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FONTES, SERGIO RODRIGUES Fluidodindmica ¢ transporte de calor no
escoamento laminar permanente de fluido ndo-newtoniane na regifio de entrada
de tubos, Campinas: Departamento de Engenharia de Alimentos da Faculdade de
Engenharia de Alimentos, 1996, 117 p. (Tese de Doutorado em Engenharia de
Alimentos)

RESUMO

Neste trabatho € investigado o escoamento incompressivel laminar permanente de
fluido nfio-newtoniano com transteréneia de calor na regific de entrada de tubos
cilindricos. A condigiio de contorno admitida ¢ de temperatura constanie na
parede, tanto para aquecimento como para resfriamento. O escoamento ¢
analisado experimentalmente com solugbes aquosas de gomas Xantana ¢ Guar
com caracteristicas reoldgicas do tipo pseudopléstico, cujos parmetros foram
determinados  em redmetro de cilindros concéntricos. O comportamento dos

fluidos ¢ bem descrito pelo modelo de Lei de Poténeia, 7=K(y)" . A
dependéncia de K com a temperatura é descrita por uma relagfo exponencial. Os
resultados experimentais  estdio  delimitados  nos  intervalos:
2107 <« Gzt < 10%, 300 < Pr < 1000, 30 < Re < 400 e
30,9 < L/D < 135,8. Os resultados s@o reportados na forma de correlagdes entre
os adimensionais de Reynolds, Prandlt e L/D, com o objetivo pratico de calcular
os coeficientes de transferéneia de calor e perda de carga do escoamento nio
isotérmico de entrada. Também foi desenvolvida modelagem desse escoamento,
utilizando-se da formulacio variacional, com uma proposta de fungbes para 0s
campos de velocidade e temperatura. Os resultados experimentais, da modelagem
¢ de trabalhos da literatura, sdo comparados e apresentam boa concordineia.

Palavras Chave: Fscoamento Laminar; Convecgdo Térmica; Regifio de Entrada;
Pseudopléstico.



FONTES, SERGIO RODRIGUES Steady Laminar Flow and Heat Trausfer of
Non-Newtondan Fluids in the Inlet Region of  Tubes, Campinas: Food
Engineering Departament, Faculty of Food Engineering, 1996, 117 p. (Ph.D. m
Food Engineering).

ABSTRACT

This is an mvestigation of non isothenmal and non newtonian laminar flow m the
entrance region of tubes. The flow is steady, mcompressible and tube wall has
constant temperature, Heating and cooling are considerad. Experimental work
was conducted using solutions of Xantan and Guar gums which exiubited
pseudoplastic, as behaviowr determined in a concentric cylinder rheometer.
Power law fitted well the rheological behaviour of all fluids and temperature
dependence between consistency mdex was of the exponencial type.
Experiments le in the ranges: 2x10°™ < Gz' < 10%, 300 < Pr < 1000,
30 < Re <400 ¢ 30,9 < L/D < 135,8. Results were reported as correlations of the
following non dimensional parameters: Reynolds, Prandit e 1/D, allowing
practical caleulations of heat transfer and pressure drop. Also a variational
approach was developed with proposed functions to describe velocity and
temperature fields. Comparison is carried among experimental, analytical and
literature data and good agreement is observed,

Key Words: Laminar Flow; Forced Convection, Entry Region; Pseudoplastic.
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1. INTRODUCAD

1.1, APLICACOES

O escoamento na regifio de entrada em tubos, com transporte de calor, é
extensivamente tratado na literatura e estd associado a muitas aplicagbes em
diversas dreas da engenharia. Para a otimizacdio dos processos industriais que
envolvemn fluidos ndo-newionianos ¢ necessaria a determinacfio de correlacdes
para o8 coeficientes de troca de calor ¢ de perda de carga do escoamento,
especialmente no caso de configurages em tubos curtos onde Em-se

desenvolvimento simultineo dos campos de velocidade e temperatura.

Os escoamentos de fluidos nfo-newtonianos tm grande importéncia pois
caracterizam a matoria dos materiais processados na inddstria quimica e
alimenticia. Na indudstria de alimentos, materiais como goma Xantana ¢ goma
Guar sdo utilizados como agentes de textura em sorvetes e  requefifio. Na
mdustria quimica outros materiais sdo importantes na fabricago de defensivos
agricolas, cosméticos e tintas em geral. AplicacBes mais especificas destacam-se
na area de bioengenharia, como por exemplo, no projeto de bombas de

eseoamento de sangue.

As condighes de contorno do escoamento sdo fundamentais para a
completa descrigdo da situagio fisica. Por exemplo, no estudo de condensadores
e evaporadores a condigfio de temperatura constante na parede é valida apenas

para trocadores de calor em que a resisténeta térmica da parede é desprezivel,

A maioria dos trabathos recentes na Iiteratura, aborda o problema com
simula¢do numeérica ¢ um nimero menor ¢ de investigagiio experimental. Esta &

tendéncia € natural pelo fato dos escoamentos de entrada nfio possuirem solugfo



exata e também devido a0 avanco computacional. O desenvolvimento de téenicas
numericas, como a de clementos finitos, ¢ analiticas tem sido comprovado na

simulaciio de escoamentos de entrada.

O escoamento com desenvolvimento simult@neo dos campos de velocidade
¢ temperatura na regido de entrada de um tubo circular foi investigado
numericamente por: (i) VRADIS ef alit (1993) através da técnica de diferengas
finitas para fluidos nfo-newtonianos do tipo Bingham; (1) SHOME & JENSEN
{1995) através da téenica de volume finito para fluidos newtonianos, A técnica
analitica da transformada integral generalizada foi utiizada por SILVA et alit
{1992) na solucdc aproximada do escoamento de fluidos newtonianos com
desenvolvimento simultdnec dos perfis de velocidade e temperatura na regdo

de entrada de placas planas paralelas,

O escoamento com desenvelvimento simultdngo dos campos de velocidade
¢ temperatura na regifio de entrada de um tubo circular for investigado
experimentalmente por; GHAJAR & TAM (1994) para fluidos newtonianos,
estudaram a influéneia da geometria de entrada, NOUAR et alit (1995) para
fluidos ndo-newtonianos do tipe Herschel-Bulkley. Estes sfio exemplos recentes

do interesse que o tema desperta.

Este trabatho apresenta uma investigagiio experimental e de modelagem do
escoamento laminar { Re < 400 ) na regifio de entrada com fransporte de calor
para fluidos ndo-newtonianos independentes do tempo e com caracteristica
pseudoplastica. Sfo considerados os fendmenos de desenvelvimento dos campos
de velocidade ¢ temperatura. O escoamento € estudado a partir de uma
montagem experimental para a determinagio de seus par@metros caracteristicos.
Os resultados sfo apresentados em fun¢fio dos adimensionais de Nusselt,
Stanton, Prandlt, Reynolds ¢ Graetz. Um modelo aproximado ¢ utilizado para

descrever os campos de velocidade ¢ temperatura. As equacbes basicas do



escoamento s8o escritas na formulagfio integro-variacional, Os resultados da

modelagem s8o0 comparados com os experimentais e com a literatura.



1.2, OBJETIVOS

Este trabatho ¢ desenvolvido com os seguintes objetivos:

i -} mvestigar  experimentalmente os  efeitos  associados ao  escoamento
lammar de entrada de fluidos nfo-newtonianos (pseudopléstico) com

desenvolvimento simultdneo de velocidade e temperatura;

it -} propor € analisar uma modelagem do escoamento a partir de fungbes pré-
estabelecidas  para os campos de velocidade ¢ temperatura e que através de uma

Anica expressdo descrevam os casos de resfriamento e aquecimento,

iii -} analisar a investigaclo experimental através da comparacio dos resuliados

com os da lteratura;

v -} avaliar 2 modelagem do problema através do calculo do coeficiente de
transferéncia de calor ¢ de sua comparacdio com os resultados experimentais ¢ da

hiferatura;

v -) utilizar os resultados obtidos para o desenvolvimento de correlagles para os

coelicientes de transferéneia de calor ¢ perda de carpa



2. REVISAQ BIBLIOGRAFICA

2.1. INTRODUCAO

O escoamento laminar em tubos pode ser  classificado  como:
completamente desenvolvido para os campos de velocidade ¢ temperatura, com
desenvolvimento do campo de velocidade, com desenvolvimento do campeo de
temperatura ¢ com desenvolvimento simultdneo dos campos de velocidade ¢

temperatura.

O escosmento em rtegides de entrada antecede o escoamento
completamente desenvolvido e estd associado ao crescimento da camada limite

de velocidade, de temperatura ou ambas.

Mo escoamento isotérmico, na regifio de enirada, tem-s¢ apenas o
desenvolvimento da camada limite de velocidade. Quando ocorre apenas o
crescimento da camada limite térmica, o escoamento com perfil de velocidade
desenvolvido fica sujeito ao efeito do aquecimento ou resiriamento das paredes
do tubo. Este caso, muito citado na hiteratura, ¢ chamado problema de Graetz.
JOHNSTON (1991) investigou este escoamento para o fluido plastico de
Bingham. Por fim tem-se o ¢aso em que ha desenvolvimento simultdneo dos

perfis de velocidade ¢ temperatura, que ¢ a situagfo estudada neste trabalho.

A maioria dos resultados da literatura para os coeficientes de transferéncia
de calor em escoamentos laminares forcados considera o perfil de velocidades
desenvolvido a partir de uma posicdo em  que a parede do tubo fica sujeita ao
aguecimento ou resfriamento. Esta ¢ uma consideragdio aceitavel para fluidos
com grandes valores do nomere de Prandit, onde os perfis de velocidade

desenvolvem-se mais rapidamente que os perfis de temperatura. Por outro lado



nos fluidos com niimero de Prandlt proximo a unidade, os perfis de velocidade

¢ temperatura desenvolvem-se simultaneamente.

A figura 2.1 ilustra a situagdo de escoamento em que a temperatura da
parede do tubo é maior que a temperatura do fluido (Tp > Tf) e o namero de

Prandlt ¢ maior que a unidade.

w=U, T=T, w=ulx,) T=T(x,r) \/\( uw=u(r) T=T({r)

h 4

W

B—_ P
HHLEE—T
\“““‘*T-=TP>T,~ \/\/

x=0 REGIAOQ DE ENTRADA

ESC. DESENVOLVIDO

Figura 2.1. Escoamento na regifo de entrada de um tubo circular com desenvolvimento

simultdneo dos perfis de velocidade e temperatura.

Na Figura 2.1 as linhas em preto representam os perfis de velocidade e as
linhas em vermelho os perfis de temperatura. "T¢ " € a temperatura do fluido;

"Tp" ¢ atemperatura da parede do tubo; "Try" € a temperatura média de mistura
do fluido e " T" a variavel adimensional de temperatura, T'= (Tp - DA(Tp -Tm ).
As condi¢des de contorno do escoamento sdo fundamentais para a

completa descrigdo da situagdo fisica e do campo de aplicagdes. As condigdes

de contorno que descrevem as situagdes mais estudadas sdo:



i~} a parede do tubo tem temperatura uniforme e resisténcia t€érmica desprezivel,

“Tp” & constante;

-} como a anterior exceto que a resisténcia térmica da parede ¢ finita;
Tpo = Tpo {rye Tpo = Tpo (r,x), onde, - po - € a notaclio para a superficie

externa da parede do tubo;

ii-) o fluxo de calor na parede do tubo, denotado por “q”, ¢ considerado

constante e uniforme em parede com baixa condutividade térmica;

tv-) como a anterior, exceto gue envolvem materiais de alta condutividade

érmica; gp" = qp"(r) ¢ Tp = Tp (X}

v-} 0 fluxo de calor na parede ¢ dependente da posi¢do axial, sendo mais comum
a hipdtese de uma funglo exponencial do tipo: gp" = qo" expim x) com Ty =
T ?(X},

As condigbes de contorno (1) e (i) 580 mais adequadas para o gstudo de
condensadores ou evaporadores. As condicBes (iii) e (iv) sfio mats utilizadas no
estudo de trocadores de calor em tubos que estiio sujeitos a um aguecimentc
uniforme, como por exemplo o aquecimento por resisténcia elétrica ou reatores
nucleares, A condicfio (v} ¢é usada em estudos de trocadores de calor com fluxo

reverso para valores apropriados de “m”.

E importante destacar que a reologia do fluido em escoamento na regido de
entrada é responsavel por efeitos ainda pouco compreendidos. O comportamento
reologico dos fluidos £ extensivamente descrito na literatura através de modelos
empiricos que correlacionam a  tensfo de cisalhamento com o gradiente de
velocidade. Os fluidos newtonianos 18m para esta relagio uma dependéncia
linear, enquanto os ndo newtonianos apresenfam um comportamento ndo linear,
Quanto aos parfmetros reoldgicos, mesmo a viscosidade dos newtonianos, sio
fortemente dependentes da temperatura e essa dependéncia € também ndo linear.

Fsta natureza dos fluidos ndo newtionianes induz problemas de convergéncia nas



solugdes numeéricas que sfo muito utilizadas nas solugdes de escoamentos
isotérmicos ¢ nfo isotérmicos, como comentado no frabalho de WRITE et alii
(1987).

Na figura 2.2 ¢ apresentado o reograma dos fluidos mais comuns.

= .- {5y Herchell-Bulkley

fodei

»: {2) Pidstico de Bingham
- {5) Dilatante

{1) Newtoniano

(3) Pseudoplastico

Ternsdo de Cisalhamento

Taxa de Deformacio (s

Figura22. Reograma para fluidos newtonianos e nio- newtonianos.

A curva (3) da figura 2.2, representa o comportamento tipico dos fluidos
pseudoplasticos que descrevem solugdes poliméricas ¢ suspensdes muito comuns

na industria de processamento de alimentos ¢ quimica.

A natureza do  escoamente  estudade ¢ facimente entendida.
Considerando-se que a temperatura da parede do twbo € constante, no

aquecimento de fluidos pseudopldsticos a viscosidade na regifio proxima a



parede diminui consideravelmente, causando gradientes de velogidades maiores
nessa regifio ¢ menores no centro. Assim, o perfil de velocidade tende para um
escoamento pistonado. A taxa de transferéneia de calor é aumentada devido a0
maior gradiente de velocidade na parede. No resfriamento de  fluidos
pseudoplasticos, devido a maior viscosidade e menor gradiente de velocidade na
parede, a taxa de transferéncia de calor serd reduzida e o coeficiente de

transferéncia de calor € menor que no ¢aso de aguecimento.



2.2 - INVESTIGACOES SOBRE 0 ESCOAMENTO NA REGIAO DB

ENTRADA DE TUBOS .

Muitos frabalbos experimentais, analiticos e numéricos foram
desenvolvidos desde o inicio do século para descrever o gscoamento na regido de

entrada em tubos.

As mvestigagdes iedricas encontram dificuldades particulares de natureza
analitica ¢ numérica, pois as equacbes que descrevem o escoamento sfo ndo
limeares. Por outro lado as pesquisas experimentais exigem construgles

cuidadosas para obter resultados confidveis.

O primeiro pesquisador a fazer uma proposta de soluclio analitica para a
equacio da quantidade de movimento foi LANGHAR (1942), O autor linearizou

a equagdo da quantidade de movimento escrevendo os termos ndio lineares na

forma: uf;jfnw .;‘;i%m vfu - onde § € funclio da posiglo longitudinal. A partir
ox  Or

deste procedimento a equacdo diferencial ¢ reduzida 3 equaco de Bessel sendo o
campo de velocidades dado na forma de  fungbes de Bessel. Posteriormente esta

técnica foi desenvolvida por SPARROW et alii (1964).

A literatura indica que o nimero  de publicagdes de trabalhos teéricos
sobre ¢ tema ¢ muito superior ao nimere de investigacdes experimentais. Este
fato deve-se ao avango das téenicas numéricas e da capacidade computacional.
Além disso uma montagem experimental elaborada com uma instrumentacfo

maoderna para medidas de velocidade e temperatura ¢ muito dispendiosa.

Os escoamentos de entrada abrangem uma grande variedade de situagdes

fisicas. Dentre as varidveis que diferenciam este tipo de escoamento tém-se a

1G



geometria, o regime de escoamento e a naturcza do fluido. N#o se encontra na
literatiwa nenhuma referéncia cuja investigaglio  fosse compativel com o8
miervalos de Reynolds, Prandlt e Graetz deste trabalho. Embora a maioria das
referéneias sfo sobre o estudo dos escoamentos em geometria circular, os
gscoamentos de enfrada em geometria ndo circular fambém sfo mufo
investigados. Assim, o proposito  desta revisdo de literatura ¢ apresentar uma
abordagem geral sobre o tema. S8o comentadas as mais recenies  iécnicas
experimentais ¢ numéricas. No capitulo de referncias bibliograficas séio listados
alguns trabathos que nflo aparecem no texto, porém podem ser de inferesse ao

lettor,

MOFFAT (1990) descreve algumas técnicas de medida de temperatura
am processos de transferéneia de calor. O autor discute a teoria & pratica dos
termopares para baixas ¢ altas temperaturas, de outras iéenicas desenvolvidas
recentemente ¢ dos problemas de calibracio e instalagfio de  sensores
especiais, especificamente o caso da medida de temperatura em superficies. A
perda de calor para a vizinhanga de uma superficie afeta o valor da medida de
temperatura  feita por fermopares ¢ as diferentes formas de adaptagiio das

jungdes dos termopares resultam  em diferentes erros experimentais,

(uando a situacdo ndo permite a instalacio de termopares dirctamente na
superficie estudada, estes sfo instalados de forma encapada e abaixo da
superficie, Duas fontes de erros ndo devem ser esquecidas nesta situaglio 1 ) o
termopar, por aproximar-se da superficie pode alterar a distribuiglo de
temperatura; 1 ) 0 pogo do termopar pode transferir calor da superficie estudada

¢ alterar sua temperatura.

A experimentacfio em mecinica dos fluidos e transieréncia de calor foi
por muitas décadas feita através de sensores mecénicos para descrever o campo
de escoamento em processos de franferéneia de calor. A medida da presséo

dinfdmica e estatica tem sido o principal meio de medir a velocidade média,
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¢ o anemdmetro de fio-quente o principal instrumento para medir a
velocidade mstantdnea. Estas técnicas importantes continuam muito  usadas.
Porém, foram desenvolvidas as técnicas Gticas, cuyja principal vantagem ¢
permitir 0 estudo  dos escoamentos sem incluir sensores, os quais perturbam o

fenémenao,

DURST (1990) apresenta uma revisdo de hiferatura de t€enicas Oticas
mais utilizadas no estude de transferéneia de calor, quantidade de movimento ¢
massa. U desenvolvimento destas téenicas permitiu a methor compreensio
dos fendmenos de transporte em escoarnentos turbulentos. As duas téenicas
mais citadas na literatura, ¢ descritas por DURST (1990), sfo a anemometria
a laser para medida de velocidade ¢ a técenica do espalhamento de Raman
para medidas de temperatura. As técnicas Oticas sfio utilizadas com o objetivo
de obter informacdes globais do campo de velocidades e temperatura ou obter a
velocidade e temperatura locais. O método a ser utiltzado depende do interesse ¢

do tipo de informacfio requerida.

UELL et alil (1990) discutem a utilizagfo ¢ operacfio dos mais modernos
ricrosensores  para  medidas de press@io, umidade, viscosidade, vazfio ¢
temperatura. Varias tecnologias sfo citadas, como por exemplo a fabricagdo
de termo-resistores através da deposicdio de materiais cuja resisténcia elétrica
é dependente da temperatura. O autor se refere a medida direta da tenséo de
cisalhamento em escoamentos turbulentos a  partir  da mudanga  da
capacitincia de sensores que s3o clementos moveis sujeitos a aglo do

escoanento.

