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Condensacéo

A condensacdo de vapor ocorre quando a este € retirado caor de modo que a
temperatura atinja a temperatura de saturagdo para a pressdo a que et o vapor. A
condensacdo pode ocorrer de uma forma homogénea ou heterogénea. No primeiro
caso ocorre inicia-se no seio do vapor, enquanto no segundo tem origem em poeiras
ou sobre superficies. A condensacdo homogénea poderd ocorrer em vapor limpo
baixando a pressdo como ocorre na expansdo do vapor numa turbina. A formagéo de
gotas ocorre normamente junto a impurezas (condensacdo heterogénea) ja que para
condensacdo homogeénea seria hecessario um grande subarrefecimento do vapor. Em
gerd a condensacdo é efectuada de uma forma heterogénea junto a superficies,
Stuacdo na qual a temperatura do vapor pode ser superior a de saturacdo. As
superficies de arrefecimento encontramse a temperaturas inferiores a de saturacéo e
assim o liquido condensado pode encontrar-se subarrefecido.

Condensacao em filme no regime laminar

A condensacdo sobre superficies pode ocorrer em filme ou gotas caso 0 condensado
forme uma pdicula continua ou ndo sobre a superficie. Apresentamos de seguida a
solucdo para 0 problema de condensacéo sobre superficies verticais, encontrando-se
esta a umatemperaturainferior atemperatura de saturacgo do vapor. (T 9p<Tsa).

Congderando o filme de condensado em regime
laminar sobre uma superficie verticd de acordo
com a figura C1, pode-se escrever a equacdo de
badanco de quantidade de movimento na
direccdo vertical desprezando os termos de
inércia e 0 termo difusvo na direccdo axid
como:

P__ Tu

— = —+r C1l
ﬂX m ﬂyz L9 ( )
utilizando as hipoteses formuladas para a
camada limite. Integrando esta equacdo ao
longo da espessura do filme de condensado com
as condicdes fronteira:

o du _ Figwa Cl1 - Esgquema de
y=0 u=0; y =d(x) r =0 (C 2ab) condensacdo em filme laminar

A Ultima condigo corresponde a desprezar a forga do vapor sobre o filme liquido. Na
redlidade o vapor € parcidmente arrastado pelo que impde uma tensdo de corte ndo
nula na superficie exterior do filme liquido. No caso do vapor ter um escoamento
imposto é necess&rio condderar 0 vaor da velocidade afastada do filme para avdiar a
influéncia no filme de liquido. Se 0 movimento do vapor for tomado en consideracéo
a condicdo de gradiente de velocidade nulo aplica-se no vapor para dém de d. O
efeito das smplificagdes introduzidas aqui € analisado posteriormente.

O gradiente de pressdo no interior da camada de liquido de acordo com a aproximacéo
de camada limite é condderado igud a0 gradiente de pressdo no vapor longe da
canada de limite. Esta conclusdo € obtida da andise da equacdo de balanco de
quantidade de movimento na direcco perpendicular a camada limite na qua a ordem
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de grandeza de todos os termos é pequena. Considerando que o gradiente de presséo
no vapor longe da camada de filme encontra-se em balanco com o peso do vapor
obtem-se;

dP _ dP|
= =r C 3
dX &{y)d Vg ( )

Apés subdgtituir o gradiente de pressio na equacd de balanco de quantidede de
movimento vertica e integrando pode-se obter:

glr . - rv)dzgz_ lge/_gzg

u= .
m éd 2edgé

(C4)

A velocidade é assm explicitamente dependente da coordenada na espessura do filme
(y) e depende da coordenada axial (x) através da espessura do filme de condensado d.

A andise exposta é também vdida para paredes inclinadas subgtituindo a aceleracéo
da gravidade pela sua componente na direccdo pardda a placa. Essa andogia néo
deverd no entanto ser consderada para inclinagBes proximas da horizonta, Stuacdo
que € andlisada pogteriormente.

O caudd de liquido no filme pode ser cdculado pela integracdo do perfil de
velocidade ao longo da espessura da camada de liquido permitindo obter por unidade
delargurado filme:

900 gr .

G(x)=9 rLudy =

A variacdo do cauda de condensado ao longo da atura da camada de liquido pode ser
representada em funcéo da espessura do filme derivando a expresséo anterior:

(I’ Lo f v)d(x)3 (kg/ms) (C 5)

dngfL(VL'fv)dzdd (C6)
m

Como a veocidade do liquido na direccdo (y) perpendicular a placa € pequena, a
tranderéncia de caor para a paede aravés da camada de liquido deve-se
essencidmente a difusdo nessa direccdo. Condderando o perfil de temperatura linear
no filme de condensado, pode-se exprimir o coeficiente de convecgdo como (h=k, /d)
em funcdo da espessura do filme, que varia com a dtura do filme. O caor retirado
num eemento infinitesma de adtura do filme € entéo dado por:

ki (Tex - T
-tz Tao

dx (C7)

O cdor retirado neste elemento contribui para condensar vapor a superficie do filme.
Na realidade pode também exigtir uma contribuicdo de caor transferido do vapor para
a inteface que neta andise é desprezada. Consderando entdo que todo o caor
necessio para a condensagdo passa atraves do filme de liquido, pode-se escrever
dQ=hdG. Com base nesta iguddade obtém-se uma equacdo para a espessura do
filme:

kL(TSaI_TSup)dX:hfggrL(rL_rV)dzdd (C8)

d m
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Integrando a expresséo desde x=0 com d(0)=0 obtém-se a variacdo d(x) como:

d(x)=§4m_kL(TSat - TSJp)XL‘;I}{1 _4 4k|_X

& G
8 hfggrL(rL'rV) b VA

(C9)

A representa 0 conjunto de propriedades A=hgr L(r-rv)/ m (Tsa-Tap) Oefinido
gpenas por conveniéncia. A expressdo apresentada para a espessura do filme é vdida
goenas para 0 regime laminar. Esta espessura pode ser expressa de forma
adimensond 0 que serd gpresentado quando se determinar a escala de comprimento
caracterigtico. A partir da espessura do condensado define-se 0 coeficiente de
convecgao h=k; /d como:

Ak ehfggrL L-Ty) ksu}/
4x 84m,_(Tsa Taup) X EI

h(x)=4 (C 10)

gue representa um vaor locad para 0 coeficiente de conveccdo. Tendo em conta a
variagdo do coeficiente de convecgéo loca ao longo da atura pode-se concluir que o
valor médio é 4/3 do valor loca parax=L:

L
_ oh(x)dx 5 g x Ydx 3
F_0 _,JAKL Q _ 4, Ak (C 11)
L 4 L 3V aL

permitindo entéo exprimir o codficiente de conveccdo médio de transmissdo de cdor
através do filme de condensado em regime laminar por:

,4/4
h 0.943¢ fgg (rL - rv)kig
8 rn_(TSaI - TSup)L 5

Como esta deducéo foi gpresentada origindmente por Nussdt, este coeficiente €
designado por hy, Ultilizando a conductividade do liquido e a dtura de filme como
dimensdes caracterigticas podemos definir um nimero médio de Nussdlt por:

(C 12)

€hear L (r - L?’U%1
Nu=PL g ggaged - ry)
ki g”L(Tsa TSup)kL H

(C 13)

Tendo em consderacdo a definicdo do coeficiente de convecgdo (h=k_/d) pode-se
interpretar 0 NnUmero de Nussdt como a razéo entre a dtura do filme L e a sua
espessura d, verificando-se com efeito que razéo corresponde a L/d=0.75Nu. A
corrdacdo obtida para a condensacdo em filme gpresenta algumas semelhancas com a
obtida para conveccdo natura, podendo o grupo adimensiona definido ser chamado
de nimero de Rayleigh do filme de condensado.

A teoria gpresentada envolve diversas simplificagbes que convém andisar. Na andise
desprezou-se 0 efeito do vapor tanto no escoamento como na transferéncia de caor.
Adiciondmente consderourse que o caor removido corresponde a entapia de
condensacdo, desprezando-se 0 subarrefecimento do liquido condensado. O
escoamento do filme de condensado foi consderado em regime laminar. Os efeitos da
remocdo das hipdteses assumidas sGo andisados nas secgbes seguintes permitindo
corrigir ou estender a andise anterior.

Transmissdo de Calor com Mudanga de Fase 3 Jodo Luis Toste de Azevedo



Subarrefecimento do filme de condensado

O liquido no filme encontrarse a uma temperatura inferior a de saturacéo, pelo que o
calor removido € superior ao valor obtido anteriormente a partir do produto da taxa de
vapor condensado pela entalpia de condensacéo. Para ter em conta 0 subarrefecimento
do liquido define-se o fluxo de entdpia associado ao liquido tendo como referéncia as
condigdes consideradas para 0 vapor como saturado. Este fluxo € obtido da integracéo
a0 longo da espessura da camada de condensado como:

H = §r Lulheg + o (Tee - T))dly (C 14)

Tomando em condderacdo o perfil de velocidade caculado antes e assumindo um
perfil linear de temperatura, entre o valor na superficie e a temperatura de saturacéo,
pode-se integrar a expresséo conduzindo a

H = (hyg +3/85Cy (Tex - Tap))>G (C15)
O cdlor retirado a0 longo da atura do filme é superior a0 assumido anteriormente R G
pelo que a entalpia de vaporizacdo nas expressdes obtidas anteriormente deve ser
substituida por h'fg =hy +3/8 X, (Tsy - Tg,,) pa¥a ter em conta o subarrefecimento
no filme.

Sup

O perfil de temperatura na redidade ndo € linear e foi obtido por Rohsenow (1956)
permitindo expressar a entalpia do filme em relacéo a vapor saturado como:

hlfg =hg +0.68c,, (Tgy - Tsyp) = N (1+0-68Ja) (C16)

onde se introduziu o nimero adimensiona de Jakob Ja=cp (Tsg - Tsyp) / htg que
compara a ental pia de subarrefecimento do liquido com a de mudanca de fase,

Condgderando o pefil de temperatura recomenda-se ainda que as propriedades do
liquido na camada limite sgjam cadculadas a temperaiura média Tqp+0.32(Tsy-Tap).
A entalpia de mudanca de fase e a massa especifica do vapor devem ser considerados
atemperatura de saturacao da presséo do vapor.

