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RESUMO

Neste trabalho é desenvolvido um modelo para o célculo do coeficiente médio
de transferéncia de calor para uma mistura bifisica escoando em uma tubulacio horizon-
tal. O padrao de escoamento investigado é o intermitente, por ele ser muito comumente

encontrado em oleodutos.

O modelo para a transferéncia de calor requer o conhecimento das carac-
teristicas hidrodinamicas do escoamento. Para a determinacio de tais caracteristicas,
existem diversas propostas, baseadas na solugio de balancos de massa e de quantidade
de movimento em cada uma das regides em que se subdivide nma unidade do escoamento
intermitente. Neste trabalho, os principais modelos hidrodindmicos conhecidos sio com-
parados a fim de permitir a escolha do que apresenta os melhores resultados. Para o
célculo do coeficiente médio de transferéncia de calor, duas condi¢des de contorno limites
sao analisadas: temperatura uniforme e fluxo de calor uniforme na parede interna da

tubulagao.

Os resultados calculados através do modelo sio comparados aos dados expe-
rimentais obtidos neste ¢ em outros trabalhos publicados. Os desvios com relagdo aos
valores experimentais, {anto para o coeficiente médio de transferéncia de calor, quanto
para as caracteristicas hidrodindmicas do escoamento, ficaram na faixa de +30%, um
resultado satisfatério considerando-se a aleatoriedade tipica do padrio de escoamento

intermitente,



ABSTRACT

In this work is developed a model to predict the average two-phase heat transfer
coefficient for a mixture flowing in a horizontal pipe. The flow pattern investigated is the

intermittent. This flow pattern is currently encountered in oil pipelines.

The heat transfer model requires the knowledge of the hydrodynamic characte-
ristics of the flow. Many models have been suggested to calculate these characteristics. A
typical approach is to apply mass and momentum balances for each region of the intermit-
tent unit. These hydrodynamic models are compared with experimental data in order to
choose the one which best represents the flow characteristics. Two limiting boundary con-
ditions for the heat transfer calculations are analysed: uniform temperature and uniform

heat flux at the inner pipe wall.

The results calculated using the proposed model are compared with experi-
mental data obtained in this work, as well as others published in the literature. Results
for average heat transfer coefficients and hydrodynamic characteristics lie between +30%
when compared to the experimental values. This is a satisfactory result considering the

randomness of the intermittent flow.

Xiii



CAPITULO 1

INTRODUCAO

O estudo do escoamento bifdsico no interior de tubulacdes é de grande im-
portancia em diversos ramos de atividade industrial, entre 0s quais pode-se citar a in-
distria quimica, a petrolifera e a de geragao de energia nuclear. No caso particular da
industria de extragio de petréleo, o escoamento simultineo de dleo e gis se dd desde a
coluna do pogo até a estagio coletora onde as fases sio separadas, passando neste cami-

nho por linhas de predugéo, barramentos de distribuicio de fluxo (“manifolds”), “risers”

& vasos de separacdo primaria, entre outros.

O escoamento simultaneo de duas fases no interior de uma tubulacio se d4 sob
determinados padroes de escoamento, cujas ocorréncias dependem das caracteristicas dos
fluidos, das vazdes envolvidas e da geometria da tubulagdo. O conhecimento do padrio

de escoamento existente é fundamental nos cdlculos relacionados a escoamento bifisico.

Em uma tubulacio horizontal, os padrdes de escoamento podem ser divididos
em quatro tipos bésicos (Fig. 1.1):
- Padrao de Escoamento Estratificado

Liso

Ondulado



Liso Ondulado
ESTRATIFICADO

Ay e
cgt'_//gﬁ??go%
2 : T, el
ffé ™ - '_-}_:. "";g'ﬁ.il.a‘D'. ..

Bolhas Alongadas Pistonado
INTERMITENTE

Figura 1.1: Padrdes no escoamento bifésico horizontal.

- Padrao de Escoamento Intermitente

Bolhas Alongadas

Pistonado
- Padrao de Escoamento Bolhas Dispersas

- Padrao de Escoamento Anular

Varios trabalhos tém sido realizados com o objetivo de determinar o padrao

de escoamento existente, sendo que mapas de escoamento, como o apresentado na F igura

3.5, s&o propostos.



Do mapa de escoamento da Figura 3.5, pode-se observar que o padrao de
escoamento intermitente cobre uma vasta faixa de vazdes de liquido e de gés, sendo nuito
comumente encontrado na area de producio de petréleo, bem como em outras atividades
industriais. Este padrio de escoamento se caracteriza pela existéncia de pistdes de liguido
seguidos de bolhas de gds escoando sobre filmes de liquido. Os pistées de liquido podem
conter ou nao pequenas bolhas de gas dispersas, e é justamente esta a diferenciagio entre
o padrao intermitente pistonado e o de bolhas alongadas. A freqiiéncia de ocorréncia de
pistoes, bem como seus comprimentos e os das bolhas de gas variam de maneira aleatéria
com o tempo, mas esta variagio nio é muito grande. Por se tratar de um padrio de

escoamento eminentemente pulsante, sua modelagem tedrica ¢ bastante dificil.

O principal objetivo das pesquisas até agora realizadas sobre este assunto ¢ o
de permitir a avaliacéo, a cada se¢ao transversal, para vazdes e geometria da tubulagio
conhecidas, das quantidades presentes de cada fase (fragbes de liquido e gas), a pressio
¢ a temperatura dos fluidos. Uma previsio confiavel destes parametros leva & otimizacio
dos projetos das instalagbes necessérias para o processamento dos fluidos, tais como o di-
mensionamento de tubulacdes, trocadores de calor, vasos separadores, tanques, bombas,
etc. Além disso, as préprias condigdes de operagao de wm sistema podem ser continua-
mente comparadas com os valores esperados, permitindo detectar rapidamente possiveis

obstrugdes ou vazamentos na tubulacio.

Para o calculo das distribuigoes longitudinais de pressdes e de fragdes de liquido
e de gas, sao disponiveis intimeros modelos, normalmente classificados em empiricos, semi-
empiricos ou fenomenolégicos. Nos modelos emnpiricos, procura-se ajustar equacdes a
resultados experimentais disponiveis, utilizande muitas vezes grupos adimensionais repre-
sentativos dos fendmenos em estudo, A restricdo que se faz a este tipo de modelo é a
falta de garantia de bons resultados em faixas de trabalho diferentes das utilizadas no
desenvolvimento das equacdes. Nos modelos fenomenolégicos, busca-se o equacionamento
analitico simplificado do problema, objetivando tornar a solugao encontrada a mais abran-

gente possivel. Entretanto, certas varidveis ainda ndo foram analiticamente modeladas,



sendo que para sua determinagio recorre-se a correlagbes empiricas, caracterizando assim

os chamados modelos semi-empiricos.

Todos esses modelos, porém, requerem a temperatura dos fluidos como pa-
rametro de entrada, de forma a permitir o cilculo das propriedades fisicas dos mesmos.
Nos simuladores computacionais existentes, este dado ¢ normalmente fornecido através da
imposi¢ao de um perfil de temperaturas externo & tubulagio e de um coeficiente global de
transferéncia de calor. O coeficiente global deve incluir a convecgao externa, a conducio
na parede da tubulagio e a conveccio interna. A grande dificuldade na determinacio
deste coeficiente reside justamente na estimativa da conveccao interna, pois trata-se de
convecgao em uma mistura bifdsica. Este assunto nio foi até agora suficientemente es-
tudado, sendo que as correlagdes existentes para sua determinacio, ou sio de aplicacio
restrita a tipos especificos de fluidos, tubulagdes e vaz6es, ou nao foram ainda validadas

pelo uso generalizado.

O crescimento da explotagio de reservas de hidrocarbonetos localizadas sob
laminas d’dgua profundas no Brasil, tem colocado em pauta a necessidade de maiores
estudos na 4rea de transferéncia de calor de uma mistura bifssica escoando em tubulagio.
Isso se deve ao fato que as temperaturas existentes em grandes profundidades sio bastante
baixas (da ordem de 5°C), sendo que problemas como a solidificagao de parafina e o
aumento acentuado na viscosidade do éleo tém sido um constante obstaculo as operagoes
de produgdo. O dimensionamento do didmetro de tubulacbes e dos trocadores de calor
destinados ao aquecimento do éleo para a separacio 6leo /agua, certamente serd otimizado
se forem conhecidas as temperaturas dos fluidos a cada ponto, o que 86 serd possivel
através de um perfeito conhecimento de como se processa a transferéncia de calor em

uma mistura bifdsica.

Assim, o objetivo do presente trabalho é o de estudar a convecgao interna, de
forma a aprimorar o cdlculo do coeficiente global de transferéncia de calor. Isso permitira

a determinacio de uma distribuicdo longitudinal de temperaturas da mistura bifisica
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mais confiavel, o que, além de ser um dado, por si s0, importante, certamente permitira
uma melhor caracterizagdo dos fluidos a cada ponto da tubulagao e, por conseguinte, um
calculo mais preciso de perda de carga e de fragdes de liquido e de gés. A fim de adequé-lo
ao problema que originou a sua necessidade, isto é | ao transporte simultaneo de dleo e
gas em oleodutos submarinos, foi decidido que o mesmo deveria se concentrar no estudo
da transferéncia de calor de uma mistura bifasica sendo em resfriada pela parede de uma
tubulagdo horizontal. O padrio de escoamento escolhido é o intermitente, por sua grande

faixa de ocorréncia.

A forma escolhida para se chegar aos objetivos propostos fol a de primeira-
mente obter-se um modelo hidrodin&mico para o escoamento bifisico no padrao intermi-
tente, utilizando uma abordagem fenomenolégica. Assim, uma vez que se possa estimar
as caracteristicas médias do escoamento, tais como, comprimentos do pistdo de liquido e
da bolha de gés, freqiiéncia de ocorréncia de pistdes, altura do filme de liquido, quanti-
dade de bolhas de gis dispersas no pistio e velocidades do pistéo, da bolha de gés e do
filme de liquido, pode-se mais facilmente prever as fragbes de liquido e de gés existentes,
calcular as perdas de carga envolvidas, bem como estimar o coeficiente de transferéncia
de calor. E importante para a validagio dos resultados assim obtidos, que 08 Mesmos

sejam comparados com valores experimentais.

Apesar da importéncia do estudo da transferéncia de calor por convecgao em
um escoamento bifdsico, este é um assunto relativamente pouco estudado, sendo bas-
tante escassos os dados experimentais disponiveis, entre os quais pode-se citar, para o
padréo de escoamento horizontal intermitente: Johnson e Abou-Sabe [1952], King [1952],
Fried [1954], Katsuhara e Kazama [1954], Oliver e Wrigth [1964], Fedotkin e Zarud-
nev {1970], Kosorotov [1974], Shaharabanny [1976], Shoham et alii [1982] & Kago et
alii {1986]. Entre estes, apenas Oliver e Wrigth [1964] estudaram o caso de resfriamento,
sendo que se restringiram as baixas vazdes de liquido. Assim sendo, considerou-se ne-

cessario o desenvolvimento de uma atividade experimental cujos resultados, além de con-
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tribuirem para a validagio do modelo tedrico proposto, seriam de grande utilidade, ja
que poucos séo os dados disponiveis até o momento. Os fluidos utilizados durante as

experiéncias, devido & facilidade do seu manuseio, foram a dgua e o ar.

No Capitulo 2 é apresentada uma revisio dos trabalhos j& publicados sobre
modelagem hidrodindmica e transferéncia de calor no escoamento horizontal intermitente.
Todo o desenvolvimento experimental, incluindo a descricio do aparato construido, os
procedimentos adotados e os resultados obtidos, est4 relatado no Capitulo 3. A andlise
de erros e incertezas nesses resultados pode ser encontrada no Apéndice A. No Capitulo
4 € realizada uma comparacio entre os diversos modelos hidrodindmicos apresentados
no Capitulo 2, de forma a permitir a escolha do que apresenta o melhor desempenho.
Ainda neste Capitulo é desenvolvida uma forma para calcular o coeficiente médio de
transferéncia de calor, através do conhecimento das caracteristicas hidrodinimicas do
escoamento, para duas condicées de contorno: temperatura uniforme e fluxo de calor
uniforme na parede interna da tubulagio. Os resultados obtidos através dos modelos
desenvolvidos sdo comparados aos valores experimentais publicados neste e em outros
trabalhos. As conclusdes e recomendagbes deste trabalho, com vistas a futuros estudos

no tema, sao apresentadas no Capitulo 5.



CAPITULO 11

REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 Modelagem Hidrodinimica

Nesta segéo sdo analisados os principais trabalhos publicados sobre a modela-
gem hidrodinidmica do escoamento horizontal intermitente, bem como sobre as correlacbes
propostas para o calculo dos pardmetros necessirios ao fechamento dos modelos, a saber:

fragio de liquido no pistio e freqiiéncia de ocorréncia (ou comprimento) do pistio.

Apesar do campo de estudo do presente trabalho se limitar ao escoamento
horizontal, os modelos hidrodinimicos propostos se aplicam também a tubulacdes ligei-

ramente inclinadas.

2.1.1 Modelo de Dukler e Hubbard [1975]

A modelagem hidrodindmica para o escoamento horizontal intermitente apre-
sentada por Dukler e Hubbard [1975] serviu de base para grande parte dos estudos pos-
teriores efetuados nesta drea. Por este motivo, sua andlise serd mais detalhada, sendo
que, nos demais trabalhos, apenas as modificagdes propostas com relacio a este serdo

comentadas.



Figura 2.1: Geometria do escoamento intermitente.

Uma unidade do escoamento intermitente é dividida em duas regides (Fig,
2.1): um pistdo de liquido, de comprimento I, seguido de uma bolha de gis escoando

sobre um filme de liquido de espessura varidvel e comprimento ;.

O pistao de liquido normalmente contém bolhas dispersas de gas, admitidas
como uniformemente distribuidas, sendo sua fracio de liquido dada por R,. A velocidade
de translagdo do pistdo é representada por V;, sendo que a velocidade de uma particula

de liquido no mesmo é Vp, enquanto que a velocidade de uma bolha dispersa é V.