SCIROCCCO et alii (1983) investigaram experimentalmente o escoamento
laminar com transferéneia de calor de  fluidos pseudopldsticos na regifio
de entrada em tubos circulares. (O escoamento for estudado para ntimeros de
Reynolds no mtervalo de 4 a 100 ¢ nimeros de Graetz entre 4.5x10°6 a

4.0x10-3. O fluido estudado possui viscosidade aparente no intervalo de 1 a 60
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poises. Os perfis de velocidade na regido de entrada foram obtidos com um
anemdmetro a laser e os perfis de temperatura foram medidos com termopares.
Os efettos térmicos foram produzidos submetendo a superficie dos tubos de

cobre a diferentes fluxos de calor.

A interagio entre a troca de calor ¢ o escoamento foi analisada e expressa
atraves da correlacdo entre o nimero de Nusselt e outros adimensionais, A

correlagiio apresentada pelos autores € a seguinte:
No= L369[be(D/2YA T x 1"

onde: b ¢ o coeficiente  da dependéncia do parfmetro reolégico "K', com a

temperatura ( K =aexp (+-b T) ); xT =2 (z/D}/(Re Pr);
D didmetro do tubo (m); ¢ densidade de fluxo de calor ( W/m?2 3;

Ay condutividade térmica da mistura; z distdncia a partir da entrada do

fubho.

Verifica-se que a correlacBo obtida ¢std de acordo com  a lieratura no

intervalo de variagdio de  xt:4.0x100 a 4,0x10-3.

NOUAR et alni (1994) apresentam um estudo experimental ¢ tedrico do
escoamento com convegdo forcada na regifio de entrada de tubos circulares com
fluido do tipo Herschel-Bulkley. Foram realizadas medidas de temperatura ¢
velocidade para o8 casos sotérmico ¢ nio isotérmico, com a miencio de verificar
o eleito de troca de calor no escoamento. Os resultados sfio apresentados na

correlaciio entre o nimero de Nusselt e par@metros caracteristicos do fluido.

YOO etalii (1993) determinaram experimentalmenie 05 coeficientes
de transferéncia de calor do escoamento turbulento de fluidos viscoelasticos

com fransporte de calor na regifio de entrada. O nimero de Nusselt local foi
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correlacionado com os adimensionais de  Reynolds ¢ Oraetz na forma;
Nu, =Nu_+{,04{Re Gz} | onde Nu,_ € o nimero de Nusselt local.

Os efeitos da degradacfio das solugbes poliméricas foram observados a
partir da analise da viscosidade aparente em funcdo da tensfio de  cisalhamento
em solugbes a 1.000 p.p.m.. Observou-se um comportamento decrescente da
viscosidade em fincdo da tensfio de cisathamento com fendéncia a wm valor

constande,

JOSHI & BERGLES (1980) desenvolveram um estudo experimental
do escoamento com fransferéncia de calor de fluidos pseudoplasticos na
regiioc de entrada ¢ desenvolvida de tubos circulares. A construgfo
experimental mantém constante o fluxo de calor ¢ a temperatura na entrada do
tubo & ¢ capaz de aumentar ou diminuir o fluxo de calor na segéio de ensaio. Sdo
medidas as temperaturas do fluido na entrada ¢ saida do tubo, as temperaturas
externas da parede do tubo e a vazfio massica. Os  wntervalos das varidveis
estudadas nos experimentos sdo os seguintes: Vazdo massica: 16 a 140 kg/hr;
Fluxo de calor; 12,5x106 a 62,0x.100 W/mZ> Pr:560 a 1344¢ Rey:2 a
26; "n" (parfmetro reoldgico no intervalo de temperatura de 21 a 55 °C): 0,53 a

0,76.

S8&o apresentadas correlagbes para ¢ numero de Nusselt médio em
funcio da distdneia axial adimensional no tubo e dos pardmetros reolégicos

" ¢ "K", caracteristicos da modelagem de lei de poténcia,

WHITE et alii (1987) apresentam uma revisdo de literatura do problema do
escoamento isotérmico na regifio de entrada. Mais de 100 referéncias  sfio
citadas. Os  autores destacam a3 téonicas  experimentais, analificas e
numéricas para descricio do  escoamento. Os fendmenos associados  ao
escoamento de fluidos nlo-newtonignos na regfio de entrada em geomelrias

circulares e nfo circulares sfo discutidos.
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LEI & TRUPP (1991} estudaram experimentalmente a convecgdio forgada
do escoamerrto laminar de fluidos newtonianos na regiio de entrada de um tubo
com geometria semi-circular. Esta geometria € de interesse em  sgistemas de
escoamento atraves de tubos com multiplas passagens, comuns na engenharia
gquimica e alimenticia. Os  pesquisadores estudaram 0 escoamento
hidrodindmico desenvolvido com transporte de calor axialmente uniforme ¢
mediram  a variagio de temperatura e a queda de pressfio na regifio de entrada
aquecida. As medidas de pressdo foram obtidas com transdutores de pressfio ¢
a temperatura a partir da stalacBo de termopares ao longo do tubo, antes ¢
depois da regifio aguecida. Foi obtida uma correlaclo para o fator de afrito em
funcdo do nimero de Reynolds ¢ do ntimero de Grashof Na regifio com
transferéncia de calor, o aumento do fator de atrito ¢ mais pronunciado para
haixes mimeros de Keynolds e pode duphcar quando atingem-se altos nlimeros
de Grashof. A influéncia do nfimero de Reynolds no nimero de Nusselt local
foi analisada para o intervalo de variacio Rey: 400 a 1.600, para Pr igual a
40 e 6,0 e nGmero de Raylegh (Ra=(GzPr) 1gual a 1,10x107 e 2,80x108,
respectivamente. (Quanto mator o namere  de Reynolds maior € o valor de
MNusselt local ao longo do tubo. Observa-se também que ¢ nomero de Raylegh
influencia fortemente a ransferéncia de calor, causando um fluxe secunddrio
principalmente  para Ra > 5,0x107.  Outros resultados sdo apresentado em

equagdes de correlagiio na forma de Nu em fungio de Ra.

GHAJAR & TAM (1994) realizaram uma mvestigagdo experimental do
sscoamento de entrada de fluidos newtonianos com transporte de calor em tubos
circulares. O escoamento é analisado para a condigfio de fluxo de calor constante
na superficie do tubo, ¢ para irés geometrias diferentes da regido de entrada:
reentrada, canto vivo e boca de sino. Os experimentos sfo realizados em regime
de escoamento de transicfo, para o intervalo aproximado de Re entre 2000 ¢
10000, A mnfluéneia da geometria de entrada no escoamento de fransigdo ¢

analisada através dos resultados de Nusselt e Stanton.
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Duas formas de modelagem do escoamente com transfer€ncia de calor
na regific de entrada de tubos s#o citadas na literatura. Uma delas ¢
mteiramente pumérica ¢ substitin as equagdes diferenciais nfio lineares por
equaches de diferencas finitas ou elementos finttos. Outra forma € 3
analitico-numérica onde propostas de formulacBo matemdtica sfio utilizadas
para a soluglio das equagBes do escoamento, com auxilio de um método

NUnErics.

COMINI et alu {1980) utthizaram © método numénico dos elementos
finitos para resolver o escoamento isotérmico de fluidos newtonianos na regifio
de entrada de tubos cilindricos. Atraveés desta téenica descrita por RAO (1988),
0s autores obtiveram os perfis de velocidade do escoamento ¢ a queda de pressio
ao longo do tubo. A formulagdio foi realizada a pariir da equaglio da quantidade

de movimento, linearizada por SPARROW et ali (1964).

SHOME & JENSEN (1995) investigaram numéricamente o escoamento de
fluidos newtondanos com desenvolvimento térmico ¢ simultfneo dos perfis de
velocidade e temperatura em tubos circulares. Foram analisadas as influéneias do
ntmero de Prandlt e Raylegh na transferénoia de calor (Nu) em regides proximas
a entrada do tube. Os autores utilizaram do programa Phoenics elaborado para a
técnica de elementos finitos. Os resultados indicam que o efeito da vaniagio da
viscosidade ¢ mais significativo no fator de atrito que no nmero de Nusselt. No
escoamento com desenvolvimento simultdneo a variagio de Nusselt com Graetz ¢
finear para 10° < Gz < 10° tornando-se sensivel a variagdo de Prandlt para
Gz > 107 . Este trabatho apresenta vérias correlagdes para Nusselt obtidas a

partir dos escoamentos de dgua, ar, &lcool ¢ ghicerina.

SHOME & JENSEN (1993) investigaram numénicamente ¢ escoamento de
fluidos newtonianos com desenvolvimento simultdneo dos perfis de velocidade ¢
temperatura em tubos circulares. S8o apresentadas  correlagOes do nfimero de

MNusselt e do fator de atrito em funcio da coordenada axial. Os resultados foram
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obtidos pela mesma téenica do trabathe de SHOME & JENSEN (19935). As
correlactes do fator de atrito {para Pr=1), ¢ do niimero de Nusselt médio (para Pr

muito maior que 500), apresentam variacdo de até 12 %, 830 as seguintes:

3,44 330628 . 0,00432

o 10°<x <107
_ _ \ Dr3a01 05 16° % P :
fRe/16 = Z 44 3 ;54 1 1??;
I+ ;5051 - a5 - y ¢t XE;‘*‘_'E_{}_“‘; x, = x/DRe
X, X, 10 x,
Nu = | Nu, (1+209,92 tanh(1,12 / Bi)(1 + x>y

L E(),:’SéSZ + L5715 105 x, <107
B 10,9828+ 1,120%°% 107 <x, <107 ;x, = x/ DRePr

PRUSA & MANGLIK (1994) apresentam uma solucdo numérica, obtida
pelo método de diferencas finitas, do escoamento de Gractz para fluidos
newionianos € ndo-newionianos com condigdo de temperatura constante na
superficie de tubos circulares. Os resultados sdo comparados com outros da
literatura, dentre eles a correlagfio tedrica de LEVEQUE (1928) e a experimental
de JOSHI & BERGLES (1982). Estes resultados muito citados na hteratura séo

correlacionados para flnidos nfio-newtonianos ¢ sfo na forma:

o Ed
LEVEQUE (1928): N-u:3,36(3§+ %‘] (A
B

3n+1
4n

HX]
JOSHI & BERGLES (1982):  Nu= 3:65';( ) (1 +0,07623G2°)" -

onde n € o indice de comportamento do fluido. Os resuliados experimentais de
JOSHI & BERGLES (1982) apresentam variagfo inferior a 10 %.

VRADIS et alii  (1993) resolveram numericamente ¢ problema do
desenvolvimento simultneo dos campos de velocidade e temperatura na regidio

de entrada num tubo circular para flutdos ndo-newtonianos do fipo Bingham. As
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equagles da continuidade, quantidade de movimento ¢ energia foram
analisadas atraves da técnica de diferencgas finitas e reduzidas a um sistemna de
equagties lineares. Os resultados foram obtidos para intervalos especificos dos
adimensionais de Reynolds, Yield, Prandit ¢ Brinkman e encontram-se
de acordo com a literatura. A convergéneia do esquema numérico ¢ fortemente
dependente do numere de Yield Em situacfes com altos numeros de Yield
foram necessarias malthas com discretizagfio superior a 100 para manter o nivel
de acurdcia. Em condicdes de escoamento laminar, sfo apresentados os
resultados do fator de atrito ¢ do nlunero de Nusselt em fungfio da posigdo axial
do tubo, para Yield no intervalo 0 a 10 e Prandlt de 0,1 a 10, Revnolds de 10
a 1.000 e Brmkman de 0,1 a 10. Esse trabalho demonstrou que para
fluidos de Brinkman tém-se pequenas velocidades na regifio de entrada do tubo
diminuindo com o aumento do niimero de Yield. A dependéncia de Nusselt com
Yield ¢ muito pequena, podendo ser desprezada. Os efeitos do namero de
Brinkman s80 importantes e moedificam o pamero de Nuosselt em uma ordem

de grandeza,

NGUYEN (1991) estudou numéricamente o escoamento de flindos
newtonianos com desenvolvimento simulténeo da velocidade e {emperatura na
regido de entrada de placas planas paralelas no intervalo de Reynolds de
1.0 a 20 ¢ Prandlt = 0,7 A técnica de soluglo utilizada reduzma as
equagbes diferenciais parciais nfio imeares do escoamento a equagdes de
diferencas finitas. Os termos convectivos presentes nas equagdes da guantidade
de movimento ¢ energia foram modelados a partir da interpolagfo quadratica
proposta por LEONARD (1979) {citado por NGUYEN, 1991} e citada na
literatura como QUICK (Quadratic Upstream Interpolation  for Convective
Kinematics). Utilizou-se o método iterativo ADI  (Alternating Direction
implicit) para a solugdo das equacdes de diferencas finitas. Os resultados foram

correlacionados na forma Nu = f{Re) e L = f{Re) {onde L € o comprimento de
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entrada) para ¢ escoamento com condicdes de comtorno de temperatura ou

fluxo de calor constantes na parede do tubo.

NGUYEN & MACLAINE-CROSS (1991), através da mesma téonica
utihzada no trabalho de NGUYEN (1991}, ampliaram os resultados para
intervalo de Reynolds, de 40 a 2.000 e de Prandlt, de 0.2 a 100 Os
resultados  foram comrelacionados na forma Nu = f{Re), com condigio de

contomo de temperatura constanie na parede.

NGUYEN (1992) mvestigon o escoamento de fluidos newtonianos na
regifio de entrada de tubos ¢ placas paralelas apenas com o desenvolvimento
do campo de temperatura. O perfil de  welocidades € considerado
desenvolvido na entrada da seccgio de transferéneia de calor. Para a condigdio de
contorno de temperatura constante na  superficie s8o apresentadas correlagbes
para 0 niimero de Nusselt e comprimento de entrada térmico em fungiio do
mimero de Peclet. As correlagdes sdo apresentadas para alguns intervalos do
mimero de Peclet: 1a 5 5a20; 202100 ¢ 100 a 1000. Os resultados estiio de
acordo com outros  da hteratura apresentados por SHAH & LONDON (1978).

PAGLIARINI (1989) estudou o© escoamente laminar na regifio de
entrada de twbos circulares com o desenvolvimente simultineo dos perfis de
velocidade e temperatura, O problema ¢ formulade com o método de Galerkin-
Kantorovich e resolvido numéricamente através da técnica de elementos finitos.
O dominio integral, para as equacdes de conservaciio, ¢ discretizado com
elementos axialmente simétricos, Para cada elemento 08 componentes para a
velocidade ¢ temperatura s8o aproximadas por polinbnios quadriticos ¢ a
pressfio  por polindmios lineares. A aplicagfo do método de elementos  fintos
reduz as equagdes de conservacgfio a um sisiema de equagdes algébricas gque
¢ determinado com a discretizacho do dominio de estudo. A metodologia
utilizada mostrou-se satisfatéria, a partr do trabalho de BEN-SABAR &
CASWELL (1979). Os resultados dos vperfis de temperaturas $80
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apresentados graficamente, onde o efeito de difusio axial de calor € observado
ao comparar os valores da temperatura, desprezando-se ou ndo a difusfio
axial. Os resultados demonstraram satisfatorio o fato de se desprezar a difusdo
axial de calor para altos nimeros de Peclet ( Pe = 350 e Pr=10,7 ). O niunero de
Nusselt local & mvestigado em funclo da posigfio axial do tubo, do ndmero
de Peclet ¢ do nimero de Prandtl. Observa-se que para clevados "Pe" ou

baixos "Pr", "Nu" diminui préximo  entrada do tubo.

FONTES (1991) utiliza para a modelagem do escoamento isotérmico de
fluidos newtonianos na regifio de entrada, a formulagfio integral desenvolvida
por CAMPBELL & SLATERY (1963), porém com uma forma apropriada que

escreve os perfis de velocidade na forma de sénes de Fourier.

YAVER] (1976) investigou o escoamento laminar com desenvolvimento
simultdneo térmico ¢ hidrodindmico de fluidos newtonianos com condigdo
de contorno de fluxo de calor ¢ temperatura constantes na superficie do tubo, A
solugiio do problema foi obtida através da formulaglio variacional  de
Galerkin-Kantorovich, O autor propds aproximar o campo  de
velocidade através da expressdo, u (rm(x)) = (1+2/m)(1-r ), para a
velocidade longitudinal  "u(r,x)", onde "m" ¢ uma funglic livie de X"
(posigio axial). O campo de temperatura foi descrito a partir da expans@o em
série coniendo as varidveis radial e axial do tubo. A metodologia reduz a
determinaciio dos perfis de velocidade a um sistema de equagbes diferenciais
ordindrias, que foi resolvido pelo método numérico de Crank-Nicolson. A
influéneia dos nimeros de Biot ¢ Prandit sobre o nimero de Nusselt foi
investigada desprezando ou ndo a transferéncia  de  calor  radial. O autor
observou na comparagfio com outros trabathos que o numero de Nusselt local
para Pr = 0,7, préximo 4 entrada do tubo, ¢ diferente no caso de desprezar o
termo de conveccdo radial da equacgBo da energia. Esta diferenga € menos

significativa para Pr<0,7 ¢ B1 <3,
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SHI-XING & ZHI-QING (1993) investigaram igoricamente ¢ escoamento
laminar isotérmico na regifio de entrada e desenvolvido em tubos trianguiar
isosceles. Na regifio de escoamento desenvolvido os perfis de velocidade sdo
aproximados pela funcdo; Uy)= (2 - T°y ) f{y), onde z ey sio coordenadas;
T define o conmtorno do tubo (z=tT v) e fy) ¢ funcdo desconhecida da
coordenada axial. Através da formulagfio variacional a equago diferencial que
descreve o escoamenio foi reduzida, a partir da equagfio proposta, 4 uma equagio
diferencial exata de segunda ordem para Hy), cuja forma permitiv enconirar
uma soluglic particular para f{y), tendo-se, consequentemente determimado ¢

campo de velocidade.

GORLA & MADDEN (1984) estudaram o escoamento laminar transiente
de fluidos nfo-newtonianos em tubos circulares sujeito a diferenies gradientes
de presso. Os  aptores investigaram o campo de velocidade em

funclio do tempo através da fungdo aproximada: u{xr)=o={1-n"""

Gt onde n=1/R, n ¢ o indice de comportamento do fluide ¢ G(i) ¢ uma fungdo
arbitraria do temapo. Esta proposta reduzin o problema a resoluglio de uma
equaghio diferencial exata de primeira ordem para G(t), que foi resolvida pelo

método numerico de Runge-Kutta de quarta ordem.

STLVA et alii (1992) apresentam uma solugio analitica do escoamento
tamrinar newioniano com desenvolvimento simultineo dos perfis de velocidade
¢ temperatura em geometria de placas planas paralelas. Os autores utilizaram
a técnica da transformada  integral generalizada descrita por MIKHAILOV &
OZISIK (1984), que reduz a equaclio da energia a um sistema de equagdes
diferenciais ordindrias para a transformada integral da temperatura. O sisiema
de equagdes é resolvido numericamente por uma técnica ndo especificada pelos
autores. Esta técnica é citada na literatura como sendo muito eficiente para a

soluciio de problemas de escoamentos de entrada, dentre outros,
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A mesma técnica foi utilizada por APARECIDO & COTTA (1990) ¢
APARECIDO & COTTA (1992) no estudo de escoamentos de entrada em

tubos de secclio retangular € tnangular | respectivamente.