Arrastamento e sobreaquecimento do vapor

O movimento do vapor afecta o filme de liquido aravés da tensdo de corte na sua
superficie. Esta tensdo de corte foi desprezada na andlise inicid gpresentando-se nesta
Seccd0 a influéncia desta quando 0 vapor se encontra em repouso longe do filme. O
filme de condensado neste caso arasta agum vapor, reduzindo a veocidade do
liquido na inteface. Este efeito conduz a um aumento da espessura do filme e
consequentemente a uma diminuicdo do coeficiente de transferénciade calor.

A andise deste problema efectuada por Chen permitiu [1,2] concluir que o coeficiente
de transferéncia de calor diminui com o nimero de Prandtl e aumentando o nlmero de

Jakob. Esta reducdo no coeficiente de transferéncia de calor € importante para baixos
numeros de Pri. (caso de metais liquidos) podendo ser obtida da equacéo seguinte:

6 1+068xa+002* T2 /Py V4
e u
Bl+0.85xJa/ Pr - 0.15x1a®/Pr_ §

h = hyssait (C17)
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vélida para nUmero de Jakob<2 epara o grupo adimensiona Pr /Ja> 0.05. O factor de
correccao introduzido por esta expressio encontrase representado em funcéo do
nimero de Jakob para diversos nimeros de Reynolds na figura C2.

1 -’\\as\f‘ \\:“‘“-»\ \'k::“'“\
\E\ M \1\\ "\ N A—1
\ N | L\ \\\_
\\
0.6 ik
—— Pr=0.001 —— Pr=0.003
—— Pr=0.01 —— Pr=0.03
——Pr=0.1 ——Pr=0.3
0.3
0.0001 0.01 1Ja

FiguraC2 - Factor de correccdo do coeficiente de convecgdo de condensacéo em filme em
regime laminar em funcéo do subarrefecimento do liquido.

Bgan [1] a patir de andise de ordens de grandeza concluiu que a andise de Nusst
€ apenas vdida quando se despreza os efeitos de inércia em face da friccdo e
impuso que foram os Unicos condderados na andise. A importancia da inércia é
tanto maior quanto maior for o nimero de Prandtl do filme definido como:

P lem) P

Pr.. = =
Flme L Cp DT \]a \]a

(C 18)

Este nimero adimensiona surge no resultado apresentado por Chen. Para nimeros de

Prandtl inferiores a 0.3 o factor de correccdo pode ser expresso apenas em funcdo do
numero de Prandtl do filme como representado na figura C3.

| ST e

= ——Pr=0.001 ||
= Factorde| _—u—pr=0.1 iR
cCorreccao| | _a pr=03 |
&
- Pr=1
0.5
0.1 1 Prida 4

Figura C3 - Factor de correcgdo do coeficiente de conveccdo de condensagéo em filme em
regime laminar em fungdo do nimero de Prandtl do filme (equacéo C13).

No caso do vapor se encontrar a uma temperatura média superior a de saturagéo é
necessario arrefecer o vapor antes deste se condensar na superficie exterior do filme.
Como a transferéncia de calor € controlada pelo mecanismo de conducéo através do
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filme de liquido, mantémse o coeficiente de conveccdo expresso em rdacdo a
diferenca de temperatura no filme de condensado, isto € (Tsa-Tap). O coeficiente de
convecgao € reduzido quando o vapor se encontra sobreagquecido segundo [3]:

h = hNusseIt(]'_ CpV (TV - TSat )/hfg )% (C 19)
Correlacoes em funcdo de numer o de Reynolds local no filme

A correlacéo obtida para a condensagdo em filme em regime laminar pode apresentar-
se em fungdo do nimero de Reynolds definido com o didmetro hidraulico do filme:
Dn=4* Area/Perimetro=4d permitindo escrever o nimero de Reynolds do filme como:
_8D, 4G
m m
Regime laminar
Para 0 caso de regime laminar, a partir da equacdo C5, pode-se exprimir o fluxo
méassico de condensado por unidade de largura do filme G em funcéo da espessura do
filme, permitindo escrever o nlimero de Reynolds em funcéo da espessura do filme:
4 e r, 0 4 &
S LR LTS Yo
m 3nL re-rve 3nL/g

Em gerd a massa especifica do vapor é muito inferior a do liquido pelo que se pode
efectuar a amplificacdo indicada. A partir da expressdo anterior pode-se observar que

Re, (C 20)

Re,

(C21)

o vaor de 31/ n? /g representa uma escala de comprimento para a condensagéo [1,3] em

filme, que pode assm ser utilizada como dimensdo caracteristica na definicdo de um
numero de Nusselt Nuy. Tendo em conta que no regime laminar h=k, /d, pode-se obter:

2 3[ 2 ]
NuloA = hﬁ/nL/g :\/nL/g _4_4 =1.10><Red}é (C22)

kL d 3Red

Deste modo obtém-se uma correlacéo entre 0 nimero de Nussdt e Reynolds locais. A
partir desta equacdo pode-se observar que 0 nimero de Nussdlt no regime laminar €
igud a0 inverso da espessura adimensiona do filme de condensado.

q = d _ 1
3ni/g Nud

(C 23)

A partir da equacdo (C22) define-se o nimero de Nussdt para o coeficiente médio de
convecgdo do filme tendo em conta que este vaor € 4/3 do valor local:

h 2 A3 ;
Nu, = /9 EW - g? Re./* =1.468 xRe /5 (C24)

Para &ua veificase que esta corrdacdo representa a transferéncia de caor para
nimeros de Rey aé 30, dtuacdo a patir da qua s verifica um aumento da
transferéncia de calor da ordem de 20% em relagcdo aquela correlacéo [4].

Transmissdo de Calor com Mudanga de Fase 6 Jodo Luis Toste de Azevedo



Outros regimes (Ondulante e Turbulento)

O aumento da transferéncia de cdor deve-= a supeficie do filme de liquido
condensado apresentar ondulagbes devido a ingtabilidade, promovendo o aumento da
transferéncia de cador. Para este regime e antes de se atingir o regime turbulento
recomenda:se [5] a correlacdo de Kutateladze:

— Red
1.08Re;**- 5.2

30< Reg <1800 (C 25)

ud
Para nimeros de Reynolds superiores a 1800 0 escoamento encontra-se no regime
turbulento. Para este regime recomenda-se [3,5] a correlacéo de Labuntzov:

— Red
8750+58Pr *°(Re}"*- 253.)

Re>1800 (C 26)

Uy

Chen desenvolveu uma corrdacdo gustando resultados experimentais na zona de
regime ondulante e turbulento com aforma [1]:

Nug = \/ Re 2%+ (58240 ® Re)08 PrL% Rey>30 (C27)

A utilizacdo destas corrdacBes para 0 coeficiente de conveccdo médio ao longo do
filme em funcdo do nimero de Reynolds ndo permite um cdculo explicito. A
definicdo do nimero de Reynolds requer o cdculo do fluxo de condensado (ou taxa
de condensacdo) que depende do calor transferido e portanto do nimero de Nussdlt. A
resolucéo do problema envolve a utilizacdo de um baango de energia para cacular o
cauda de condensado a partir do coeficiente de conveccdo, sendo este cdculo
efectuado utilizando as correlagtes directamente.

Solucdo conjunta das corr elacdes e do balanco de energia.

Para evitar 0 uso de um cdculo iterativo envolvendo a definico das corrdaches e o
balanco de energia, pode-se utilizar as duas equacOes de modo a definir o caudal de
condensado directamente a partir dos dados normamente conhecidos. O baango de
energia gplicado para uma placa de dtura L pode-se escrever como:

AL (Tax - Tayp) = Oy (C28)

permitindo relacionar o coeficiente de conveccdo médio na placa com o fluxo de
massa condensada. Subgtituindo nesta Ultima equacdo o coeficiente de convecgdo em
funcdo do nimero de Nussdt (Eq-C22) e o fluxo de condensado (Eg-C20) em funcéo
do nimero de Reynolds permite escrever:

Nu gk, L _ Regm_hyg
e

Esta equacdo que representa 0 balanco de energia pode se escrita em termos
adimensonas

(C 29)

2
Nud:h_'-sn_'-:& (C 30)
ke 'V o B
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permitindo definir um ndimero adimensond B expresso em funcdo de parametros
normamente conhecidos em problemas a semelhanca do que acontece na definicdo do
ndmero de Rayleigh do filme de condensado:

o LT - Tap )k
higm AnE /g

Este parametro pode ser escrito em funcdo dos nimeros de Prandt e de Jakob cujas
definigdes permitem efectuar as seguintes iguadades:

(C31)

c Coi Ty - T Ja

ke % o { el S“p)z (C32ab)
m  Pr hig 1+0.68Ja

gue subgtituidas na equacdo C31 permitem escrever o parametro B como:

B= 4R L (C33)

Pr(1+0.68Ja) m

Este parametro adimensond pode s interpretado como um comprimento de forma
adimensond e foi introduzido directamente a partir das definicdes do nimero de
Nussdlt e Reynolds e do bdanco de energia Deste modo este parametro de
condensagdo pode ser usado para todos os regimes do escoamento do filme. A partir
da sua definicdo pode-se entdo apresentar as correlagbes de transferéncia de caor na
forma B=NuyRey para os diversos regimes a partir das correl acdes (C24- 26):

B = 0.681Re " Rey<30 (C 34)
B =1.08Re}?*- 5.2 30< Rey <1800 (K utatel adze) (C 35)
B = 8750+ 58Pr %° (Re}7°- 253) Re>1800 (Labuntzov) (C 36)

A partir da definicdo de B pode-se entéo cacular o nimero de Reynolds loca e deste
modo cacular o fluxo méassico de condensado. O cculo do coeficiente de convecgdo
pode entdo ser obtido de Nu=ReyB. Para fadlitar a utilizacdo das expressdes
anteriores e para identificar 0 regime do escoamento representase na figura C4 a
variacdo de B com o nimero de Reynolds.