A velocidade do filme, V;, é diferente a cada segao transversal devido & variacio
de espessura do mesmo. Como a velocidade do filme é sempre menor que a velocidade
de translagido do pistao de liquido, a parte posterior do filme é constantemente anexada
ao pistao. Por outro lado, na parte posterior do pistio, onde o modelo considera existir
um escoamento similar ao monofasico plenamente desenvolvido, hda uma regiio préxima
a parede cuja velocidade € menor que a velocidade do filme, acarretando, portanto, em

perda de liquido para este. Considera-se que em um escoamento bifasico intermitente



plenamente desenvolvido, a vazio massica de liquido anexada pelo pistao em sua parte

anterior, mg, ¢ igual & vazao mdssica perdida na parte posterior.

Os autores descrevem ainda a existéncia de um vértice de mistura, de com-
primento I, na parte anterior do pistdo, definida como a regido onde o liquido anexado
a0 pistao € acelerado da velocidade V;, do filme imediatamente antes de ser anexado, &

velocidade V.

No modelo em discussio, os autores consideraram Vi, =Vg =V,. A velocidade
translacional pode entdo ser calculada pela soma da velocidade média da particula no
pistao, V,, também conhecida como velocidade de mistura, com a velocidade aparente

ganha pelo pistao devido ao processo de anexagio do filme de liquido, ou seja,

mz:
Vi m‘/;-i"m (2.1}

O balango de massa na unidade do escoamento intermitente, para a fase

liquida, mostra que

my, My
= (I, By + 1y Rf) vy ~ 2.2
P, A ( LI + F j) 1y : ) ( )
e, para a fase gasosa,
mea my I Rs
=V, — (L R +1 - ( ) 2.3
= Vim (L Rty Ry v = 5 (L 3
onde v, ¢ a freqiiéncia de ocorréncia do pistao de liquido. Somando {2.2) e {2.3),
1 {my m,:—;) My
A + + 24
A (PL ps) P AR, (24

Comparando {2.1) e {2.4), pode-se concluir que

v L (m,f;.. N Tﬁ) (2.5)
P Pa
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O termo C ¢é definido como a razio entre a vazio massica de liquido anexado ao pistdo e

a vazao massica de liquido total no pistao, isto é,

My

C= e 6
pL ARV, (2 )

entao pode-se reescrever (2.1) na forma
Vi={1+0C)V, (2.7)

Lembrando que o perfil de velocidades na parte posterior do pistio de lquido
¢ considerado igual ao perfil de um escoamento monofisico plenamente desenvolvido, a

vazao massica de liquido anexado ao pistio pode ser calculada por

mI:RSpLV,A——/PZﬁrpLudr (2.8)
0

onde 7, € 0 raio no qual ¥ = V,. Pode-se utilizar, portanto, uma entre as diversas
relagbes desenvolvidas para a determinacio da distribuicio de velocidades no escoamento
turbulento monofésico em tubulagio para se calcular o valor de My €, por conseguinte, o
de C. Usando coeficientes de atrito para tubos lisos, Dukler e Hubbard verificaram que C
varia muito pouco em uma grande faixa de varia¢do do niimero de Reynolds do pistao,

He,, e propuseram a seguinte relacio:
P P

C =10,021 In(Re,) + 0,022 (2.9)

onde,

Re,:DV,pL Rs+f)c,; (1_Rs)

2.10
#y R, + He (1 -~ R,,) ( )

A fracio de liquido na regido do filme, Ry, e a velocidade do filme, V¢, sdo

fungoes da distincia z; (ver Figura 2.1). Para determinar a sua variagio ao longo do
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comprimento do filme, é necessirio solucionar a equagio da quantidade de movimento
para o filme liguido. A fim de permitir a eliminacio do termo transitorio, toma-se um

referencial movendo-se a V,. A equagdo proposta por Dukler e Hubbard [1975] é dada por

Z:) (9 5 Tij
gg(fzjvfw—ég(U}R,)—rgp-é;;(ﬁfgwp ~tgRpsenf=0 (211

L

onde Uy = V, — V;. Nesta equagdo foram desprezadas a quantidade de movimento asso-
ciada a fase gasosa e a tenséo cisalhante interfacial, ou seja, o liquido € tratado como um

escoamento em canal com superficie livre.

Um balan¢o de massa no volume de controle limitado pelo plano C e gual-
quer outro plano localizado no filme de liquido (Fig. 2.1), com relagiio a um observador

movendo-se a vy, é dado por

(Vi=Vy) Ry = (Vi — V1) Ry, (2.12)

onde Ky, é a fracdo de liquido no plano C.

A tensao de cisalhamento entre a parede da tubulacio e o filme de liquido pode

ser obtida por

_ fr e, IVJ’] Vi
2

Tf

(2.13)

onde o coeficiente de atrito fy é calculado através de alguma relacio usualmente utilizada
para o escoamento monofasico, sendo uma fungio do nimero de Reynolds do filme. Este

namero é definido como

Py \Zi Df

Re, =
! Hy

onde Dy é o didmetro hidraulico do filme,
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Bolho Alongeda

de Gds

Fitme de
Ligquidio

Figura 2.2: Representagio dos parimetros 8 e £.

4AR
Dy = ! (2.15)
St
O perimetro molhado é calculado através de
6D
Sy = N (2.16)

sendo que a definicao do angulo 6 é dada na Figura 2.2.

O termo £ na equagio (2.11) representa a razio entre a distincia da superficie
do filme ao centro de pressio estitica e o didmetro D; desta forma, p, g€ D é a pressio
hidrostatica atuando sobre toda a secio transversal do filme liquide que se iguala 3 inte-
gragao da pressao hidrostitica atuando sobre a secio transversal a cada elemento mfini-

tesimal de drea. O valor de ¢ é dado por

1 s [0 1 ¢
povon anas mm—, —— — 9
£ ey sen (2) 5 €0 (2) (2.17)

Observar ainda que R; e 8 sdo relacionados por




13

f ~ sen @

Substituindo os valores encontrados nas equagoes (2.12) a (2.18) em (2.11)

.

esta pode ser reescrita na forma

(G- [ @ =)y 0],

Rf‘; Fr 1 —cos8 5 e 2

onde, F'r = V?/g D é o ndmero de Froude da mistura, e

-y
Y= 5 (2.20)

Pode-se entdo integrar a equacio (2.19) através de

Ay lf
J W) dry =~ [z g (2.21)
onde,
¢? R: % Rysen (£)4sen? (£ cos( £
—R?‘;L_.‘F% [ : (1)—0058(2)- ()M%COS(g)]
W (Ry) = - (2.22)
frB2E 7 sen 3
e
B= [1 —c (M)] (2.23)
By

Para Dukler € Hubbard [1975], o valor de R fs {fracao de liquido na secio trans-
versal z; = 0) é sempre igual a R,. Quando z; = 1» By = Ry, . A integragio da equacdo
{2.21) deve ser feita numericamente, e requer uma estimativa inicial para I;. O procedi-
mento de integragio é iniciado com o calculo de W(Ry,), e prossegue acrescentando-se

incrementos de ARy até que a integral & esquerda iguale I/ D,
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O comprimento do pistio e o do filme estio relacionados por

Lt lp= 2t | (2.24)

Yy

Considerando tanto o liquido quanto o gds como incompressiveis, um balango

de massa do liquido em uma unidade do escoamento intermitente resulta em

L oop d
ULS=$1R,T+L!W Ry L (2.25)

Observagdes experimentais mostram que a altura do filme de liquido cai rapidamente

para um valor préximo a Ry, a uma pequena distincia do pistao, continuando a decrescer

muito suavemente a partir dai. Assim, os autores sugerem que se faga

53 dr l
jﬂ Vi Ry L =V Ry (2.26)

e, de (2.25),

[ = b (Vie Rpe — Ups)
’ Ups — Vi, R,

(2.27)

A velocidade do gds na bolha sobre o filme pode ser calculada através de um

balango de massa semelhante ao da equacio (2.12), resultando em

(Vi—Ve) (1-R,) = (V. - V5) (1 - Ry) (2.28)

O procedimento de cdlculo estd explicado no fluxograma da Figura 2.3. En-
trando, portanto, com propriedades dos fluidos, geometria da tubulacio, vazdes envolvi-
das, fragdo de liquido no pistio e freqiiéncia de ocorréncia do pistdo, pode-se determinar
todas as caracteristicas médias do escoamento intermitente, tais como, [, Iy, V;, Vi (e Vie),
Ey (e Rye) e V. Observar que B, e v, sio parimetros de entrada, havendo a necessidade

de se conhecer estes valores experimentalmente ou através de correlagdes confiaveis.
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O objetivo maior do trabalho em pauta era calcular o gradiente axial de pressio
no escoamento. Para tal, é sugerido que a perda total de pressio em uma unidade de
escoamento intermitente pode ser dividida em um termo de aceleracio do liquido anexado

ao pistéo, um de atrito e outro gravitacional. Assim, pode-se escrever,

AP, = AP, + AP, + AP, (2.29)

onde,
ﬁpm: = "T%i (K - fo) (230)

—— 2 ———
AP, = 2 f, [PL R, + Pa (1 R‘,)] Vi (= 1n) (2'31)
D
e

AP, =1p, Ri+p. (1—R) gsen 8l +p, R, g sen gl (2.32)

Observe-se que, baseados em dados experimentais, os autores citados conside-
raram que ndo hd perda de carga por atrito na seciao do filme, o que estd coerente com a
equagdo da quantidade de movimento proposta. Notar ainda que consideraram nio haver
perda de carga por atrito na regido do vortice de mistura, cujo comprimento pode ser

calculado por

b = O’;S (Vs ~ Vje)2 (2.33)

O fator de atrito do pistdo, f,, é uma funcio do nimero de Reynolds do pistio, definido

em (2.10).

A fracio de liquido pode ser facilmente calculada através de
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R, 1, + [ R, da
R, = M;’ L% (2.34)

onde, mais uma vez, a integral pode ser aproximada por Ry, ;.

2.1.2  Modelo de Nicholson, Aziz e Gregory [1978]

Nicholson et alii [1978] modificaram e estenderam o modelo proposto por Du-
kler ¢ Hubbard [1975] de forma a permitir a sua utilizagdo em toda a faixa de ocorréncia do
escoamento intermitente. Além disso, propuseram relacdes empiricas para a determinacio

de R, e V;, bem como uma forma de se dispensar v, como dado de entrada.

Para o cilculo de V;, os autores sugeriram a forma linear similar & proposta

por Zuber e Findlay [1965] para o escoamento vertical

V; - Ca I’}:; + “fd (235)

onde (', representa um parametro de distribuicio de velocidade e fracio de gés na se¢io
transversal e V3 a velocidade de propagagio de uma bolha de gas alongada em liquido
estagnado. Nao é apresentada uma sugestéo generalizada para a determinacio de C, e

Vi

Para a determinagéo de R,, é proposta a seguinte correlagio:

v, 1,397 —1
1 -+ (S? 65) } . (235)

Nicholson et alii {1978] verificaram que, para algumas vazdes de lquido e gas,

R, =

o valor da fungéo W (R,), introduzida na equacio (2.22), era negativo. Sugeriram, entio,
que Hy, {osse o primeiro valor de By que resultasse em W (#y) positivo. Assim, o modelo
proposto por Dukler e Hubbard [1975] passou a poder ser utilizado em toda a faixa de

ocorréncia de escoamento intermitente. As mesmas equaces propostas continuam sendo
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vilidas, sendo que em (2.22) e (2.23), C é tomado como

C=+—1 (2.37)

Os autores sustentaram ainda que l, é relativamente insensivel s variacoes de
vazao de liquido e gas, sendo praticamente constante para um dado didmetro de tubulacao,
segundo eles, da ordem de 30 D. Usando-se este valor para I,, elimina-se a necessidade
de v, ser um parametro de entrada, j& que estes valores estdo relacionados pela equacic
(2.24). Assim, se for disponivel um valor confidvel de v,, procede-se aos calculos da mesma
forma proposta no trabalho anterior. Caso contririo, utiliza-se o procedimento mostrado

no fluxograma da Figura 2.4.

Digno de nota € o fato que os autores consideram a velocidade da bolha de
gés constante em todo o comprimento do filme e igual a ¥; . Desta forma, o balanco de
massa para 0 gas nao se fecha, ja que as bolhas dispersas no pistao de liquido néo seriam
anexadas a parte anterior da bolha de gas sobre o filme, nem recuperadas pelo pistao
posteriormente; além disso, segundo o modelo, nao hi bolhas de gas dispersas no filme de

Hiquido.

Com relagao a perda de carga, discordam que AP,; seja calculado sobre o

comprimento {/, — I}, mas sim sobre o comprimento total do pistdo, ou seja,

2f$ {pL R3+ps (1 "Rs)] ng l

APai; D

(2.38)

Para a determinacdo de AP, o valor de m, pode ser eliminado da equacio

(2.30), através da utilizagio das equagdes (2.6) e (2.7), chegando-se a

APy e=p, B, (Vi ~ Vi) (Vi — Vi) (2.39)
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2.1.3 Modelo de Kokal e Stanislav [1989]

Kokal e Stanislav [1989] afirmaram que o termo de tensio de cisalhamento
na interface, apesar de ser normalmente desprezivel, pode ser significativo para vazoes
maiores de gas (maiores diferencas Vg — V4 ), especialmente préximo & transicio do padrao
de escoamento intermitente para o anular. Sugerem, ento, que a equagao da quantidade

de movimento para o filme de liquido seja escrita na forma

a

( S T3 Si‘
dt

f i
R - = {240
A +g By sen b, A { )

] 8
R; afjx)-%———(tf_{r R;)+gl§§—~(}% £) +

L

Observe-se que h& uma certa incoeréncia neste equacionamento, pois, apesar
de se estar levando em conta a tensdo interfacial, continua-se tratando o filme de liquido
como um escoamento em canal com superficie livre, ou seja, despreza-se a quantidade de
movimento associada a fase gasosa € a queda de pressio por atrito na secio do filme. A

partir de (2.40), chega-se a uma equagéo para a funcio W(R 1) na forma

2 p2 z E:3 2(8 B
CRRE* —‘FIT, [gﬁjaen(ﬁ)ﬁ“sen (z)ccs(l,)‘.% cos (%)]

1=c0sd
= ff B2E _ Zlsen g— —i*m“ sen (g) (—l“—mv”é V‘)2 24)

onde f; é admitido igual a fg, que, por sua vez é uma fungéo do nimero de Reynolds da

bolha de gas, dado por

Reg = ps Vo Ds (2.42)
Hg
onde
4 Az
D= 2.43
“ Se + S; ( )

Observe-se que, da mesma forma que no trabalho anterior, os autores consideraram

Ve = V.
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Para o calculo de V, | é wtilizada a equagao {2.33), sendo que os valores suge-

ridos para C, e V; sdo dados por

C,=1,2 (2.44)
[
_ 1/2
V, = 0,345 [5’ D (e, pG)} (2.45)
Py

Uma critica que deve ser feita & equacio (2.45), € que este valor para Vj é o usualmente
recomendado para o escoamento vertical, como o determinaram Nicklin [1962] e Bendiksen

[1984].