STEIN (1990} apresentou diversas correlagbes para os adimensionais
mais importantes gue descrevem os fendmenos  de escoamentos laminar e
turbulento com transferlneia de calor em tubos. GNIELINSKI (1984 ¢
CHURCHILL (1977) (citados por STEIN, 1990) estudaram o e¢scoamento
laminar de fluidos newtonianos com desenvolvimento da camada limite trmica,
com condicio de temperatura constante na parede. A investigacfo de
CHURCHILL (1977, de origem experimental, considerou a mfluéneia da
variaglio da viscosidade na parede do tubo em relagdo a do escoamento, efeito
presente em equagdes do tipo Sieder € Tate. Os resultados de Nu em fungho Gz,

vatidos com variacdo inferior a 10 %, sfio o5 seguintes:

GNIELINSKI (1984) (citado por STEIN, 1990): Nu~(3,66'+ 1,61'Gz)"

CHURCHILL (1977) {citado por STEIN, 1990} NurB,éé(H (%) ]
GNIELINSKI (1984) {ctado por STEIN, 1990) fornece MNu para o

escoamento desenvolvido com variagiio de + 4%.

Esta revisio bibliografica apresenta informagdes dos estudos mais recentes
dos escoamentos de entrada. Observa-se que apesar do desenvolvimento de
tecnologias avangadas para a medida de grandezas como velocidade e
ternperatura, as técnicas tradicionais sfio muito utilizadas. Njo foram encontradas

referéneias sobre o escoameanto de fluides alimenticios.
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3. METODOLOGIA

3.1. EQUACOES DO ESCOAMENTO

As leis basicas de conservagho da massa, quantidade de movimento,
energia mecinica e térmica decrevem com equagbes mafematicas os problemas
de escoamento laminar viscose ndo-isotérmico de um fluido homogéneo. As
equagdes escritas na forma geral, independentes do comportamento do fluido,

s

Equagio da Conservaglio da Massa:

iff.+ VipT)=0 (3.1
i

Fguacdo da Quantidade de Movimento:

~

L(pPy==V(pP -V a-VP+pg (3.2)
vi

£5E
Equagho da Energia Mecamea:

yry

V= VAPYY =~ P(-VIY-[VLe ] +p(F8) (3.3)

5 .
L1)2pv?y ==V (E
ot 2

Fguagio da Energia Térmica:

C, ;—f?(p?’)&a{ﬁ VTy=-VA§)~(-1:VF) (3.4)
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onde: o - £ a massa especifica do fluido; C - calor especifico a pressdo
constante, V- velocidade, V=v F+v,6+v £, P - pressfio; T - tensor das
tensdes; g - acelaraglo da gravidade; § - fluxo de calor; T - temperatura;

i - variavel temporal.

Para © escoamento laminar de fluidos nfo-newtonianos com
desenvolvimento simultdneo de temperatura e veloadade em tubos circulares,
as equaclies anteriores sfio  escritas em coordenadas cilindricas. Algumas
hipdteses simplificadoras sfo adimitidas, como também, modelos para o fluxo de

calor e para 0 comportamento reolégico do fhido.

A figura 3.1 ilustra a situacdo fisica do escoamento com suas varidvels
geométricas, de velocidade e temperatura, que s@o assim representadas: X -
diregdo axial; r -~ direcfio radial; T - temperatura; u - velocidade axial ou

longitudinal; v - velocidade radial ou transversal.

=T
A=T
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-
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Fipra 3.1 - Situacio feica do escoamento de entrada,
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Por causa da simetria wual inerente ao escoamenio, as equagbes de
conservaclo escritas em coordenadas cilindricas possuem as seguintes formas

adimensionais:

Magsa:

LN (3.5)

ox  F Or

Quantidade de Movimento:

- Gu - dP 1 A|-dul du |
(R el ey e I Sl (3.6%
&x oF dx v &vl dr dr
Energia Térmica:
- AT - 8T 1 8l-dT __
Y e e Y e 25 ] P (3.7
&% o r Or dr

(uanto a equacdo da quantidade de movimento considera-se neste frabalho

apenas o componente axial da velocidade ( # ), de acordo com as hipdteses

simplificadoras discutidas abaixo,

Nesta formulagfo adimite-se o modelo de Lei de Poténcia para descrigdo

A

, o du e e s
do compertamento do fluido: r=— K| — | , onde K - ¢ a viscosidade absoluta
dr

do fiuido ¢ n - o indice de comportamento do fluido. O fluxo de calor €
ar

relacionado ao gradiente de temperatura segundo a Lei de Founer: g=~#&, ~— |
dx

7

onde ke - € a condutividade térmica do fluido. Algumas hipodieses séo

normalmente adimitidas nos escoamentos de entrada. O criténio € considerar a



magnitude relativa dos termos pertencentes as equacdes. Este procedimento €

andlogo as aproximagdes de camada limite para gscoamentos externos, Neste

casy tem-se: (1) o components da velocidade aaal -~ ¥ € muito maior que o

componente radial - v [ (i1} as vartagbes da velocidade em relagBio a » sfo

muite matores que em relagfio 8 x ;) (1ii) os termos relativos & difusfo axial da

a2 o
~— } & da temperatura {
Fx 7 x

— ) sdo desprezadas; {iv} P ¢ funclio

velocidade (

apenas de x . Estas simphiicagtes sdo comumente consideradas na literatura até
mesmo em mvestigacdes numericas gue uiilizam-se das téenicas de discretizacio
de diferengas finitas e elementos finitos. No entanto € importanie destacar que a

formulacio deste trabalho nfio despreza os termos onde estiio presentes o

componente radial da velocidade (v — ; v — ). As vanaves adunensionais

OF o

escolhidas parax ,r, T, u, v, P, sdo;

e peml P '?-4'“? = p=l-RePr . P= Pg , onde os
Re Pr R R T-T o, Y, pU,

adimensionais de Reynolds ¢ Prandit sfo escritos na forma generalizada:
pUL DY

C K
Re ="t | Pr=—~
K K

.—fv

-l
L/ . : X -
(wﬂ- . No adimensional de temperatura tém-se

T, , a temiperatura na parede do ¢ T, , a temperatura média de mustura do fludo.

No adimensional  de pressfio temese, U =(1/ fi}fze da que ¢ a velocidade
4

média no tubo.

As condigbes de contorno que especificam o escoamento ¢ a formulaglio
diferencial slo:

em=x =0: u=1 v=0 P=0 T=] (T=Tyx
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D X W U > pertil de velocidade desenvolvido, v - 0, T - 0

gfées. =2 (‘?Kﬂwiwl).(}#?—{:uta-,;)

7+

- ar Fut - ) :
= p = —=0, ~——=0 -condicdo de simetna;

aF ar

wr =1 u=v=0,T=0(T=T,)

A eguacio da energia mecdnica ¢ normalmente utilizada para a
determinagfio da queda de pressfio, porém neste trabalho optou-se por isolar o
termo de pressio da equaglio integral da quantidade de movimento conforme
detalhado posteriormente. A influéneia da dissipacdo viscosa, representada pelo
numero de Bringkman, ¢ importante em escoamentos de altas velocidades ou no

caso de fluidos muito viscosos, situaclo ndo abordada neste trabalho.

Para determinacdo dos campos de velocidade e temperatura do escoamento
a manipulacdo apenas da equagfio da quantidade de movimento ¢ da energia
térmica, respectivamente ndo € suficiente. Estas equagOes apresentam-se
acopladas ¢ a distribuigio de temperatura nio pode ser caleulada a menos que se
conhega a distribuico de velocidades e vice-versa. As grandezas nfio séo
independentes, o que também demonstra a complexidade de obter solugbes

analiticas ou exclusivamente numéricas.
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3.2. FORMULACAQ E MODELAGEM

Apresenta-se neste item a descrigdo da investigagfio tedrica do escoamento
estudado neste trabatho. Uma solucio aproximada ¢ obtida para os campos de
velocidade ¢ temperatura, que sfo aproximados por fungdes pré estabelecidas ¢

ajustadas a partir de uma formulagfo integral do tipo variacional.

Encontra-se na literatura textos como:  ARPACI (1975) que desenvolve
métodos variacionais para analise de problemas de tranferéncia de calor;
SCHECHTER (1967 que trata diversos problemas de transporte; RAG
(1988} analisa muitas aplicaghes da engenharia civil na area de estruturas,
BELGOLTZ (1977 um texto bdsico com aplicagbes a problemas geométricos, €

OUlros.

Um problema variacional estd associado a selegio de uma fungdo

desconhecida, com a condiciio de obter um valor méximo ou minimo para a
integral definida: f{y(x)}mjﬁ{xg y{(x),3 )Y , onde; y mf . Flx,y.yy é
% X

wma funciio conhecida, enquanto y(x) ¢ uma fungdo a ser determmada de modo
que a integral definida, [ seja estaciondria. A integral 1 ¢ chamada funcional,

pois correlaciona um valor numérico com uma funglio.

A literatura demonstra que a integral 1  estd associada 4 equago

OF d|[oF
Sy dxldy

diferencial de Euler ] . Diessa forma, a condicfio necessénia para

y(x} maximizar ou minimizar I, é que F(x,y,y ) satisfaca a equacfio de Euler

porrespondente.
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Na solugfio de problemas, a formulacio variacional ¢ estabelecida de duas
formas: (i) quando a funcional € explicita, ¢ o problema requer deternunar
valores estacionarios, ¢ possivel converter o problema a solugio de uma equacéo
diferencial; {i1) quando tem-se a formulacfio diferencial do problema, 8 equacio
diferencial ¢ adimitida como a funcional, e ¢ possivel obter uma solugio
aproximada com a substituicio de uma Tungfo trivial para y(x). Na segunda

forma, v{x) ¢ geralmente escrita com pardmetros arbitrarios a, , . 0$ quais

n"

séo determinados com as condiches %z(} para /=0, n.
2a,

A formulac@io variacional ¢  muitas vezes capaz de conduzir a uma
sotucio analitica do problema. Um exemplo, € a solugéo para ¢ campo de pressio
do escoamento de lubrificacfo entre placas. Neste caso, governado pela equacio
diferencial de Reynolds, a formulagiio vanacional desenvolvida por GIORGETTI
{1990} , conduziu ¢ problema & soluclio de uma equaglo diferencial do tipe

Bessel.

Neste trabatho a formula¢8o variacional ¢ utilizada para ajustar fungdes
pré-estabelecidas que representam os perfis de evolugdo da velocidade ¢
temperatura na regifio de entrada do tubo. A técnica escolluda segue o
procedimento de JAVERY (1976) e GORLA & MADDEN (1984),

A equaclo diferencial da  conservagfic  da quantidade de movimento

{3.6) escrita na formulacéio variacional tem a forma:

et

] ?,gféiwﬂ iﬁmiﬁ du BLLI I | S (3.8)
1

I or dx ré’r dr dr

Sabe-se  gue o nroblema de tomar a integral genérica

7 :f F{y, v, x}dx {y'=dv/dx), um valor extremo para a funglo y(x) se reduz



a equacio diferencial de Euler para a funglo desconhecida y(x). A eguagdo

(3.8) significa considerar valida a situagfio reciproca. Dada uma equaciio

diferencial para uma fungBo desconhecida, u(r,x), ¢ possivel relacionar ulr, x)
a um problema variacional, considerando a equagfio diferencial da quantidade

de movimento como a equagio de Euler. Pode-se dizer de outra forma gue existe

f f*(u,z?ﬁi fﬁ ﬁ) d4 (equacio (3.8)) que admite valores

4 ar ox dx

um funcional, /=

extremos quando a equagdo diferencial (3.6) € satisfeita por zé{%g.a:}.

A proposta deste trabatho € especificar o campo de velocidade,

u(r.x), modificando o perfil de velocidade escrito na forma:

u(rn(x))= [3 ””](k eivey (3.9)

JAVERI (1976) fazendo w=(n+1)/n obteve ufrm(x)] = (1--2/mp(1 - &)

onde m = m{x).

Neste trabatho, fazendo k+1=(3n+1{n+1), onde k=k{(x), transforma-se a

equache 3.9 em:
w(r, k()= (k+ 1 (1~r"") (3.10a)

Adicionando o pardmetro de ajuste “a” como expoente da funcdo kix), a nova

equaciio adimensional proposta torna-se:
- - - ....2"&;(*.
u(r h(x),0y=k" + i_}(%wr ] (3.10b)
Conforme as  condicles de contorno para a velocidade, seus perfis
evoluem na regifo de entrada de um perfil homogéneo até um perfil pistonado,

Porém, guando se tem ¢ escoamento com resfriamento do fluido, observa-se
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proxime a parede do tubo uma mudanca de concavidade nos perfis. Este
efeito ¢ devido & baixa temperatura  préxima & parede e consequente aumento da

viscosidade do flzdo.

Para descrever a natureza do escoamento em condigdes de aquecimento e

resfriamento escreve-se inicialmente a equagfo (3.10a) na forma equivalente:
w(r k()= 1+ (- (157 (3.11)

A descricio do campo de velocidade ¢ completada acrescentando-se
convenientemente  as fungdes “p(k)” e “q(k)” como expoentes das fungbes de

" (11 %Y a equaghio 3.11 torna-se:
u(r J(x)) = (LAY (1477 (1= (3.123)

Os parimetros “p” ¢ “q” tem o objetivo de mudar a concavidade dos
perfis  de velocidade na regifio de camada linvite no caso em  que ha
resfriamento do fluido, conforme ustram as figuras seguintes. Os parfmetros
“n” ¢ “g” foram considerados acima como fungdes da variavel livre “k”. Porém
sfio investigados na modelagem deste trabatho para valores fixos e considerados
como variaveis de ajuste. A equagfio 3.12a ¢ escrita também acrescentando-se o

parfmetro 8" (equagdo (3.10b)}, na forma adimensional tem-se:

- pEe ke

u(r, k()= (k) (1r Y (=r )" (3.12b)

A expressiio proposta obedece as condigdes de contorno do escoamento
e a alteragio dos valores nas constantes de ajustes ( “a", “p” ¢ "¢ ) tem a
capacidade de estabelecer diferentes formas de evolugdo do  campo de
velocidade, Diferentes valores atribuidos a constante “a”  alteram a tenséo de
cisalhamento na parede do tubo. Diferentes valores das constantes “p” ¢ “q”
alteram a concavidade do perfil de temperatura proxima a parede, sendo Util na
modelagem do escoamento com resfriamento de fluido. As figuras seguintes
ilustram estas propriedades.
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As figuras 3.2 (a) ¢ (b) apresentam os graficos do perfil dado pela
squaclo (3.12b) no case em gue hé aguecimento do fluido. Nesta figura tém-se
08 casos em que a=0.5 ¢ a=1,5 para p=0.5 e ¢=1.0. Os perfis sdo apresentados
para diferentes valores de “k” que variam de 0 a 1. Para valores diferentes do
pardmetro “a”, observam-se formas diferentes da evoluglo dos perfis de
velocidade. Quando o valor de “&” cresce, o crescimento da camada limite,

decresce,

o 1‘,2 “3
w‘-‘: -
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Figura 3.2 - Comparagdo do efeito do pardmetro “a” na equagdo (3.12b}, no caso de

aquecimento,

As figuras 3.3 {a) e (b) apresentam os graficos da equacdo (3.12b) como
proposta para o campo de velocidades no caso em que ha resfriamento do fluido.
Nesta figura tém-se os casos em que 70,5 e 2=1,5 para p=0,5 ¢ g=2,0. Os perfis
a0 apresentados para diferentes valores de “k”, que variam de 0 a 1. Observa-se

a mudanga de concavidade do perfil de velocidade proximamente 4 parede do



tubo, efeito esperado no caso do escoamento com resfriamento. O parimetro g
com valor superior a unidade ¢ capaz de tornar a equacfio (3.12b) representativa

deste fenbmeno.

N, — 24
[ el Y} 1 el B
Lie i [ ;‘m{}:]_ ERTI £ X ]
[ o e A2 foee B2
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P
[EE 2]

u{r, k)

RESFRIAMENTO - a = 0,3 RESFRIAMENTO -0 = 1,5

a2 G2
PP U S U S—
o3 o 0.4 08 ox 1 e 41 as 66 o3 £
¥ 7
{a} (b}

Figura 3.3 - Comparagio do efeito do parfimetro “a” na equaclio (3.12b) no caso de

resfriamento.

Conforme o adimensional de temperatura definido neste trabalho ¢ as
condigdes de contorno do campo de temperatura, seus perfis evoluem na regido
de entrada de um perfil homogéneo até um perfil pistonado, de modo semelhante
aos perfis de velocidade. Assim, para a modelagem do campo de temperatura
uma equagdo analoga 4 (3.10b) € proposta:

Tim *

T(r,m(x),bY={(m’ + )] 1~r (3.13)



Na equacio (3.13) a fung8o “m{x)” ¢ o pardmetro  de ajuste “b7, slo
anatogos a “k{x)" e “a”, apresentados na eguacdo (3.12b} para representar o
campo de velocidade.

As figuras 3.4 (a) e (b) mostram os graficos da equaglo (3.13) pars a
modelagem do carapo de temperatura. Nesta figura tem-se o5 casos em gue b=0,5
e b=1,5. Os perfis sdo apresentados para diferentes valores da fungdo “ m{_’_i})
gue varia de 0 a 1. Comeo no caso do campo de velocidades, descrito pelo
parfmetro “a”, o pardmetre “b” da equagfio (3.13) € responsavel pelas diferentes
formas de evolucio dos perfis de temperatura, representande consequentemnente,
os cfeitos diferentes devidos & transferéncia de calor. No caso do escoamento
com resfriamento deve-se observar que o valor absoluto do admmensional de

ternperatura nflo aumenta na direglo axial, como apresenta-se na figura 3.4, A

modelagem desta situaclio considera que o valor de 7' ndo seja maior que 1.

Assim a equagdio (3.13) & escrita como: T(r,m(x),b)= (E“?; | )
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Figura 3.4 - Comparagfio do efeito do pardmetro “b” na equaciio (3.13).

As equagdes (3.12b) ¢ (3.13) tornam-~se representativas do escoamento a
partir da formulagio variacional para as equagBes diferenciais da guantidade de
movimento (3.6) e da equagfo da energia térmica (3.7). Dessa forma tem-se

respectivamente:

[l dl Lo du du) sy da=o (3.14)
3

ox S dx v oy dr\ o dr

i {1; or T _12).dT }5%53:@ (3.15)
4

ox & rorl dr

Para tomar a equagic (3.14) funcdo apenas de wu{r,x), o

[
Ly



gradiente de pressfio € obtido integrando a equagdo da quantidade de movimento

{equacio (3.6)) em uma se¢do transversal do tubo). Dessa forma tem-se:

LD
3

I - oA -
ﬁijz} rdr-2] fgf_{ rdr (3.16)
g I b} 5}»

Levando a eguagfio (3.16) na equachio (3.14) e escrevendo 5?&& ok,
&k

tem-se uma equacio integral na forma:

o du Fu du u , o
f {Flyy,— s Y} Sk da=0, onded & & uma vartaclo arbitraria
4 o s Ox Ok
na vardvel “k”. Escrevendo a velocidade radial em fungdio da velocidade axial,

a partir da equaglio da continuidade, e substituindo a equagfio (3.12b) para

gg(;i,fc,fﬁ_'} , a equagdo miegral torna-se:

Sk | {z«:{ff,rw Eery 28| hdr=0. Apos a integragio na varidvel
0 Ix
radial tem-se:
| . - . -
[f, ()Y + o (b) ==1=0 ou x=[{fungdo de k)dk (3.17)
&% o

A fungiio k(x) € determinada com a solugdo numéricamente da equagio
imtegral  (3.17), com a qual os perfis de velocidade sfio especificades ao longo
do tubo. A integragio na varidvel 7, também ¢ realizada numéricamente

atraveés do método de Simpson generalizado.
A equaglio do campo de velocidade (3.12b} deve obedecer a equagdo da

L -
conservag@io da massa, cuja forma mtegral ¢ j wrdr=1/2. Como ndo verifica-
i
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se a (ltima igualdade para a equagfio (3.12b), essa € corrigida para todo valor de

LLE 39

L

Para calcular os perfis de temperatura as equagbes (3.12b) ¢ (3.13) sdo
substituidas na equagio (3.15). Da mesma forma que para & eguacio da
quantidade de movimento, a formulaglo variacional da equagdo da energia
térmica conduz a uma equagio integral com a qual serd possivel determinar a

funcio m(x) e especificar o campo de femperatura. Assim fem-se!