1000000
= = =Red<30
100000 == = 30<Red<1800
=11 _
10000 Pr=1
T T Pr=2
1000 Pr=4
m 100 Pr=6
Pr=10
10
10 100 1000 10000 100000 Re

FiguraC4 — Variagdo do parametro de condensacdo B em funcéo do nimero de Reynolds
Red do filme de condensado.
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Escoamento forcado do vapor

Quando o vapor tem o escoamento forcado na direccéo do filme existe uma tenséo de
corte sobre o escoamento do filme que aumenta o coeficiente de conveccéo
(diminuindo a espessura do filme) quando o escoamento € em equi-corrente.

Para o0 regime laminar a espessura do filme de liquido condensado em funcdo da
posicdo axia é expressa a partir da equacdo (C9) que pode ser apresentada de forma
adimendgond, usando para td a escda de comprimento caracteridtica 31/ n? /g
permitindo obter:

. 4 Am K, \Tey - T X .
d4: d _ 'TLL(sa Sup) . (C37)

(2 /o hgar (o - o2 fof

Pode-se observar que o comprimento do filme apresentado sob forma adimensiond é
muito semelhante a definicdo do parametro de condensacdo B, podendo também ser
expresso em funcdo de nimeros adimensionais por:
= 4Ja X re
- Y3 -
Pr(L+0.68Ja) (nf/g) rL-ry

(C 38)

No caso de exigtir uma tensdo de corte imposta pelo escoamento do vapor a espessura
do filme é dterada de acordo com a seguinte forma:

x*=d** +4/3t,,d3 (C 39)

para o caso de regime laminar, onde t*\, € umatensio de corte adimensiond:

. ty
ty = (C 40)
g(rL - rv)w3/nﬁ/g

sendo podtiva quando exercida no sentido do escoamento e negativa quando no
sentido inverso. Quando a tensdo de corte do vapor sobre o liquido actua no sentido
do escoamento tem o efeito de diminuir a esgpessura do filme, aumentando o
coeficiente de convecgao definido por h=k; /d no regime laminar.

A equacdo C39 ndo permite uma solucdo explicita para a espessura do filme. Na
figwra C5 representa-se a variacdo do valor de Nuy em funcdo do comprimento
adimendond x*, induindo para dém do regime laminar os regimes ondulantes e
turbulento para os quais deixa de ser vdida a igualdade h=k /d.

10 I T T T 11T T T [ LALL I

-
L —

L 11y

o Transition points

oal—t v pd ol RN
10 102 103 10* 10% X*
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10 IRERRERRL R R L RRLE:
=50 Pr=10
20
10

— ©Transition points T —

01 Ll Lol R . SE NN
10 10? 103 Toli 108 x*

FiguraC5 — Variagdo do nimero de Nusselt para condensagéo em filme com tensdes de corte
em fungdo do comprimento adimensiona x*. [6].

Os mesmos resultados podem também ser gpresentados em funcéo do nimero de Rey
permitindo identificar para que vaores ocorre a trandgdo para regime turbulento.
Esa transdcdo que no caso de conveccdo naturd (t,=0) veificase para
Reynolds=1800, ocorre mais cedo quando a tensdo de corte do vapor actua no sentido
favorével ao escoamento, correspondendo parao caso det,*>11 a Re4=70.

A locdizacdo da transcdo para 0 regime turbulento em funcdo do comprimento
adimensond x* é identificada na figura C5 e ocorre mais cedo quando se exerce uma
tensdo de corte postiva no filme de liquido. A figura indica gpenas este caso uma vez
gue a Stuacdo de escoamento do vapor em contra-corrente com o filme liquido
diminui o coeficiente de convecgéo. A tensio de corte que o vapor exerce no filme de
condensado pode ser caculada a partir de:

ty =2 /2y ) (C 41)

onde f representa o factor de atrito para o escoamento de vapor devido ao filme de
condensado. A superficie do filme de condensado no regime turbulento apresenta
uma ‘rugosidade dependendo do fluxo condensado G que influencia assm o factor
de atrito como representado nafigura C6.

0.1 T
0
—- 7 for liquid at boiling temp.
0.05F ]oo -
80
6
0.02+ 40
30
20
0.0t~
0.005 I =
’R
0.002+ ~
0.00t |
10° 10* 10° 10¢

Gym0D
v

Figura C6 — Factor de atrito em fungdo do nimero de Reynolds do escoamento do vapor [6].

Re, =
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As diversas curvas representadas dependem do valor do paréametro (s a/s)(G/r ) onde
(sals) é arazéo entre a tensdo superficia da substancia considerada e a da &gua. A
utilizacdo deste grafico requer um processo iterativo ja que a tenséo de corte depende
do factor de atrito e este do caudal de liquido condensado expresso por G. O fluxo
méssico de vapor pode variar de forma acentuada ao longo do escoamento pelo facto
de ter condensado parte desse vapor. Sugere-se utilizar um valor médio ponderado da
seguinte forma Gym=0.4Gy 1opo+0.6GyBase

Condensacao no exterior de tubos

Para a condensagéo no exterior de tubos se estes forem verticais podem-<e utilizar 0s
resultados da andlise anterior para a placa vertica. No caso dos tubos se encontrarem
em posicao horizonta o filme de condensado desenvolve-se ao longo do perimetro do
tubo sujeito a uma acderacdo correspondente a componente gravitica na direccéo
tangencid a0 tubo. A patir de uma andise andoga a efectuada para a superficie
plana assumindo que o filme de liquido se mantém sempre em contacto com a
superficie do tubo e em regime laminar permite concluir que:

1/4

hy :Cga@rL(rL - rv)kfh'fgé

g m_(Tsﬁ B Tsup)D 5

onde D é o didmetro exterior do tubo e C toma o vaor de 0.729 [1-5]. Para o caso de
uma esfera o resultado da andlise € equivaente sendo nesse caso C=0.815 [1].

(C 42)

A expressio obtida € muito semelhante a obtida para a condensacdo em filme sobre
uma placa vericd. Para regime laminar o coeficiente de convecgdo para 0 tubo
horizontal pode ser directamente comparado com o vaor para o tubo na verticd tendo
em conta a analogia entre as equagbes C42 e C12. A posicdo horizonta conduz a
valores superiores do coeficiente de convecgado quando L > 2.87 D.

Para tubos em posicdo inclinada com angulo g com a horizonta recomenda-se no
caso de L exceder 1.8D*tan(q) a corrdacdo para tubo horizontd substituindo g por
g*cos(g). No caso inverso pode-se usar a correlagdo para convecgao de filme vertical
subgtituindo g por g* sen(q).

Os tubos em condensadores normamente ndo se encontram isolados e em gerd o
filme condensado num determinado tubo caird sobre outros tubos na mesma linha
verticad. Condderando que o filme de liquido mantém as suas condigbes quando
passa de um tubo para o seguinte permite concluir que a correlacdo para o coeficiente
de conveccdo apresenta a mesma forma, subgtituindo o didmetro do tubo pela
dimensio caracteristica ND, onde N é 0 niumero de tubos dinhados numa mesma
linhaverticd.

Na redidade o coeficiente observado € superior ao obtido dessa andise podendo
referir-se diversos factores que contribuem para este efeito. Quando o filme de
liquido condensado de um tubo ca aumenta a sua quantidede de movimento e ao
incidir sobre o tubo seguinte provoca turbuléncia e perturbagbes no escoamento que
aumentam o coeficiente de convecgdo. A influéncia da queda do filme pode ser maior
no caso do filme desntegrar-se formando gotas ou fios ao cair entre tubos. Outro
efeto a condderar deve-se ao filme de condensado encontrar-se subarrefecido ao
abandonar um tubo pelo que antes de aingir 0 seguinte pode condensar agum vapor
adicional. Deste modo o cauda de condensado aumenta e o coeficiente de convecgdo
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médio definido com a &ea dos tubos também aumenta Edes efeitos foram
considerados por Chen [6] que propde, para nimeros de Jakob Ja<2:

.14
98@ Lo V)kﬁhfgg

¢ M (Tet - TeupND :

As correlagfes gpresentadas anteriormente referemrse a0 regime  laminar  sendo
usadas como uma estimativa conservativa para quaquer Stuacdo. No caso de exigtir
convecgéo forgada do vapor na direccdo perpendicular a um tubo isolado, 0 nUmero
de Nusselt pode ser escrito como [1]:

hp =0.72 (1+0.2% (N - 1)* Ja) (C43)

. L 61/201/2
+G1gg INgM = u

2 = 0 (ReD=UVD/n|_<106) (C 44)
Uk (T - TSUp){z: g

hoD =0.64Re}?
kL

> D> D

onde o nimero de Reynolds Rep é definido com a viscosdade cinemética do liquido
e a velocidade referente a0 escoamento de vapor Rep=UyD/n.. A correlacdo é vdida
paa ese nimero de Reynolds inferior a 10°. No caso limite de ndo existir
escoamento a expressio permite obter a gpresentada anteriormente para um tubo
isolado, enquanto quando o efeito gravitico é desprezavel obtémrse Nu=0.64 Re'2.

Condensacao no interior de tubos

O codficiente de transferéncia de calor no interior de tubos depende da orientacdo do
tubo e dafracgdo de vapor que condicionam o tipo de escoamento no seu interior.

No caso do vapor néo ter velocidades muito elevadas em tubos horizontais verifica-se
um escoamento estratificado onde o liquido ocupa a parte inferior do tubo. Neste caso
0 vapor em contacto com a parte superior do tubo condensa, formando-se um filme de
liquido condensado que, por gravidade escorre para a parte inferior do tubo. Nesta
dtuacdo o codficiente local de transferéncia de cdor varia muito ao longo do
perimetro do tubo sendo na zona superior a maor contribuicdo resultante de
condensagdo em filme. O coeficiente de conveccdo médio pode ser caculado da
correlacdo de Chato [1, 5]:

-

hip = 05553@ L(r L-r V)kBthgg
g m_(Tsat - Tsup)D 5

O numero de Reynolds nesta correlacéo € caculado para a seccéo de entrada do tubo
onde o vapor tem a vel ocidade méaxima pois posteriormente condensa.

(para Rep=UyD/ny,<35000) (C45)

Para tubos na posicdo vertical podem-se utilizar resultados da andise da placa plana
verticad consgderando que a espessura do filme é muito menor que o didametro do
tubo. Comparando a corrdlacdo do tubo horizonta com a da placa plana pode-se
concluir que o Ultimo coeficiente de conveccdo € maor no cao de ser
L>(0.943/0.555)*D=84 D, sendo entdo em gerd preferida a configuragdo de tubo
horizonta. No caso do tubo goresentar uma pequena inclinacd em rdacdo a
horizontal de 10 a 20° o coeficiente de conveccdo aumenta de 10 a 20% como
resultado da maior facilidade do liquido escorrer no fundo do tubo.