Para a estimativa de R, é recomendado o trabatho de Barnea e Brauner [1985],

que sera analisado posteriormente.

Kokal e Stanislav [1989] sugerem ainda que se tome I, = 30 D, dispensando
a necessidade do conhecimento prévio de v, e procedendo aos cilculos como o disposto
no fluxograma da Figura 2.4. Entretanto, é evidente que, uma vez que se disponha de

valores de v, confidveis, nada impede que o método da Figura 2.3 seja utilizado.

Diferentemente dos dois trabalhos anteriores, neste os autores nio recomendam

considerar Ry constante e igual a R, na equacio (2.25), embora o fagam na (2.32).

Para o cdlculo do gradiente axial de pressio, recomendam considerar a perda
por atrito da bolha de gis, mesmo a tendo desprezado na equacao da quantidade de

movimento. Assim, AF,, em (2.29) serd dada por:

APy = Lo Rt oy Q=R V2L, 2 fop, VA1,

4
D D¢ (246)



2.1.4 Modelo de Taitel e Barnea [1990]

Taitel e Barnea [1990] propuseram o mais detalhado equacionamento unidi-

mensional para a solugdo do filme de liquido. A equagio da conservacio da quantidade

de movimento em relagio a um referencial se movendo a V}, j4 tendo o termo transitério

sido eliminado, é dada, para o filme de liquido, por

3U1 8}} ‘_ngf T,‘S" 56f
5

p Ug bz, T2, A + A, —pigsenfBtp, g cosf ot =0

e, para a bolha de gis,

é?UG oP T SG T: S{ aﬁf _
Pa UG azz:f 6.’1:f AG A(; pggsenﬁ-%psg COSﬁaIf =0

onde Ug = V, — Viz. 77 pode ser calculado por (2.13), enquanto que 7, e 7; por

_ Jers Vel Ve
TG = 2

_Jipe Vo — Vil (Vo = V)
T = )

(2.47)

(2.48)

(2.49)

(2.50)

Nestas equagdes, fg ¢é calculado da mesma forma proposta por Kokal e Stanislav {1989

e f; = 0,014, conforme sugestao de Cohen e Hanratty [1968]. V;; é calculado pelo mesmo

balango dado por (2.28). Eliminando os gradientes de pressio de (2.47) e (2.48), chega-se

&

T § T S
dé; Lo 2808 -1 5 (Go+ &) + (o~ pg) gsen B

Vi~Vy YR, dR V=V, 1-R,} dR
dxf (pL '—pc) g COSﬂ"'PL Uf : R? TiSf - Ps Ue 1_35) ‘&Ef

(2.51)



onde,

dR; 4 6, 2 .
—&E}m—mle—(i’—ﬁ—]) (2.52)

Integrando-se numericamente a equacao {2.51), pode-se encontrar a fungio
87 {zz). O valor correspondente de Vi{zs) pode ser calculado do balango de massa
da equagio (2.12). A integracio deve ser realizada até que o balango de massa da

equagao (2.25) seja satisfeito, sendo que, neste ponto, zy =1y, Ry = Ry, e V; =V,

O menor valor que a altura do filme pode atingir é a chamada altura de

equilibrio, 8, que é aquela para a qual o numerador de (2.51) se iguala a zero.

O valor de dés/dz; deve ser negativo ou igual a zero, j& que a espessura do
filme vai sempre decrescendo até atingir a altura de equilibrio. Entretanto, verifica-se que,
similarmente ao observado por Nicholson et alji [1978], para algumas vazdes de liquido e
gas, dby/dzy é positivo se Ry, = R,. Assim, sempre que o valor de dé; /dz; for positive,
deve-se recomegar a integracio numérica de (2.51), fazendo-se Ry, igual ao dltimo valor
de H; utilizado. Notar ainda que, caso se encontre § s Mmenor que ég, considera-se que a

altura de equilibrio é imediatamente atingida, ou seja, considera-se & s = 8.

Uma observagao interessante é a de que se pode calcular a fragio de liquido
média no escoamento intermitente, sem a necessidade do conhecimento detalhado da sua
estrutura, como requer a equagao (2.34). Isto pode ser constatado juntando-se as equacdes

(2.25) e (2.12) para chegar em

l Vi 1t
Uis=Vi R, =ViR, £ + 2 [ Ry da, (2.53)

e usando (2.53) para eliminar a integral que aparece em {2.34), concluindo efetivamente

que
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Para o cilculo de V; é sugerida a utilizagio da equagao (2.35), recomendando
o valor de €, = 1,2 para o escoamento turbulento, C, = 2 para o escoamento laminar e,

para V, a forma proposta por Bendiksen [1984]

Vi =10,35 /g D sen 8+ 0,54 Vg D cos B (2.55)

Diferentemente dos trabalhos anteriores, neste os valores de Vi, e Vi nao sio
necessariamente iguais. A velocidade da bolha dispersa deve ser calculada de manecira

similar a V}, ou seja,

VB == B V; ‘i‘ V; (25&)
com a sugestao de tomar B =1e
o9 (p = pg)]™"
V,=1,54 [—mw-_;%—m‘?‘i—} sen 3 (2.57)
L

Para o célculo de Vi, como o liquido e o gas sdo considerados incompressiveis,
a vazao total V, A ¢é constante em qualquer secio transversal do pistdo de liquido,

podendo-se entdo escrever a segninte relagio entre VieVp

Vo=V, B+ Vs (1-R,) (2.58)

Observe-se que, para o caso particular de escoamento horizontal, 8 = 0 e, portanto,

Vi=Vg=V,.

O método sugerido para a determinagio de R, é também o de Barnea e Brau-
ner [1985]. Da mesma forma que no trabalho anterior, sugerem a utilizagdo de I, = 30 D,
a fim de se dispensar a necessidade de v, como parametro de entrada. O fluxograma para

a solugao do filme de liquido estd mostrado na Figura 2.5.

Com relagio ao gradiente axial de pressdo, os autores criticam a forma, proposta
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nos trabalhos anteriores e sugerem que se faga um balango global de forcas ao longo de

uma unidade do escoamento intermitente, entre os planos A e C da Figura 2.1, chegando

a
- X by Sp+7, S 1o 7 D oL
AP, =p, gsen 1, +j(; ——-——-——;amm«—«—da:f + Y ls (2.59)
onde
pu=p, Bt ps (1 - Ry) (2.60)
e
s 05 Vsl Wy
Sy LR (2.61)
2
O valor de p, € dado por
Ps =Py Rs + Pa (1 - Rs) (262)

Utilizando as mesmas premissas dos trabalhos anteriores, os autores conseguem
demonstrar que o calculo de perda de carga, realizado como o sugerido na equagio (2.29),
nao leva em conta a variagado de nivel no filme de liquido entre a parte anterior do pistio
e a posterior. Isso seria o equivalente a uma desaceleragdo do liquido ao ser reanexado ao

filme,

2.1.5 Correlagoes para a Determinacao de R,

Os quatro modelos descritos necessitam da fragao de liquido no pistio, R,, co-
mo parametro de entrada. Diversos pesquisadores se dedicaram a procurar uma correlacao

conflavel para a determinacao deste valor.
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Gregory et alii [1978] apresentaram uma correlagio experimental que nao leva
em conta a geometria da tubulagdo nem as propriedades dos fluidos. Esta correlagao
{o1 desenvolvida com base em dados experimentais obtidos com éleo e ar escoando em
tubulagoes horizontais com D = 0,0258 m e D = 0,0512 m. A correlagdo proposta é a

dada na equagao (2.36).

Malnes [1982], usando os mesmos dados de Gregory et alii [1978] propds

V,
R, = 6,25
3(22) " +v,
L

(2.63)

incluindo, portanto, a influéncia das propriedades dos fluidos.

Ferschneider [1983] baseado em dados obtidos usando gés natural e condensado
em uma tubulagio de D = 0,0146 m com angulos de inclinagio de 0° e de 4°, propds a

seguinte correlagao

Ro= |14+ (V;/\/l“pa/p;.f -

ATy (2.64)

onde Bo € o nlimero de Bond dado por

BOZ (pLMPG)g‘Dz

{2.65)
a

Os coeficientes A e B nao foram fornecidos. Nesta correlagio, além da influéncia das

propriedades dos fluidos, ¢ incluido o efeito da variagdo no diametro. Entretanto, a

influéncia do dngulo de inclinagio da tubulagio é desprezada.

Barnea e Brauner [1985] apresentaram um modelo preditivo para o calculo de
B,. Este modelo se baseia na hipltese de que a méxima quantidade de gis que o pistio
de liquido pode acomodar como bolhas dispersas é aquela existente na transicio entre os

padrdes de escoamento intermitente e bolhas dispersas em um mesmo nivel de turbuléncia
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do escoamente. O nivel de turbuléncia pode ser determinado pela velocidade de mistura.

V,. Considerando que nio haja escorregamento entre as fases, R, ¢ entéo dado por

R, = —ULs (2,66,
T UL+ UG 4
onde U] e UZ; sio as velocidades superficiais na transi¢ac intermitente / bolhas dispersas

para o mesmo nivel de turbuléncia do escoamento, ou seja,

Ve = Uls + UZg = Ups + Ugs (2.67)

A transicdo pode ser determinada experimentalmente ou através de algum modelo ja
existente, como, por exemplo, o de Taitel e Dukler [1976]. Os autores sugeriram limitar
R, a um minimo de 0,48, independentemente do nivel de turbuléncia disponivel. Esta

limitagdo é ditada pelo empacotamento méximo das bolhas.

Andreussi e Bendiksen [1989], fazendo um balanco das quantidades de gas que

entram e saem do pistdo de liquido propuseram a seguinte correlagiio semi-empirica para

R,

Vi ~ Vi

Ro=1- 97

(2.68)

onde
0,025 2
Vs = 2,60 {1 ~9 (wﬁ—) } Jo D (2.69)

240

1 a Ap\T* Vi .
L«;oz—é-a——_——l— Z (1——§senﬁ) (g p2 p) +C'of—1 (2.70)

e = 1. ) € o nimero de Edtvos, dado por
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2.1.6 Correlagées para a Determinagao de v, (ou l,)

O outro dado necessério ao fechamento dos modelos hidrodinidmicos ¢ a

frequéncia de ocorréncia do pistao, v,, ou o comprimento do pistio, I,

Gregory e Scott [1969] publicaram uma correlagio empirica para v, dada por,

1.2
v, = 0,0226 {,\ (?g?; + Fr-)] (2.72)
onde
Ust
b uatu 2.73
Ust, + Usg (2.73)

Greskovich e Shrier [1972] verificaram que a influéncia do didmetro é superes-
timada em (2.72) e propuseram uma correlagdo empirica na forma de um grafico de »,

em fungao do nimero de Froude, Fr, e de A,

Taitel e Dukler [1977] apresentaram o primeiro modelo preditivo para a de-
terminagao de v,. Os autores consideraram que v, depende do processo de formacio do
pistao na regiao de entrada, onde ondas instaveis crescem sobre o filme estratificado, blo-
queando eventualmente a passagemn do gds, formando assim o pistio. O objetivo passa a
ser, portanto, determinar o tempo entre a formagio de dois pistdes. Embora este tempo
tenha uma distribuicdo aleatéria, verificou-se que sua variagdo ndo é tio grande. Consi-
derando que para cada dois pistdes de Hquido formados na regido de entrada, apenas um
se estabilizara, v, é admitido como sendo o inverso do dobro do tempo necessdrio para o
filme de liquido crescer do nivel mais baixo (atingido logo apés a criagdo de um pistio) e
o nivel de equilibrio {quando imediatamente serd criado outro pistao). Para se encontrar

este tempo, torna-se necessario solucionar numericamente um sistema de duas equagdes
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diferenciais parciais. A grande dificuldade envolvida nesta solugéo impediu uma validacio
geral do modelo proposte. E importante observar que, para tornar possivel a solucio das
equagoes diferenciais, foi desprezado o termo de instabilidade de Kelvin-Helmholtz, de

grande importancia no processo de formacio dos pistdes.

Como ja foi visto na andlise do trabalho de Nicholson et alii [1978], estes

autores sugeriram entrar com l; ao invés de v, propondo o valor de [,=30D.

Barnea e Brauner [1985] relacionaram I, ao comprimento necessirio para o
reestabelecimento do perfil de velocidades plenamente desenvolvido apos a perturbacio
promovida pelo filme anexado ao pistéo, chegando a um valor de I, = 32 D, um nimero
um pouco alto quando comparado a dados experimentais; isto ocorre porque os efeitos
de viscosidade, de grande importancia para a determinagio da distincia necessiria para

atingir o escoamento plenamente desenvolvido, sio desprezados.

Dukler et alii [1985] usando o conceito de relaxacio recorrente da camada

limite, chegaram a uma faixa para I, dada por

e <, < o pmin (2.74)

onde ™" é o comprimento requerido para a completa recuperacio da camada limite de

quantidade de movimento, apés o vdrtice de mistura.