'! s

e e Om . » N g

zﬁmf G Amry+ G, (mry— |rdr=0. Apbs a integragdo na variavel
0 ax

"' a funciio m(x) é determinada através da equaclio integral:

x= j( Juncde de midm {3.18}

() integrando da egquagfio (3.18) ¢ fungdio apenas de "m", pois €
#H 134

considerado uma relacfio entre os parimetros  "k" e "m", presentes nas

equaches {3.12by e (3.13}, respectivamente. Neste trabatho investiga-se a
relagBo  de igualdade, m{,;f}:éf.{_;t},

Os resultados numéricos sdo obtidos a partir de um programa de calenio
elaborado em linguagem Pagcal. Conforme a metodologia de modelagem os
calculos foram realizados para diversos valores dos parametros de ajuste. No
capitulo 4 apresentam-se os resultados numéricos e a comparagdo com  0s

methores ajustes aos resultados experimentais deste trabaiho.

¢s coeficiente de transferéncia de calor, representade pelo numere de
Nusselt, ¢ calculado para comparagdo com os resultados experimentais e conl 08

de outras investigagbes da literatura,
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3.3 - INVESTIGACAQ EXPERIMENTAL

Nos Giltimes anos as investigaces numéricas passaram 2 ser muito citadas
na literatura, sobretudo por causa do avango computacional e, consequentemente
das técnicas de modelagem. As publicagdes periddicas da Gltima década indicam
um maior nimero de artigos tedricos do que experimentais. No entanto, 08
trabathos experimentais recebem grande destaque devido ao cardter realista na
abordagem de fenémenos, normalmente as investigagbes tedricas sofrem
simplificacBes para que sgja possivel a andlise. Por outro lado deve-se considerar
o procedimento experimental e conhecer a qualidade do equipamento para que 68

resultados sejam contidveis.

Na figura 3.5 apresenta-se wm esquema da construgdo experimental. O
sistemna contém quatro tubos de cobre, todos com 448 mm de comprimento ¢
com difmetros internos de respectivamente 14,80 mm (L/D=30,9), 6,25 mm
(L/D=71,7), 4,85 mm (L/D=92,4) e 3,30 mm (L/D=1358). Os tubos sdo
dispostos horizontalmente num banho térmico (tanque 3) clya temperatura

pode ser controlada na faixa 30 °C a 80 °C.

O tangue 2, de aproximadamente 135 litros, ¢ mantide totalmente cheio de
fluido, e gera a geometria de entrada do escoamento nos tubos de cobre. [ste
tanque  fechado, estd conectado por mangueiras a um sistema de dutos
simples (controlador de nivel - 1), que controla a altura do nivel de fluido em
relagio ao nivel dos tubos. Desta forma, a vaziio, ¢ a diferenca de pressdo que

maniém o esceamento s30 constantes,

O circuito de escoamento ¢ completado com o tanque 4 onde o fluido ¢
armazenado apos percorrer os tubos. Por causa da passagem do fluido em tubos
aquecidos ou resfriados, sua temperatura ¢ alierada Para  manter 2

33



temperatuira  de enirada do fluido, tem-se no tanque 4 uma serpentina  de

tubos de cobre por onde se mantém a circulagio de dgua para troca de calor,

: i :
- bT N
z ° PN 317
in
e g"“‘!I!f‘
@W

Figura 3.5 - Esquema da montagem experimental. (1) - controlador de nivel do
fuido; (23 - tanque gerador do escoamento em regifio de entrada

(3) - banho térmico; (4) - tanque de armazenamento do fluido.

A bomba centrifuga (B) mantém o tanque (2) cheio para alimentagdo do
escoamento nos tubos, Na saida de cada tubo de cobre esta conectado um
registro para selecionar o escoamento por um ou mais tubos. A vazio ¢ medida

a partir da coleta e pesagem do fluido na safda dos tubos.

As temperaturas s3o medidas por meio de termbmetros ¢ lermopares de
cobre-constantan. S3o medidas as temperaturas do fluido na entrada da se¢fio de
transferénela de calor { T.) e na saida do banho €mmico ( T, ). A temperatura da

parede do tubo ¢ medida com um termbmetro imerso no banho térmico e com



termopares soldados na superficie externa, ao longo do tubo. Através da lettura
de termperatura proveniente dos termopares verificou-se a estabilidade do banho

E1IICD.

Os registros (A) e (B) sfo utilizados para a colocagio do fluido no
sistema, € durante 0s experimentos, para o confrole de vazdo. O procedimento
para encher o sistema de Puido requer o registro (A) fechado e o registro (B)
aberte. Assim, o fluido é bombeado do tanque (4) para o tanque (2) até encher o
controlador de nivel pela entrada inferior. Este procedimento evita a permanéncia
de bolhas de ar dentro do sistema, principalmente no tanque (2), Para realizac@o
dos experimentos, o registro (B) ¢ fechado e o registro (A) € aberto, o fhuido ¢
bombeado do tanque (4) diretamente para o controlador de nivel, por uma
entrada lateral. Desta maneira o fluido sai do controlador de nivel através da
satda inferior, passa pelo tanque (2), pelos tubos de ensalo, ¢ retorna ao tanque

de armazenamento {(4).

A figura 3.6 apresenta a vista geral do equipamento experimental utilizado.
Na parte inferior da bancada tem-se o tanque onde € armazenado o fluido,
conectado & bomba centrifuga responsavel pela circulagio. Em cima da bancada
observam-se o tanque de vidro, onde estio merguihados no banho os  tubos
metdlicos, ¢ o tangue de metal, que mantém o fluido sob pressio. No canto

superior esquerdo da figura, tem-se em parte, o controlador de nivel,
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Figura 3.6 - Vista geral do equipamento experimental.

Na figura 3.7 tem-se, em detalhe, o sistema que controla a pressie de
escoarmento. O aparato consiste de dois tubos concéntricos de 101 mm e 38
mm, montados de modo gue tubo intemo avanga até o nivel da mangueira
superior (Jadrdo}, ligada ao tubo de maior didmetro, A altura do controlador
de nivel ¢ vanada, mantendo-se constanie em quatro ou Cinco posigdes
diferentes. Conseguentemente tém-se, para cada posicdo, valores de vazéo
constantes ¢ diferentes em cada tubo, Em relagdo ao nivel dos tubos foi possivel
alcangar até 1,80 m de altura. Junto & parte mais clara da figura, 4 esquerda

observa-se a escala milimétrica instalada para a medida do nivel de escoamento.
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Figura 3.7 - Vista em detalhe do controlador de nivel

A figura 3.8 apresenta a vista superior do equipamento experimental. A
construgfio permite que haja escoamento de fluido do tanque metalico para o
tangue de vidro através dos tubos. A conexfic dos tubos ao tangue metdlico ¢
feita junto & superficie que divide os dois tanques, de modo a garantiv uma
geomeiria de enirada em canto vivo para o escoamento nos tubos. A superficie
gue divide os dois tanques ¢ de acrilico ¢ sobre ela esta depositado uma camada
fina de silicone para vedagfio da extremidade dos tubos com o tanque metalico.
Ambos os materials s8o isolantes térmicos, para que o efeito de transferéneia de

calor entre os tangues seja minimizado.

A temperatura do fluido dentro do tanque metdlico ¢ considerada como a

de entrada na secgdio de transferéncia de calor. A medida da temperatura do
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fluido na entrada da seccio de transferéncia de calor é feita com termdmetro,
caletando o fluido no tanque de armazenamento, e também através de termopar
colocado préximo a entrada dos tubos. Para medir a temperatura do fluido na
saida da secclio de transferénceia de calor, o fluido é coletado junto a saida dos
tubos. No fundo do recipiente de coleta, foi mantido um termopar, ¢ um
termdmetro que permitiu medidas com precisio de décimos de graus Celsius. As
medidas utilizadas nos calculos foram sempre provenienies do termdmetro. As
letturas dos fermopares interno go tanque metalico ¢ do recipiente de coleta foram

sempre comparadas e demonstraram-s¢ em acordo.

Dentro do tangue metalico € mantida na regifio central, uma grade de ago

moxidavel de malha fina, para minimizar as correntes de turbuléncia geradas pela

entrada do flumdo no tangue.
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Figura 3.8 - Vista superior da secgfio de transferéncia de calor.

Durante o5 experimentos, a agua do banho térmico fol mantida em
agitagiio para nfc manter correnfes de convecgfo provenientes da resisténeia
elétrica, ¢ garantir que a femperatura do banho fosse constante na superficie dos

rhos, Observa-se na figura 3.8 o agitador fixo em um suporte.

Foram instalados oito termopares de cobre-constantan ao longo da
superficie de cada um dos tubos. As jungles dos termopares foram fundidas ¢
soldadas com estanho na superficie externa do tubo. Sobre a solda, foir depositada
uma fina camada de cola araldite, apenas para aumentar a resisiéncia a
movimentos acidentais nos fios dos termopares. Com a leitura de cada termopar

foi possivel verificar a homogeneidade do banho e a temperatura na superficie do
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tubo. A temperatura na superficie interna do wbo ¢ considerada a mesma que a

da superficie externa.

Durante as medigfes tomou-se atencio para o surgimento de bolhas de ar
junto a superficie dos tubos. Fol sernpre necessaria uma ntervenglo para evitar
gue a permanéncia de bolhas de ar alterassem a temperatura de parede, uma vez
que grande parte da superficie do tubo estaria em contato com ar. Todas as
grandezas foram medidas para o escoamento restrito a cada tubo. No Anexo A
sd0 apresemtados os resultados de temperatura, nivel do escoamento e vazio

massica para os escoamentos investigados neste trabatho.

Para as medidas de milivoltagem provenientes dos termopares foram
disponiveis dois milivoltimetros. Cada instrumento foi associado a um conjunto
de termopares. Um conjunto € relacionado aos temopares do banho e outro aos
termopares do recipiente de coleta de fluido, ¢ aos internos ao tanque metalico.
A selecdo foi realizada a partir do chaveamento localizado no centro & direita da
figura 3.8. As chaves para selegio dos termopares sfio especiais, de resisténeia
desprezivel. O recipiente de isopor localizado préximo 2 parede manteve a

referéncia zero (ponto de gelo) para todos os termopares.

Observa-se na figura 3.8 que cinco pontos de tomada de pressdo foram
instalados ao longo do tubo de maior didmetro. A intencdo de investigar a queda
de pressdo ao longo do tubo nfo teve sucesso devido & pequena vazdo do
escoamento. Na construglio inicial deste experimento procurou-se visualizar o
escoamento na regido de entrada. Para tanto o tanque metalico foi construido
com placas de vidro, como uma sequéncia a0 tanque que coniém os tubos em
banho. Porém, as placas de vidro nfo resistiram a ac¢fio de enchimento do aparato
com fluido, & nem mesmo & pressde correspondente a nivers superiores a um
metro. A figura 3.9 apresenta alguns fragmentos de vidros devido a trés
tentativas de construgfo de um tanque transparente. Nos dois fragmentos da

esquerda as placas se romperam a partir dos furos feitos para os tubos metalicos;
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no fragmento da direita ocorreu ¢ rompimento de uma placa de 10 mm de

gspessura, sem furos.

Figura 3.9 - Fragmentos de placas de vidro utilizadas na construgio de um tangue

transparente.

Para o ajuste adequado da temperatura do banho térmico foi construido
um equipamento capaz de controlar o aquecimento ¢ manier a iemperatura no

valor desejado. O instrumento € observado na figura 3.8 como uma caixa cinza.

O circuito eletrdnico do controlador de temperatura € do tipo liga-desliga
que aciona a resisténcia elétrica blindada colocada no fundo do tanque de vidro.
0 circuito ¢ esquematizado basicamente em 1rds estdgios. O primeiro estigio ¢
casador de impedéncia ¢ possui um sensor (diodo) ligado a um amplificador
operacional diferencial. O segundo estigio ¢ um amplificador ndo-inversor ¢
determina o ganho do circuito de forma a ajustar a faixa de trabatho do
equipamento. No terceiro estdgio tem-se o circuito comparador de tensfio,
responsavel pela aglo ou nfio da resisténeia, ocorre a comparagdio do sinal de
entrada do sensor (diodo) com a tensfo de referéncia determinada pelo circuito (3
V). O circuito funciona com tensdo de entrada (220 V) retificada e filtrada para
2VelV.
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Em geral, os clementos operacionais deste circyito sdo encontrados em
varios equipamentos de midltiplas aplicagbes na drea de instrumentagio. No

anexo B & apresentado o diagrama esquemadtico com suas fungdes basicas.

No caso de fluidos liquides, a influéneia da temperatura € bastante
pequena na variaglo do calor especifico e da condutividade tomica, enquanto

que seu efeito sobre a massa especifica e a viscosidade ¢ relevante.

Os fluidos utilizados para os escoamento aqui estudados, sfo solugbes
aquosas de gomas Xantana ¢ Guar, ambas aditivos alimenticios de uso frequente

na fabricacfio de sorvetes, geléias, requeijfio e outros produtos.

Os fluidos de trabatho foram preparados @ partir das gomas Xantana ¢
Guar em po, material cedido pela Sanofi do Brasil - Cosmopolis/SP.. As
seguintes solugBes aquosas foram sujeitas ac escoamento: goma Xantana, a 600
ppm e 1000 ppm; goma Guar a 25300 ppm. O volume de agua Necessario para a
realizaciio dos experimentos ¢ de 30 litros. Para obter uma solugfio homogénea da
massa em pé com o volume de dgua, foi necessario dissolver a massa de goma
num volume pequeno de dgua (aproximadamente 1 litro), sob agitagdo de um
liquidificador; posteriormente essa mistura foi agitada com o volume restanie de

agua,

Os fluidos utitizados foram caracterizados quanto as suas propriedades
fisicas (massa especifica, difusividade térmica) e reoldgicas (comportamento

reolégico e sua dependéncia com a temperatura).

O comportamento reologico dos fluidos foi estudado em redmetro de
cilindros concéntricos, o Rheotest 2 da marca alem3 MLW, dotado de um banho
termostatico para controlar a temperatura da amostra de fluido. O redmetro &
rotacional com cilindro interno movel, com cinco razdes de raios diferentes e
contém um dispositivo para variar, discretamente, a rotagdo do cilindro interno.

O torque necessario para girar o motor com rotagdo constante ¢ medide por
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meio de wma mola calibrada, cufa deflexfo estd associada a vartaglio de
resisténeia eléirica em um potencibmetro. Os valores obtidos da deflexlio sdo
relacionados diretamente com a tensfio de cisalhamento do fluido na parede do
cilindro ¢ com a taxa de deformacio do fluido. Estes parimetros caracterizam o

comportamento reclégico do fluido.

No caso dos fluidos utilizados, devido a baixa viscosidade, apenas um
cilindro  foi  utilizade nas medicdes. A menor relagdo de raios foi usada
/R = 0,98 Com a soluglo menos viscosa, goma Xantana {600 ppm), obteve-se
a leftura de deflexfio com seis velocidades de rotagio diferentes. Nos outros casos
(goma Xantana 1000 ppm e Guar 2500 ppm) foi possivel a medigdo para cito

velocidades diferentes.

As figuras 3.10, 3.11 e 3.12 apresentam, respectivamente os graficos da
Tensdio de Cisathamento (N/m’} em funglio da Taxa de Deformagdo (1/s) para as
solucdes de gomas Xantana (600 ppm ¢ 1000 ppm) e Guar (2500 ppm). A forma
nfio Hnear das curvas indica o comportaments ndo-newtoniano (pseudopldstico)
dos fluidos. As temperaturas dos fluidos em escoamenfo estiveram
aproximadamente, entre 20 °C e 40 °C, portanto inclusas no intervalo

investigado,
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Figura 3.10 - Grafico da Tensdo de Cisalhamento { 7) em funcio da Taxa de

Deformacio { ¥ ) da soluglio de goma Xantana - 600 ppm.
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Figura 3.11 - Gréafico da Tensfo de Cisalhamento { 7) em funciio da Taxa de

Deformagio ( ¥ ) da soluciio de goma Xantana - 1000 ppm.
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Figura 3.12 - Grafico da Tenso de Cisathamento { 7 ) em funciio da Taxa de

Deformacio { ¥ ) da solucio de goma Guar - 2500 ppm.

Os resultados experimentais foram analisados para o modelo de Ostwald-
de-Waele ou Lei de Poténcia, devido a sua simplicidade e por conhecer-se da
literatura que este modelo descreve bem  os fluidos com comportamento

pseudoplastico.

Dessa forma, calcularam-se os parfmetros “n” ¢ “K” do modelo de Lei de
Poténcia a partic  das  correlages  lineares  em escala logaritmica.

Os coeficientes de correlaciio nio foram inferiores a 0,97,

G Y

Ni#io houve variaglio significativa do indice de comportamento "1 em
funciio da temperatura; sendo assim preferiu-se adotar um valor médio para as
trés solugBes, n=0,6. Este valor foi utilizado nos calculos realizados para a
modelagem numérica. Por outro lado o indice de consisténcia do fluido diminui
com a femperatura. Bsta relaclo de depend@neia foi bem descrita pela forma
exponencial: & =ae'™ " Para as trés solugbes de gomas utilizadas tém-se:

COITITY

h}

goma Xantana 600 ppm: K(T}= 1,5485xe
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goma Xantana 1000 ppm: K(T) = 0,7450x “*0% D
goma Guar 2500 ppm: K(T) = 1,3760x¢ OO T oy

Os coeficientes de correlaciio nos trés casos nfio foram inferiores a 0,95 A
massa especifica foi medida através de picnbémetros de 25 ml para cinco
temperatuyras no intervale de 10 a 30 °C. O efeito da temperatura na massa

especifica é expresso pela funglio linear:
goma Xantana 600 ppm: p(T) = 1036,35 - 1,20«T ;
goma Xantana 1000 ppm: p(T) = 1015,85 - 0,31xT |
poma Guar 2500 ppo p(T) = 1018,78 - 0371 T {"Cy.

A difusividade térmica (o) das solugdes ndo foi medida neste trabalho.
Fsta grandeza ndo sofre grande variagfio para fluidos em solugdo aquosa ¢
preferiu-se adotar os resultados da literatura. Para as solucbes de goma Xantana

Guar  fem-se:
Xantana (600 e 1000 ppm): &= 1,32:107 m’/s ; (TELIS, 1991),
Guar (2500 ppm): « = 1,35:107 m%s ; (GLICKSMAN, 1980).

Os resultados das medidas experimentais ¢ das grandezas fisicas e
reolégicas do fluido permitem descrever os efeitos da transferéncia de calor no
escoamento, através de correlagBes entre os pumeros de Nusselt, Reynolds,
Graetz e outros. A equagfio utilizada no calculo de Nusselt € obtida a partir da
analise da lei de conservacio da energia térmica (INCROPERA & DeWITT,
1981).

Para o escoamento de fluidos incompressiveis confinados em tubos, o

calor transferido ao fluide por convecgdo € dado por:

ég g.%ﬁ'&)}}'!’ = ?;g C_g} £j£ ?:}i (3 N i 9}
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O calor transferido, por convecgdio, da parede do tubo cilindrico pode ser escrito
como: dg_ =g, P dx, onde “P” é o perimetro do tubo (P=n D). Combinando a

{ltima igualdade com a equaglo 3.19, tem-se:

af, 4.0 _ ,P B(T-T) (3.20)

dx o mC,

P

A solugde da equacio (3.20) depende das condigles de contomo na superficie do
tubo. Na literatura sio investigadas duas situagQes: a de temperatura constante na
parede do tubo, como acontece neste trabatho, ¢ a de fluxo de calor constante na

superficie do tubo.

