saturacfio utilizada, o diferencial de pressio na
interface vapor/liquido do meniscus era a mesma, sendo apenas uma relacionada ao

fluido de trabalho.
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Figura 4.37 — Pressdo do vapor na interface para T=45 °C.
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Figura 4.38 — Pressdo vapor na interface para T=35 °C.

A partir dos resultados apresentados, constata-se que a maior contribuicso na
perda de carga durante © processo de condensacfo, ocorria na interface
liquido/vapor, devido & influéncia da tensfo de cisalhamento entre as fases. Esse
pardmetro mostrou ser extremamente importante no comportamento do meniscus,
submetido ao processo de condensacdo. Os efeitos da tensdo de cisalhamento,
observados também durante os experimentos, influenciavam a espessura do filme de
liquido, o qual também afetava a curvatura do meniscus.

A perda de carga verificada na interface liquido/vapor era um fator critico, o
qual possibilitava a manutengéic da curvatura do meniscus compativel para a correta
operacdio do evaporador capilar. Um diferencial de pressfio menor poderia resultar
numa curvatura do meniscus insustentavel para a operacdo do sistema, resultando no
interrompimento do seu funcionamento. Um diferencial de pressio superior poderia
resultar numa curvatura do meniscus mais alongada no canmal, a qual seria
incompativel com a capacidade de condensagio apresentada pelo trocador de calor ¢,
também, com a capacidade de drenagem da fronteira porosa. Infelizmente, essa
avaliacio ¢ feita macroscopicamente, pois a leitura da press@o na interface

liquido/vapor do meniscus nfo pode ser obtida.
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Contudo, os resultados obtidos através da simulacfio da curvatura do
meniscus, juntamente com a distribuicdo do filme de liguido, apresentaram-se
compativels com o que era observado nos experimentos. Uma comprovacdo
microscopica desse modelo requereria instrumentos capazes de realizar leituras em
escala nanométricas (no caso da curvatura do meniscus), € que ndo causassem
mterferéncias no escoamento (no caso da pressio na interface).

Os modelos para calculo da espessura do filme de liquido e curvatura do
meniscus, apresentaram resultados coerentes com aguilo que era observado nos
experimentos. Esses modelos podem representar ferramentas tteis para a andlise do
escoamento em trocadores de calor, onde uma fromteira porosa esta presente, sob
acio de escoamento Jaminar. Isso € particularmente interessante para aplicagdes em

sistemas capilares, onde elevadas capacidades de condensacfo s3o necessarias.
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Capitulo 5 — Conclusdes e Sugestdes

Um estudo experimental e analitico a respeito da condensagio convectiva em
pequenos canais foi realizada. Esse estudo tinha por objetivo investigar os
pardmetros que influenciavam o processo de transferéncia de calor, durante a
condensacdo, em trocadores de calor com canais de dimensdes reduzidas. A
identificacdio desses pardmetros seria utilizada para novos projetos de micro-
trocadores de calor, com o objetivo de melhorar sua capacidade de dissipacic de
calor.

O trabalho experimental e analitico em questfo foi realizado como uma forma
de contribuir para o melhor conhecimento das diversas varidveis, presentes nos
escoamentos em pequenos canais. Testes experimentais foram realizados para baixas
¢ altas vazdes do fluido de trabalho. Para testes com baixas vazdes, um evaporador
capilar foi projetado ¢ montado, com o objetivo de testar condensadores com
pequenos canais, com ¢ sem a presenca de uma fronteira porosa. O uso de um
evaporador capilar, num Circuito por Bombeamento Capilar (CBC), permitia o
controle da temperatura de saturacdo através do controle da temperatura do
reservatorio. Esse sistema apresentava facil operagdo e controle, para toda a faixa de
calor introduzido no evaporador e temperaturas de saturagfio. Para altas vazdes do
fluido de trabalho, o evaporador capilar era substituido por uma bomba magnética,
sendo que sua vazdo era confrolada por um motor de corrente continua, de
velocidade variavel.