Tronconi [1990], da mesma forma que Taitel e Dukler [1977] e Dukler et alii
[1985], admitiu que v, € a metade da freqiiéncia das ondas instaveis precursoras dos pistoes,
Além disso, os efeitos de vazbes, geometria da tubulacio e propriedades dos fuidos na
freqiiéncia de ocorréncia de pistdes seriam explicados por modificacbes nas propriedades
das ondas devido a alteracdes no nivel de liquido no escoamento estratificado existente na
regiao de entrada. Apds uma série de consideragbes sobre freqiiéncia de ondas, o autor

chega finalmente a seguinte equagio para a previsio de v,
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Pe VG .
v, = 0,61 == 2.75)
P, 56 ( J)

onde g e Vi se referem ao escoamento estratificado existente na regido de entrada. O
método sugerido para estimar 6 e, por conseguinte, V;, é o proposto por Taitel e Dukler

[1976], sendo que a tnica modificagio a ser feita é a de se utilizar fi = 2 fg se a fase

gasosa estiver em escoamento turbulento.

Hill e Wood [1990] analisaram uma grande quantidade de dados experimentais
para criar uma correlagdo para v, cujos termos fossem baseados em alguma interpretacio

fisica dos fenémenos que afetam a formagdo dos pistdes, chegando a

Ve-Vi Ry

v, = (3, 0000761 D I-F

(2.76)

sendo que os valores de Vi, Vi, e Ry também se referem ao escoamento estratificado da

regido de entrada.

2.1.7 Conclusao

A existéncia de diversas propostas para a modelagem hidrodindmica do es-
coamento intermitente, ressalta a necessidade de se comparar cada um destes modelos,
de forma a escolher o que melhor represente as caracteristicas do escoamento. Esta com-

paragao é apresentada no Capitulo 4.

A correta determinacao de Vi, R, e v, (ou l,) é de grande importancia para
o sucesso da modelagem hidrodinamica. Indmeras correlagbes sio disponiveis para o
calculo destas varidvels, mas seus resultados sdo, muitas vezes, bastante diferentes entre

si, mostrando que este é um problema ainda a ser melhor resolvido.

A fim de evitar a falta de dados confidveis para V; e v,, o aparato experimental
foi desenvolvido de forma a permitir a medico destes parametros. Com isso, espera-se

ainda poder verificar qual das correlagles propostas apresenta os melhores resultados.
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Entretanto, para a determinagio de R, alguma correlacio ters de ser utilizada.
b 1

j& que néo foi previsto nenhum dispositivo que permitisse a obtengao experimental desic

valor.



2.2 Madelagem da Transferéncia de Calor

A transferéncia de calor no escoamento bifasico intermitente horizontal é, da
mesma forma que a sua hidrodinamica, um fenémeno eminentemente transitorio. Isso se
deve nio s6 & variagio da drea de liquido em contato com a parede da tubulagio na regizo
do filme de liquido, mas também &s significativas diferencas de velocidade entre as duas

regides em que se divide uma unidade do escoamento intermitente.

No caso do resfriamento da mistura bifasica, havera, durante a passagem do
filme de liquido por determinada secio transversal fixa, uma tendéncia a se ter meno-
res temperaturas no topo da tubulagio, devido & maior resisténcia térmica do gas com
relagio ao liquido. Assim sendo, quando o pistio de liquido passar por esta secio trans-
versal, encontrard uma distribuicio nio uniforme de temperaturas na parede interna da
tubulagdo, levando a coeficientes locais de transferéncia de calor diferentes na base e no
topo do mesmo. Analogamente, no caso de aquecimento da mistura, as temperaturas no

topo da tubulagio tenderdo a ser maiores que na base.

Os fluidos na regido do pistio estio a uma velocidade maior que as existentes
na regiao do filme, levando a um maior coeficiente de transferéncia de calor durante sua
passagem por determinado ponto, o que também contribuj para a condi¢do transitéria da

transferéncia de calor.

Nesta secéo se fard um breve histérico dos trabalhos publicados sobre trans-
feréncia de calor em escoamento bifésico horizontal intermitente. Serd dada maior énfase
aos trabalhos que tém a mesma filosofia do presente, a saber, o objetivo de calcular o
coeficiente de transferéncia de calor através do conhecimento das caracteristicas hidro-

dindmicas do escoamento.

Johnson e Abou-Sabe [1952] obtiveram dados experimentais de fragio de lqui-
do, queda de pressao e coeficiente de transferéncia de calor. Os fluidos utilizados foram
a 4gua e o ar escoando em uma tubulagio horizontal de latio, com didmetro interno de

0,0221 m. A mistura foi aquecida através da circulagio de vapor d’dgua pelo tubo externo
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do trocador de calor bitubular. O coeficiente de transferéncia de calor encontrado, hypp,
é um valor médio baseado na diferenca média logaritmica de temperaturas. Os erros
experimentais maximos estimados foram de 5% para a queda de pressao e a fracio de
liquido, e de 25% para o coeficiente de transferéncia de calor. Os autores nio chegaram a
apresentar uma correlagao aceitdvel para a previsio de hyp, mas sugeriram que este valor
se situaria entre os extremos representados pelos coeficientes de transferéncia de calor de

cada fase, ou seja,

hrp = a b + (1 — (}:) ha (2?7)

onde « depende das vazdes de liquido e de gas. Os coeficientes monofésicos hy e hg sao

calculados pela correlagio de Dittus-Boelter.

King [1952] obteve dados experimentais de fracio de liquido, queda de pressio
e coeficiente de transferéncia de calor, trabalhando com dgua e ar escoando em uma
tubulagao de cobre com didmetro interno de 0,0187 m, sendo aquecidos por vapor d’dgua,
Os padrdes de escoamento registrados pelo autor nio se enquadram na atual classificacio.
A fim de permitir a utilizagio dos seus resultados experimentais no presente trabalho,
foi utilizado o método proposto por Taitel e Dukler [1976] para verificar quais pontos

estariam no padrao de escoamento intermitente.

Fried [1954], trabalhando com o mesmo equipamento utilizado por King [1952],
obteve dados experimentais de queda de presséo e coeficiente de transferéncia de calor. Os
fluidos utilizados foram também a dgua e o ar. A inclusdo de um dispositivo para coletar
o vapor d’agua condensado em cada metade da segio de testes, permitiu ao autor estimar
a distribuicdo longitudinal de temperaturas da mistura e, portanto, calcular o coeficiente
de transferéncia de calor baseado na diferenca de temperaturas integradas ao longo do
trocador de calor. O autor concluiu que o coeficiente de transferéncia de calor poderia
ser bem correlacionado, com um erro de £30%, através da elaboragio de um grafico de
P2 = f(®?), onde V2 ¢ a razio entre hyp e by, e B2 a razio entre APrp e APy, O valor

de A Prp deve incluir a perda de carga devido & variagio da quantidade de movimento por



vaporizagao da dgua no interior da tubulagdo. E importante observar que esta correlacio
n&o é preditiva, mas apenas destaca a existéncia de uma relagéo entre a perda de carga e

a transferéncia de calor.

Johnson [1955], trabalhando com o equipamento modificado por Fried, obteve
dados de queda de pressio e coeficiente de transferéncia de calor. Os fluidos utilizados
foram dlec e ar. Analisando estes dados e os de Johnson e Abou-Sabe [1952], King [1952]
e Fried [1954], o autor néo chegou a apresentar alguma correlagio geral que pudesse ser

aplicada a diferentes tipos de misturas.

Lunde {1961] analisando resultados experimentais obtidos por cutros pesqui-
sadores, postulou que, no padrio de escoamento intermitente, a fase liquida controla o
processo de transferéncia de calor. Propés entio uma modificacéo na equacio de Sieder-

Tate, dada, para ndimeros de Reynolds do pistao, Re,, maiores que 30000, por

ky " 0,14 B\ -07
v ) 033 | Hp o8 f_ 4
hrp = 0,022 (D) Pry (P‘:WL) Re, (101325) (2.?8)

Para He, < 30000, a correlagio proposta é dada por

i P 0,14 P —0,17
. ~E 0,33 L 112 -0,48 .
hrp = 0,069 (D) Pry (#—m-m) Re, (MIOISEE:) Rey (2.79)

onde

P Ups D
Hy

REL (2.89)

Entretanto, alguns resultados experimentais nio foram bem correlacionados pelas equa-
¢oes propostas, levando a crer que as simplificacdes adotadas pelo autor subestimam

algumas varidveis importantes no fendmeno da transferéncia de calor.

Oliver e Wright [1964] obtiveram dados de queda de pressio e coeficiente de

transferéncia de calor, apenas para o padrio de escoamento intermitente. A tubulacéo
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utilizada era de cobre com 0,0187 m de didmetro interno, sendo que os fluidos utilizados
foram o ar e trés diferentes tipos de liquido: 4gua, 4gua misturada com glicerol e 4gua
misturada com carboximetilcelulose de sédio. Baseados nos dados obtidos, os autores pro-
puseram duas correlacbes empiricas para o calculo de hrp, uma para liquidos newtonianos
e outra para liquidos ndo newtonianos. Este trabalho enfocou apenas o que os autores
denominaram de escoamento bifdsico intermitente laminar, ou seja, as vazdes de liquido
envolvidas sio baixas. Os valores experimentais obtidos nio puderam ser utilizados no

presente trabalho por nio estarem incluidos no documento referido.

Hughmark [1965] parece ter sido o primeiro a tentar calcular o coeficiente de
transferéncia de calor no escoamente horizontal intermitente partindo do conhecimento
das suas caracteristicas hidrodinimicas. O modelo hidrodinamico proposto é bastante

simples. A fragao de liquido é calculada por

Fg

=] -
R Fr+Fg+V, A

(2.81)

onde Fi e Fg sdo as vazbes volumétricas de liquido e de gas e V, € a velocidade relativa
entre a bolha alongada de gas e o pistdao. Esta velocidade seria uma funcio do nimero

Reyp gy, definido por

L+ Fo\ p
Regs = (~21=2) L 2.
CL51 A a, (2.82)
O autor sugere que a velocidade média do liquido deva ser calculada através de
mL
Vp = ——— 2.83
L= AR, (2.83)

sendo que o gradiente axial de pressdo e o coeficiente de transferéncia de calor sio cal-
culados baseados nesta velocidade. O gradiente axial de presséo no escoamento bifdsico,

APrp, pode ser calculado por
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D

APpp = (2.84)

onde o coeficiente de atrito, fi, € uma fungéo do nimero de Reynolds definido por

Re=fel D (2.85)

#y
Para o cdlculo do coeficiente de transferéncia de calor o autor propde dois métodos, um
para o escoamento intermitente turbulento e outro para o laminar, embora nao defina
a fronteira entre ambos. Para o escoamento turbulento, o método proposto é uma mo-

dificagho da analogia entre o atrito superficial e a transferéncia de calor sugerida por

Kropholler e Carr {1962}

B S CpLp, Vi
TP = T e

5 y (2.86)

onde ¢ é uma fungdo de Hepg; e do nimero de Prandtl do liquido e
. (&PTP}’A:E) D )
fr= 2VZ (2.87)

Para o escoamento laminar, os autores sugerem uma modificagio da equagio de Graetz-

Leveque, dada por

(2.88)

hep =175 (mL CPL)“B ( “, )D‘M ki

R,k L D VR,

Hwy

onde L é o comprimento do tubo.

Kosorotov [1974] obteve dados experimentais de coeficiente de transferéncia de
calor utilizando agua e ar escoando em um tubo horizontal de aco de 0,006 m de didmetro
interno. Os fluidos foram aquecidos através de um fluxo de calor uniforme na parede

externa de 45000 a 50000 W/m?. O autor correlacionou seus dados através da equagio
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hrp = o MI-;E;—L— Re%5® Pr%“ (P?:?L) A {2.89)

onde o e 7 sd0 parametros determinados empiricamente e o nimero de Reynolds ¢ definido

por

Re=Pel1s D po Uas D (2.90)
Hy Ha

Em seus dados experimentais foi observado que o valor de hyp passa por um méximo

na transigao entre o padrac de escoamento de bolhas alongadas e o pistonado. Notar

que, para didmetros de tubulagio da ordem de grandeza do utilizado neste experimento,

Dukler e Hubbard {1975] consideram nao existir o escoamento intermitente da forma como

fol modelado na Secdo anterior.

Niu e Dukler [1976] simularam numericamente o fenémeno da transferéncia
de calor no escoamento intermitente horizontal. O simulador desenvolvido permite o
calculo da variacio temporal, em determinado ponto, ou a variagio longitudinal, em dado
instante, de todas as varidveis importantes no estudo da transferéncia de calor, a saber,
temperaturas de mistura do liquide e do gés, distribuicio azimutal de temperaturas na
parede interna da tubulacdo e fluxo de calor para cada fase. Com estas informacdes torna-
se possivel obter médias espaciais e temporais destes valores, e, por conseguinte, calcular
o coeficiente médio de transferéncia de calor. Para a utilizacio do simulador é necessério
conhecer as caracteristicas hidrodindmicas médias do escoamento, sendo que para tal os

autores sugerem o modelo proposto por Dukler e Hubbard {1975].

O trecho a ser analisado é entdo dividido em diversos segmentos, cada um
dos quais podendo conter ou uma mistura homogénea de gés e liquido, se o pistdo estd
presente, ou liquido e gas separados. A simulagéo é feita através da solugdo simultinea
das equagbes da energia para a parede e os fluidos em cada segmento, levando-se em conta
que um fluxo de calor especificado ou uma dada distribuicdo de temperaturas é aplicada

sobre a parede externa da tubulagdo. No instante inicial, as temperaturas da parede e
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Figura 2.6: Deslocamento de um segmento no intervalo de tempo Af.

dos fluidos em todos os segmentos sio igualadas 3 termperatura de entrada dos fluidos. O

incremento de tempo, At é dado por

At = Az/V, (2.91)

Assim, se um certo elemento da unidade do escoamento intermitente estd no segmento N
no instante t, durante o intervalo de tempo At no qual o balango de energia ¢ calculado,
ele vai se mover para o segmento N + 1 (Figura 2.6). Desta forma, a posicio de um
elemento de fluido € conhecida ao inicio e ao final de cada intervalo de tempo, sendo que
a variacao de sua temperatura pode ser relacionada 3 situagio particular de temperatura
ou fluxo de calor a que ele esté4 sendo submetido. Quando as temperaturas em cada
segmento oscilarem ciclicamente (de acordo com a freqiiéncia de ocorréncia do pistdo), o

estado estaciondrio periédico foi atingido e os célculos podem ser mnterrompidos.