Para o caso deste trabalho (T, constante), definindo-se AT =(7 -7}, a

R

equagdio (3.20) pode ser escrita como;

AT, d(AT) P

AT (3.21)
dx dy wm

Separando as varidveis e integrando para todo comprimento do tuho tem-s¢;

[rdal) Lol hax ou PEUIE (3.22)
Y mC, = mC,

= 1 g . - . -
onde A= 7 j{ hdx & o coeficiente de transferéneia de calor médio para todo o

tubo, e T, é constante.

Com a defimigdo de h,a quantidade de calor trocada pela parede do wbo

em termos da média logaritmica, pode ser escrita na forma;

g;: = Qwﬂv :}% A: A?;n (3‘23)



onde A, ¢ a 4rea superficial do tube (A, =P.L)e A7, ¢ amédia logaritmica da
diferenca de ternperatura entre a parede e o fluido na entrada ¢ saida do tubo,
{ AT -AT )

AT = :
In{AT ] z‘i?})j

e

O coeficiente de transferéneia de calor (A) ¢ analisado na forma
. . . . . : - hD
adimensional de Nusselt, definida para ¢ tube cureular como Ny r-w?. Ou

ainda, utilizando as equagBes (3.19) ¢ (3.23), teme-se:

=2 2. (3.24)
k AT
L . f;zC’?&T;, } o .
onde o fluxo de calor médio &, g =—7+F—" Substituindo-se a Uitima

a3 L
igualdade na egquacBio (3.24) obtém-se para Nusselt a forma utilizada nos

caleulos com os resultados experimentais:

Vu o (mIPAT, QAT
 aLabsl, #laAl

tn RIS

onde “(” ¢ a vaziio volumétrica do escoamento.

Os outros adimensionais investigados sfio determinados pelas equagbes

[y

ceneralizadas  para  fluidos  ndo-newtonianos: Re=pl, IV/K,

?rx{_(_ij/ ol DY palK e Gz=PrRe(D/ L), conforme defimdos na
literatura  {SCIROCCO et aliz, 1985).
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4. RESULTADQOS E DISCUSSAQO

4.1. INTRODUCAO

Os fendmenos de convecgdo forcada dependem de maneira complexa dos
parimetros geométricos e do escoamento. Para se ter uma mnterpretacdo eficiente
desses fendmenos & conveniente escrever tais par@metros em  grupos
adimensionais de modo que os efeitos fisicos sejam caracterizados. E necessario
um estudo qualificado para selecionar os parfmetros que afetam um dado

fendmena do escoamento.

O procedimento de “andlise dimensional” ¢ usado come uma técnica
capaz de correlacionar resultados ¢ apresentd-los sucintamente, usando o nimero
minimo possivel de arquivos de informagfio. Com condigdes definidas de
semelhancas fisicas e geométricas torna-se possivel deduzir o comportamento de
prototipos a partir do comportamento de modelos. Assim, resultados
experimentais de um modelo reduzido de laboratdric podem ser estendidos &

escala de situagdes reais.

(s efeitos associados ao escoamento com convecgio forgada, investigado
neste trabatho, sfio descritos por grupos adimensionais como Nusselt, Graetz,
Stanton e outros. Os resultados de correlacBes entre estes adimensionais,
produzidos a partir de uma construgdo experimental em laboratOrio, so fiteis e

podem ser usados no projetoe de trocadores de calor em escala real,
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Os grupos adimensionais mais utilizados na literatura, que descrevem este
escoamento, foram escolhidos para representar os resultados experimeniais e

numéricos deste trabalho, sfo eles:

_ L hL .
Nusselt (Na): i razfio entre o calor fransferido por convecgdo £ ©
Ed

transferido por conducfio na camada limite térmica;

¥

Stanton (St): ﬁ% - Nu modificado - combinagdo dos adimensionais de
e Pr

Nusselt (Nu), Reynolds (Re) e Prandlt (Pr);

. U b . L
(n=1 P n } - razdo entre as forgas de inéraia

Zj(}—s}) D»
Reynolds (Re): m}
K
¢ viscosas - caracteriza o regime de escoamento quanto a importancia

refativa dos termos viscosos,

{(U_1 Dy
Joles

quantidade de movimento molecular ¢ a difusividade térmica - caracteriza

Prandlt (Pr): ( )K , (n=1uC,/k,) -razdio entre a difusividade de
a natureza do fluido;

Graetz (Gz); Re Pr/(D/ L) -relaglo entre o8 adimensionais de escoamento -

Reynolds, Prandlt e o adimensional geométrico (L/D);

AP
(1/2)p U (LI D)

Fator de Atrito (D) - coeficiente de perda de carga para o

escoamento - razdo entre a queda de pressfio e a pressio dindmica.

Também foram investigados outros adimensionais combinados com o8

especificados acima e sdo apresentados adiante.
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4.2 COEFICIENTE DE PERDA DE CARGA - RESULTADOS
EXPERIMENTAIS

Fm sistemas de escoamento é necessario conhecer a quantidade de energia
mecanica dissipada, chamada perda de carga. No céleulo da perda de carga deve-

se conhecer o regime de escoamento ¢ o fator de atrito.

O fator de atrito, determinado experimentalmente, varia com ¢ nimero de
Reynolds no escoamento laminar e com o nimero de Reynolds ¢ a rugosidade
relativa do tubo no escoamento turbulento, £ dado como o gradiente axial de

pressio adimensionalizada pela pressfio dinfmica ¢ o difimetro do twbo:

TP

BN s 4.1
(1/2) pU* 1)

No escoamento completamente desenvolvido em tubos impermeaveis,

onde ¢ gradiente de presso ¢ constante, a forma da equag@o 4.1 &

- AR |
7= (L DpU*(L/D) (4.2)

Para o escoamento laminar de fluidos newtonianos desenvolvido em tubos

circulares o fator de atrito é determinado por: f :6%6 :
Re,

Encontram-se na literatura diversas correlagBes para o fator de atrito em

tubos circulares lisos. INCROPERA (1984) apresenta as seguintes:

F=0,316 Re>® - para 2100 < Rep < 2:10*

£=0,184 Re™ - para Rep> 210"

b
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BEJAN (1989) apresenia as equacdes para o escoamento em regimes de

transi¢do ¢ turbulento:

£=0,079 Re>® - para 2x107 < Rep < 2«10°

D

£=0,046 Re?® - para 2x10" <Rep < 10°
i

A forma dada pela equagBio 4.2 ¢ chamada na literatura como fator de
atrito de Darcy. Outras equacbes sdo utilizadas: o fator de atrito de Fanning
divide o anterior pelo fator “4” . O coeficiente de presséo de Euler, ndo considera
o adimensional geométrico (L/D) e tem a forma:

M)

C;, - W (43}

Neste trabatho definiu-se o coeficiente de atrito (@) na forma dada pela
equagdo (4.2); onde AP=p g h é a perda de carga referente ao comprimento do
tubo mais as perdas localizadas; (L/D) o comprimento adimensional do tubo e
(1/2ypl7 ¢ a press3o dindmica do escoamento. Os resulfados experimentais

de ¢ sHo apresentados em fungfo de (Gz'"), e da forma mais comum, ®(Re).

Na figura 4.1 sfo apresentados os resultados experimentais de @ em
fungfio de Re, para o caso do escoamento com aguecimento do fluide. Os
resultados foram obtidos mantendo-se o banho térmico a temperatura de 70 °C e
50 °C. Foram investigados os escoamentos de trés solugBes de gomas, Xantana

(600 ppm e 1000 ppm) ¢ Guar (2500 ppm) em tubos de diferentes L/D.
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Figura 4.1 - Grafico de ® em fungio de Re para wbos as temperaturas de parede 70 °C

e 30°C: ajuste com pontos para diferentes LA~ ajuste

com pontos de L/D = 135,8 para Re > 90.

Observa-se na figura 4.1 que os valores experimentais de @ devidos ao
escoamentos nos tbos de L/D=30.9; 71.7; 92,4 e 135,8, sfo maiores quanto
menor o valor de L/D. Para o tubo de L/D=30,9 os valores sfo ainda matores,
neste caso, os efeitos de transferéncia de calor e quantidade de movimento sdo
predominantes. A figura 4.1 também apresenta curvas de gjustes em escala
logaritimica. As curvas continuas referem-se aos ajustes de todos os resultados
experimentais, para o8 escoamentos em tubos de diferentes L/D, engquanto a
curva tracejada representa o ajuste para os pontos de L/D=135.8, apenas para
Re > 90. As equagBes de correlagdes que correspondem as curvas continuas s3o:
L/D=30.9 - ® = 4,10Re) > ; L/D=717 - @ = 0,19(Rey ™' ; L/D=92,4- &=
0,14x(Rey™™ ¢ L/D=1358 - @ = 0,04x(Rey™"* .
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Na figura 4.2 apresentam-se os resultados experimentais de ® em fungéo

de Re, para o caso do escoamento com resfriamento do fluido. Os resultados
foram obtidos mantendo-se o banho térmico a temperatura de 1 °C. Foram
investigados os escoamentos de trés solugbes de gomas, Xantana (600 ppm e

1000 ppm) e Guar {2500 ppm) em tubos de diferentes 1L/D.
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BAeT71T
D=4
/1358
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Figura 4.2 - Grafico de @ em fungfo de Re para tubos a temperatura de parede 1 °C.

ajuste aos pontos para diferentes L/D,

Observa-se na figura 4.2 que os valores experimentais de @ devidos ao
escoamento no tubo de L/D=30,9 sdo maiores que os demais para Re > 20, os
resultados do escoamento no tubo de L/D=135,8 abrange um intervalo de
Reynolds maior que nos outros tubos; as diferengas nas inclinagdes das retas séo
mais acentuadas que no caso dos escoamentos com agquecimento, A figura
também apresenta curvas de ajustes em escala logaritimica a todos os resultados

experimentais dos escoamentos em tubos com diferentes L/D. As equagdes de
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correlagles que correspondem as curvas continuas sfor L/D=309 - & =
L13xRey™: L/D=71,7 - @ = 1,19(Re)y™™; L/D=924- ® =429Rey"” ¢
L/D=135,8 - @ = 7,10«(Rey *® .

Na figura 4.3 apresentam-se os mesmos resultados da figura 4.2, no

entanto estiio diferenciados os valores dos escoamentos com solugdes de gomas

Xantana (600 ppm e 1000 ppm) ¢ Guar (2500 ppm).
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Figura 4.3 - Grafico de © em fungfio de Re no escoamento em tubos com temperatura
de parede 1°C.

Kantang, «-------- ajuste com pontos para sclucdo de goma Guar,

ajuste com pontos para sclucdes de gomas

A figura 4.3 também apresenta curvas de ajustes em escala logaritimica.
As curvas countinuas referem-se aos ajustes de todos os resultados experimentais

dos escoamentos das solugbes de gomas Xantana (600 ppm e 1600 ppm),
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enquanto a curva tracejada representa o ajuste para os escoamentos de goma
Guar (2500 ppm) com L/D>30,9, portanto exceto os do escoamento no tube de
1/D=30,9. A cwrva continua superior refere-se aos escoamentos no tubo de
L/D=309, enquanfe a curva continua inferior refere-se aos escoamentos nos
tubos de L/D=T717, 924 e 135,8. Verifica-se que as inclinagles das curvas

continuas sfo semethantes, e diferentes da nchinaclo da curva tracejada.

A partir dos resultados apresentados nas figuras 4.2 ¢ 4.3, observa-se que
o fator de atrito aumenta com a diminuicdo de Re. Nos escoamentos de goma
Guar em tubos de [/D=71,7; 92.4 ¢ 135,8, esta tendéneta € mais acentuada.
Meste caso, acredita-se que o efeito do resfriamento da parede na viscosidade do
fluido foi predominante nos tubos de menores diimetros (maiores L/D). Este fato
também pode estar associado a uma mudanga de comportamento reologico da
solugio de goma Guar, porém qualquer conclusfo, deve provir de uma
investigaciio mais profimda do comportamento reolégico de solugdes de goma

Guar em temperaturas baixas.

S#o apresentados na figura 4.4 os resultados experimentais de © em
funcfio de Re para todos os casos investigados nas figuras 4.1 ¢ 4.2, Nesta figura
sfo superpostos os resultados do escoamento com aquecimento £ resfriamento
dos fluidos. As curvas continnas no grafico ajustam os valores experimentais dos
escoamentos com aguecimento enguanto as curvas iracejadas ajustam os valores
dos escoamentos com resfriamento. As curvas de ajuste superiores referem-se
aos escoamentos nos tubos de L/D=30.9, e as curvas mferiores sdo devidas aos
escoamentos nos tubos de L/D=71,7, 92,4 ¢ 135,8.
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Figura 4.4 - Grafico de ® em fungio de Re para tubos aquecidos e resfriados.

ajuste com ponios para os escoamentos com aquecimento,

ajuste com pontos para 0s escoamentos com resfriamento.

As equagdes de correlagbes que correspondem as curvas no grafico da
4%

figura 4.4 sHo: curva continua para L/D=30,9 - © = 3 61s(Re)™" | curva
continua para L/D=71,7, 924 ¢ 1358 - @& = (.1 Qx(Re)‘ﬁ’gs ; curva tracejada para
L/D=30,9 - ® = 1,07x(Re)"*"; curva traccjada para L/D=71,7, 92,4 ¢ 135,8 - @
=4 47(Rey™" .

Para as equagOes de ajuste aos resultados experimentais observa-s¢ que 08

coeficientes de correlacdo nfo foram inferiores 2 0,83,

Sdo apresentados na figura 4.5 os resultados experimentais de (P Re/16)

em fungdo de Gz para todos os casos investigados nas figuras 4.1 ¢ 4.2. Nesta

figura sdo superpostos os resultados dos escoamentos com aquecimento €
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resfnamento dos fluidos. O grafico foi construido para comparagio dos
resultados deste trabalho com a literatira. A curva continua representa os
resultados da correlagfio proposta por SHOME & JENSEN (1993). Observa-se
que a curva ¢ imtermediaria aos pontos dos escoamentos no tubo de L/D=309 ¢

aos pontos dos escoamentos nos wbos de L/D=71,7, 92, 4 ¢ 135,8.
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Figura 4.5 - Grafico de (@ Re/16) em fungio de Gz para 0s escoamentos com tubos

aquecidos e resfriados. Comparaciio com a literatura.
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4.3. COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE CALOR -
RESULTADGS EXPERIMENTAIS

Na descrig@io de escoamentos com transferéncia de calor onde tem-se
transporte convectivo de energia, ¢ igualmente importante conhecer 08
mecanismos de transferéneia de quantidade de movimento e energia térmica.

Como a condutividade térmica dos fluidos ¢ relativamente pequena {exceto
metais liquidos), a transferéncia de energia depende da natureza do escoamento,

sgja em regome laminar ou turbulento.

No caso do escoamento em tubos com paredes aquecida, o fluxo de calor
depende do gradiente de temperatura na parede, gue por sua vez sofre a
influéneia do regime de escoamento. Neste fendmeno wverifica-se que a

wrbuléncia favorece g transferéncia de calor.

A determinagio do fluxo térmico entre uma parede solida e um fluido €,
em geral, apresentada através do cocficiente de transmiss@o de calor (h), ou
principalmente na forma adimensional, o numero de Nusselt. A partir do
modelamento da transferncia de calor por conveccdie, na mnterface sohdo-fluido,

como sendo a conduglio através da camada de fluido adjacente a superficie do

solido, —£, g =h (I ~T), resulta o nimero de Nusselt para tubos

]

eirculares:

A?ux%g (4.4)
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O calculo de Nusselt considerou a média logaritmica da temperatura como

consequéneia natural do crescimento exponencial do coeficiente 2 com a

feraperatura,

() ntumero de Stanton (St) € um coeficiente adimensional de transferénceia
de calor muito utitizado na literatura em correlagdes do escoamento forgado em
Nu

tubos. E escrito a partir de  outros adimensionais como: St e Este
e Pr

goeficiente tem origem na analogia dos fendmenos de transferéncia nas camadas
limite de temperatura e velocidade. As equagles de conservagfio da quantidade
de movimento ¢ energia térmica possuem formas analogas para os caso do
escoamento em que o gradiente de pressio € nulo ¢ o nimero de Prandlt ¢

unitario.

Em particular, para o escoamento sobre uma placa plana aquecida, a
solugio aproximada das equagdes de camada limte conduz a correlagio:
Nu =0,332Re P | que dividida por Re PtV fica

(éﬁ%}pﬁ%:% ou Sz, Pr*?=C, /2. A Gltima relagiio ¢ conhecida
Re, e,

como analogia de Reynolds-Colburn ¢ relaciona o coeficiente de atrito (Cg) ¢ a

transferéncia de calor para o escoamento laminar.

Neste trabatho os resultados sfio também apresentados para o numero de

Stanton modificado (St,) na forma:

_ Nu
N o=

AL (4.5)
" {RePr)

Esta forma ¢ (itil para o agrupamento ¢ apresentagic dos resultados e ndo altera

o significado do adimensional.
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A seguir sfio apresentados os resultados do nimero de Nusselt em fungdo
de Gz'. Estaforma de plotar os resultados ¢ particularmente importante pois a
quase totalidade dos resultados e correlagdes da literatura sdo assim apresentados.
Portanto esta forma favorece a comparacio dos resultados experimentais e

tedricos deste trabatho com os de outras investigacdes.

Nas figuras 4.6 e 4.7 Bm-se os resultados de Nu em fungio de Gz
para os escoamentos com aquecimenio do fluido. A temperatura do banho foi
mantida a 70 °C e 50 °C respectivamente. As curvas tracejadas (irago longo)
indicam no grafico o ajuste a todos os resultados experimentais, enquanto que as
curvas continuas representam ¢ melhor ajuste da modelagem tedrica deste
trabalho, Observa-se que os resultados tedricos estdio de acordo com os

experimentais.
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Figura 4.6 - Grafico de Nu em funciio de Gz com tubos em banho a 70 °C,

***** ajuste com todos os pontos experimentais, ajuste da

modelagem; + 30 % sobre a curva de ajuste experimental.

Mas figuras 4.6 ¢ 4.7 apresentam-se uma faixa de + 30 % limitada pelas
retas tracejadas (raco curte), calculadas a partir do ajuste aos resultados
experimentais. Esta representag@io € usada na literatura para indicar a dispersiio
dos resultados experimentais, Nestes casos a maioria  dos pontos estdio no

intervalo considerado.
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Figura 4.7 - Grafico de Nu em funclio de Gz com tubos em banho a 50 °C.

“““““ ajuste com todos o3 pontos experimentais; ajuste da

modelagem; " + 30 % sobre a curva de ajuste experimental.

Na figura 4.8 tdm-se os resultados de Nu em fungio de Gz’ para os
gscoamentos com resfriamento do fluido. A temperatura do banho foi mantida a
1 °C. A curva tracgjada {trago longo) indica no grafico o ajuste a todos os
resultados experimentais, enguanto que a curva continua representam o methor
ajuste da modelagem teérica deste trabalho. Observa-se que os resultados

tedricos estdo de acordo com 0§ experimentais.

Na figuras 4.8 também apresenta-se a faixa de + 30 % limitada pelas
retas tracejadas (irage curto), calculadas a partir do ajuste aos resultados
experimentais. Neste caso observa-se uma dispersfio maior dos pontos em relacio
aos provenientes dos escoamentos com aquecimenio. Nos experimentos com

banho a temperatura de 1 °C, verificou-se que o procedimento de alteragdo da
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altura do controlador de nivel estava associado a uma variag@o da temperatura de
entrada do flutdo. Foi conveniente esperar alguns minutos para a realizagdo das

mediches,

As equacdes de correlagdes que correspondem as curvas de ajuste nas

figuras 4.6, 4.7 ¢ 4.8 s#io respectivamente:

(1) ajuste aos pontos experimentais -~ Nu = 0,69(Gz" Y™ (banho 70 °C);
Nu = 0,254(Gz"'y " (bantho 50 °C) & Nu = 0,46x(Gz"'y"** (banho 1 °C);

(11} ajustes da modelagem - Nu= l,Zﬁx(Gz”i)"{m {banho 70 °C);

Nu = 0,97(G2" 7> (banho 50 °C) e Nu = 0,734Gz"'y* (banho 1 °C).