Vinte e um termopares ¢ dois transdutores de pressio (um absoluto e um
diferencial), conectados a um sistema de aquisiciio de dados, eram utilizados para
monitorar ¢ aparato experimental. Para cada teste executado, a distribuicdo de

temperaturas ao Jongo da secfio de condensacdo podia ser verificada para cada
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temperatura de operagdo. As leituras da pressio diferencial na sec@io de condensacfo
permitiram a avaliagic de como os fatores geoméiricos influenciam a perda de carga.

Testes eram realizados com quatro condensadores com canais convencionais
(sem a fronteira porosa), e um condensador com fronteira porosa. Todos os
condensadores eram fabricados em aluminio, projetados de tal forma que
possibilitasse a visualizagio do esccamento. Os condensadores sem a fronteira
porosa tinham dreas de transferéncia de calor diferentes, determinadas pelo tamanho
e nmimero de canais em paralelo. O condensador com a fronteira porosa tinha a
mesma area de transferéncia de calor de um dos condensadores convencionais. Dos
resultados experimentais obtidos, pode-se concluir que trocadores de calor com
pequenos canais apresentavam elevadas taxas de transferéncia de calor. Durante os
testes utilizando o evaporador capilar, somente escoamento laminar (tanto para o
liquido quanto para o vapor) era observado. Mesmo assim, elevados Numero de
Nusselt eram verificados, mostrando que era possivel obter elevadas taxas de
transferéncia de calor mesmo com 4reas reduzidas. Isso se devia diretamente aos
efeitos geométricos, os quais também influenciam diretamente a perda de carga.
Contudo, com o uso de vérios canais em paralelo, a perda de carga nfio apresentava
grandes variagdes. Com o aumento da vazio, mais canais apresentavam escoamento,
0 que resultava em perdas de carga sem grandes variacBes. Para o caso em que a
bomba magnética era utilizada, elevados Niumero de Nusselt puderam ser atingidos,
bem como elevadas perdas de carga ao longo dos condensadores.

Os resultados experimentais para o condensador com a fronteira porosa
apresentaram ligeiras variagdes no Numero de Nusselt, tanto para os testes com o
evaporador capilar quanto com a bomba magnética.O Numero de Nusselt para baixas
¢ altas vazles apresentava ligeiramente superior no condensador onde a fronteira
porosa estava presente. Da mesma forma, a presenca de uma fronteira porosa
influenciava na perda de carge, quando sfio comparados os resultados com o0s
condensadores com canais sem a fronteira porosa. A fronteira porosa atuava como
um fator estabilizante nas diferencas de pressfo entre a entrada e a saida do
condensador. Isso era devido a geragdo de um campo de pressdo na fronteira porosa
do condensador, quando este era submetido a um campo de temperaturas. Com isso,

perdas de carga menores eram verificadas no condensador com a fronteira porosa.
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Além disso, a frontera porosa apresentava a propriedade de drenagem do
vapor condensado no canal, a qual também contribuia para manter a perda de carga
ligeiramente abaixc daquelas verificadas nos condensadores sem a fronteira.
Independentemente do condensador ¢ da forma de bombeamento utilizados, a tensdo
de cisalhamento mostrava-se como o fator que mais influenciava no escoamento. Os
efeitos da tensfio superficial também puderam ser observados durante os
experimentos, quando o evaporador capilar era utilizado. Durante testes de
visualizagdo do escoamento, seus efeitos no formato do meniscus e na distribuicdo
do filme de liquido puderam ser verificados, bem como a mudanga de fase na
interface liquido/vapor. Contudo, para as elevadas vazles obtidas com a bomba
magnética, tais caracteristicas eram dificieis de serem visualizadas. Porém , os
fatores geoméiricos eram determinantes no escoamento e no processo de
transferéncia de calor, sendo que perdas de carga a niveis muito elevados puderam
ser verificadas, bem como Ntameros de Nusselt 2 niveis muito superiores daqueles
verificados nos testes para baixas vazdes.