Nos casos ja referidos consideror-se que o movimento do filme de liquido ocorre
devido a0 campo gravitico o que € apenas valido quando as tensdes de corte exercidas
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pelo vapor sfo desprezéveis. Quando a velocidade do vapor € devada no interior dos
tubos, independentemente da orientagdo destes, 0 vapor arasta o liquido junto a
superficie dando origem a um escoamento andar. Neste caso gplicase uma
correlacdo para o coeficiente de conveccéo forcada no interior de tubos naforma|[6]:

_ K
hp = FLo.ozs Pri/®Rel®  (Rey > 20000 e Re, > 5000) (C 46)

onde se utiliza um vaor de nimero de Reynolds médio Rey, cadculado com base nos
numeros de Reynolds de cada uma das fases cal culados considerando-as isoladas.

é /2

~ o = 4 4m
Re,, = éRe, +Rey GoL 2 Gonde Re, =L eRe, =V (C 47)
‘vo § pDm pDm,

A aplicacdo da corrdlacdo anterior é recomendada para Rey>20000 e Re >5000,
sendo indicado uma margem de 50% em redacdo a resultados experimentais [6]. A
utilizacdo da correlacdo requer a definicdo da fraccdo de vapor que varia ao longo do
tubo. Deste modo o caculo da condensacdo utilizando estas correlacbes deve ser
efectuado em trocos do tubo para os quais se defina a fraccdo de vapor. No capitulo
de ebulicdo incui-se informacdo adiciond sobre o escoamento de duas fases e a
definicdo da fraccdo de vapor. Outras correlagBes para o clculo de coeficientes de
convecgao encontram:-se referenciadas por Bejan [1].

Superficies horizontais

Paa supeficies horizontas condderamse hnesta seccdo corrdlagbes para a
condensacdo na face superior de superficies. Apresentam-se correlacfes para 0 caso
de conveccdo naturd e forcada Para dgumas Stuagbes fiScas exitem solughes
andliticas para a condensacéo em filme [6] apresentadas a seguir.

No caso do liquido condensado ser confinado (e.g. no fundo de um reservatério) o
processo de condensagdo € ndo estacion&io podendo a espessura da camada de
liquido condensado ser expressa em funcdo do tempo por:

2kL (Tsat - Tsup)
dlt) = . 7 N
( ) \/r L (hfg +CpL (Tsat - Tsup)/z)

Outra stuacdo com solucdo anditica smples corresponde a0 caso da condensacéo
sobre uma superficie circular em rotagdo. Para este caso 0 filme de condensado
movimentarse devido a aceleracdo centrifuga. Considerando que o filme roda a uma
velocidade angular congtante, conclui-se que a espessura do filme de condensado ndo
depende da posicéo radial:

_ 3kL(T$t - Tsup)m_
d=4 2 2
2hegWer {

(C 48)

(C 49)

Esta equacdo apresenta algumas semelhancas com a equacéo C12 de condensacdo
sobre uma placa vertical substituindo g/L por w? onde w é a velocidade angular.

Para qualquer dos dois casos referidos antes o coeficiente de convecgdo pode ser
obtido a partir de h=k_/d.
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Para 0 caso da condensacdo se verificar sobre uma superficie horizonta em que o
filme de condensado pode escorrer pela borda livre, Bgan [1] apresenta correlagcdes
gplicaveis a0 caso de um disco de didmetro D e uma fita rectangular de largura L e
comprimento muito superior, com aforma

0 _ gl - ry )i
Nu=-—==ce_ 9L Vi
L gkLnL(th - Tsup)EI

(C 50)

onde D representa respectivamente a dimensdo caracterigtica (D ou L) e C toma os
valores C=1.368 para o0 disco e C=1.079 para a placa. Considerando como dimensdo
caracteriica um didmetro  equivalente  definido por Deq=ArealPerimetro  pode-se
concluir que a congante C apresenta um vaor proximo de 0.8 para os dois casos
considerados. Pode-se assm generalizar a correl agdo para outras geometrias.

Para conveccdo forcada promovida por um escoamento de vapor sobre a placa
horizonta o coeficiente de convecgdo pode ser representado por [1]:

1/3
é A/2Y)
~ . oo o -
r:(L—":o.ssﬂ.ZRe{fzcg 1.508 3/2+P'rL vIVE g (C 51)
L &L+ Ja/Pr, ) Jagrm g 4

onde Re_ é definido com a velocidade do vapor, comprimento da placa e viscosdade
do liquido (Re.=Uv L/ny).

Para a face inferior de superficies com pequena inclinagdo () em relacdo a horizonta

o filme de liquido n&o é estavel formando entdo gotas que caem periodicamente sob 0
efeito gravitico. Pode-se definir uma escala de comprimento caracteristica com base
em andise dimensond e com esta um ndmero de Nussdt com a seguinte forma [6]:

£=\/ S Nu, = - (C 523 b)
(r - ry)acosq K,

As correlagbes para 0 nUmero de Nussdt so expressas em fungdo de um pardmetro
adimensonal de condensagao representado por:

kLrn_(TSaI - TSup)
ro(r.-ry)gcosgh¢?

onde qé o angulo em relacdo a horizontd. Para &gua e R113 a presséo amosférica
com (Tsx-Tayp)<55°C indicam se as correl agdes [6]:

t= (C53)

- ]/6
Nu=C - &6 (C 54)
k. 1+1.1tY
para peguenas inclinagdes (q<15°). Para superficies horizontais indica se:
Nu, =0.81t %1% parat<10?® (C 554, b)

Nu, =0.60t %%  para10®<t<10®
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Condensacao em qgotas

Todas as correlacies apresentadas anteriormente para 0 coeficiente de convecgéo
com condensacdo correspondem a formacdo de um filme de liquido condensado que
isola a superficie do vepor. Para 0 Ultimo caso mencionado o liquido ca em gotas
mas pode dagar a superficie totamente. No caso do liquido ndo aderir a superficie a
condensacdo conduz a formacéo de gotas permitindo que a superficie se encontre
exposta ao vapor em vez de estar isolada pelo filme de liquido.

A formagdo do filme de liquido deve-se & adesio entre o liquido e a superficie ser
superior a coesdo do liquido. No caso de superficies metdicas os liquidos preenchem
facilmente os poros presentes devido a efeitos de capilaridade. A promocéo de
condensacéo em gotas requer um grau de acabamento elevado que pode apenas ser
conseguido pela deposicao de uma pelicula de um promotor. Um exemplo é o caso do
‘teflon’ que ndo consegue ser molhado pelo liquido.

A condensagdo e transferéncia de caor ocorre essenciamente nas gotas de menor
dimensdo pois quando estas crescem isolam o vapor da superficie. Quando as gotas
crescem movimentamse devido a0 campo gravitico. No caso de siperficies verticas
0 dedocamento de gotas provoca 0 arrastamento de gotas mais pegquenas em contacto
com a superficie por onde passam. Verifica-se assm que, o coeficiente de convecgdo
€ determinado por gotas com cerca de 100 mm de diametro [7]. Deste modo o
coeficiente de conveccdo € esimado com base na andise de ressténcias térmicas
incluindo a conducdo de calor através das gotas e da pelicula promotora.

Devido a tensfo superficia a pressdo no interior das gotas € superior a do vapor e
para que o calor s trandfira é necessaio um gradiente de temperatura na interface
vapor-liquido. O coeficiente de conveccdo equivaente associado ao gradiente de
temperatura na interface vapor-liquido pode para &gua ser representado em funcéo da
pressao de saturacdo [7] por:

h=2.1*10°P*% (W/n?K), P (atm) (C 56)

Para a condensacéo de agua sobre superficies de cobre promovido indicam-se as
correlagdes seguintes em funcdo da temperatura de saturacéo:

h (W/nPK) = 51104 + 2044 T 25°C < Tegt < 100°C (C57a, b)
h (W/nPK) = 255510 Tt > 100°C

Os vdores referidos sd0 apenas indicativos para &gua permitindo verificar que o
coeficiente de convecgéo associado a condensacéo por gotas € muito elevado. No
entanto convém ndo esquecer que para se obter a condensacdo por gotas é necessario
usr uma pelicula promotora (por exemplo Teflon) que introduzir uma resisténcia
téermica aprecidvel dada a sua baixa conductividade. Consderando um vdor de
k=0.4W/mK pode-se concluir que para um coeficiente de conveccdo equivdente a
10° W/n?K basta uma espessura de 4 mm.
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Ebulicdo

A ebulicio consiste no processo de mudanca de fase de liquido para vapor ocorrendo
a0 fornecer cdor ao mesmo, normamente a pressio congtante. A ebulicdo em fase
homogénea é muito dificil por requerer um eevado grau de sobreagquecimento conmo
se ira andisar. A ebulicdo ocorre normamente com o liquido em contacto com uma
superficie com temperatura Tgyp Superior a temperatura de saturag@o do liquido T sx.
Vai-se condderar o processo de ebulicdo sobre placas e no exterior de tubos onde o
ligudo se encontre em repouso, e a ebulicdo no interior de tubos, onde se considera o
movimento do fluido. Em quaquer das Stuagbes o movimento do vapor formado
junto & superficies é controlado pela grande diferenca de densidade entre o vapor e 0
liguido. Como a formacdo do vapor ocorre normamente em bolhas, va-se
inicidmente andisar as condigbes de formagcéo e crescimento das mesmas. Nesta
andise consdera-se o0 liquido e vapor em condigdes meta estévels, que S0 revistas.