Neste trabalho de Niu e Dukler [1976], as seguintes hipéteses foram admitidas:
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- A transferéncia de calor entre o filme de liquido e a bolha de gas € desprezivel.

- O pistéo é considerado como uma mistura homogénea de liquido e gés, sendo que

suas propriedades fisicas devem ser calculadas através de:

Ps = Py Hs+PG(I"RS)

s = K, R3+Ju‘,'3 (lmRa)

ko= ky R, + kg (1 ~ Ry)

Cpr Ry p, + Cpg (1 - R pg
B, p, + (1~ R,)p,

Cp, = (2.92)

- A existéncia do vértice de mistura em nada altera a capacidade de transferéncia de

calor do pistio.

- O coeficiente de transferéncia de calor em cada elemento da unidade do escoamento
intermitente pode ser calculado através da equagio de Sieder-Tate para escoamento

monofasico.

Deve ser observado que o método proposto requer que o fluxo de calor ou a dis-
tribuigio de temperaturas na parede externa da tubulagio seja especificado. Entretanto,
como estes valores nio sao geralmente conhecidos a priori, a utilizacio deste modelo para

fins praticos fica prejudicada.

Shah {1981} se baseou em um grande nimero de dados experimentais, obtidos
por outros autores, para criar uma correlagdo empirica generalizada, ou seja, valida para
todos os padrdes de escoamento, para o célculo do coeficiente médio de transferéncia de
calor no escoamento bifdsico. A correlagio para o escoamento horizontal turbulento é a

apresentada no grafico da Figura 2.7 onde ky, é calculado por

k
hy, = 0,023 Red® Prot ""DQ (2.93)

e Fryp por
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Figura 2.7: Correlagio de Shah [1981] para o escoamento turbulento.
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Para o escoamento laminar, o autor sugere que

Ugs\ %%
hrp = hy, (1 + ——~)
Ups

sendo que, neste caso,

L D

1/3 4,14
hy = 1,86 (R%PRD) (fﬁ) kr

Py

o1
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(2.94)

(2.95)

(2.96)

A transicao do regime laminar para o turbulento se di, segundo o autor, em Rep = 170.

O valor de Rey, é definido por



_pUsD
He

Re;. (2.97)

#

E sabido que o padrdo de escoamento tem uma grande influéncia na transferdncia de
calor, entretanto a correlagdo apresentada se diz generalizada. O autor sustenta que
a influéncia do padrio de escoamento estaria sendo considerada através do ntmero de

Froude do liquido.

Shoham et alii [1982] mediram a variagio da temperatura com o tempo em
diversos pontos de uma mesma se¢do transversal de um trocador de calor tubular. Desta
forma, puderam calcular os valores instantdneos do coeficiente de transferéncia de calor
em cada uma das regides do escoamento intermitente. As principais conclusdes desta

experiéncia sfo as seguintes:

- O coeficiente de transferéncia de calor na parte inferior do pistio de liquido é sempre
maior que o da parte superior. Apesar da relativa simetria do pistio, que molha
todo o perimetro da tubulagio, este fendmeno pode ser explicado pelo fato do mesmo
estar sempre entrando em uma regido com diferentes temperaturas na base e no topo,

devido &s caracteristicas da regido do filme de liquido imediatamente & sua frente;

- O coeficiente de transferéncia de calor na parte anterior do pistao é da ordem de
30% maior que o da parte posterior, devido & maior turbuléncia existente no vértice

de mistura;

- O coeficiente de transferéncia de calor para o filme de liquido pode ser calculado
pela equacdo de Sieder-Tate para escoamento monofésico. Entretanto, na parte
anterior do filme, o valor experimental ¢ um pouco maior que o calculado desta
forma. Observar que isto também ocorre na parte inferior do pistdo imediatamente

4 sua frente.

Barnea e Yacoub [1983], de forma similar a Niu e Dukler [1976], também se

utilizaram da modelagem hidrodindmica para analisar o comportamento transitério da
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transferéncia de calor, sendo que o escoamento estudado foi o intermitente vertical. En-
tretanto, ao invés de uma abordagem numérica, os autores propbem uma solugdo analitica,
baseada no método das caracteristicas, para as equagbes de balanco de energia nas regides
do filme de liquido e do pistio. Duas condigbes de contorno sio analisadas, fluxo de calor
uniforme e temperatura de parede uniforme, sendo que ambas se referem 3 parede interna

da tubulacio.

Kago et alii [1986], trabalhando apenas com o padrao de escoamento intermi-
tente horizontal, obtiveram dados experimentais de fragdo de liquido, queda de pressio
e coeficiente de transferéncia de calor. A tubulagdo do trocador de calor era de cobre
com um diametro interno de 0,0515 m e o aquecimento era feito através da imposicio
de um fluxo de calor uniforme na parede externa. Os fluidos utilizados foram o ar e,
como liquido, vdrias misturas de 4gua com aditivos para promover variacdes na viscosi-
dade e na tenséo superficial. Baseados em seus dados experimentais, os autores sugeriram
correlagbes empiricas para a previsio das trés varidveis medidas, Para o coeficiente de

transferéncia de calor a equago proposta é dada por:

0,14
s kL
hep = (0,021 RS +0,45) Prl/® (——’-‘-ﬁu) {1 +0,3 exp {—0,5 (VFre -2, 0)"’]} 5

L
(2.98)
onde
Rey, = Py Uss D R;%® (2.99)
By

e Fry € o definido pela equagdo (2.94). Os valores obtidos através desta equagao foram
comparados ndo sé com os dados experimentais dos autores, mas também com outros

dados disponiveis na literatura, apresentando bons resultados.



CAPITULO III

DESENVOLVIMENTO EXPERIMENTAL

Neste capitulo sdo descritos o aparato experimental construido, as carac-
teristicas dos equipamentos utilizados na obtengio dos dados e os procedimentos obe-

decidos durante a afericio dos equipamentos e a realizacio dos testes. Além disso, os

resultados obtidos sao apresentados e comentados.

3.1 O Aparato Experimental

A fim de possibilitar a execugao da parte experimental do presente trabalho,

foi montado um aparato no Centro de Pesquisas da PETROBRAS - CENPES.

O fluxograma geral do aparato estd mostrado na Figura 3.1, constando basi-
camente de uma segdo de estabilizagio de 10 m de comprimento, uma secio de troca de
calor de 4 m e uma secéo transparente de 1 m, que permitiu a visualizagio do padrio
de escoamento existente. A segio de estabilizacio e o tubo interno do trocador de calor
sao de cobre, sendo que seus didmetros internos, assim como o da secio transparente,
sao de 0,01859 m. Durante a montagem foram tomados todos os cuidados para evitar a

formacgdo de ressaltos no interior da tubulagdo, pois estes poderiam influir no padrio de

escoamento,

44
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Ar e dgua, apds terem suas vazdes volumétricas medidas através de rotametros

de drea variavel, eram misturados na entrada da secao de estabilizacio do escoamento.

3.1.1 Sistema de Troca de Calor

O sistema de troca de calor inclui o trocador de calor propriamente dito, o

sistemna de circulacdo de dgua gelada e o sistema de coleta de dados de temperatura.

O trocador de calor utilizado é do tipo bitubular (tubos concéntricos), com a
mistura bifésica escoando no tubo interno sendo resfriada por agua gelada que circula,
em fluxo co-corrente, pelo tubo externo. A espessura da parede do tubo interno é de

0,00341 m, suficiente para permitir a insercio de termopares no seu interior.

Foram instalados ao todo oito termopares de cobre-constantan, bitola 36 AWG,
soldados em atmosfera de argonio, de acordo com a disposi¢ie mostrada na Figura 3.2.
A bitola destes termopares lhes confere um tempo de resposta reduzido permitindo a

deteccio imediata de variagbes na temperatura.

O isolamento térmico do trocador foi feito com gesso e & de vidro formando

uma camada de 0,02 m de espessura, coberta por uma folha de aluminio corrugado.

A interligagio dos termopares com o sistema de coleta de dados se d4 de acordo
com 0 esquemna mostrado na Figura 3.3, que permite, segundo Benedict [1972], medicdes

de temperatura com 0,2 K de precisio.

O sistema de coleta de dados de temperatura inclui um amplificador operacio-
nal de sinais e uma placa de aquisicio instalada no barramento de um nmicrocomputador
PC-XT. O amplificador de sinais utilizado - AMPLI10 - foi montado no Setor de Instru-
mentagdo do CENPES especificamente para ser utilizado neste experimento. Ele possu
dez canais e fot ajustado, utilizando a equacio de aferigio de cada termopar, para gerar

um sinal na saida de 0 a 5 V, correspondendo s forgas eletromotrizes geradas pelos termo-

pares relacionadas a 273 K (0°C) a 323 K (50°C). A placa de aquisigio de dados utilizada
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fo1 a Data Translation DT 2801-A, de 12 bits, que permite a gravagio simultanea de sinajs
em oito canais. Os 12 bits resultam em uma resolucio de 1 /4096. O tempo minimo entre

a gravagao de dois sinais consecutivos em um mesmo canal é de 0,125 s.

O fluxograma do sistema de dgua gelada estd inclufdo na Figura 3.1. O tanque
de dgua gelada tem capacidade para 0,5 m® e foi isolado por uma camada de 13 de vidro.

A dgua em seu interior era resfriada através da colocacio de barras de gelo.

3.1.2  Sistema de Medicio de Fracdo de Liquido

A forma prevista para medir a fragio de liquido foi a de permitir o isolamento
instantineo de um trecho da tubulacdo através do fechamento simultineo das valvulas de
esfera A e B da Figura 3.1. O liquido contido no trecho isolado é drenado inicialmente
por gravidade e posteriormente com a inje¢io de ar comprimido na tubulagdo. O volume
drenado é medido com uma proveta graduada, cuja precisio é de +10~5 m®. A fracio
de liquido é dada pela razéo entre o volume drenado e o volume total do trecho isolado.
O fechamento simultaneo das vélvulas A e B, bem como a abertura da vilvula C para o

desvio do fluxo, sdo garantidos pela interligacio das manoplas destas vidlvulas por uma

barra de ago,

3.1.3 Sistema de Medicéo de Pressio

O sistema de medigao de pressio estd esquematicamente mostrado na F igura
3.1, sendo composto por um transdutor de pressio de reluctancia variavel Validyne, um
demodulador de portadora Validyne e uma placa de aquisicio de dados, de fabricacio

propria, instalada no barramento de wm microcomputador PC-XT.,

A placa utilizada - PLACA3 - é de 13 bits, com capacidade para gravacao de
sinais entre -5 V e 5 V em 3 canais. Um bit é utilizado para a definicdo se o sinal é
positivo ou negativo e os 12 restantes o registro do valor, o que resulta em uma resolucao

de 1/4086. A freqiéncia de amostragem do conversor analdgico/digital da placa era
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determinada pelo “clock” do microcomputador e pelo programa de aquisicao, resultande

em um valor maximo de 2400 Hz.

O transdutor de pressio mede a diferenca de pressao entre dois pontos, mas no
presente experimento a pressao a jusante é a pressio atmosférica existente na extremidade
da tubulacio. Foram utilizados trés diafragmas metalicos no transdutor, para as faixas de
pressoes de (' a 344463 Pa (0 a 50 psi), 0 a 89607 Pa (0213 psi)e 0 a 19618 Pa (0 a 2,85
psi}. O demodulador ¢ calibrado para enviar sinais de 0 a 5 V para a PLACAS, referentes a
pressoes a montante variando de zero a um valor maximo conhecido para cada diafragma

utilizado.

3.1.4 Sistema de Medicio de Densidade de Fase

A fungdo densidade de fase, I'(z, 1), foi obtida para permitir a determinacio
da freqiiéncia de ocorréncia do pistio, v,, da velocidade de translacao do pistio, V,, e dos

comprimentos de pistao, I,, e do filme de liquido, ! s+ Esta fung¢do é definida por:
I{z,t) =0 , se liquido estd presente no ponto x no instante
Mz, t)=1 , 5 gas esta presente no ponto x no instante t

Duas sondas de condutividade foram instaladas um pouco acima do centro da
tubulagéo, de forma a permitirem a determinacio da fun¢io densidade dé fase em dois
pontos defasados em 0,00794 m (Figura 3.4). As dimensdes das sondas de condutividade
a0 bastante reduzidas, a fim de evitar a perturbacio do escoamento com a sua presenga.

A bitola dos fios utilizados como sondas de condutividade foj de 36 AWG.

As sondas emitem sinais diferentes quando o pistio de liquido ou a bolha alon-
gada de gas estdo em contato com as mesmas. Estes sinais passam por um condicionador

de sinais e sao registrados pela PLACAS.

A determinagdo da freqiiéncia dominante de ocorréncia do pistao pode ser efe-

tuada pela analise do sinal de uma das sondas de condutividade, seja pela contagem do
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Figura 3.4: Detalhe das sondas de condutividade.

nimero de pistdes no intervalo de tempo de amostragem, ou pela obtencio da densidade
espectral do sinal, sendo que neste experimento optou-se por este dltimo método. A densi-
dade espectral do sinal foi determinada através do algoritmo da Transformada Répida de
Fourier, FFT. A correlagio cruzada entre os dois sinais defasados permite a obtencio da
velocidade de translacdo do pistio. Finalmente, iﬁtegrand@se o sinal de uma das sondas,
pode-se obter o tempo médio em que liquido ou gas estdo em contato com a sonda, pos-

sibilitando entio a determinagio dos comprimentos do pistao e do filme liquido, através

das equagbes

I, =t,V, (3.1)
I =1,V (3.2)
3.2 Afericao dos Equipamentos

Nesta secao sao descritos os procedimentos obedecidos na afericdo dos equi-

pamentos utilizados no experimento.



3.2.1 Afericao dos Termopares

Os termopares foram aferidos antes de sua instalagdo no trocador de calor.
O procedimento adotado foi o de levantar as suas curvas de forga eletromotriz gerada em
fungdo da temperatura a que os termopares estavam submetidos, sendo que esta ltima

era medida por um termdmetro de precisao, cuja menor divisio da escala era de 0,1 K.