CorrelacGes para Numero de Nusselt € perda de carga foram obtidas. Para o
Namero de Nusselt, a Eq. (3.1) mostrou boa correlacio com os resultados
experimentais, obtidos para os condensadores com e sem a fronteira porosa. Para as
duas temperaturas de saturag@io utilizadas nos testes e todos os condensadores
testados, a Eqg. (3.1) correlacionava 95% dos resultados experimentais dentro de uma
faixa de error de 25%.

Corm relagdo a perda de carga, uma correlacio para o multiplicador bifasico
foi obtida, sendo representada pela Eq. (3.6). Em se utilizando de tal correlacfo para
determinar a perda de carga, para as duas temperaturas de saturacfo utilizadas em
todas as condigbes testadas (baixas e altas vazdes), a2 Eq. (3.6) correlacionou 85%
dos resultados experimentais dentre de uma faixa de erro de 35%. Portanto, as Egs.
(3.1) e (3.6) apresentaram boa capacidade de correlacionar-se com os resultados
experimentais obtidos, mesmo em se tratando de escoamento bifsico, as quais
podem ser utilizadas no projeto de novos trocadores de calor com pequenos canais.

As visualizagdes realizadas durante os testes, tanto para os condensadores
sem ¢ com a frontelra porosa, apresentaram somente ¢ padrio de escoamento

estratificado, quando baixas vazdes eram utilizadas. Para os casos em que altas taxas
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de vazio eram utilizadas, outros trés padrdes de escoamento puderam ser
observados: anular, & bolhas e pistonado. O padrfo pistonado somente podia ser
observado para o condensador com canal de 1,5 mm (com e sem a fronteira porosa).
Todos os outros condensadores apresentavam somente os padrles de escoamento
anular e 4 bolhas. Os fatores geométricos mostraram uma grande influéncia nas
caracteristicas nos padrSes de escoamento, sendo gue o padrio de escoamento
pistonado s6 era observado nos condensadores com canais de 1,5 mm. Um mapa de
escoamento, considerando as transicbes para os diferentes regimes observados foi
apresentado. Comparagbes com outros mapas de escoamentos propostos também
foram feitas. Contudo, o mapa proposto apresenta os padrfes de escoamento ¢ as
linhas de transicic para os testes realizados com escoamento bifisico com
transferéncia de calor, em canais com secfo transversal retangular. Os mapas
utilizados para comparagiio utilizavam escoamento adiabéticc e canais com
dimensSes muito superiores. Os efeitos da tensfio superficial na transicdo para os
diferentes regimes de escoamento, também pode ser observada. A partir dos testes,
era observado que os efeitos da tens3o superficial em canais de segfo transversal
retangular eram mais significativos, pois liquido se acumulava nos cantos dos canais,
permanecendo ali por ac3o da forca gravitacional. Também era verificado, que as
transicdes de um regime de escoamento a outro, para canais com dimensdes
reduzidas, ocorriam & velocidades superficiais do vapor menores do que as
verificadas em canais maiores.

Pelo efeito da dremagem do liquido condensado pela fronteira porosa, era
verificado que o meniscus apresentava-se ligeiramente defasado do centro do canal,
nos testes realizados com o condensador com uma fronteira porosa. A parte do
meniscus que apresentava-se em contato com a parede do canal, oposta a fronteira
porosa, mostrava uma auséncia quase que completa de liguido condensado. Porém,
uma maior quantidade de liquido podia ser verificada na parte inferior do canal,
principalmente na por¢io proxima a fronteira porosa.

A partir do que era observado nos experimentos, relativos ao filme de liquido
e formato do meniscus, suas influéncias apresentaram grande importancia durante o
processo de condensacdo. Os efeitos da tensfo superficial e de cisalhamento durante

0s processos de transporte e transferéncia de calor deveriam ser verificados, como
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uma forma de se estabelecer um significado fisico para o que era observado
experimentalmente.