100 -
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Figura 4.8 - Grafico de Nu em fungdio de Gz com tubos em banho a 1 °C.

wwwww gjuste com todos os pontos experimentais, ajuste da

modelagem; + 30 % sobre a curva de ajuste experimental.
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Todos os resultados das figuras 4.6, 4.7 ¢ 4.8 sfio apresentados na figura
4.9 para comparaciio eafre 05 escoamentos com resfriamento ¢ aquecimenio.
Também sfio apresentadas as curvas de ajuste experimental {curvas tracejadas) e
da modelagem (curvas continuas), em que, no caso de aguecimento, ajustam-se
a todos resultados das figuras 4.6 ¢ 4.7. A andlise da figura indica a boa
concordéncia entre as curvas experimentais ¢ tebricas. Para o escoamento com
resfriamento os valores de Nu chegam a ser inferiores aos do escoamento com
aquecimento em até 100%. Entretanto para o escoamento com aguecimento que
considera o banho a temperaturas distintas ( 70 °C ¢ 50 °C ), os valores sdo de

mesma magnitude e nfo se observam diferencgas no grafico.

o RESFRIAMENTO

e ACGUBCIMENTO

T N i S A A | T i E A A M A M

0,00015 0.001 001 002

Figura 4.9 - Grafico de Nu em fungfio de Gz’ ' para as situacies de aquecimento e
resfriamento- ~ -~ ~ ajuste com todos os pontos experimentais;,

ajuste da modelagem.
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Na figura 4.10 s8o apresentados os mesmos resultados da figura 4.9, no
entanto o ¢ixo das ordenadas no grifico ¢ construido em escala linear. A reta
presente no grafico para o valor 3,89, representa o valor de Nusselt médio na
regido de escoamento desenvolvido, conforme citado na literatura (BIRD et alii,
1987). O valor ¢ valido para o escoamento com condiglio de temperatura
constante na superficie. Observa-se que as curvas de ajuste aos resultados
tedricos e experimentais deste trabatho apresentarmn uma tendéncia satisfatoria ao

valor da literatura.
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Figura 4.10 - Grafico de Nu em funglio de (32! para as situacdes de aquecimento e
resfriamento (eixo das ordenadas em escala linear). =7 7777 ajuste com

todos 08 pontos experimentais, ——-——————ajuste da modelagem,

As equagdes de correlagbes que correspondem as curvas de ajuste nas

figuras 4.9 e 4,10 s#io respectivamente:
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(i) ajuste aos pontos experimentais - Nu = 0,54x(Gz" Y™’ (aquecimento) e
Nu = 0,46:{Gz Y (resfriamento);

(11} ajustes da modelagem - Nu = 1,33x(Gz”" " (aquecimento) e
Nu = 0,73(Gz"Y" (resfriamento).

Na figura 4.11 sfo apresentados todos os resultados dos escoamentos com
resfriamento e aguecimento. Os pontos no grafico sdo diferenciados para cada
valor de L/D investigado. Observa-se que os valores de Nu provenientes de cada

1./D destacam-se em intervalos de Gz diferentes.
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Figura 4,11 - Grafico de Nu em fungfo de Gz para as situagbes de aguecimento ¢

resfriamento; influéneia dos diferentes valores de L/D.

Nas figuras 4.12 a 4.17 tem-se a comparagdo dos resultados de Nu em

fungio de Gz' deste trabalho com os de outras investigagbes tedricas ¢
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experimentats da literatura. S8o apresentados nas figwras 4.12 a 4.15 os

resultados dos escoamentos com aquecimento.

Os resultados dos trabalhos, tedrico de GNIELINSKI {citado por STEIN,
1992} ¢ experimental de HAUSEN (1948), sfio comparados na figura 4.12.
HAUSEN  (1948) (citado por BURMEISTER, 1978} investigou
experimentalmente o escoamento de fluidos newtonianos na regifio de entrada

com condiglo de temperatura constante na parede. A correlagfo para o nliimero

_ . , . C
de Nusselt, muito citada na literatura tem a forma: Nu=Nu_+ m&-—m
1+, (Gz)*

onde Nu_ =366, C,=0,104, C; = 0,016 e n = 0,8. Os resultados foram obtidos

"
¥

para fluidos com Pr=0,7. Os valores da modelagem deste trabatho s8o proximos

aos da literatura e ambos estdo de acordo com o8 experimentats.

200 7
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Figura 4.12 - Grafico de Nu em funciio de Gz para as situacBes de aquecimento;

comparacio com resultades da literatura.
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As correlagbes de CHURCHILL (1977 ¢ JOSHI & BERGLES (1982} séio
comparadas com os resultados deste trabatho na figura 4.13. Ambos resultados
da literatura sfo de origem experimental. A correlag@o de CHURCHILL (1977) €

praticamente coincidente com a modelagem deste trabalho, para Gz > 0,001,

208 7

100) 5

Nu
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® AQUECIMENTO
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- - - - CHURCHILL (1977)

-~ JOSHI & BERGLES (1982)
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HL0013 0,001

Gz!

0,603

Figura 4.13 - Grafico de Nu em fungfio de Gz para as situages de aquecimento,

comparacio com resultados da literatura,

Na figura 4.14 sfio comparadas as correlagdes das investigaghes tebricas de
SHOME & JENSEN (1993), PAGLIARINI (1989) e JAVERY (1976) com os
resultados deste trabatho. A correlagfio de SHOME & JENSEN (1993) ¢ de boa
concordéncia com os resultados experimentais. Também ¢ muito proxima da
modelagem deste trabalho, e praticamente coincidente para Gz' > 0,001, Por
outro lado os resultados de PAGLIARINI (1989) e JAVERY (1576) apresentam-

se inferiores aos demais; as equagbes de correlagBes sfio ajustes deste frabalho:
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PAGLIARINI  (1989) - Nu=L73«(Gz"y" , JAVERY (1976) -
Nu=1,72{GzY**, para Pr=1 ¢ Re<500.
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Figura 4.14 - Gréfico de Nu em fungSo de Gz para as situacBes de aguecimento;

comparagdo com resultados da literatura.

A correlaciio tedrica de LEVEQUE (citado por PRUSA & MANGLIK,
1994) ¢ comparada na figura 4.15. Este resultade muito citado na literatura,
possui uma correcdo para flwidos nfo-newtonianos. A curva tracejada (trago
curto) inferior representa ¢ esceamenté de fluidos newtonianos (com indice de
comportamento 0=1). A curva tracejada (traco longo) pouco superior representa
o escoamento de fluidos ndo-newtonianos (com indice de comportamento n=0,6)
¢ a curva coniinua mais abaixo os resultados da modelagem deste trabalho,
também caracterizados com n=0,6 . A solugdo de LEVEQUE (citado por
PRUSA & MANGLIK, 1994) indica uma pequena variacfo nos resultados de
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diferentes fluidos, n=1 (newtoniano) e n=0.6 (pseudoplastico). Ambas estfo de

boa concordancia com ps valores experimentais deste trabalho.

2007
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Figura 4.13 - Grafico de Nu em fungio de Gz’ para as situagdes de aquecimento;

comparacio com resultados da literatura.

(uanto as correlagBes apresentadas nas figuras anteriores, verificanm-se
diferencas quantitativas nas inclinagbes das curvas que representam os resultados
da literatura e deste trabatho. Este fato deve ser devido as diferengas bésicas entre
os trabalhos apresentados, mma vez que ao resultados da literatura nfo 3fo
{otalmente compativeis com os deste trabalho. Exceto os resultados de JOSHI &
BERGLES (1982) e LEVEQUE (citado por PRUSA & MANGLIK, 1994), os
outros apresentados sdo atribuidos apenas para escoamentos de fluidos
newtonianos. Assim os efeitos de comportamento ndo-newtoniano; intervalo de
Pr e outras condiches de escoamento sdp responsaveis pelas diferengas

observadas.
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Séo apresentados nas figuras 4.16 e 4,17 os resultados dos escoamentos
com resfriamento. Os resultados dos trabathos, teérico de JAVERY (1976) e
experimental de JOSHI & BERGLES (1982), sdo comparados com os deste
trabatho na figura 4.16.  Os valores das correlacies da literatura estio acima dos
valores experimentais ¢ da modelagem. A melhor aproximacio com os valores
deste trabalho acontece com os do trabalho de JAVERY (1976), porém a
literatura ndio estende a validade de seus resultados no caso do escoamento com

restriamento do fluido.

n RESFRIAMENTO
MODELAGEM
. - - - - JAVERY {1976)
; -~ JOSHI & BERGLES (1982)
05 L —— O — :
Q8001 {3.001 0.01 (.02

GZ—].

Figura 4.16 - Grafico de Nu em funcio de Gz para as situagdes de resfriamento;

comparacio com resultados da literatura,

s resuliados dos trabalhos, tedrico de ONIELINSKY (1984) ¢
PAGLIARINI (1989), s80o comparados com os deste trabalho na figura 4.17. Da

mesma forma que para a figura anterior, os valores das correlagbes da literatura
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estfio acima dos valores experimentals ¢ da modelagem, ¢ ndo sdo vilidos no
caso do escoamento com resfriamento do fluido. Nio encontrou-se na literatura
um trabalho mais adequado para comparagio no caso de escoamentos com

resfriamento.

. o RESFRIAMENTO

MODELAGEM
|| - GNIBLINSKY (1984
3} - - - PAGLIARINI (1989)
03 - S — S — ,
0,0001 0,001 oo 002

GZ-I

Figura 4.17 - Gréfico de Nu em fungfio de Gz para as situages de resfriamento;

comparagio com resultados da literatura.

Nas figuras 4.18 e 4.19 s3o apresentados os resuliados experimentais do
fator de Colburn, StPr'™ em funcio de Gz’ para os escoamentos com
aquecimento e resfriamento do fluido. Os pontos no grafico da figura 4.18 sao
diferenciados para cada valor de L/D investigade, enquanto que os da figura 4.19

sdo diferenciados para os escoamentos com a aguecimento ¢ resfriamento.
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Figura 4.18 - Grafico de StPr % em fungio de Gz~ para as situagdes de aquecimento

e resfriamento; influéncia dos diferentes valores de L/D
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Figura 4.19 - Gréafico de $t:Pr %™ em fungiio de Gz™* para as situagdes de aquecimento

¢ resfrinmento.

A figura 4.20 apresenta os resultados experimentais do niimero de Stanton
modificade (81, em fungdo de Gz para os tubos em banho com as temperaturas
de aquecimento ¢ resfiamento. S#o investigados como para outros coeficientes,
o8 escoamentos das solugbes de gomas Xantana (1000 ppm ¢ 600 ppmy) ¢ Guar
(2500 ppm).

Observa-se na figura as curvas de ajuste aos resultados dos escoamentos
com aquecimento (curva continua) ¢ dos escoamentos com resfriamento {curva
tracejada). Os valores de St s8o superiores nos casos dos escoamenios com

aquecimento. As equagdes de correlagio séio dadas por:
para aquecimento - St,=2,89x10(Gzy**;

para resfriamento - Stmﬁ3,48xl0'2:(((32"1)'8’27,

B



A apresentagfo de resultados para o fator de Colbum ¢ comum na
literatura, porém neste trabatho foi convemiente a proposta de St devido ao
meihor agrupamento dos valores experimentais evidenciando a separaciio entre 0s
casos de aquecimento e de resfriamento. Uma comparacfio entre as figuras 4,19 ¢

4.20 mostra claramente a diferenca entre o fator de Colburn ¢ St;,.

Trmeb o d g i d
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HE T sy

ey Ty :
30001 0,001 0,01 B0Z

Figura 4.20 - Gréfico de 5, em fungfo de Gz para as situagdes de aguecimento

& resfriamento.

Para os diversos parAmetros investigados, os coeficientes de correlagio das

equaches de ajuste aos resultados experimentais nfo foram inferiores a 0,85
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4.4 - ESCOAMENTOQ ISOTERMICO - RESULTADOS NUMERICOS

No capitulo 3 foram apresentadas as fun¢les propostas para modelagem do
escoamento investigado neste trabalho. Suas propriedades de descrigfo ¢ ajuste
dos campos de velocidade e temperatura dos escoamentos com aquecimento ¢
resfriamento, foram mostradas a partir da variago dos pardmetros associados as

fungdes.

Na figura 4.21 apresentam-se as solugBes da modelagem para Nu em

fungo de Gz dos escoamentos com aquecimento e resfriamento do fluido.

204

100 -

MNu 1 "

10 -

-~ « « RESFRIAMENTO - Banlio 1°C
oo AR IECIMEINT G - Banho 70 °C
- = ACUBCIMENTO - Banho 50 °C

T L] L} k3 ¥ £ L i L L T T
G000 9001 6.00%

@“}.

Figura 4.21 - Grafico de Nu em funclio de Gz para escoamentos com

aguecimento ¢ resfriamento; resulfados da modelagem,
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As curvas representam o melhor gjuste da modelagem aos resultados
experimentais para 0§ escoamentos com aquecimento ¢ resfriamento, ja
apresentadas nas figuras 4.6, 4.7 ¢ 4.8. Os resultados da modelagem da curva
continua superior foram calculados para os seguintes valores dos pardmetros de
ajustes: a=1.5 ; b=14; p=0.5 ¢ =10 (p=0.5 ¢ g=1,0 sfo caracteristicos do
gscoamento com aguecimento). Os resultados da curva tracejada (fraco longo)
intermediaria foram calculados para os seguintes valores dos pardmetros de
ajustes: a=1,5 ; b=1,0; p=0.5 e g=1,0. A curva tracejada inferior (trago curto) foi
calculada a partir dos seguintes valores: a=0,5; b=1,0; p=0,3 ¢ ¢=2.0 (p=0,5 ¢
g=2,0 sfo caracteristicos do escoamento com resiriamento). Os valores de
Nusselt calculados somente foram menores que 10 para Gz’ = 0,001, por
considerar o efeito de resfriamento (mudanga de concavidade proximo a parede)
no campo de velocidade, Desta forma, as equaces propostas para modelagem

demonstram possuir uma capacidade adequada de ajuste.

Fsta propriedade também ¢ observada ac mvestigar a modelagem do
escoamento de entrada isotérmico. onde tem-se ¢ desenvolvimento apenas do

campo de wvelocidade. A figura 4.22 apresenta os resultados da velocidade
adimmensional {';un /U.) no centro do tubo em funglio da posigdo axial

adimensional (;:zx / D Re). S#o apresentados valores experimentals ¢ {edricos
da literatura, conforme especificados na legenda da figura 4.22. Teém-se os
resultados experimentais de FARGIE & MARTIN (1971) (para Reynolds 1512
e 1229); os resultados tedricos da linearizaglio de SPARROW & LIN (1963), e a
solucdo variacional de TAO & GUPTA (1972}

Neste trabalho o campo de velocidade na regifio de entrada ¢ aproximade
pela equacdo (3.10b), a mesma utilizada na modelagem do escoamento com
transferéncia de calor. As curvas de ajuste foram calculadas a partir da
formulagdo variacional descrita anteriormente e considerando os seguintes

valores para os pardmetros de ajuste:
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- ¢urva L =1, p=g=1;
- gurva 2: a=0.3, p=={1/2x(k" + 1};
- gurva 3: a=1, p=g=(1/2)x(k" + 1},

- curva 4; a=0,8, p=g=(1/2(k" + 1),

[S - 53 £4 3%

As curvas 2, 3 ¢ 4 foram produzidas definindo-se os pardmetros “p” e “g
como fungdes da variavel livre “k” (que varia de 0 a 1). Observa-se na figura
que a vanaclo de “p” e “q” produz resultados diferentes. Os resultados da
modelagem representados pela curva 3 ajustam-se melhor aos experimentais de
FARGIE & MARTIN (1971), o que demonstra a capacidade desta modelagem

quanie ao ajuste a outros resultados da literatura.

No caso isotérmico a evolucido dos perfis de velocidade é semelhante 4 do
escoamento com aquecimento. Por isso considera-se apenas resultados com
valores mferiores ou 1guais a 1 para os pardmetros “p” ¢ “g”. O recurso de
considerar “p” e “q” como fungdes da variavel “k” poderia também ser usado na

maedelagem do escoamento com transferéncia de calor.
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Figura 4.22 - Grafico de u/Uy, (=0) em fungio de (x/DRe) para escoamento
isotérmico de fluidos newtonianos, comparagfo dos resultados da

modelagem com os da hiteratura.
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4.5 - CORRELACOES EXPERIMENTAIS E NUMERICAS

Na tabela 4.1 1€m-se as equagles de correlacio que correspondem aos
resultados expenimentais ¢ modelagem deste trabatho, apresentados nos graficos
dos itens 4.2 ¢ 4.3, S8p indicados na tabela a figura na qual ¢ apresentada a

equagio.

TABELA 4.1 - EQUACOES DE CORRELACOES PARA OS COEFICIENTES DE
PERDA DE CARGA E TRANSFERENCIA DE CALOR

RESULTADOS EXPERIMENTAIS

AQUECIMENTO - RESFRIAMENTO

& 3,61Rey™  11,07(Rey™®  |40<Re<dd0 | Fig 4.4
{L/D=309) {1/ =309}

& 0,19x(Rey™™®  14.47«Re)™ (#)|30<Re<400 | Fig 4.4
(LD>30,9) (L/D > 30.9) 4<Re<300 (*)

Nu 0,54GzY*?  10,46(Gz Y™ | 2x107<Gz Fig. 4.9

- -3
(30,95L/0% 135,4) | (30,95L/Ds 135,4) (G2 <410

St,, 2,89x10°4Gz YO 13,480 K (G2 Y | 25107 <Gy Fig, 4.20
(30,9<1L/D< 135.8) | (30,95L/DS 135,8) | Gzl 4x107

RESULTADOS DA MODELAGEM

Nu 133G 10,73G Y™ 26007 <G Fig. 4.9
(30,9<1L/DE 135,8) | (30,95L/D% 135.8) Gzl 4x107
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Na tabela 4.2 apresentam-se as equactes de correlagies que correspondem
aos resultados de @ em tubos de diferentes L/D, e de Nu para os escoamentos

com aquecimento em diferentes temperaturas do banho térmico.

TABELA 4.2 - EQUACOES DE CORRELACOES PARA 08 COEFICIENTES DE
PERDA DE CARGA E TRANSFERENCIA DE CALOR

RESULTADOS EXPERIMENTAIS

AQUECIMENTQ - RESFRIAMENTO (*)

& 4,104Rey™ |1, 13s(ReY™®  |50<Re<400  |Figs. 4.144.2
(LA =350.9) (L/D =309 T0<Re<300 (*) | Respecite.

& 0,19«Rey™™ | 119(Re)y™™ | 100<Re<400 | Figs. 4.1/4.2
(LD=717) (LD=717) 50<Re<300 (*) | Respecite.

¢ 0,14<Rey™™®  [429:(Rey™  |80<Re<400 | Figs 4.1/4.2
(L/D=924) (L/D=92,4) 20<Re<300 (*) | Respecfte.

& 0,04x(ReY*®  |7,10«(Re)™'®  [30<Re<200  |Figs 4.1/4.2
{L/D=1358}) (L3 =1358) 4<Re<200 (%) |Respeo/te.