Da anélise das curvas de afericio obtidas, duas conclusdes puderam ser tiradas:

- As curvas de melhor ajuste dos pontos obtidos para cada termopar apresentam to-
das, basicamente, a mesma equacio, sendo esta igual & equagdo geral dos termopares

tipo T, dada por

T'= -0,000355 fem® +0,022181644 fem® -~ 0,61954869 fem? + 25, 661297 fem
(3.3)

- Das 50 medigdes realizadas para a afericio dos termopares, o ponto que mais se
afastou da curva de melhor ajuste, apresentou uma defasagem de 0,7 K. Estima-se,
portanto, que o erro envolvido na medigio de temperaturas esteja entre este méximo
de £0,7 K e o valor sugerido por Benedict [1972] para o esquema de ligacio dos

termopares utilizado, ou seja, 40,2 K.

Apés a instalagio do trocador de calor no restante do sistema, realizou-se uma
nova verificho dos termopares, através da circulagdo de uma grande vazio de agua pelos
tubos interno e externo do trocador de calor, 2 fim de comparar as temperaturas medidas,

sendo que o resultado obtido foi considerado satisfatério.

3.2.2 Afericao dos Rotimetros de Liquido

Os rotametros utilizados na medicio das vazées volumétricas de liquido foram

aferidos de forma primdria através do levantamento de suas curvas de vazaoc real medida



s
[

em funcao da leitura do rotimetro. A vazio real era obtida através da medigao do tempao
necessario para preencher um recipiente de volume conhecido. A precisdo no volume era
de £107° m® e a menor divisio do crondmetro utilizado era de 0,01 s, 0 que resultou em

uma precisdo para a aferigio dos rotdmetros de liquido de £5 x 107 m?3/s.

3.2.3 Afericao do Rotametro de Gis

Uma aferi¢ao secundaria foi aplicada ao rotimetro de gés. Para tal, levanton-
se a curva de leitura no rotdmetro em funcio da vazio medida através de um laminador
de fluxo da Meriam Instruments Modelo 50MW20-2 instalado em série. O laminador de

fluxo apresenta uma curva de calibracio fornecida pelo fabricante.

3.2.4 Afericao do Amplificador de Sinais

A calibragdo do amplificador de sinais - AMPLI10 - foi realizada dufan'te a
sua montagem, a uma temperatura ambiente controlada em 22°C. Entretanto, durante os
experimentos realizados no patio externo do Laboratério de Movimentacéio de Fluidos do
CENPES, a temperatura ambiente nio foi controlada, e se verificou que o comportamento

do AMPLI10 é muito sensivel & sua variacio.

Assim, a fimn de corrigir o sinal de sajda do AMPLI1O pelos efeitos de tempe-
ratura ambiente, levantou-se, para cada um dos seus dez canals, as curvas de sinal na
safda em fungio da forga eletromotriz na entrada, para diversas temperaturas ambientes
entre 22,8°C e 28°C, cobrindo a faixa de temperaturas existentes durante a realizacio
dos ensaios. Entre as temperaturas aferidas admitiu-se que o amplificador apresenta um

comportamento linear.



Temperatura [K] 278 288 298
Densidade [kg/m®] 1007 4 1001,1 994,8
Viscosidade [kg/ms] | 0,001535 0,001133 00008877

Tabela 3.1: Propriedades fisicas da agua.

3.2.5 Afericdo das Placas de Aquisi¢cdo de Dados

A PLACA3 foi aferida para voltagem e para freqiiéncia de amostragem. A
afericiio de voltagem é feita simplesmente através da verificagdo do sinal gravado sendo
a placa submetida a sinais de 0 ¢ 5 V. Para a aferiao da fregiiéncia de amostragem

utilizou-se um gerador de sinais.

A Placa DT 2801-A foi aferida somente para voltagem, ji que a mesma pos-
sui um relégio interno que torna desnecessiria sua aferigao com relagio a freqiiéncia de

amostragem.

3.2.6 Verificacao das Propriedades Fisicas da Agua

Com o objetivo de verificar até que ponto a existéncia de oxidagdo interna na
tubulagao de alimentagio de dgua para a mistura bifdsica poderia estar alterando as snas
propriedades fisicas, uma amostra desta agua foi analisada de forma a se determinar a

sua viscosidade e densidade.

Os resultados desta analise estio na Tabela 3.1, mostrando que a influéncia
da existéncia de oxidagio é desprezivel. Assim, os valores de calor especifico a Pressio

constante e de condutividade térmica foram admitidos ignais aos da dgua pura.
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3.3 Procedimentos Experimentais

As varidveis medidas durante os ensaios foram a fragdo de Hquido, a queda
de pressao, a fungdo densidade de fase e as temperaturas da agua gelada, da parede e da

mistura bifasica durante o seu resfriamento.

Como se dispunha de boas condicbes de repetibilidade das vazdes desejadas,
optou-se por medir as varidveis de interesse separadamente. Assim, o trocador de calor s
entrou em funcionamento durante a medicéo das temperaturas. Para a determinacio das
demals variaveis, considerou-se desprezivel a variagso nas propriedades fisicas dos fluidos
devido ao resfriamento dos mesmos, j& que as maiores diferencas de temperatura ocorridas

n&o0 superaram os 10 K.

Foram obtidos 20 pontos experimentais que cobriram a seguinte faixa de va-

riaveis:

Vazao Missica de Agua 0,072 20,91 kg/s
Vazio Méssica de Ar 0,56 x 107% ¢ 0,58 x 1072 kg/s
Vazao Massica de Agua Gelada 0,21 a 0,73 kg/s
Queda de Pressio 0,32 17,0 kPqa
Pressao Média 103 e 178 kPa
- Temperatura Média 2932300 K
Fluxo de Calor 12100 a 56000 W/m?

Na Figura 3.5 pode-se observar a localizacio dos pontos no mapa de escoa-

mento de Taitel e Dukler [1978].

3.3.1 Fracao de Liquido

A forma como a fragéo de liquido foi medida j4 foi explicada na apresentacio

do sistema previsto para a sua determinacio.
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Devido & caracteristica transitéria do escoamento intermitente, para cada
ponto experimental analisado, foram realizadas cinco medigoes de fragio de liquido. O

valor experimental considerado foi a média aritmética entre estes cinco valores.

O tempo minimo entre uma medicio e outra, para 0 mesmo ponto experi-
mental, foi de 60 s. Este tempo foi considerado suficiente para que o escoamento se
estabilizasse. Entre um ponto e outro, mantinha-se as vazGes estabilizadas por, pelo

menos, 300 s antes de se bloquear novamente a secao de testes.

3.3.2 Queda de Pressao

Para a medicio da queda de pressio, ao invés de se fager varias medicoes,
optou-se por registrar os sinais enviados ao computador por um tempo suficientemente
longo, cerca de 42 5. O valor experimental para a queda de pressao é dado pela média

aritmética dos 3000 registros efetuados pela PLACAS no decorrer deste periodo de tempo.

3.3.3 Densidade de Fase

Na determinacio da densidade de fase, dois tipos de registros foram efetuados,
um para a determinagao das varidveis que sé dependem do sinal de uma das sondas {r,,

ts e 1y), e outro para V;, que necessita do sinal das duas sondas.

Para o primeiro caso, os registros puderam ser mais longos, pois as freqiiéncias
de amostragem utilizadas eram menores, suficientes para evitar que um pistio de liquido
passasse sem ser percebido. Um registro tipico para este caso dura cerca de 20 s e apresenta

uma freqéiéncia de amostragem da ordem de 200 Hz.

Para a determinagio de V;, o importante é conseguir detectar a defasagem
entre os sinais. Como as sondas foram localizadas muito préximas uma da outra, tornou-
s€ niecessario usar a maior freqiiéncia de amostragem possivel, fazendo com que os tempos

de registro fossem mais curtos. Neste caso, um registro tipico dura cerca de 3 s e a
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freqiiéncia de amostragem é da ordem de 2000 Hz.

3.3.4 Temperaturas

Para a medicio das temperaturas existentes durante o resfriamento da mistura

bifasica, o procedimento adotado obedeceu ao seguinte roteiro:

1. Ajustar as vazdes da mistura bifdsica;

2. Procurar uma vazao de dgua gelada que resulte em diferencas na temperatura de
entrada e de saida de, pelo menos, 5 K, tanto na mistura bifisica, quanto na agua

gelada;

3. Manter as vazdes estabilizadas por um periodo minimo de 600 s, de forma a atingir
© regime permanente na transferéncia de calor. No decorrer deste tempo as tempe-
raturas existentes nos recipientes onde as juntas de referéncia estavam localizadas,

bem como o sinal enviado por um dos termopares, eram constantemente verificados;

4. Registrar por 15 s os sinais enviados pelos oito termopares.

A fim de estimar a quantidade de calor que é fornecida para a igua gelada
pelo meio externo, isolou-se ar no tubo interno do trocador, e, para cada vazio de 4gua
gelada utilizada, mediu-se a variagéo na temperatura da mesma durante a sua passagem
pelo trocador de calor. Este procedimento s6 foi realizado uma vez para cada vazio de
agua gelada, sendo que possiveis variagbes devido a mudangas na temperatura ambiente
e na radiagio solar foram consideradas despreziveis. O procedimento mais adequado para
a determinagdo do calor proveniente do meio externo teria sido o de executar uma corrida
monoféasica antes de cada corrida bifasica. Entretanto, isto nio foi possivel porque, devido
a problemas intrinsicos ao aparato experimental, nio se conseguia obter o escoamento s6

de Agua no interior do trocador de calor.
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3.4 Resultados

Na Tabela 3.2 sdo apresentados os valores das vazoes massicas da mistura
bifdsica e da dgua gelada, bem como das pressao e temperatura médias no interior do
trocador de calor para cada um dos 20 pontos experimentais analisados. Fstes valores
de temperatura e pressao foram utilizados no cilculo das propriedades fisicas da mistura

bifasica.

A Tabela 3.3 apresenta os resultados experimentais obtidos para fracio de
liquido e gradiente axial de pressio. A analise de erros e incertezas para estes e os demais
resultados experimentais est4 no Apéndice A. Para a fracio de liquido e o gradiente axial

de pressdo o erro é estimado ern +5%.

Para o célculo da freqiiéncia dominante de ocorréncia do pistdo de liquido,
o sinal de uma das sondas de condutividade foi analisado atraves da FFT. A Figura
3.6 mostra um resultado tipico obtido através deste tratamento do sinal, Entretanto,
quatro dos pontos analisados apresentaram duas freqiiéncias de mesma poténcia, sendo
que o valor experimental adotado foi a média aritmética entre ambos. Os resultados

experimentais para v, estio mostrados na Tabela 3.4. O erro neste valor é estimado em

+3%.

A determinacio da velocidade de translagido do pistao de liquido e dos tempos
médios em que liquido ou gas estio em contato com a sonda de condutividade, requer
a imposicdo de um ponto de corte que defina o limite entre o que deva ser considerado
como pistao ou como bolha alongada de gis. A Figura 3.7 representa o registro de um
sinal enviado pela sonda de condutividade, mostrando que, muitas vezes, a escolha de um

ponto de corte permite um alto grau de interpretagio pessoal.

Para a definigio dos tempos médios de ocorréncia de pistdo de liquido, t,, e da
bolha alongada de gis, ¢, adotou-se o critério A da F igura 3.7. Assim, bolhas dispersas
de gas existentes no pistdo de liquido nic seriam consideradas como bolha alongada de

gés. Os resultados obtidos para 1, e 1; estdo mostrados na Tabela 3.4,



Ponto | my, [kg/s| mg [kefs] muq [kgfs] PPa] T [K]
01 0,072 0,000558 0,216 102732 297,86
02 | 0072 0001070 0216 103775 298,52
03 0,114 0,000705 0,216 104115 293,34
04 0,114 0,001060 0,216 105074 294,42
05 0,114 0,001810 0,216 106762 294,07
06 0,197 0,000657 0,263 106877 296,78
07 0,197 0,001460 0,263 110960 296,71
08 0,276 0,000765 0,362 110858 295,63
09 | 0276 0001780 0362 117778 296,19
10 0,276 0,003540 0,362 128904 296,20
11 0,413 0,000784 0,449 117018 298,78
12 0,413 0,001610 0,449 126496 298,79
13 | 055  0,000929 0,449 126646 209,02
14 0,551 0,002230 0,449 143429 298,78
15 0,351 0,005830 (,449 177899 299,78
16 0,661 0,000951 0,731 134163 297,83
17 0,661 0,002170 0,731 152098 299,05
18 0,661 0,004020 0,731 170215 298,99
19 0,909 0,001250 0,731 156018 299,88
20 0,908 0,002450 0,731 177206 300,15

Tabela 3.2: Caracteristicas dos pontos experimentais.
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Ponto | my, [kg/s] mg [kgfs] R, ae { Pa.]
01 0,072 0,000558 0,284 299
02 0,072 0,001070 0,259 533
03 0,114 0,000705 0,312 609
04 0,114 0,001060 0,302 824
05 0,114 0,001810 0,229 1202
06 0,197 0,000657 0,413 1228
07 0,197 0,001460 0,302 2142
08 0,276 0,000765 0421 2119
09 0,276 0,001780 0,331 3669
10 0,276 0,003540 0,272 6161
11 0,413 0,000784 0,544 3499
12 0,413 0,001610 0,493 5622
13 0,551 0,000929 0,610 5655
14 0,551 0,002230 0,448 9414
15 0,551 0,005830 0,326 17134
16 0,661 0,000951 0,632 7339
17 0,661  0,002170 0532 11356
18 {,661 0,004020 0,399 15413
19 0,909  0,001250 0,715 12233
20 0,908 0,002450 0,582 16979

Tabela 3.3: Resultados experimentais de fragio de liquido e gradiente axial de pressio.
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Ponto | my [kg/s] mg [kgfs] v, {Hz] t,[s] t;0s] I, [m] I [m)]
1 0,072 0,000558 - - - - -
02 | 0072 0001070 - i i i
03 0,114 0,000705 0,341 0,4373 24953 142 813
04 0,114 0,001060 0,769 0,1327 1,1677 0,59 5,23
05 | 0,114 0001810 1195 0,051 07787 041 550
6 0,197 0,000657 0,683 0,3798 10843 1,30 3,72
07 0,197 0,001460 1,363 0,0913 06424 055 3,90
08 0,276 0,000765 1,317 0,2365 0,5228 0,96 2,12
09 0276 0001780 1,975 0,040 04223 0,60 3,01
10 | 0276 0003540 2,744 00358 03286 042 383
1 0,413 0000784 3,019 01298 01950 060 0,90
12 0,413 0,001610 3,950 10,0736 0,1796 0,51 1,24
13 0,551 0.000929 4,179 0,114% 0,1244 0863 0,68
14 0,551 0,002230 3,519 00,0985 0,1856 0,85 1,59
15 0,551 0,005830 3,100 0,0758 0,2468 1,14 371
16 0,661 0,000951 5,059 0,1152 0,0825 0,68 048
17 | 0,661  0,002170 4,680 0,0993 0,1144 085 098
18 0,661 0,004020 5,499 0,0700 0,1118 084 1,35
19 0,909 0,001250 7,698 0,0931 0,0368 0,68 0,27
20 0,908 0,002450 8,120 0,0789 0,0443 0,76 0,42

Tabela 3.4: Resultados experimentais de v,, [, e I;.
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Ja para a determinacio da velocidade de translacao do pistio, oplou-se pelo
critério B. Isso foi feito com o objetivo de permitir que a correlagdo cruzada entre os sinais
enviados pelas duas sondas considerasse também as bolhas dispersas de gis. E verdade
que, assim procedendo, o valor encontrado para V, estard levando em conta também a

velocidade de translacéo das bolhas dispersas de gas.