M ecanismos e condicoes de inicio de ebulicdo
Condicoes de eguilibrio na bolha

A formacdo das bolhas pode ocorrer homogeneamente, no interior do liquido, ou
heterogeneamente, quer junto a impurezas (e.g. bolhas de ar) quer junto a superficies
ou suas irregularidades. A ebulicdo com bolhas requer que se verifiqguem condicles de
formacdo e crescimento destas. As condigbes de equilibrio que existem na interface
liquido-vapor sfo a iguddade de temperatura e do potencia quimico ou energia livre
de Gibbs g=hTs. Adiciondmente deve-se verificar 0 baanco de forcas na interface
liquido-vapor, incluindo a resultante da pressio no interior (vapor) e no exterior
(liquido) da bolha e a@nda a resultante da tensdo superficid que actua na interface, o
gue conduz a:

Pv-PL=2S /it (ED

onde o rao critico (reit) representa o raio da bolha (esférica) em equilibrio de forgas.
Para a bolha crescer tera de se verificar uma diferenca entre a presséo do vapor e do
liquido, de modo a vencer o efeito da tensdo supeficid que é tanto maior quanto
menor o0 raio da bolha Além disso, € necessiio que o liquido se encontre a uma
temperatura superior a do vapor de modo a que se produza um fluxo de caor para a
superficie da bolha, promovendo a vaporizacdo do liquido. No caso da bolha de vapor
se formar a partir de uma bolha de gés existente no liquido, a presso exercida pelo
vapor é menor isto porque a pressao no interior da bolha ter uma contribuicdo do gés.

O liquido e vapor numa interface plana coexisem a mesma presséo e temperatura,
sendo este o0 conceito retido para 0 processo de mudanga de fase, aquando do estudo
de termodindmica A mudanca de fase € definida para cada pressdo, quando o volume
especifico toma mais do que um vaor possivd. O modelo de gas de Van der Wals
permite uma aproximacdo para 0 comportamento real da substancia pura e a andise
dos estados termodindmicos possiveis. Este modelo introduz uma correcgdo a lei dos
gases perfeitos, consderando o volume ocupado pelas moléculas (pardmetro b) e um
termo que tem em conta a forca de atraccdo entre as moléculas (parametro a)
conduzindo aequagao:

(P+a/v2)r (v- b)=R*T (E2)
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De acordo com este modelo pode concluir-
£ que para determinadas isotérmicas (com
vadores menores que a temperatura critica)
exigem trés vaores possiveis do volume
especifico para uma mesma pressto  (ver
figura E1). O volume especifico intermédic
corresponde a uma zona onde o declive
(dP/dv) é positivo, o que corresponde a uma
zona inddvd  termodindmicamente €
portanto que ndo pode ocorrer. O estadc
termodindmico do liquido e do vapor pode-
Sse encontrar no interior da zona de dues
fases desde que fora da zona ingave
referida. No caso de uma interface plana a
pressio e a temperatura do liquido e vapor
em equilibrio sBo iguais, sendo os estados
do vepor e liquido identificados sobre &
curva definindo as duas fases.

Os edtados termodinamicos do vapor e do

: >
Figura E 1 — Diagrama esquemético dc

modelo de gés de Van der Waals.

liquido, na zona interior de duas fases,

correspondem a dStuacbes meta estéveis de liquido sobreaquecido e de vapor
subarrefecido. Estes estados sfo representados no diagrama Rv-T da figura E2, sendo
designados respectivamente por B’ e C' numa mesma linha isotérmica. O liquido a
temperatura consderada (em B’) encontrase a uma pressdo inferior a presséo de
saturacdo. Se se comparar a temperatura do liquido com a temperatura de saturacéo
correspondente a pressdio do mesmo, pode-se concluir que o liquido se encontra

sobreaquecido.

SOLID + LiQuiD

Pressure

Figura E 2 — Superficie pressdo-volume-temperatura para uma substancia pura. [2]

De acordo com a equacdo do balanco de forcas a pressdo do vapor € superior a do
liquido, sendo o efeito dedta diferenga traduzido num maior nimero de moléculas de
vapor a incidir na interface com o liquido, o que € equilibrado pelo aumento de
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temperatura. A temperatura da interface entre o vapor e liquido € assm superior a
temperatura de saturacdo para a pressdo do liquido. Deste modo para haver formacéo
de bolhas é necess&rio que o liquido sofra um sobreaquecimento.

A figura E3 mogra num diagrama p-g para um liquido a pressio condante e as
condigbes possiveis para 0 vapor em equilibrio com o liquido, para trés raios de
curvatura da interface liquido-vapor. Numa interface plana (raio de curvetura infinito)
a pressio do liquido e vapor sdo iguais e a mudanca de fase ocorre com ambas as
fases (liquido e vapor) amesma pressao e temperatura (T «).

Criticat
point

Liquid
pressure p"

- Locus of
* liquid states

22u*h=Ts ——
Figura E 3 — Estado do vapor em condigdes de equilibrio para ainterface liquido-vapor [ 8].

O estado do liquido e vapor em bolhas, para um dado raio de curvatura, é determinado
pela resolucdo smultanea da equacdo da diferenca de pressdo, e da igualdade do
potencia quimico. Para uma bolha de raio finito observa-se na figura que o equilibrio
corresponde a vaores da pressdo do vapor superiores a do liquido, mas inferiores a
pressdo de saturacdo para a temperatura de equilibrio na interface. Esta temperatura €
superior a de saturacdo da pressdo do liquido, pelo que este se encontra sobre
aguecido tal como o0 vapor mas este ultimo com um grau de sobre aguecimento
menor, por a sua pressio ser mais proxima da de saturacdo para a temperatura da
interface. Assm a formacdo de bolhas requer que se dé um sobreaguecimento do
liquido e do vapor, de modo a aumentar a pressio do vapor acima do vaor de
equilibrio.

Os estados possivels para 0 vapor, obtidos nas situagdes de equilibrio, sGo proximos
da curva de saturagdo podendo entdo usar-se esta curva como aproximagéo. A
equacdo de Claussus-Clapeyron (dT/szvagJ /hfg) rdlaciona a vaiacdo da

temperatura com a pressfo sobre a linha da curva de saturagdo, permitindo entéo
estimar a diferenca de temperatura entre ainterface e a temperatura de saturacéo por:

2s Tg,Vy
r h

T(vv- VL)
T- T, @P- Py)* @

™ (E3)

crit fg

onde se considerou o gradiente da curva de saturacdo da equacdo de Claussus-
Clapeyron congtante, e se gproximou a temperatura pelo valor de saturacdo a pressao
do liquido. Desprezando o volume especifico do liquido em face do de vapor e
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utilizando a lei dos gases perfeitos para esimar esse vaor, v, = R, T, /R, pode-se
escrever a expressao anterior como:
_2s T4 R,

Dl =T- Ty, =—
= = rcrit hngV

(E4)

onde se consderou a temperatura de saturacéo (vaor conhecido) como gproximacéo a
temperatura do vapor. A expressio  obtida permite estimar o grau de
sobreaquecimento (DTsy) nhecessario para que uma bolha de raio r sga edtave.
Considerando Vvtg/hrg constante em vez de vigT/hrg, a equacdo de Clausius Clapeyron
pode ser integrada, permitindo chegar a uma expressio que quando smplificada é
semdhante [8].

@& 2s O0TZR 2s T2, R
DTe, =T~ Ty = Ingl- StV sa "V
r P 7] hfg I’crit hngV

crit’ v

(E5)

O gradiente dT/dP a0 longo da curva de saturagdo pode também ser expresso a partir
de uma forma empirica, representando a variagdo da pressdo de saturacdo com a
temperatura naformalogop(bar)=A-B/T(K) permitindo obter [8]:

2
DTSaI =T- TSai :T?Sdlogm?fl' 2

0é ou
-l + L |0910§?-+ 2 U (E6)
crit’ Sat e B r.crit SaIgA

Eda Utima equacdo pode s utilizada também paa etimar o grau de
sobreaquecimento necess&io para que se formem bolhas de vapor, sendo para 0 caso

da 4gua os valores de A e B para lbar (A=2.65¢10", B=0.56*10>) e para 70 bar
(A=2.71*103, B=0.50*10'%).

Condderando vaores experimentais do grau de sobreaguecimento na ebulicdo da
ordem de 15°C a pressdo atmosférica, pode-se concluir [8] que o raio critico da bolha
correspondente é de 2.5mm. Uma vez que esta dimenséo € quatro ordens de grandeza
superior a disténcia entre as moléculas no liquido, pode concluir-se que a ebulicdo ndo
ocorre de uma forma homogénea. Para que as flutuaces da distancia entre moléculas
a pressdo amodsférica, ainjam a dimensdo critica, seria necessario sobreaquecer a
agua até atingir 320°C [8]. No entanto a ebulicdo ocorre pouco acima de 100°C
permitindo assm concluir que a ebulicio se verifica de uma forma heterogénea em
torno de nucleos que permitem formar bolhas de dimensdes superiores a critica A
presenca de poeira ou gases dissolvidos no liquido permitem a formacdo de bolhas
com um grau de sobreaguecimento menor, por congtituirem nlcleos para a formacdo
de bolhas de dimensdo superior acritica

Formacdo de bolhas junto a superficies

A formacdo de bolhas junto a superficies depende da maior ou menor tendéncia do
liquido molhar o sdlido, 0 que pode ser quantificado pelo angulo de contacto entre a
interface e a superficie A presenca de cavidades e irregularidades nas superficies
facilita a formagd de nlcleos, onde as bolhas se podem formar e crescer até
abandonarem a superficie onde sdo geradas. Na figura E4 apresenta-se um esquema
da formacéo e crescimento da bolha junto a uma irregularidade na superficie. Perto da
parede, a transferéncia de caor verifica-se por conducdo no liquido através do liquido,
sendo as linhas isotérmicas deformadas pela presenca da bolha A isotérmica
correspondente a temperatura no ponto mais afastado da bolha, € representada na
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figura a uma disténcia correspondente a nr onde r € o raio de curvatura da interface e n
um parametro entre 0.7 e 2. O pefil de temperatura na direccdo perpendicular a
superficie pode assm s&r aproximado por uma evolucdo linear, sendo o declive tanto
maior quanto maior for o fluxo de caor. Na figura E4 consderase que o liquido
afagtado da superficie se encontra a uma temperatura constante, sendo no caso inferior
a temperatura de saturagd. O aumento do fluxo de cdor corresponde a uma maior
temperatura na superficie e a0 longo da camada de liquido como representado na
figura E4, paravéaios vaores do fluxo de caor.