AQUECIMENTQ
BANHO TERMICO:  70°C 50°C

Nu 0,69GZ Y™ 10,25(GZY%® | 2x107<Gz? | Figs. 4.6/4.7

(30.9<L/D< 135.8) | (30.95L/D< 135,8) | Gz '<4x10” | Respecite.
RESULTADOS DA MODELAGEM

Nu 1,26(G2 Y% 10.97(G2 Y™ | 2x107<G! | Figs 4.6/47

(30.9<UDS 1358 | (30,9<L/Dx 135,8) | O '<4x107" | Respecite.
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Os escoamentos analisados para as solugdes de gomas Xantana ¢ Guar
estio de acordo com seguintes intervalos médios para os adimensionais de

Reynolds ¢ Prandlt:
-~ (oma Xantana (600 ppm): aéuecimento - Pr: 250-300; Rey: 150-400;
resﬁ"iamante - Pr: 300-750; Rey; 90-280;
- Goma Xantana (1000 ppm): aquecimento - Pr: 350-800; Rey: 80-300;
rgsﬁ*iamanm - Pr: 300-900; Rey: 50-270;
- Goma Guar (2500 ppm): azfguecimenm - Pr: 450-950; Rey: 50-200;
r%:sfriamento - Pr: 550-1100; Rey: 20-130.

Na hteratura, nfio foram encontradas referéncias que investigassem o
escoamento de fluidos ndo newtonianos mfervalos semelhantes para “Pr” como

og deste trabalho.
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5. CONCLUSOES E SUGESTOES

A partir da metodelogia de investigacdo tefrica ¢ experimental
descrita no capitulo 3 e das comparaches ¢ observacles realizadas no capitulo 4

pode-se concluir que:

- 0 modelo reotogico de Ostwald-de-Waele (Let de Poténcia) descreve muito bem
o comportamento das soluches de Gomas Xantana ¢ Guar utihzadas neste
trabaltho,

- o indice de consisténeia (K) foi bem representado como uma funco
exponencial da temperatura, ¢ o indice de comportamento (n) ndo apresentou
variagBes significativas com a temperatura sendo, portanto  considerado

constante;

- a partir da construgdio experimental, foi possivel reportar resultados que
descrevem adequadamente o escoamento estudado. A apresentagdo dos
resultados comparados a uma faixa de + 30 % (figuras 4.6, 4.7 ¢ 4.8} demonstra

a boa acurécia experimental;

- s resultados experimentais estdio de acordo com outros resultados da literatura.
As correlagBes sdo aplicaveis para fluidos pseudoplasticos (1=0.6) no intervalo
de 00002 < Gz’ < 0,01, 300 < Pr < 1000, 30 < Rey < 400 ¢
30,9 <L/D < 1358

89



- 08 resultados experimentais, nos casos do escoamento com aquecimente para
L/D =309, apresentam em relacfio aos escoamentos em tubos de L/D=71.7, 92.4

¢ 135,8, valores maiores do fator de atrito, @ ;

- 08 resultados experimentais para tubos de L/D=71.7, 92,4 ¢ 1358, no caso do
escoamento com resfriamento de goma Guar (2500 ppm), abrangem uma faixa
mais ampla de Re, porém demonstram uma apreciavel diferenca na inclinacio da
reta ajostada para decrever o fator de atrito quando comparado aos escoamentos

de gomas Xantana (600 ppm ¢ 1000 ppmy};

- os resultados da modelagem estfio em acordo com aqueles apresentados das
mvestigacbes da hiteratura. Tais resultados ajustam-se adequadamente aos dados
experimeniais deste trabalho e possuem uma boa capacidade de ajuste a partir da

variagdo dos parfmetros presentes nas equacges propostas.

Mediante os resultados, conclusfes ¢ desenvolvimento deste trabalho,
novas investigacfes mostram-se interessantes para ampliar a compreensfio de
outros fendmenos dos escoamentos de entrada com fransporte de calor. Portanto

tém-se as segumies sugesides:

- ampliagio do intervalo de Graetz, através do aumento do comprimento dos
tubos na construgfio experimental, permitindo o estudo de escoamentos com

perfis de velocidade desenvolvido;

- construclo de um reservatorio fransparente para a visualizacdo do escoamento €
investigacfio das condigdes de entrada; melhorias no isolamento térmico do
reservatorio responsavel pela geraglio da regiio de entrada, reatizaclo de

medicies de queda de pressio;
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- investigacfio do escoamento para outros fluidos que abrangem maior variedade
de comportamento reoldgico, principalmente de fluidos nfo-newtonianos

importantes no processamento de alimentos;

- investigaciio experimental do escoamento em regimes de transi¢do e turbulento,

como uma extensdo a analise de casos de grande interesse pratico,

- extensdo das equagles propostas também na modelagem do escoamenio

turbulento com transporte de calor na regido de entrada,

- estudo do escoamento em tubos com outras geometrias de relevincia nos
equipamentos de troca de calor, como, por exemplo: anular, quadrada, triangular,

circular com aletas internas,

91



s&

fJx

6. REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS

APARECIDO, J. B, COTTA, R. M. Thermally developing laminar
flow mside rectangular ducts. International Journal of Heat and
Mass Transfer, v. 33, n.2, p. 341-347, 1990,

. Laminar thermally developing flow mside right-
angularly trianguolar ducts. Applied Scientific Research, v. 49, p.
355-368, 1992,

ARPACI V.S, Conduction Heat Transfer. Michigan: Addison-
Wesley, Michigan, 1966.

BEJAN, A. Convection Heat Transfer. New York: John Wiley Sons,
1984.

BENEDICT, R. P. Fundamentals of Temperature, Pressure and Flow

Measurements. New York: Wyley-Interscience Publication, 1984,

BEN-SABAR, E., CASWELL, B. A stable finite element simulation of
convective transport. International Journal for Numerical Methods in
Engineering, v. 14, p.545-565, 1979,

BIRD, R. B., STEWART, W.E. ¢ LIGHTFOOT, E. W, Transport
Phenomena. London: John Wiley, 1960.

BIRD, R. B., ARMSTRONG, R. C. ¢ HASSAGER, O. Dynamics of
Polymeric Liquids. V. 1, New York: John Wiley, 1987.

92



9. BOAS, M.L. Mathematical Methods in the Physical Sciences. New

19,

il

i2.

13

4.

i6.

it

18.

York: John Wiley & Sons, 1983,

BURMEISTER,L C.. Convective Heat Transfer. New York: John
Wiley, 1978,

BUTKOV, E. Fisica Matematica. Rio de Janeiro: Ediiora Guanabara
Duois, 1983,

CAMPBELL,W.D., SLATERRY, J.C. Flow in the entrance of a tube.
Journal of Basic Engineering, v. 85, n. 3, p. 41-46, 1963,

CARVALHO, M. §., MENDES, P. R. S, Heat transfer in the
non-Newtonian axisymmetric flow in the neighborhood of a

sudden contraction. Journal of Heat Transfer, v. 114, p. 382-388, 1992,

CEBECIL, T., BRADSHAW, P. Physical and Computacional Aspects
of Convective Heat Transfer. New York: Springer-Verlag, 1988,

CHAKRABARTTY, 8. K. A finite volume nodal point acheme for solving
two dimensional Navier-Stokes equations. Acta Mechanics, v. 84, p.
139-153, 1990

CHURCHILL, S.W. Comprehensive correlating equations for heat,
mass and momentum transfer in fully developed. Fundamental

Industry Engineering Chemistry, v. 16, n. 1, p. 109-116, 1977,

COMINL G, GIUDICL S., STRADA, M. Finite clement analysis
of laminar flow in the entrance region of ducts. International
Journal for Numerical Methods in Engineering, v. 15, p. 507-517,
1980.

COTTA, R. M. On the solution of periodic mulhidimensional diffusion
problems. International Communications Heat Mass Transfer, v.
16, p. 569-579, 1989.

a3



19,

20.

21

24.

25.

DAVIS, E.J. Exact solutions for a class of heat and mass transfer
problemas. The canadian journal of chemical engineering, v. 51, n.
10, 31973,

DURST, F. Optical techniques for fluid flow and heat transfer.
Experimental Thermal and Fluid Science, v. 3, p. 33-51, 1990,

EL-SHAARAWI, M. A ], ALKAM, M. K. Transient forced
convection in the entrance region of concentric annuli.
International Jourmal of Heat and Mass Transfer, v. 35, n.12, p.
3335-3344, 1992,

ELSGOLTZ, L. Ecuaciones Diferenciales v Célculo Variational
Moscou: Editorial Mir, 1977,

. FARGIE, D, MARTIN, B. W. Developmg laminar flow in a pipe

of ¢ircular cross-section. Proceeding Roval Society of London,
v. A.321, p. 461-476, 1571.

FARHANIEH, B., SUNDEN, B. Three-dimensional laminar flow
and heat transfer in the entrance region of trapezoidal ducts.
International Journal of Numerical Methods in Fluids, v. 13, p. 537-
556, 1991,

FONTES, §. R. Desenvolvimento de uma técnica matematica para
modelagem do escoamento laminar na regido de entrada de um duto
circular, S8o Carlos: 164 p. Tese (Mestrado), Departamento de
Hidraulica e Saneamento, E.E.S.C. USP, 1991.

FONTES, 8. R., GASPARETTO, C. A, Escoamento laminar
newtoniano na regido de  entrada de tubos circulares porosos.
Anais do XXI Encontro Sobre Escoamente em Meios Porosos, p.
§15-823, Outubro, 1993

94



27,

28.

29.

30.

31

32.

33

34,

35.

. Escoamento laminar permanente nfo-newtoniano em
tubos circulares porosos. Anais do X Congresso Brasileiro de

Engenharia Quimica, p. 20-25, Setembro, 1994,

. Escoamento laminar newtoniano entre placas paralelas
porosas. Anais do 11 Congresso Iberoamericano em Ciéncia ¢

Tecnologia de Membranas, p. 231-237, Agosto, 1994,

FORRAY, J. M. Variational Calculus Inscience and Engineering.
New York: McGraw-Hill Book Company, 1980

FOX, R. W., McDONALD, A. T. Introdugo a Mecénica dos

Fluidos. Rio de Janeiro: Guanabara Dois, 1981,

GHAJAR, A. 1., TAM, L. Heat transfer measurements and correlations in
the transition region for a circular tube with three different inlet
configurations. Experimental Thermal and Fluid Science, v. ¥, p. 79-90,
1994,

GIORGETTI, M. F. Determinago através da formulaggio variacional
dos coeficientes de perda de carga em escoamentos laminares no
interior de dutos. Sto Carlos: 157 p. Tese {Doutorado),
Departamento  de Hidraulica e Saneamente, E.E.S.C. USP, 1971,

. An approximate solution for the Reynolds differencial
equation of hydrodynamic lubrification. International Journal of
Mathematics Education and Science Technology, v. 21, n 6, p.
%71-881, 1990

GLICKSMAN, M. Gum Technology in the Food Industry. New York:
Academic Press, 1969

. Feod Hydrocolloids, New York: CRC Press, 1980.

a4



36.

GORLA, R. S. R. G, MADDEN, P. E. A variational approach
to non-steady non-newtonian flow in a circular pipe. Journal
of Non-Newtonian Fluid Mechanics, v. 16, p. 251-265, 1984,

37. GUPTA, R.C., AGARWAL, R.P. Non-newtonian fluid flow development in

38.

39.

4.

41.

42.

43.

44,

a circular pipe. Fhud Dynamics Research, v. 12, p. 203-213, 1993,

HSIEH, S., LIN, C. An experimental study of laminar entrance flow
and heat transfer in finned tube annuli. International Journal of
Heat and Mass Transfer, v. 36, n.9, p. 2457-2471, 1993

HUIREN, Z., SONGLING, L. Numerical simulation of transitional
flow and heat transfer in a smooth pipe. International Jowrnal of
Heat and Mass Transfer, v. 34, n.10, p. 2475-2482, 1991,

HIUNG, C., PERNG, Y. Flow of non-newtonian fluid in the
entrance  region of tube porous walls. International Journal of
Heat and Fluid Flow, v, 12, n. 3, p. 263-268, 1991,

INCROPERA, F. P, DeWITT, D.P. Fundamentals of Heat Transfer.
New York: John Wyley & Sons, Inc, 1981,

JAVERIL V. Simultancous development of the laminar velocity and
temperature fields in a circular duct for the temperature boundary
condiction of the third kind. International Journal of Heat and Mass

Transfer, v. 19, n.8-1, p. 943-949, 1976.

JOHNSTON, P. R, Axial conduction and the Graetz problem for a
Bingham plastic in laminar tube flow. International Journal of Heat
and Mass Transfer, v. 34, n.d/5, p. 1209-1217, 1991,

JOSHL §. ., BERGLES, A. E. Experimental study of laminar heat
transter to In-tube fow of non-newtonian fluids. Journal of Heat
Transfer, v. 102, p. 397-401, 1980.

)



45.

46.

47.

48.

49.

50,

51

53.

54.

JOSHL S. D, BERGLES, A. E. Heat transfer to laminar flow of
non-newtonian pseudoplastic fluids in tubes. Heat Transfer, v. 3, p.
51-36, Hemmisphere, Washimgton, D.C., 1982

KAKAC, S. et ali. Handbook of Single Phase Convective Heat
Transfer. New York: JohWyley-Sons, capitulo 3, 1987.

KAKAC, 8. et alii. Low Reynolds Number Flow Heat
Exchangers. New York: Hemisphere Publishing Corperation,
capitulo 3, 1983.

KAY, 1 M., NEDDERMAN, R. M. Fluid Mechanics and Transfer
Process. New York: Cambridge University Press, 1985, EUA.

KAYS, A., CRAWFORD, B. Convective and Mass Transfer. New
York: McGraw-Hill, 1966,

KREITH, F. Principios da Transmisso de Calor. Sfo Paulo:
Editora Edgard Blucher Ltda, 1973.

KREYZIG, E. Advanced Engineering Mathematics. New York: John
Wyley & Sons, 6 * edigio, 1988.

. LAKSHMINARAYANAN, R, HAJI-SHEIKH, A, Entrance heat

transfer in isosceles and right triangular ducts. Journal of

Thermophysics, v. 6, n 1, jan-mar, 1992,

LANGHAAR, H. 1. Steady flow in the Transition length of a
straight tube. Journal Applied of Mechanics, 1. 9, p. A55-ASE, 1942,

LEE, F. 8., HWANG, G. J. The effect of asymmetric heating on
the onset of thermal instability in the thermal entrance region
of aparallel plate channel. International Journal of Heat and
Mass Transfer, v, 34, n.G, p. 2207-2218, 1991,

&7



55.

56.

57.

38

39.

60.

61.

62,

LEL Q. M., TRUPP, A.C. Experimental study of laminar
mixed convection in the entrance region of a horizontal

semicircular duct. International Journal of Heat and Mass Transfer,
v. 34, n.9, p. 2361-2372, 1991

LI, R Hydrodynamic entrance lengths of non-newioman
taminar falling films. The Canadian Journal of Chemical Engineering, v.
69, p. 383-385, 1991,

MAHALIGHAM, R., TILTON, 1..0., COULSON, J.M. Heat transfer
in laminar flow of non-newtonian fluids. Chemical Engmeering
Science, v. 30, p. 921-929, 1975,

MATRAS, Z., NOWAK, Z.. Laminar Entry Length Problem for
Power Law Fluids. Acta Mechanics, v, 48, p. 31-90, 1983,

MEHROTRA, A K., PATIENCE, G. S. Unified entry length for newtonian
and power-law fluids in laminar pipe flow. The Canadian Journal of

Chemical Engineering, v. 68, p. 528-533, 1990,

MIKHAILOV, M. D., OZISIK, M. N. Unified Analysis and
Sotutions of Heat and Mass Diffusion. New York: John-Wyley &
Sons, 1984,

MOFFAT, R. 1. Some experimental methods for heat transfer studies,
Experimental Thermal and Fluid Science, v. 3, p. 14-32, 1990.

NARUSAWA, U. Numerical analysis of mixed convection at the
entrance region of a rectangular duct heated from below.
International Journal of Heat and Mass Transfer, v. 36, n.9, p.
2375-2384, 1993,

o8



63.

64.

83,

66,

&7,

68.

69,

NGUYEN, T. V. Low reynolds nomber simultancously developing
flows 1n the entrance region of parallel plates. International
Joumal  of Heat and Mass Transfer, v. 34, n.4/5, p. 1219-1223,
1991,

NGUYEN, T. V. Laminar heat transfer for thermaily developing
flow in ducts. International Journal of Heat and Mass Transfer,
v. 35, n7,p 1733-1741, 1992,

NGUYEN, T. V., MACLAINE-CROSS, 1. L. Simultaneously
developing laminar flow, forced convection in the entrance region
of paraliel plates. International Jowrnal of Heat Transfer, v.
113, p. 837-842, 1991,

NOUAR, C., DEVIENNE, R., LEBOUCHE, M.. Convection thermigue
pour un fluide de Herschel-Bulkley dans la région d’entrée d'une
conduite. International Journal of Heat and Mass Transfer, v.
37, n. 1, p. 1-12, 19%4.

PAGLIARINI, G. Steady laminar heat transfer in the entry region  of
circular tubes with axial diffusion of heat and
momentum. International Journal of Heat and Mass Transfer, v.
32, né, p 037-1052, 1989,

PERTENCE, A. J. Amplificadores Operacionais. Rio de Janeiro:
MeGraw-Hill, 3.2 edigio, 1988,

PRUSA, ], MANGLIK, R. M. Asymptotic and numerical solutions for
thermally developing flows of newtonian and non-newtonian fluids in
circular tubes with uniform wall temperature, Numerical Heat Transfer,
Part A, v. 26, p. 199-217, 1994,

g9



70

7L

72

74.

75.

76.

77.

78.

RAO, 5.8 The Finte Element Method in Enginecering.
New York: Pergamon Press, 1988,

SAVKAR, 5. D. On variational formulation of a class of
thermal  entrance problems. International Journal of Heat and
Mass Transfer v 13, p. 1187-1197 1970.

SCHECHTER, R. S. The Variational Method in Engineering.
New York: Mcgraw-Hill, 1967,

. SCHLICHTING, H. Boundary Layer Theory. New York : McGraw

Hill, 1955,

SCIRQCCO, V,, DEVIENNE, R. ¢ LEBOUCHE, M. Ecoulement
laminaire et transfert de chaleur pour un fluide psendo-plastique -~
dans la zone d'entrée d'untube. Imternational Journal of Heat
and Mass Transfer v.. 28, n. 1, p. 91-99, 1985,

SHAH, R. K., LONDON, A. L. Laminar Flow Forced Convection in
Ducts. New York: Academic Press, 1978,

SHIH, Y., HUANG, C., TSAY, S. Extended Leveque solution for laminar
heat transfer to power-law fluids in pipes with wall slip. International
Journal of Heat and Mass Transfer v. 38, n. 3, p. 403-408, 1993,

SHI-XING, 7., ZHI-QING, W. A Study on flow resistance in the
entrance region of isosceles triangular ducts. Applied Mathematics
and Mechanics, v. 14, n.9, p. 837-852, 1993,

SHOME, B., JENSEN, M. K. Correlations for ssmultaneously developing
laminar flow and heat  transfer in a circular tube. International
Journal of Heat and Mass Transfer, v. 36, n. 10, p. 271013, 1993

140



7%, SHOME, B., JENSEN, M. K. Mixed convection laminar flow and heat
transfer of liquids in isothermal horizontal circular ducts. International

Journal of Heat and Mass Transfer, v. 38, n. 11, p. 1945-56, 1995,

80. SILVA,IL B.C, COTTA, R. M.e APARECIDO, ] B
Analytical solutions to simultaneously  developing  laminar
flow inside parallel-plate channels. Intemational Journal of Heat
and Mass Transfer, v. 35, n. 4, p. 887-895, 1992

81, SPARROW,.E M. LIN, S.H. Flow development in the
hidrodynamics  entrance region of tubes and ducts. The physics of
fluids. v. 7. n.3, p. 338-347, 1963.