A determinagio experimental de V, apresentou algumas dificuldades adicionais.
A primeira delas fol a de que as sondas de condutividade sio mujto proximas uma da outra
(0,00794 m), levando a uma defasagem entre os sinais bastante reduzida, como pode ser
observado na Figura 3.8. Com isto, a precisio dos resultados obtjdos ficou comprometida.
Outro fator que contribuiu para a imprecisic dos resultados foj o de que, muitas vezes, a
correlacao cruzada apresentava mais do que um valor para o niimero de pontos que o sinal
da sonda curta precisa ser adiantado de forma a que os dois sinais entrem em fase (Figura
3.9). Finalmente, observou-se que, para as maiores velocidades de mistura, a sonda mais
longa apresentou um sinal de dificil interpretacio (Figura 3.10). A explicacio provivel
para este fato é a de que, devido 4 maior turbuléncia do escoamento, a sonda longa possa
ter flambado para baixo, levando a um maijor tempo de contato com a 4gua. Este tipo de

problema passou a ser detectado a partir do ponto 15.

Na Tabela 3.5 estio mostrados os resultados experimentais obtidos para ¥}, a
faixa de erro e o valor de ¥; calculado através das sugestoes de Dukler e Hubbard [1975],
Kokal e Stanislav {1989] e Taitel e Barnea [1990}. Pode-se observar que os valores calcu-
lados através das sugestdes citadas sio muito préximos entre si e estdo sempre dentro da
faixa de incerteza do valor experimental. Isso mostra que o método utilizado na obtencao
experimental de V; é coerente. Entretanto, devido & grande imprecisio envolvida neste
processo, os valores experimentais de V; nio serdo utilizados nos calculos subseqilentes,

sendo que passou-se a usar, sempre que necessario, o valor calculado através da correlagio

de Taitel e Barnea [1990].

Na Tabela 3.4 aparecem os valores de /, e I}, determinados de acordo com

as equagdes (3.1) e (3.2). Notar que, como o valor de ¥, utilizado nio é o determinado



Ponto | my [kg/s] mg [kg/s] Viep, Viir V%2 Ref. 1 Ref2 Ref3
01 0,072 ,000558 - - - 2,454 2,513 2,596
02 0,072 0,0601070 - - - 4432 4377 4,460
03 0,114 0,600705 3,822 2,184 5,096 3,147 3,174 3,257
04 0,114 0,001060 4,453 2,545 5,937 4,448 4,399 4,483
05 0,114 0,001810 4,364 3,491 5,819 7,196 6974 7,057
06 | 0,197 0000657 2,569 1998 5994 3331 3344 3427
07 0,197 0,001460 5,323 4,259 7,098 6,146 5986 6,070
08 0,276 0,000765 3,549 3,042 4,259 4,000 3,976 4,060
09 0,276 0,001780 4,855 3,884 6,474 7284 7051 7,134
10 0,276 0,003540 10,608 4,243 21,217 12,309 11,715 11,799
11 0,413 0,000784 3,549 3,042 7,008 4579 4514 4,598
12 0,413 0,001610 5,323 3,042 7,098 7,037 6,813 6,896
13 0,551 0,000920 4,972 3,315 5,967 5,514 5,380 5,473
14 0,551 0,002230 4,972 4,262 9,945 8855 8,503 8,587
15 0,551 0,005830 - - - 15,850 14,959 15,043
16 | 0661 0000951 8561 3,805 11415 5927 5779 5862
17 0,661 0,002170 8,805 7,044 17610 8,816 8,466 8,550
18 0,661 0,004020 - - - 12,612 11,981 12,064
19 0,909 0,601250 8,601 6,881 17,201 7485 7,226 7,310
20 0,508 0,0024506 17,201 6,881 34,402 9,926 9492 9575

Velocidades em [m/s]
Ref. 1: Dukler e Hubbard {1975]
Ref. 2: Kokal e Stanislav [1989]

Ref. 3: Taitel e Barnea [1990]

64

Tabela 3.5: Comparagéo dos resultados experimentais de V; com correlaces existentes.
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Figura 3.8: Sinal das duas sondas de condutividade.
experimentalmente, estes comprimentos devem ser vistos apenas como uma estimativa do
valor real.

- A Figura 3.11 apresenta um registro tipico dos sinais enviados pelos termopa-
res. Pode-se observar que as temperaturas, principalmente as da mistura bifasica, variam
se pistdo de liquido ou bolha alongada de gas estd presente. Entretanto, como esta va-
riagdo € pequena (no méximo 2 K), o tratamento adotado foi o de considerar a média

aritmética dos sinais de cada termopar.

A taxa de transferéncia de calor para a dgua gelada é calculada atravéds de

qac = mag Cpag (Ts — Ti) (3.4)

onde 0s subscritos de T se referem a localizagao dos termopares dada pela Figura 3.2.

Desprezando a condugio de calor axial, o calor retirado da mistura bifisica é
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Figura 3.11: Sinal dos termopares.

dado por

M = GAc — ezt (35)

onde ¢.;; € o calor proveniente do meio externo, obtide da forma descrita na subsecio
{3.3.4), cujos valores em funcao da vazio massica de dgua gelada estdo mostrados na

“abela 3.8,

O coeficiente de transferéncia de calor, baseado na diferenga média logaritmica

de temperaturas, pode entao ser calculado por

. f
hrp = TAT (3.6)

onde,



mac [kg/s] | gezt [W]
0,216 309
0,263 376
0,362 518
0,449 605
0,731 968

Tabela 3.6: Valores experimentais do fluxo de calor externo.

Ty~ Tw)— (T~ Ty)
Ty (3.7)
(1i-13)

éTz(

In

e Tw é a temperatura média da parede da tubulagdo na saida do trocador de calor, dada

por

= Ti+Ts+T
Twz_ﬁ_téeimz (3.8)

A temperatura de parede na se¢io transversal de entrada foi medida em apenas um ponto,

pois ndo se previa que pudesse haver gradiente de temperaturas nesta secio.

A Tabela 3.7 apresenta os valores médios de temperatura registrados por cada
termopar e o valor de hrp experimental. A incerteza envolvida no processo de obtencio
do coeficiente médio de transferéncia de calor esté entre +25% e £75%, dependendo do

erro considerado na medi¢do das temperaturas.



Ponto | T4 1 T3 Ty Ts Te T Ts hrp
Kl K K KKK KK | [2]
01 - - - - - - - -
02 - - - - - - - -
03 298,2 289,0 2784 288,5 2878 2869 286,0 281,99 2860
04 299,4 2897 2787 280,56 288,3 2864 286,6 2822 2385
05 12991 2906 2788 289,06 283,5 2865 286,6 2823 2870
06 30,2 293,2 2795 292,3 290,9 289,1 289,2 2843 4378
07 1301,2 2936 279,7 2922 291,1 2890 2894 2059 | 5213
08 208,1 291,1 2780 293,2 2898 2871 286,5 283,2 5228
09 298,5 2923 2792 2939 290,6 288,3 287,1 2845 5753
10 - - - - - - - -
11 - - - - - - - -
12 301,7 2955 280,3 205,9 2942 2911 290,1 286,91 10057
13 301,0 2952 2795 2970 293,5 291,7 2905 2858 8872
1413008 2956 280,8 296,7 294,01 291,7 290,7 287.2 | 10187
15 301,4 296,3 281,0 2981 - 2024 2912 288,11 9652
16 301,0 2948 280,3 2046 2925 2907 2893 284,0 a079
17 301,9 2963 2816 2962 203,9 291,8 2905 2861 | 11510
18 301,8 296,2 2816 206,1 2836 2916 290,3 286,1 | 11196
15 302,6 2970 2828 297,2 2952 2936 2928 2864 | 10116
20 302,7 2973 2835 2976 2054 2039 2930 287,5 || 10974

Tabela 3.7: Resultados experimentais de transferéncia de calor.




CAPITULO 1V

DETERMINACAO DA HIDRODINAMICA E DA
TRANSFERENCIA DE CALOR

Neste capitulo sio apresentados os procedimentos adotados para o caleulo
das caracteristicas hidrodinamicas e do coeficiente de médio de transferéncia de calor no
escoamento horizontal intermitente. As variiveis de interesse calculadas serdo comparadas

com os resultados experimentais obtidos neste trabalho e em outros publicados.

4.1 Modelo Hidrodinamico

A fim de comparar os diversos métodos existentes para a determinagio das
caracteristicas hidrodindmicas do escoamento intermitente, os seguintes modelos foram

analisados:

1. Modelo baseado em Dukler e Hubbard {1975], com as seguintes modificagdes:

- Extensao do método de forma a contemplar toda a faixa de ocorréncia do
escoamento intermitente, sugerida por Nicholson et alii [1978];
- Possibilidade de se utilizar /,, a0 invés de vy, como parametro de entrada do

algoritmo computacional;
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- Néao se despreza a perda de carga por atrito na regido do vértice de mistura.

Este modelo, exceto pela forma de calcular V;, é idéntico ao proposto por Nicholson

et alii [1978].

2. Modelo sugerido por Taitel e Barnea [1990], com a modificagio, proposta no presente

trabalho, de se permitir usar v,, ao invés de I, como pardmetro de entrada.

3. Idem ao Modelo 2, exceto pelo calculo do balango de massa da equacgio (2.25)

considerando a espessura do filme constante, ou seja, através da equagio (2.27).

Foram entdo analisados 70 casos experimentais, dos quais 15 estdo mostrados
na Tabela 4.1. Com o objetivo de restringir a comparagio aocs modelos propriamente
ditos, eliminando a influéncia das diferencas entre as correlagbes propostas para o célculo
das varidveis necessarias ao fechamento dos mesmos, os resultados aqui apresentados se

referem sempre a simulagbes usando V; e v, {ou ;) experimentais.

Os resultados obtidos utilizando-se v, como parimetro de entrada estio mos-

trados nas Tabelas 4.2 a 4.4, enquanto que os que utilizaram [, estio nas Tabelas 4.5 a

4.7.

Da anélise dos resultados das simulagdes, as seguintes conclusdes puderam ser

verificadas:

- Os valores de fracao de liquido, R,, calculados por (2.34) ou por (2.54) so jguais;

- O perfil da regido do filie de liquido é praticamente igual para todos os métodos,
mostrando que, para os casos analisados, a influéncia da tensio interfacial e da perda
de carga por atrito na equagio da gquantidade de movimento para o filme liquido é

realmente pequena;

- Os valores de Iy calculados considerando a espessura de filme constante e igual a &y,
no balango de massa da equacio (2.25), sdo invariavelmente menores do que quando

se leva em conta a integral desta equagao. Pode-se observar nas Tabelas 4.2 a 4.7



Referéncia | Caso D [m] my [kg/s] mg [kgfs] v, [HZ] R,
Dukler 01 0,0381 0,758 1,368E-3 1,13 0,84
e 02 09,0381 0,758 3,865E-3 0,68 0,90
Hubbard | 03 0,0381 0,758  1452E-2 082 072
[1975}2 04 0,0381 0,758 9,320E-3 0,60 0,80
05 0,0381 0,758 7,884E-3 0,68 0,99

06 0,0240 0362  4,900E-4 3,50

Kvernold | 07  0,0240 0,362 9,800E-4 3,10

(19847 | 08 00240 0,362  1444E-3 330

09 0,0240 0,326 9,800E-4 2,50

10 0,0240 0,290 1,444F-3 2,00
Scott 11 0,0762 0,573 2,431E-2 0,04 0,86
e 12 0,0762 2,291 5,097E-3 0,22 0,91
Kouba 13 0,0762 7,996 1,255E-2 0,70 0,79
[1990)° 14 00762 1,145 7,082E-2 0,08 0,61
15 0,0762 3,425 9,395E-2 0,42 0,43

Liquido: Agua Gds: Ar.

*Liquido: Oleo+Querosene

3Liquido: Querosene

Gds: Ar.