7; © rSAT

|
|
! | .~Bubble equilibrium
! ‘\(YM . . N
|
\\/rMAX

Isotherm at

bubble temperature Ty S Liquid temperature

profiles with
increasing flux ¢

(Todons
Figura E 4 — Perfil de temperatura junto aparede comparado com valor de equilibrio [2].

As condi¢Bes de formacdo da bolha correspondem a Stuacdo em que esta atinja um
raio de curvatura superior ao obtido na andlise anterior. Nessas condicles a presséo do
vapor na bolha sera superior ao vaor de equilibrio 0 que conduz ao crescimento da
bolha. Utilizando o resultado da andlise anterior pode-se representar a temperatura de
equilibrio na bolha (T=Tsy4+DTsy) em funcdo da digancia a supeficie que se
rlaciona com o raio de curvatura da bolha. As condigdes de crescimento da bolha
veificamse quando este perfil de temperatura intersectar o perfil de temperatura no
liquido o que permite concluir que todas as bolhas com raio entre o vaor minimo e
maximo tém condi¢bes para crescer ao abandonar a superficie O caso limite em que
as curvas s2o tangentes permite definir o raio de nucleacao[8]:

,23T v, k
r‘Nucl = |— = (E7)
hfgqn

Esta expressdo € obtida a partir da igualdade das derivadas dos dois perfis de
temperatura indicados na figura, sendo um o resultante da expressio do grau de
sobreaquecimento e o outro o perfil de temperatura linear junto a parede, expresso em
funcéo do fluxo de cdor:

T=Tg,- gnr/k (E8)

Para a dtuacéo definida podemos entdo calcular o grau de sobreaguecimento da
superficie que pode ser expresso como
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nr 2sTv
DTNucl =T5up - TSaI = TSup -T+ DTSat = a kNucl + — fg
L

fg " Nucl

(E9)

A temperatura que aparece na expressdo de DTsy € um vaor médio entre Tsx € Ty,
tendo sdo gproximado por Ts anteriormente. Substituindo na expressdo obtida o
valor do raio critico de nucleacéo pode-se obter:

fSST V.. gn
DTNucI = (TSup - Tsm)Nucl = kv—hfg (E 10)
L' fg

Esta expressio representa 0 grau de sobreaguecimento necessario na superficie para
gue se verifique a nucleacdo de bolhas, sendo usua subgtituir |, por Tsx que é féal
de definir. Comparando a estimativa obtida por esta expressdo com resultados
experimentais conclui-se que o factor n deveria ter valores entre 2 e 3, sendo estes
valores superiores a0 assumido na andlise. O vaor de n é subsituido por Pr2
permitindo um melhor acordo com vaores experimentais [3]. Podemos assm obter o
grau de sobreaguecimento nas superficies, necessario paraformar bolhas como:

,8sT V.. q
DTNucI = (TSup - TSaI)NucI = ﬁfg I:)rL (E 11)
L' fg

No caso da agua e substituindo as propriedades por correlactes em funcdo da pressio
do liquido, pode-se exprimir 0 grau de sobreaquecimento por [8]:

,_0.463p0'0234

_ ® q 0
(Tap - Te), = 05560

onde q é o fluxo de caor (em W/nt) e p é a pressio (em bar) sendo esta aproximacao
vélida para &gua de 1 a 138 bar. Desta expressdo pode-se observar que o grau de
sobreaquecimento diminui com o aumento da pressao.

Esta expressdo pode ser invertida para cdcular o fluxo de caor minimo para que se
verifique nucleacdo de bolhas para um dado grau de sobreaguecimento da superficie:

2
_ kthg(TSup - TSat)
- 8sTv,n

2.16

ou q=1082p***(1.8* (T, - T, )7 (E 13)

q

As expressies obtidas sio independentes da dimenséo das cavidades onde se formam
as bolhas. Ao aumentar o fluxo de cdor o nimero de cavidades existentes na
superficie que conduzem aformacéo de bolhas aumenta e o fluxo de bolhas formadas
aumenta

Crescimento das bolhas

A andise efectuada na seccéo anterior limitorse a formacdo das bolhas junto da
superficie, ndo sendo nada referido sobre a sua evolugdo ao deixar superficie.
Para que a bolha cresga a temperatura do liquido deverd ser superior ao vaor que
permita a Stuacdo de equilibrio DTs4, caso contrario a bolha sofrerd colapso. As
bolhas podem formar-se junto a superficies onde a temperatura € mais eevada e a
seguir encontrarem o liquido com um grau de sobreaquecimento menor. No caso do
raio critico ser superior ao raio da bolha a pressdo do vapor no interior das bolhas €
inferior a do liquido. Neste caso o vapor é comprimido, condensando e transferindo o
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cdor resultante para o liquido que aguece locamente. Esta Stuacdo ocorre na
ebulicdo com o liquido sub-arrefecido e permite aumentar a taxa de transferéncia de

caor pelo movimento das bolhas que aumentam o efeito de convecgdo naturdl.

No caso da pressdo do vapor ser superior ao vaor de equilibrio, a bolha cresce. Pelas
condi¢bes de equilibrio (equacdo E1) pode-se observar que ao aumento do raio de
curvatura corresponde uma diminuicdo da sobrepressio do vapor. Deste modo no
crescimento das bolhas verifica-se uma expansdo do vapor sendo responsavel por uma
reducdo na sua temperatura, 0 que permite criar gradientes de temperatura de modo a
que o liquido fornega calor abolha, evaporando vapor na sua superficie.

Ambas as stuagdes, de crescimento e de colapso da bolha, sBo0 processos que, apds se
iniciarem, criam condigdes para prosseguir. Deste modo, para que as bolhas formadas
junto & superficies crescam, é necessario que ultrapassem a dimensdo critica, e que o
liquido apresente o grau de sobreaguecimento necessario. Antes de se atingir essa
Stuacdo, pode-se formar bolhas junto & superficies que contribuem para a geracéo de
correntes de convecgdo naturd e promovem a transferéncia de cdor entre a superficie
e o liquido através da condensacdo das bolhas no liquido.

Ebulicdo com o liquido em repouso

Nesta seccdo apresenta-se informac@o referente a ebulicdo de um liquido globadmente
em repouso. Esta Stuacdo ocorre em reservatorios aguecidos, podendo o caor ser
fornecido a partir de superficies planas ou de cilindros, correspondendo a tubos ou
fios. Na figura E5 representa-se a evolucdo do fluxo de calor fornecido a uma placa
plana horizontad de ago polido mecanicamente para &ua a pressio atmosférica em
funcéo da diferenca de temperatura entre a superficie e atemperatura de saturacéo.

Regimes de ebulicao
Convecgio livre Nuclear Transigao Pelicular
f 1f k| f
.1 N
Bolhas Jatos e
isoladas colunas
107
. c I— Fluxo critico de calor, g*,.,,
1 06 méx ) /
epP i
/ |
E 105 . Be . i
tt; . 3 g
. D i
Gmin [ i
10° A Ponto de Leidentrost, ¢, ,
*IEN ‘ R
ATc. A ‘\Te, a8 ATe. c "‘Te. D '
0 : i
1 . - st
1 5 10" 7 30 120 1000

AT, = T, = Ty (°C)

Figura E5 — Curva de ebulicdo tipica para dgua apressdo atmosférica sobre superficie plana

[5].
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Na evaporacdo em piscina, quando a temperatura da superficie € pouco superior ade
saturagdo, a transferéncia de calor ocorre por convecgdo natural gpenas com liquido.
Neste caso a mudanca de fase pode ocorrer na superficie livre do liquido sendo este
evaporado em contacto com o vapor. Quando o fluxo de calor ultrapassa o limite de
formacdo de bolhas na superficie, estas contribuem para o aumento da transferéncia
de cdor entre a supeficie e o liquido. No caso do liquido ndo ter o grau de
sobreaguecimento necessario ao crescimento das bolhas, estas condensam no interior
do liquido e aumentam o movimento no liquido.

Ebulicdo com formacdo de bolhas

Uma vez satisfeitas as condigdes de crescimento das bolhas, verificase um rpido
aumento do fluxo de cdor com a diferenca de temperatura. Rohsenow [8] obteve, para
o regime de ebulicdo com formagdo de bolhas, uma corrdacéo para a diferenca de
temperatura, que pode ser escrita explicitamente para o fluxo de calor naforma:

yd \3
q_mh é (rL - rv)gllzgch(TSUD - TSaI)g
fg§ s f a8 Pr’Cghy g

(E14)

onde s=1 para a &ua e s=1.7 para outros liquidos. Cs é um pardmetro empirico
definido para um pa liquido-superficie, sendo na tabela seguinte indicados adguns
valores.

Par Fluido - Superficie Cs Par Fluido - Superficie Cs
Agua- Cobre riscado 0.0068 Agua- Bronze 0.006
Agua- Cobre polido 0.013 Agua- Niquel 0.006
Agua- Aco Inoxidave: Agua- Pdina 0.013
Corroido quimicamente 0.013 n-Pentano - Cobre Polido 0.0154
Polido mecanicamente 0.013 n-Pentano-Cobre esmerilhado | 0.0049
Esmerilado e polido 0.006 Benzeno - Crémio 0.101

TabelaE1 — Coeficiente empirico (Csr) da correlagdo de Rohsenow.

A corrdacd de Rohsenow representa resultados experimentais de diferencas de
temperatura (Tgp-Tse) COM uma margem de 25%. Note-se, no entanto, que a
expressio para o cdculo do fluxo, devido a grande influéncia da temperatura pode
apresentar um erro da ordem de 100%. A mesma corrdlacdo pode representar
resultados de ebulicdo que ocorrem quando as bolhas formadas crescem no liquido até
aingirem a supeficie livree. Como limite inferior de aplicacdo podemos desta forma
condgderar o fluxo de caor correspondente a conveccdo natural. A interseccéo das
corrdaghes ndo se verifica necessariamente na Stuagdo de inicio de formacdo de
bolhas que pode ocorrer sem que estas cresgcam no liquido como se viu, sendo a
transicdo gradua entre uma dependéncia praticamente linear na conveccdo natura e
clbica na ebulicdo. O limite superior da corrdacd de Rohsenow esta relacionado
com o fluxo de cdor critico que seré discutido a seguir.