82, SPARROW, E, M,, SIEGEL, R. Applicaton of variational methods to
the thermal entrance region of ducts. International Journal of Heat
and Mass Transfer, v. 1, p. 161-172, 1960.

83. SPARROW, E. M., LIN, 8. H. e LUNDGREN, T. 5. Flow
development in  the hydrodynamic entrance region of tubes and
ducts. The Physics of Fluids, v. 7, p. 338-347, 1964,

84, STEIN, W. A. A new equation for heat and mass transfer inpipe
flow. Part 1. International Chemical Engineering, v. 32, n. 3, July, p.
431-438, 1990.

85. . A new equation for heat and mass transfer in pipe
flow. Part 2. International Chemical Engineering, v. 32, u. 3, July, p.
439-448, 1990

86. TAMADDON-JAHROMI H. R., DING, D, WEBSTER, M. F,
TOWNSEND, P. A Taylor-Galerkin finite element method
for non-newtonian flows. International Journal for Numerical

Methods in Engineering, v. 34, p. 741-757, 1992,

101



87.

§8.

89.

90.

91.

92.

TAO, LN, GUPTA, 8.1, Variational analysis of the flow
development in the region of circular tubes and parallel-plate

channels. Proceedings of the 13th Midwestern Mechanics
Conference: v. 7, n.19, p. 247-263, 1972.

TELIS, LR, , GASPARETTO, C.A. Hidrodindmica v transferencia de
calor en flujos laminares de fluidos no-newtonianos, In: IV
Congreso  Latinoamericano de Transferencia de Calor v Materia,
Anais: 147-150, La Serena~-Chile, 1991,

TELIS, LR.. Hidrodindmica e Transferéncia de Calor do Escoamento
Laminar de Fluidos Nao-newtonianos em Tubos. Campinas: 125 p.
Tese {Doutorado), Faculdade de Engenharia de Alimentos,
UNICAMP, 1991,

TOH, K. H., GHAJAR, A J. Heattransfer in the thermal
entrance region for viscoelastic fluids in turbulent pipe flows,
International Journal of Heat and Mass Transfer, v. 31, n. 6, p.
1261-1267, 1988,

TOUCHARD, G, HUMEAU, P, BORZEIX, J., ROMAT, H
Mécanisme de formation de la couche diffusen a 'entree d'une conduite

de section circulaire. Revue Physics Apphied, v. 22, p. 1065-1068, 1987,

TRAVELHO, J. S, SANTOS, W, F. N. Solution for transient
conjugated forced convection in the thermal enfrance region of
a duct with periodically varying inlet temperature. Journal of
Heat Transfer, v. 113, p. 558-562, 1991

. UELL, K. 8., PISANG, A. P.e HOWE, R. T. Microsensors for

heat transfer and fhud flow measurement. Expenmental Thermal
and Fluid Science, v. 3, p. 52-539, 1990

102



94. VRADIS, G. C., DOUGHER, J., KUMAR, S. Entrance pipe flow
and heat transfer for a Bingham plastic. International Journal of
Heat and Mass Transfer, v. 36, n. 3, p. 543- 5352, 1993.

95, WARREN, MR, HARTNETT, LP. e GANIC, E.N. Handbook of
Heat Transfer Applications, Mc Graw Hill, 1983,

96. WHITE, S. A, GOTSIS, A, D, BAIRD, D. G. Review of the entry
flow problem: experimental and numerical. Journal of Non-
Newtonian Fluid Mechanics, v. 24, p. 121-160, 1987.

97 WYLIE, Jrr C. R Advanced Engmeering Mathematics.
New York: McGraw-Hill, capitulo 12, 1975

98. YOO, 8. S, HWANG, T. S, EUM, C. 5., BAE, 8 C Turbulent
heat transfer of polyacrylamide solutions m the thermal entrance
region of circular tube flows International  Journal of Heat
and Mass Transfer, v. 36, n. 2, p. 365~ 370, 1993,

99, ZHANG, H. Y, EBADIAN, M. A. Convective heat fransfer m
the thermal entrance region of parallel-flow noncircular
duct heat exchanger arrays. Warme und Stoffubertragung, v. 27,
p. 465-472, 1992

133



ANEXO A

Resultados experimentais dos escoamentos de solugdes de gomas Xantana

{600 ppm ¢ 1000 ppm) e goma Guar (2500 ppm) em condictes de aquecimento ¢

restriamento.
Fluido: Goma Xantana Banhe Térmico: 70 °C
Concentraciio: 600 ppm Tubo: L/D=1358
Controlador de Nivel (Cm) | Vazio Massica (Kg/s) | Temperatura do Fluido (°C)
Entrada Saida
78 1,53<10™" 35,4 40,2
102 1,70x10° 36,2 40,5
130 1,86x107° 35,5 39,5
156 2.03x10° 36,0 39,8
Fluido: Goma Xantana Banho Térmico: 70 °C
Concentracio: 600 ppm Tubo: L/D=924
Controlador de Nivel (Cm) | Vaziio Massica (Kg/s) | Temperatura do Fluide (°C)
Entrada Saida
78 3.24x10™ 35,1 39,0
102 3,93x10™ 35,0 38,5
130 4,60x10°" 35,1 38,0
156 5,09x10™ 37,5 40,0
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Fluide: Goma Xantana

Concentragiio; 600 ppm

Banho Térmico: 70 °C

Tubo: L/D=71.7

Controlador de Nivel (Cm)

Varfio Massica (Kg/s)

Temperatura do Fluido (°C)

Entrada Saida
78 4 96107 352 38,7
102 6,00x10™ 35,0 38,3
130 718107 34.6 17,3
156 7.85x107" 375 39,5

Fluido: Goma Xantana

Concentraco: 600 ppm

Banho Térmico: 70 °C

Tubo: LA=309

Controlador de Nivel (Cm)

Yazéio Massica (Kg/s)

Temperatura do Fluido (°C)

Entrada Saida
78 1.69x107 352 36,7
102 2,07x107" 35,5 36,7
130 2.29x10™" 35,0 36,0
156 2,50x107" 35.6 36,5

Fluide: Gomg Xantana

Concentracdo: 600 ppm

Banho Térmica: 50 °C

Tubo: L/D=1358

Controlador de Nivel (Cm)

Vazdo Massica (Kg/s)

Temperatura do Fluide {°C)

Entrada Saida
65 1,30x10°% 33,0 36,2
103 1.R4x107™ 33,0 35,9
126 1.94x10™ 34,0 16,1
155 2 0610 33,5 35,4
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Fluido: Goma Xantana
Concentracfio: 600 ppm

Ranho Térmico: 50°C

Tubo: 1L/D=924

Controlador de Nivel (Cm)

Yazio Massica (Kgis)

Temperatura do Fluido °C)

Entrada Saida

65 2.90x107" 32.0 34.5
103 3,88¢10™ 33,5 15,6
126 444510 33,8 354
135 5,11x10™ 13,3 34.8

Fhudo: Goma Xaniana

Concentragdo: 600 ppm

Banho Térmico: 50 °C

Tubo: L/AD=T717

Controlador de Mivel (Cm)

Vazdo Maissica (Kgfs)

Temperatura do Fluido °C)

Entrada Saida
65 439107 31,5 33,3
103 621x10°" 33,5 3572
126 6.88x10™° 34,5 35,9
155 7.99x10™" 34,0 35,0

Fluido: Goma Xantana
Concentraclio: 600 ppm

Ranho Térmico: 50 °C

Tubo: L/D=309

Controlador de Nivel {Cm)

Vaziio Massica (Kg/s)

Temperatura do Flmdo (°C)

Entrada Saids
63 1,510 32.7 13,7
103 1,964107 33,0 338
126 2 2210 33,7 342
155 25110 33,0 33,4
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Fluyido: Goma Xantana

Concentraco: 600 ppm

Banho Térmico: 1

Tubo L/AX=1358

°C

Controlador de Nivel (Cmj}

Vazio Massica (Kg/s)

Temperatura do Fluido (°C)

Entrada Safda
76 1,32x10™% 27,6 253
103 1,72x107™ 26,5 24.8
132 1,93x10™ 28,1 26,7
156 2,00x10™* 28,0 26,8
Fluido: Goma Xantana Banho Térmico: 1°C

Concentragdo: 600 ppm

Tubo: 1L/D=924

Controlador de Nivel (Cm)

Vazdo Massica (Kg/s)

Temperatura do Fluide °C)

Entrada Saida
76 3.33x10™ 27,4 254
103 3.87x1077 26,1 24,7
132 4,51x107" 27,7 26,5
156 45810 271 26,7

Fludo: Goma Xantana
Concentracio: 600 ppm

Banho Térmico: 1°C

Tubo: L/D=71,7

Controlador de Nivel (Cm)

Vazio Massica (Kg/s)

Temperatura do Fluido (°C)

Entrada Saida
76 4,99x10™ 27,5 26.1
103 5,90:10™ 26,2 25,1
132 6,97x10™" 27.4 26.4
156 7,92x10™ 27.0 26,3
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Fluido: Goma Xantana

Concentracéo: 600 ppim

Ranho Térmico: 1°C

Tubo: L/D=3079

Controlador de Nivel (Cm) | Vazio Méssica {Kg/s) | Temperatura do Fluido (°C)
Entrada Saida
76 161107 26,0 252
103 1,98x10™ 26,7 26,2
132 204107 27,5 27,1
156 2165107 27.8 27.4

Fluido: Goma Xantana

Congentracgio: 1000 ppm

Banho Térmico: 70°C
Tubo: L/D=1358

Controlador de Nivel (Cm) | Vazio Massica (Kg/s) | Temperatura do Fluide (°Cy
Entrada Saida
75 140107 340 38,5
98 17810 33,0 37.0
125 2,19x107™ 345 38,0
158 2.35<10™ 34,0 37.2

Fluido: Goma Xantana

Conceniraciio: 1000 ppm

Banho Térmico: 70 °C
Tubge: L/AD=924

Controlador de Nivel (Cm) | Vazio Missica (Kg/s) | Temperatura do Fluido 0
Entrada Saida
75,0 3,55x10™ 342 37,7
98,0 4,05x10™ 326 35.5
1250 4,54x10°% 34.6 37.0
158,0 478107 34,5 36.7
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Fhindo: Goma Xaniana

{-ongentragdo: 1000 ppm

Ranho Térmico: 70 °C

Tubo: L/D=T71,7

Controlador de Nivel (Cm)

Yazdo Massica (Kg/s)

Temperatura do Fluido (°C)

Entrada Salda
75,0 5,62x10™ 33,0 36,2
98,0 6,85x10™° 32,1 34,6
1250 7495107 34,0 36,1
158,0 774210 33,6 354

Fluido: Goma Xantana
Concentraclior 1000 ppm

Banho Térmico: 70 °C

Tubo: L/D=309

Controlador de Nivel (Cm)

Vazdio Massica (Kg/s)

Temperatura do Flaide (°C)

Entrada Saida
75,0 1A8x10™ 34,0 35,7
98 0 183107 31,5 33,0
125,0 2,1810™ 34,2 35,3
158.0 2 41x107 34,0 34.4

Fluido: Goma Xantana

Concentracio: 1000 ppm

Banho Térmico: 50°C
Tubo: L/D=135,8

Controlador de Nivel (Cm)

Vazdo Massica (Kg/s)

Temperatura do_Fluido (°C)

Entrada Saida
67.0 1,08<107 28,5 31,7
100,0 1,68x10™ 30,0 33,0
1290 212107 31,0 335
159,0 2,41x107% 31,1 33,2
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Fluido: Goma Xantana
Concentragio: 1000 ppm

Banho Térmico: 5
Tubo: L/D=924

0°C

Controlador de Nivel (Cm)

Vazdo Missica (Kgfs)

Temperatura do Fluido (°C)

Entrada Saida
67.0 3,00510°™ 28,1 30,5
1000 408107 30,2 31,9
129.0 4625107 30,5 324
159.0 5,32x107 31,8 33,5

Fluido: Goma Xantana

Concentracio: 1000 ppm

Banho Térmico: 50 °C

Tubo: L/D=71,7

Controlador de Nivel (Cm)

Vazfo Massica (Kg/s)

Temperatura do Fluido (°C)

Entrada Saida
67.0 48210 280 30,0
1000 6,13x10™ 29.8 31,6
129.0 749107 299 315
1590 8.35x107" 30,0 i3

Fluido: Goma Xantana

Concentracio: 1000 ppm

Banho Térmico: 50°C

Tubo: L/D=30,9

Controlador de Nivel (Cm)

Vazdo Massica (Kg/s)

Temperatura do Fluide {°C)

Entrada Saida
67.0 1,32x10™ 29,0 30,3
100,0 1765107 29,5 30,6
1290 2,19x10™ 30,4 312
1590 2.56x10"" 30,0 30,5
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Fhindo: Goma Xantana
Concentracfio. 1000 ppm

Banho Térmico: 1 °C

Tubo: L/D=135,

8

Controlador de Nivel (Cin) | Vaziio Massica (Kg/s) | Temperatura do Fluido (°C)
Entrada Saida
60,5 R25x10™ 26,0 23,5
85,5 1.28x10™ 27,5 253
110,0 1,64x107 28,0 26,5
125.0 1,86x10°% 28,1 27,0
Fluido: Goma Xantana Banho Térmico: 1°C

Concentracio: 1000 ppm

Tube: L/D=92.4

Controlador de Mivel {(Cm)

Vazdo Massica (Kg/s)

Temperatura do Fluido (°C)

Entrada Saida
63.0 2,71x10™ 25,2 235
90,0 3,65<107° 26,6 25,1
1150 432107 27,0 26,0
130 46710 27,8 273
Fluido: Goma Xantana Banho Térmico; 1°C

Concentracfio: 1000 ppm

Tubo: L/D=T717

Controlador de Mivel (Cm)

Vazdo Massica (Kg/s)

Temperatura do Fluide (*C)

Entrada Baida
63,0 42310 23,1 21,7
90,0 577107 26,5 254
115,0 6,75<10™ 26,7 26,0
130 710107 27.0 26.8
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Fluido: Goma Xantana

Concentraco: 1000 ppm

Banho Térmico: 1 °C
Tubo: L/AD=309

Controlador de Nivel (Cm) | Vazio Massica (Kg/s) | Temperatura do Fluido (°C)
Entrada Saida
64,0 1,39x10™ 26,3 25,2
87.0 16110 27.0 26,2
1150 1,82x10™" 27,6 274
130 2,18x10™" 27,3 27.1

Fluido: Goma Guar

Congentracio: 2500 ppm

Banho Térmico: 70°C

Tubo: L/AD=135

8

Controlador de Nivel (Cm) | Vazio Massica (Kg/s) | Temperatura do Fluido (°Cy
Entrada Saida
67,0 1,52<10™° 36,5 423
87,0 1,59x10™ 37.0 42.5
116,0 1,72x10™* 35,7 39,7
150,0 1,99:10™ 36,2 388
Fluido: Goma Guar Banho Térmico: 70°C

Concentragio; 2500 ppm

Tubo: L/D=92.4

Controlador de Nivel (Cm) | Vazéo Massica (Kg/s) | Temperatura do Fluido {°C)
Entrada Saida
70,5 3,39x10™ 37,7 40,3
92,0 3,43x107 37.0 393
121,0 3 88x10™° 35,6 373
149.0 4,68:10™ 36,0 37,6

112




Fludo: Goma Guar

Concentracfio: 2500 ppm

Ranho Térmice: 70°C

Tubg: L/D=717

Controlador de Nivel (Cmy)

Vazao Massica (Kg/s)

Temperatura do_Fluido {°C)

Entrada Saida
70,5 4.71x10™% 37,0 392
52,0 4,89x10™" 36,3 38,2
1210 7.02x107" 355 36.7
149.0 7.72x10™ 35.8 36,6

Fluido: Goma Guar

Concentragdo: 2500 ppin

Banho Térmico: 70 °C

Tubo: L/D=309

Controlador de MNivel (Cm)

Vaziio Massica {(Kg/s)

Temperatura do Fluido {°C}

Entrada Saida
64.0 13110 38,0 394
87,0 1,46x10™" 37,0 38,1
117.0 1,60x10"" 35,0 36,0
1500 18710 35,3 36,0

Fluido: Goma Guar

Concentracio: 2500 ppm

Banho Térmico: 50 °C
Tuboe: L/D=135.8

Controlador de Nivel {Cm)

Vazio Massica (Kg/s)

Temperatura do Fluido {°C)

Entrada Saida
68,0 8,41x10™ 34,5 37,7
880 9 58<10™" 38,1 40,4
117,0 1,30x10™ 38,6 40,2
151,0 1,39<10™ 38,5 39,8
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Fluido: Goma Guar

Concentrag@or 2500 ppm

Banho Térmico: 50°C

Tuho: L/D=924

Contralador de Nivel (Cm) | Vazio Massica (Kg/s) | Temperatura do Fluido {°C)
Entrada Saida
70,5 2.65x10°2 36,0 38,3
93,0 3,05x10™ 36,9 38,5
122,0 3.82:10™ 38,5 39,7
| 151,0 4,01x107" 38,5 39,6

Fluido: Goma Guar

Congentracio: 2500 ppm

Ranho Térmico: 50°C
Tubo: LA=T717

Controlador de Nivel (Cm) | Vazio Massica (Kg/s) | Temperatura do Fluido ")
Entrada Saida
70,5 431107 37,5 39,3
93,0 4,62:10™ 36,5 37.9
1220 6,21x107° 37.4 184
1510 6,30:10™ 37,5 383

Fluido: Goma Guar

Concentraclo: 2500 ppm

Banho Térmico: 50°C
Tubo: 1L/D=309

Controlador de Nivel (Crmn) | Vazio Massica (Kg/s) | Temperatura do Fluido (°C)
Entrada Saida
63,0 1,08x10" 34,6 35,7
88,0 1.32x10" 38,6 39,5
1170 1,58x107" 386 39,1
1510 2.01x10™ 383 39.0
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Fluido; Goma Guar

Concentracio: 2300 ppm

Banho Térmico: 1

°C

Tubo: L/D=1358

Controlador de Nivel (Cm) | Vazio Mgssica (Kg/s) | Temperatura do Fluido (°C)
Entrada Saida
62,5 1,68:10™ 33,5 26,0
75,5 2,83x10™ 33,5 28,0
1130 3,0210™ 33,5 29,5
133,0 8,66x10" 33.4 31,8
Fluido: Goma Guar Banho Térmigo: 1°C

Concentracfo: 2500 ppm

Tubg: LAD=924

Controlador de Nivel (Cm)

Vazio Massica (Kg/s)

Temperatura do Fluido (°C)

Entrada Saida
66,5 1,02:10°% 32,5 30,5
£0.5 2.23:10™ 33,0 31,0
1180 3,02<10% 34,3 32,8
136,0 3,43x10™ 34,8 340

Fluido: Goma Guar

Concentracio: 2500 ppm

Banho Térmico: 1°C

Tubo: L/D=71.7

Controlador de Nivel (Cm)

Vazio Missica (Kg/s)

Temperatura do Fluido (°C)

Entrada Saida
65.0 2,77x167" 33,4 32,1
78,0 3. 77:10™ 33.5 32,6
117,0 4,40x107 345 33,7
1350 5,65x10™ 34,5 34,0
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Fhudeo: Goma Guar

Congentrago: 2500 ppm

Ranho Térmico: 1
Tubo: L/AD=309

°C

Controlador de Nivel {Cm)

Vazdo Missica (Kg/s)

Temperatura do Fluide (°C)

Entrada Saida
65,0 1,24x10™" 33,0 32,5
78.0 1502107 33,5 33,1
117,0 1,58x10™" 34.0 33,8
1350 2.01x10™ 34,0 33,9
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ANEXO B

Diagrama esquematico do circuito eletrnico que consiste no instrumento

controlador da temperatura do banho.
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