A partir disso, um modelo analitico para o calculo da distribuic@io do filme de
liquido condensado n¢ canal, sob a presenca de uma fronteira porosa, foi elaborado.
O modelo obtido era capaz de determinar a distribuicdo do filme de liquido, de
acordo com a capacidade de bombeamento. O efeito de drenagem da fronteira porosa
também era avaliada, podendo ser verificada a partir da espessura do filme de liquido
proximo a ela. A partir dos calculos, podia ser comprovado que a fronteira porosa
apresentava limitacSes quanto 4 drenagem do liquido condensado, para capacidades
de bombeamento elevadas. Tal caracteristica também podia ser verificada durante os
testes experimentais, quando elevadas capacidades de bombeamento (através do
aumento da vazdo do fluido) eram aplicadas ao condensador com a fronteira porosa.

Com os resultados obtidos & partir do modelo de distribuicdo do filme de
liquido, um modelo para estabelecer a curvatura do meniscus, durante a
condensacio, foi desenvolvido. Levando-se em consideracio a espessura do filme de
liquido, a curvatura do meniscus podia ser determinada. Essa determinacéo levava
em consideracfio os efeitos do processo de transferéncia de calor e a variagfio da
tensfo superficial com relagfio a temperatura (chamado de efeito Marangoni) na
interface liquido/vapor. Nio somente a curvatura do meniscus podia ser determinada,
mas também o perfil de temperaturas e pressdo na interface Hquido/vapor.

Numa analise macroscOpica, os calculos referentes a espessura do meniscus e
perfis de temperatura e pressdo, mostraram-se coerentes com o que era observado
experimentalmente. Os célculos realizados pelo modelo analitico mostravam que ©
meniscus apresentava-se ligeiramente defasado do centro do canal, assim como o que
era observado durante os testes experimentais. Esse comportamento era decorrente
da capacidade de drenagem da fronteira porosa, a qual representava uma importante
caracteristica de operagfo quando comparada com os condensadores sem a fronteira
porosa. A distribuicdo da temperatura do vapor na interface, mostrava que a mudanca
de fase ocorria exatamente na interface liquido/vapor, a qual era praticamente
estacionaria nos testes experimentais observados, quando o evaporador capilar estava
sendo utilizado. Da mesma forma, os célculos da pressfo na interface liquido/vapor

comprovava que esse pardmetro era influenciado pelo fluido de trabalho, temperatura
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de saturagio utilizada e tensdo de cisalhamento entre as fases. Porém, nfo

apresentava influéncia alguma de outros parimetros, tal como o nimero de

dispersio.

Como forma de dar continuidade ao trabalho realizado, alguns assuntos ainda

deveriam ser investigados, tratando da condensagio convectiva em pequenos canais.

As sugestdes que podem ser feitas para futuras pesquisas, sfo listadas a seguir:

Y

2)

3)

4)

)

Utilizacdo de outros fluidos de trabalho (acetona, freon, amdnia, etc) para obter
uma maior quantidade de dados experimentais, com relagio ao Numero de
Nusselt ¢ perda de carga, bem como aprimorar os procedimentos de projeto de tal
equipamento;

Testes com canais com outras formas de secio transversal (triagular, semi-
circulo, etc), a fim de avaliar os efeitos de diferentes geometrias no processo de
transferéncia de calor, perda de carga e padrdes de escoamento;

Elaboragio de um estudo analitico, visando obter as equagdes de transicdo para
os diferentes padrSes de escoamento verificados nos canais de pequenos
diimetros, considerando diferentes geometrias;

Verificacdo do processo de condensagio convectiva, utilizando materiais porosos
com caracteristicas diferentes. O objetivo seria determinar os fatores que
influenciariam o uso de diferentes materiais porosos, bem como quanto as
limitacGes de drenagem , no processo de condensacio;

A espessura do filme de liquido poderia ser determinada através do uso de sondas
que ndo interfiram no fenémeno. Esse procedimento permitiria uma comparaco
entre os resuitados experimentais com os calculados, & partir do modelo de
simulagdo. Da mesma forma, o uso dessa instrumentacdo poderia ser utilizada

para melhor correlacionar os resultados obtidos referentes a4 curvatura do

meniscus.
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Apéndice A — Desenhos

1. Evaporador Plano Capilar

Capilitary Evoporotor
Material: Aluminum
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Figura A.1 - Container do vapor para o evaporador capilar.
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Figura A-2 —Container do liquido para o evaporador capilar.
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2. Condensadores de Pequenos cangis

Representation for 2.0mm microchanmel condenser
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Figura A.3 - Projeto do condensador com pequenos canais convencionais.
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Figura A.4 — Projeto do condensador com pequenos canais com a fronteira porosa.
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Apéndice B —Propriedades do Metanol

Tabela B-1: Propriedades para metanol (PETERSON, 1994): peso molecular: 32,00.