Aumentando o fluxo de caor na ebulicdo, com formacdo de bolhas, a fraccdo de
vapor junto a supeficie aumenta criando uma maor resgéncia térmica para a
trandferéncia de cdor. Eda Stuacdo € ilustrada na figura E6, onde se representa a
digribuicdo das bolhas junto a superficie para uma intensdade crescente do fluxo de
caor.

Transmissdo de Calor com Mudancade Fase 23 JoZo L uis Toste de Azevedo



AB natural convection é\\“_‘\“\f‘ o xf‘?ﬁ“‘ AN

Lz SRR I AB Natural
B'C nucleate boiling - )\ - im --t {--—& convection

O R R Rt

ST S Y W

ONB onset of nucleate W bl
boiting
CHF critical heat flux
DE transition boiling B 3TN g ST
EF film boiling N ”§ i ONBOnsetofbomng
& TN - rucleate
150,
140 A st T IToT o=
F/ To T . o~ 77 0" :- - B Nucleate boiling
130 / TS - tow heat fluxes
110]
0 £ - i
00 CHF C  Nucleate boiling
%0 C / high heat fluxes
% \ /
B /
s \ e
;70 Y I r J sty DU z}b.—. "
L \ @é& o o'_@_ ¢ __11.8._ CHF Critical heat flux
‘t‘é 50 ,/ :
8 /
.g 40 /
A \ / DE Transition boiling
30 \ /
20 EA4
10 g S
Al ’%AB ONB
070 100 200 400 700 1000 2000 EF Film boiling

Heater surface temperature, °C

Figura E 6 — Estagios na ebuli¢éo em piscina e esquema do processo junto asuperficie.

Fluxo de calor critico

Ao crescer 0 fluxo de caor, a quantidade de vapor junto a superficie aumenta dando
origem a uma Stuacéo limite, em que toda a superficie € coberta por vapor (ebulicéo
em filme) e o coeficiente de transferéncia de cdor diminui bastante. O fluxo de calor
maximo correspondente a transicéo entre as duas Situacbes designa-se por fluxo de
cdor critico (qcrit). Tendo em consderagdo os fendmenos envolvidos nesta transicéo
pode assumir-se que o fluxo critico depende de hg, rv, S e dyp que representa uma
dimensdo caracteristica das bolhas. Tendo em consideracdo o teorema dos Ps da
andie dimensond, podemse definir dois nUmeros adimensonais que controlam o

processo. O fluxo de cdor € escolhido para um dos nimeros adimensionais, sendo
para o outro seleccionadas outras propriedades:

d¥?r 2 h.d.r
P,=0 Y ep,=0 Y (E15ab)
s s
Consderando uma relacéo linear entre estes dois nimeros adimensionas estabelece-
se a dependéncia do fluxo critico nas diversas propriedades como:
Qi = Chyg/sr  /d, (E16)

O didmetro das bolhas é representado em funcdo de uma dimensdo caracteristica que
e define a partir de um baango de forca, permitindo deste modo concluir que:
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d, b s/ofr - 1) E17)

Subdtituindo esta escda de comprimento na expresséo do fluxo critico pode-se
escrever o fluxo critico como:

Aeit = Chgy/Tv A/s9(rL - ry) (E18)

O vdor da congante obtido a partir de uma andlise hidrodindmica foi de p/24=0.131.
Egte vdor para placas horizontais foi gustado com dados experimentais para o valor
C=0.149. No caso da dimensdo da placa horizontal ser muito pequena pode ainda ter
de se introduzir correcgbes como apresentado em [9]. Para avdiar a razéo entre a
dimensdo da superficie considerada e a dimens&o tipica das bolhas usa-se o nimero de
Bond definido por:

_Dg(r,-r,)
s

Bo (E19)
onde D é uma dimensdo caracteristica. No caso de tubos ou fios 0 valor da constante €
C=0.116 vdido para o caso de Bo>1.4 definindo este com o didmetro do tubo. Para
didmetros inferiores a congtante C € dada por:

C = 0.123/BoY® para0.014<Bo<1.39 (E 20)

Para um corpo com superficies em diversas orientagbes indica-se [4] o valor C=0.118
para valores do nimero de Bond superiores a 16, sendo a dimensdo caracterigtica
calculada como arazdo entre 0 volume e a érea.

O fluxo de cdor critico representa um vaor maximo a evitar, jA que a0 s
ultrapassado provoca uma mudanca de regime de ebulicBo, aumentando muito a
diferenca entre a temperatura da superficie e de saturacdo. Dado que o aumento da
temperatura da superficie pode promover a fusdo do materid o fluxo critico de caor
também pode ser designado por "burnout heat flux".

Ebulicdo em filme

O aumento da diferenca de temperatura entre a superficie e a saturacdo deve-s a
modificacdo do mecanismo de transferéncia de caor que passa a processar-se através
de um filme de vapor. Este é andisado tendo em conta o baanco entre as forgas de
impulsio e as forgas viscosas do vapor no filme. Consderando entdo conducéo de
caor aravés da camada de vapor, obtémse uma equacéo com agumas semehangas
em relacdo acondensacdo em filme[1, §].

D% gl - 1) 01/4 i 0.62- Tubo
D _ca— MLV 4 com c={067- Edera (E21)

Nu = é
kv 8kyny (Tap - Tox) B ;
v By (Tap - Taa ) 10.425- Placa

sendo nestaequagdo h,, =h,, +0.4c, (TSup T.).
A dimensdo caracteristica nesta equacdo € o didmetro para 0 caso do tubo e esfera
Para a placa plana horizonta a escada de comprimento € definida com a escaa de

comprimento caracteristica para o didmetro das bolhas D=4/s/g(r - r,). Parao

caso de uma placa verticd a dimensdo caracteristica é a sua dtura e a corrdacéo
obtida neste caso €
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Uma vez que a diferenca de temperatura entre a superficie e a de saturacéo pode ser

elevada, a contribuicdo da radiagdo pode ser importante, sendo combinada com o
coeficiente de conveccao por [1]:

h:(h3/“

Conv

(E22)

+hegh)” (E23)

Esta equacéo pode ser gproximadapor h @h,,, + % N Para hrag<< hcony.

Neste caso a radiacéo € representada por um coeficiente de convecgdo equivaente
definido por:

New = 5€(Tep + T )(Tawp * T ) (E 24)

O comportamento descrito anteriormente verificase quando se aumenta o fluxo de
calor que é fé&cil de controlar. Partindo da situac@o de ebulicdo em filme e reduzindo o
fluxo de cdor até a stuacdo em que o filme formado deixa de ser estave, a diferenca
de temperatura (Teup - Tsat) diminui, transtando para o regime de ebulicgo com
bolhes. O fluxo de cdor minimo paa a manutencdo edtaved de um filme em
superficies horizontais é dada pela corrdacéo [5].
. 1/ 4

esg(r - rv)y

< 2 U

erL+rv)” g

onde ry; representa a massa especifica do vapor a temperatura média do filme,
enquanto todas as outras propriedades sd0 estimadas a temperatura de saturagdo. Para
percorrer toda a curva de ebulicdo (incluindo a zona entre o fluxo critico e o ponto
minimo de Ledensfort) seria necessaio controlar a temperatura da supeficie
independentemente do fluxo de calor, 0 que n&o corresponde a uma situacdo normal.

Ebulicdo nointerior de tubos

A ebulicdo no interior de tubos, ta como acontece para 0 caso da ebulicdo em pscing,
veificamse transgbes entre diferentes regimes. No caso do escoamento no interior
dos tubos, os regimes sdo determinados, ndo sO pelo fluxo de calor, como também
pelafraccéo de vapor e liquido em cada zona do tubo.

Escoamento de vapor-liquido

A classficacdo do tipo de escoamento em fungdo dos caudais de liquido e vapor €
efectuado com base em mapas especificos para tubos horizontais e verticais. Na figura
E7 apresentam-se o0s regimes de escoamento no interior de tubos horizontais e a zona
onde ocorrem.

q=0.09r ; hyg (E 25)

O escoamento com gés-liquido foi essencidmente caracterizado utilizando ar e agua,
motivo pelo qual no caso do mapa para tubos horizontais, os parametros indicados a
seguir relacionam as propriedades do fluido real com osde ar e &gua
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As propriedades da agua e do ar em condi¢cBes PTN sdo dadas por: rAg=1OOOkg/rr13,
sAg=0.072N/m e npg=0.000897kg/ms e r=1.18 kg/n?. Os fluxos méssicos de
liguido e vapor sdo definidos multiplicando o fluxo tota pela respectiva fraccéo
méssica. Utilizando o titulo ou fraccdo massica de vapor (x), define-se entdo G=xG e
GL=(1-x)G. O mapa de regimes de escoamento em tubo vertical é apresentado na
figura E8.

(E 26)

o O

Regimes de transferéncia de calor

Na figura E9, indicamse esquematicamente os regimes do escoamento de duas fases,
para 0 caso do tubo vertical. Os perfis de temperatura do fluido e da parede ao longo
da dtura também s apresentados na figura ao aumentar a fraccdo massica de vapor
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Figura E 9 — Representacdo esquematica do escoamento no interior de um tubo vertical com
ebulicdo e perfil de temperatura da parede e do fluido [2]

Transmissdo de Calor com Mudanga de Fase

28

Jodo Luis Toste de Azevedo



Na zona inicid do tubo em que existe apenas liquido, a temperatura junto a parede
aumenta. Podem-se atingir condigdes de formagéo de bolhas na superficie enquanto o
liquido no tubo ainda se encontra subarrefecido. Neste caso as bolhas sofrem colapso
no liquido mas contribuem para aumentar o coeficiente de convecgdo. Quando o
liquido atinge ou ultrapassa as condigdes de saturacdo, as bolhas podem subsigtir e 0
escoamento dé-se ent&o com bolhas dispersas no liquido.

O crescimento das bolhas verificase a@é que estas atingem dimensdes comparavels a
dimensio do tubo, formando entéo "dugs’, deixando uma camada de liquido junto a
parede do tubo e provocando grandes oscilagdes de pressdo. Quando a fraccdo de
vapor aumenta, a zona no centro do tubo passa a conter quase exclusivamente vapor
sendo entdo 0 escoamento andlar, caracterizado por uma camada de liquido junto &
paredes e vapor no interior. Para 0 caso de tubos horizontals, e dependendo da
velocidade do vapor, o liquido pode molhar toda a periferia do tubo ou apenas a parte
inferior, conforme ja foi referido na condensacd. No escoamento anelar quando a
velocidade é devada agum liquido é arrastado disperso em gotas.