T ity

Pr P ki 2 Ho P, Dy c
°C | Kikg | kg/m® | kg/m® | WimK | Pas | Pas x107 | bars | kifkeK | N/m, x10%2
50 | 1194 | 8435 0,01 | 02101 17,00 0,721 0,01 1,20 326
230 ] 1187 ] 8335 0,01 | 0208 13,00 0,78 | 0,02 1,27 2,95
-10 | 1182 8187 0,04 | 0206 945 0,85 0,04 1,34 2,63
107 1175 800,5 0,2 02041 7,01 0911 0,10 1,40 2,36
30| 1155 7820 031] 0203 3521 0,98 ] 025 1,47 2,18
50 1125 ] 7641 0,771 0202 3,99 1,04 ] 0,55 1,54 2,01
701 1085 | 7462 1,47 | 0,201 3,14 L11} 1,31 1,61 1,85
90 | 1035| 7244 3,001 0,199 2,59 119 ] 2,69 1,79 1,66
110] 98| 7036 564 0,197 2,11 1,26 | 4,98 1,92 1,46
130 | 920 6852 981 0,950 1,66 131 7.86 1,92 1,25
150 850! 6532 1590| 0,193 1,38 138 | 854 1,92 1,04

Tabela B-2: Coeficientes de temperatura-propriedade para metanol (FAGHRI, 1996).

Propriedade®

Faixa de

T

g o oy o Ca s Emo
Unidade Temp Y
()
P,(10°Pa) | 0,0-240 | -1,6152 1,4019-2° | 481344 | 496486 | 204288 | -3,0437-11 | 1,69
i (kike) ]00-240 1 7,1001 -1,6650-3 | 42482-5 | -82591-7 | 520879 | -1,1710-11 | 0.39
o (kg/m®) | 0,0-240 | -2,0054-1 | -5,5461-3 | 1,84924 | -2,6081-6 | 146468 | -2,8794-11 | 1,96
o, (kg/m’) 60,0 — 67,300 2,1944 -3,0858-2 | 2,1359-4 | -7,2014-7 | 9,4732-10 | 6,77
240
24 (107 0,0~-240 | -2,0529-1 | -1,8685-2 | 1,2225-4 | -1,0701-6 | 4,5665-9 | -7,2697-11 | 0,35
N.s/m®)
4, (107 0,0-240 | 4,4794 3,3930-3 | 4,0163-6 | -7.3376-8 | 2,4641-10 | -2,1042-13 | 0,28
N.s/m?)
E(WmK) | 00-140 | -1,5847 | -4.0650-4 | 1,11865 | -2,2761-7 | 1,6087-9 | -3.9220-12 | 0,03
L(WmK) | 40,0- -6,7646 8,9038-3 | -3,5238-5 | 1,4232-7 | -4,0030-10 | 5,0729-13 | 0,03
220
oc(N/m) | 0,0-240 ] 32019 -62365-3 | 1,11234 | -1,7652-6 | 1,0660-8 | -2.4530-11 | 0,65
e (kikgK) | 00-40 | 88377-1 | 627104 | 9.6297-6 0.0 0.0 0,0 0,01
{ Gy (KIkg K) | 00140 | 3,1404-1 | 5,0100-3 | -1,73654 | 343766 | -2,5001-8 [ 59705-11 | 0,40

* Fungo polinomial: In (propriedade)‘”—ao—i-a]T+052T2+a3T3+a4”I4+055T5

® Notago 1,4019-2 representa 1,4019 x 107
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