Quando o filme liquido junto a supeficie se evapora totdmente, a diferenca de
temperatura entre a superficie e o vapor pode aumentar bastante em relacdo a
diferenca exisente quando a supeficie se encontra em contacto com liquido. No
escoamento com vapor, 0 coeficiente de conveccdo € bagtante inferior a0 que se
verifica com a presenca de liquido na parede com a formacéo de bolhas. A secagem
do liquido junto a superficie ndo se deve confundir com a Stuacdo de se formar um
filme de vapor, que ocorre quando o fluxo de caor é superior ao fluxo critico. Para o
fluxo critico a expressdo gpresentada anteriormente  permite estimar um  vaor
consarvativo (minimo).

A passagem sucessiva pelos regimes indicados na figura E9 ocorre quando o fluxo de
cdor imposto é inferior a0 fluxo critico. Dependendo do vaor do fluxo podem
verificar-se sequéncias de regimes diferentes como indicado nafigura E10 [2].

Subcooted Subcooled Saturated NSuperhe
film boilingz Al ated
(vii) Z

a e

. itm boilin ingle-|
E w g Nforcsa P2
= . Typical convective heat
_— = | physicat transfer to
T = ¢ burnout vapour
2 v E locus Region H
o] iV, i 3
S 2 \\ .
3 . g Saturated " Liquid
= (i) ' J nucleate e
) g huc deficient
S R’E g bailing Region G
9 (it) —Single-phase N - Regions —
5 forced convective 3 c&D 7/ Dryout
E ) _tt\e?ﬁ transfer E 74 cl\gc' Phas?_
z o liquid —/jﬁ rced convective

Region A heattransfer Regi'g:ns

S

x=0 x =1
Figura E 10 — Regimes de transferéncia de calor em fungéo do titulo e fluxo de caor [2].
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Conveccdo forcada com ebulicdo
Inicio de ebulicdo

O inicio da formacéo de bolhas junto a superficie interna do tubo verifica-se a uma
diséncia z da entrada que pode ser estimada a partir de um baango de energia,
sabendo a temperatura que o liquido deve atingir. Para que se dé a formacéo de bolhas
a temperatura na superficie interior do tubo devera ser Tap=Tsa+DTnug. A partir deste
valor pode-se definir a temperatura média no tubo como Tii=Tap-g/h, onde q € o
fluxo de calor considerado como constante e h é o coficiente de conveccdo, que pode
ser obtido da corrdacdo de Dittus-Bodter para escoamento turbulento com uma fase
em regime turbulento da correlacéo:

.08
asD 6
hb _ 0.023g—D+ Pr’* paraz/D> 20 e Re > 10000 (E27)
K, m o

Um badango de energia permite etimar o comprimento desde a entrada até se iniciar a
formacéo de bolhas na superficie da seguinte forma:

Gc, D
zZ= pL

(TLiq } TEntrada) (E 28)

sendo a temperatura do liquido caculada em fungdo da temperatura da superficie
correspondente aformaco de bolhas, permitindo entdo obter:

7 = GCPLD STSat - TEntrada + DTNucI _ ig
4 g q hg
Ebulicdo por nucleacdo

Ap6s o inicio da formacdo de bolhas a ebulicdo comegca. Na zona em que, apesar de se
formarem bolhas, o liquido ainda ndo se encontra saturado, a transferéncia de calor €
controlada pela formacdo de bolhas, e pode-se utilizar a corrdlacdo de Rohsenow ja
apresentada anteriormente onde os valores para 0 parametro G para pares superficie
—fluido sfo gpresentados na tabela seguinte:

(E 29)

Orientacéo e materid do tubo Diametro Fluido Cyq
Vertica Niquel 4.56 mm Agua 0.006
Horizonta Aco Inoxidave 14.9 mm Agua 0.015
Vertical Cobre 27.1mm Agua 0.013
Alcoal isopropilico 0.0022
Alcool n-Butilico 0.0030
Horizonta Aco Inoxidavel 239 mm Agua 0.020

TabelaE2 — Coeficientes da correlagcdo de Rohsenow para o interior de tubos.

Para dém da corrdlacdo de Rohsenow, Forster —Zuber [3,4] também propSem uma
corredlacéo para a o coeficiente de convecgdo associado a0 mecanismo de nucleacéo
naforma

0.49

é k0.79C0.45r u
—_ ~ L L' L > 0.24 75
hNUC' - 0'00122(1:' 05 .29ph0.24 0.24 UDTSat ngal (E 30)
6s "M h T g
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Nesta expr DTSa = Ta_jp-TSat e DPsa: Psa(Tsp) - P.
Ebulicdo com conveccdo forcada

As correlagtes de coeficiente de convecgdo com base no mecanismo de nucleacdo ndo
tém em consderacdo o0 efeito de conveccdo forcada. Este efeito € ilustrado na figura
Seguinte que mostra a transigcéo entre a zona inicia do tubo e a zona onde e inicia 0
mecanismo de nucleacdo, contribuindo para um grande aumento no coeficiente de
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Figura E 11 — Huxo de cdor em funcdo da diferenca de temperatura (Tsyp-Tsa) COM
convecgdo forgada. @) Comparacdo com convecgdo natural, b) Aproximagdo de correlacoes.

A figura E11a permite observar que o inicio de formacdo de bolhas ocorre mais tarde
guando a veocidade do escoamento € mais elevada e quanto maor for o
subarrefecimento do liquido. Para a zona inicid de nucleacd onde a convecgdo
forcada se da com o liquido sub-arrefecido ou com titulo baixo, com base na figura
E11b), avariacéo do fluxo de calor pode ser representada por [8]:

0=0rc + O - OB (E31)

onde Qrc representa a correlacdo de convecgéo forcada (eg. equagcdo E27) e gg a
correlacdo de Rohsenow. Qg representa o valor obtido pela correlagéo de Rohsenow
com a diferenca de temperatura correspondente ao critério de inicio de formacéo de
bolhas (correspondente a interseccéo de eg. equacdo E12 com equacdo E27). A
contribuicdo da Ultima parcela é pequena.

Para todos os regimes em que o liquido cobre a superficie do tubo, Chen [3,4] propde
a utilizacdo de um coeficiente de conveccdo globa, somando o de conveccdo forcada
com o de nucleagéo.

h = heonv + P (E32)

Para usar esta sobreposicdo consdera-se no entanto que tanto o coeficiente de
conveccgao forgada como o de nucleacdo sdo nfluenciados pela fraccdo de vapor. Para
a componente de nucleacdo sugere-se a utilizacdo da corrdacdo de Forster-Zuber
multiplicada por um factor de supressdo S definido nafigura E12 ou por:

S=[1+253x0 ° Re}? | (E33)
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O escoamento forgado remove as bolhas mais repidamente da parede, diminuindo a
transferéncia de calor associada a estas. Na equagdo E32, Rexr representa o nimero de
Reynolds do escoamento de duas fases que depende do titulo do vapor e da
velocidade relativa das duas fases. Tendo em condderacdo a dependéncia do
coeficiente de convecgdo no nimero de Reynolds, define-se um factor F=(Rex/
Re )%8, para corrigir 0 coeficiente de conveccdo forcada calculado com base no
nimero de Reynolds do liquido Re , em que este Ultimo € definido por Re . =GD(1-
xX)/m . Existem diversas correlages para este factor F [8], sendo recomendada [3,5] a
correlacdo representada na figura E12a Esta correlag@o pode também ser representada
pela seguinte expressao:

0.736

.08 , N
aRe,. 0 el u
= 8—+ = 2.35— + 0213y, (E34)
Re g Xy 1]
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FiguraE 12 — Fact%r& para 0 escoamento de duas fases [3] @ Numero de Reynolds do
escoamento de duas fases em relagdo a liquido, b) Factor de supressdo de nucleacgo.

Na equacdo E33 e figura E12 1/Xi representa o parametro de Martindli. Este
parametro € utilizado para caracterizar os escoamentos gas-liquido como:

1 _ dP/dz)Liq (E35)
X, \(dP/dz)Gas

Pararegime turbulento o parémetro de Martinelli pode ser estimado a partir de:

09 .05 0.1
1 X o &.,0 80 (E 36)
Xy €el-Xxg gryg emg

em funcad da fracgdo massica de vapor e as propriedades de liquido e vapor saturado.
A componente de convecgdo forgada € assm dada por:

_ 0023k, a5(1- x)DO "

Conv — D I'T]_ Q

A componente do coeficiente de convecgdo devido aformagdo das bolhas em nicleos
na superficie, € caculada a partir da corrdacdo de Forster-Zuber [3,4] com o factor de
SUpressao:

h

Pri* F (E37)
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é 0.79 0.45r 0.49 U
_ = L pL L P 0.2 0.
- _0.001zzgS ST T EDTsaADPSa;ss (E39)

O vdor de DPsz= Pst(Tap) — P pode ser aproximado por (OPsi= DTsx heg/Tvig),
tendo em conta a equacdo de Clausus-Clapeyron. Efectuando esta aproximacéo e
goroximando também o expoente do resultado por um vaor unité&rio podemos
ecrever o coeficiente global como:

g = (e *+ConstDT, ) DT, (E 39)

h

onde a congtante indicada representa o resultado da correlacéo para o coeficiente de
nucleacéo (hwug) aparte da diferenca de temperatura indicada. Conhecendo o fluxo de
caor esta expressio pode ser utilizada para cacular a diferenca de temperatura entre a
superficie e atemperatura de saturacéo.

Paa dém da corrdacéo apresentada anteriormente, mais recentemente Steiner e
Taborek desenvolveram uma correlacdo empirica  representando um elevado conjunto
de resultados experimentais [3]:

=h, [(L- x)= +19x00(r Jr, =] (E 40)

Para 0 cdculo do coeficiente de conveccdo globa sugere-se utilizar esta corrdlacdo
com uma correlacdo de nucleacdo complexa e especifica para diversos fluidos [10] e
ponderar as duas de acordo com:

h

Conv

3
+ hNUC

h=3/h?

Conv
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