Gds: Nitrogénio,

Tabela 4.1: Caracterfsticas de 15 casos testados.
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Caso | Modelo I, [m] I, [m] I;[m] R, R, &&|E
1 1,60 066 094 031 0,53 316
1 2 1,59 0,54 1,06 0,29 0,53 234
3 1,38 06,67 092 0,30 0,53 265
Experimental 1,66 0,52 1,08
1 535 098 4,37 0,24 0,36 581
2 2 5,36 037 4,9 0,23 0,36 361
3 534 0,96 439 0,24 0,36 534
Experimental 5,35 0,81 454 480
1 14,63 0,89 13,75 0,19 0,23 1791
3 9 * * * * * *
3 14,63 0,80 13,83 0,20 0,23 1726
Experimental 14,63 0,79 13,84 1168
1 13,73 1,15 12,58 0,24 0,29 1143
4 9 * * * * % *
3 13,73 1,08 12,656 0,24 0,29 1095
Experimental 13,73 091 12,82 909
1 1044 0,57 987 031 0,35 1027
5 9 * * * * * s
3 10,45 049 996 0,32 0,35 969
Experimental 10,44 0,91 9,53 739

* Algoritmo ndo convergiu.
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Tabela 4.2: Solugdo dos modelos para v, conhecida. Comparacio com o experimento de

Dukler e Hubbard [1975].
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1]

Caso | Modelo I, [m] L [m] I;[m] R, R, 4E [E]
1 0,8 027 0,58 053 065 1308
6 2 0,86 0,13 0,73 049 065 1113
3 0,87 030 0,57 052 065 1487
Experimental 0,85 0,37 048

1 142 0,38 1,04 039 0,49 1924
7 2 143 0,15 1,28 0,36 0,49 1530
3 1,43 0,41 1,02 038 049 2183
Experimental 140 042 0,98

1 L3 043 1,29 031 040 2546
8 2 1,74 0,17 1,57 0,29 040 1991
3 1,72 046 1,26 0,30 0,40 2848
Experimental 1,80 045 1,35

1 L,72 042 1,30 0,39 0,48 1673
9 2 1,73 0,15 1,58 0,36 048 1311
3 1,73 046 1 ,2’7 0,37 0,48 1932
Experimental 1,710 046 1,24

1 27 0,59 216 0,30 038 1933
10 2 276 023 253 0,28 0,38 1460
3 2,74 063 211 0,29 0,38 2207
Experimental 2,80 053 227

‘Tabela 4.3: Solugdo dos modelos para v, conhecida. Comparagio com o experimento de

Kvernold [1984].



Caso | Modelo I, [m] I, [m] I;[m] Ry, R, A4E[&]
1 63,75 4,85 5890 0,15 0,20 41
11 2 63,74 3,24 60,50 0,15 0,20 30
3 63,76 4,46 59,30 0,15 0,20 38
Experimental 72,30 3,54 68,76 0,34

1 6,64 4,02 261 053 0,76 83
12 2 665 383 282 0,50 0,76 65
3 665 418 247 0,50 0,76 69
Experimental 9,45 6,04 341 0,67

1 * * * * * *

13 2 507 420 087 026 0,71 609
3 507 432 0,75 0,27 0,71 620
Experimental 7,62 6,16 146 0,46

1 88,88 6,96 81,92 0,08 0,12 190
14 2 88,87 5,27 83,60 0,09 0,12 160
3 88,87 6,32 82,55 0,09 0,12 182
Experimental 90,07 3,02 87,056 0,20

1 21,38 573 15,65 0,08 0,17 728
15 2 21,38 4,68 16,70 0,08 0,17 612
3 21,38 5,67 1571 0,08 0,17 700
Experimental 21,58 3,35 18,23 0,13

* Algoritmo ndo convergiu.

Tabela 4.4: Solugdo dos modelos para v, conhecida. Comparagio com o experimento de

Scott € Kouba [1990].



Caso | Modelo I, [m] Iy [m] R, R, 4E [%‘] v, [Hz]
1 1,32 0,80 0,32 0,53 324 1,37
1 2 L,s6 1,04 0,29 0,53 234 1,16
3 1,29 0,77 0,31 0,53 265 1,40
Experimental 1,60 1,08 1,13
1 4,66 3,85 0,25 0,36 590 0,78
2 2 7,61 680 0,22 0,36 368 0,48
3 4,73 3,92 0,25 0,36 541 0,77
Experimental 5,35 4,54 480 0,68
1 13,73 1294 0,20 0,23 1821 0,87
3 2 34,62 33,83 0,18 0,23 819 0,35
3 14,53 13,74 0,20 0,23 1728 0,83
Experimental 14,63 13,84 1168 0,82
1 11,84 1093 0,24 0,29 1182 0,70
4 2 27,59 2668 0,23 0,29 566 0,30
3 12,42 11,51 0,25 0,29 1118 0,66
Experimental 13,73 12,82 909 0,60
1 13,21 12,30 0,30 0,35 986 0,54
5 2 32,27 31,31 0,28 0,35 454 0,22
3 14,02 13,11 0,30 0,35 922 0,51
Experimental 10,44 9,53 739 0,68

Tabela 4.5: Solugdo dos modelos para I, conhecido. Comparagao com o experimento de

Dukler e Hubbard [1975].



Caso | Modelo I, [m] Iy [m] Ry R, AEZ[P2] 4, [Hg]
1 1,07 0,70 051 0,65 1284 2,80
6 2 1,43 1,06 045 065 1177 2,10
3 1,01 o064 050 065 1493 2,98
Experimental 0,85 0,48 3,50
1 1,54 1,12 0,38 0,49 1903 2,85
7 2 2,23 1,81 0,33 049 1592 1,97
3 146 104 038 049 2182 3,02
Experimental 1,40 0,98 3.10
1 L,79 1,34 0,31 0,40 2521 3,19
8 2 2,66 220 0,27 0,40 2028 2,16
3 L70 1,25 0,30 0,40 2850 3,36
Experimental 1,80 1,35 3,30
1 1,85 1,39 0,38 048 1657 2,32
9 2 270 224 033 048 1371 1,59
3 1,73 1,21 0,37 048 1932 2,49
Experimental 1,70 1,24 2,50
1 2,58 2,05 030 0,38 1935 2,13
10 2 3,92 3,39 0,27 0,38 1496 1,40
3 241 188 030 038 2235 2,28
Experimental 2,80 2,27 2,00
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Tabela 4.6: Solug¢do dos modelos para I, conhecido. Comparacdo com o experimento de

Kvernold [1984]



Caso | Modelo I, {m] I [m} Rpe R, 5E [%‘-] v, [Hz]
1 48,02 4448 0,15 0,20 43 0,05
11 2 68,02 64,48 0,15 0,20 30 0,04
3 51,06 47,52 0,15 0,20 39 0,05
Experimental 72,30 68,76 0,34 0,04
1 961 357 050 0,76 79 0,15
12 2 10,06 4,02 047 0,76 66 0,15
3 935 3,31 048 0,76 70 0,16
Experimental 9,45 3,41 0,67 0,22
1 7,19 1,03 0,25 0,71 671 0,49
13 2 7,35 1,19 0,24 0,71 609 0,48
3 7,18 1,02 0,25 0,71 620 0,49
Experimental 7,62 146 0,46 0,70
1 40,32 37,30 0,08 0,12 219 0,18
14 2 57,24 54,22 0,09 0,12 164 0,12
3 42,98 39,88 0,09 0,12 211 0,17
Experimental 90,07 87,05 0,20 0,08
1 13,00 9,65 0,08 0,17 793 0,69
15 2 16,35 13,00 0,08 017 627 0,55
3 13,09 9,74 0,08 0,17 764 0,69
Experimental 21,58 18,23 0,13 0,42

18

Tabela 4.7: Solugio dos modelos para I, conhecido. Comparacio com o experimento de

Scott e Kouba {1990].
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que os resultados obtidos para I, (ou v,) considerando espessura de filme constante

estao normalmente mais proximos dos valores experimentais;

- Os autores que recomendaram o balango de massa da equagdo (2.25), usam sempre
l, = 30 D, ndo mencionando a possibilidade de se usar v, como paradmetro de
entrada, em lugar de [, se for disponivel um valor confidvel para esta varidvel. Isto
certamente se deve ao fato que, devido a superestimativa do valor de Iy, o balanco da
equagao (2.24) muitas vezes s6 se fecha com I, negativos, levando a nio convergéncia

do método.

- Os valores do gradiente de pressio dependem diretamente diretamente dos compri-
mentos I, e {;. Os melhores resultados foram obtidos considerando-se a espessura

do filme constante em (2.25);

- Nao fol possivel fazer uma comparacho entre as duas formas propostas para o calculo
do gradiente de pressdo, dadas pelas equagdes (2.29) e (2.59). Isto porque os resul-
tados obtidos nas simulagbes sdo muito préximos entre si e os dados experimentais
usados para a comparagao, retirados muitas vezes de graficos, ndo apresentam pre-
cisdo suficiente para uma concluséo definitiva. Entretanto, a forma proposta por
Taitel e Barnea {1990}, dada pela equagao (2.59), parece ser fisicamente mais con-

sistente;

- Comparando as Tabelas 4.2 a 4.4 com as 4.5 a 4.7, pode-se observar que as opgdes

de usar v, ou l; como parametro de entrada sdo equivalentes;

- Os valores experimentais de I, variaram, nos 15 casos listados, entre 13,6 D e
79,3 D. Assim a sugestdo de se considerar I, = 30 D, embora tenha levado a
resultados razodveis para os gradientes de pressdo, certamente no representa cor-

retamente as caracteristicas hidrodindmicas do escoamento intermitente.

Urna explicagdo para os maus resultados obtidos quando se utiliza a equacao

(2.25) para a determinagio de I; pode estar no fato que a distribuigdo do filme de liquido
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Figura 4.1: Secao transversal na regiao do filme de liquido.

nao € bem representada pela condicio de repouso, como ilustrado na Figura 2.2, A es-
trutura da interface e as caracteristicas do escoamento gasoso induzem o filme de liquido
a subir pelas paredes da tubulagio. Assim, uma melhor representagdo do filme de liquido
seria a dada pela Figura 4.1. A 4rea aberta ao fluxo de liquido e, portanto, Ry, se-
riam menores do que os encontrados seguindo a configuracio anterior. Observando-se

a equagio (2.53), similar & equagio (2.25), pode-se concluir que menores valores de R;

levam, efetivamente, ao fechamento do balango de massa para menores valores de | -

As correlagbes propostas por Dukler e Hubbard [1975], Kokal e Stanislav [1989]
e Taitel e Barnea [1990] para o cédleulo de V, foram comparadas para os 15 casos listados
na Tabela 4.1. Dos resultados mostrados na Tabela 4.8 pode-se observar que todas elas
apresentam um desempenho semelhante. Como a correlacio de Dukler e Hubbard [1975]
for desenvolvida para 30000 < Re, < 400000 e como a de Kokal e Stanislav [1989] apre-
senta uma Incoeréncia em sua deducio, conforme exposto na Secdo 2.1.3, adotou-se a

correlagio de Taitel e Barnea [1990].

A partir desta analise e das consideracdes acima, o método sugerido e utilizado
neste trabalho para o cdlculo das caracterfsticas hidrodinimicas do escoamento intermi-

tente € o proposto por Taitel e Barnea [1990], com as modificagbes de se usar v, ao



Fonte Vi Dukler e Hubbard | Kokal e Stanislav | Taitel e Barnea

Exp. [m/s] | Cale. Erro Calc. Erro Cale.  Erro

1,810 1,820 0,6 1,951 7,8 2,070 144

3,640 3,695 1,5 3,703 1,7 3,822 5,0

i 12,000 11,823 -1,5 11,180 -6,8 11,299 -5.8
8,240 7,838 -4.9 7,531 -8,6 7,650 .72

7,000 | 6744 50 | 6523 81 | 6642 -65

2,7 6,6 7,8
3,000 | 2,322 226 | 2507 164 | 2,602 -133
4,400 3,478 -21,0 3,647 -17,1 3,742 -15.0
2 3,700 4,579 -19,7 4,727 -17,1 4,822 -154
4,300 | 3,356  -220 | 3,527 -18,0 | 3,692 -158
5,500 4,334 -21,2 4,487 -18,4 4,582  -16,7

21,3 17,4 15,2

2,550 2,673 4.8 2,847 11,6 3,016 18,3

1,460 1,128 -22,7 1,391 -4,7 1,560 6,8

3 3,540 | 3,837 84 | 3941 11,3 | 4110 161
7,110 7,902 11,1 7,714 8,5 7,883 10,9

8,980 9,592 6,8 9,302 3,6 9,471 5,5

10,8 7.9 115

Fonte 1. Dukler e Hubbard [1975).
Fonte 2. Kvernold [1984].
Fonte 3. Scott e Kouba [1990].

Tabela 4.8: Comparagio entre correlagdes para calculo de V.
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invés de Iy, como parametro de entrada e de considerar a espessura de filme constante no

balango de massa da equagio (2.25).

Para a determinagio da fragio de liquido no pistao, R, o método utilizado é

o sugerido por Barnea e Brauner [1985].

Com o objetivo de escolher a melhor correlagio para a determinagio de v,, os
valores calulados através das correlagdes de Gregory e Scott [1969], Greskovich e Shrier
{1972], Tronconi {1990] e Hill e Wood [1990], foram comparados com diversos resultados
experimentais, inclusive os obtidos por este trabalho. A comparagio entre as diversas
correlagbes pode ser feita através das Tabelas 4.9 e 4.10. Conclui-se que a correlagio de

Hill e Wood {1990} é a que melhor representa v, e foi esta a adotada neste trabalho.

4.2 Calculo do Coeficiente Médio de Transferéncia

de Calor

No escoamento intermitente, o coeficiente de transferéncia de calor em uma
determinada segdo transversal é representado por uma média temporal dada por

tu Q 4t
0 51,

TR Tw-T) &

hep (4.1)

onde ¢ a taxa de transferéncia de calor por unidade de comprimento, S é o perimetro
envolvido na transferéncia de calor, Ty é a temperatura da parede interna da tubulacio
e T € a temperatura de mistura dos fluidos na segio transversal em analise. A equacio
{4.1) pode ser desdobrada da seguinte forma:

s Qa iy (tu Qrod
G x Py iy D¢, (42)

o (Tws = TO)E + [ (Twy — Ty

hTF:“

onde (J; e Qs sio, respectivamente, as taxas de transferéncia de calor por unidade de

comprimento durante a passagem do pistio e do filme de liquido.



Ve Gregory e Scott | Greskovich e Shrier | Tronconi Hill e Wood
Exp. [Hz} | Calc.  Erro | Calec. Erro Cale. Erro | Calc. Erro
0,341 1,016 1979 {0,572 67,7 1,087 218,810,803 1355
0,769 0,872 134 | 0,480 -37,6 1,006 30,0 {0,714 -7,2
1,195 0,377 -26,6 - - 0,921 -229 1 0,634 469
0,683 1,903 1786 | 1,216 78,0 1,863 172,81 1,655 1423
1,363 1,644 20,6 | 1,040 -23,7 1,409 34 | 1,287 -5
1,317 2,619 08,9 | 1,580 20,0 2,511 90,7 | 2,436 86,5
1,975 2,504 293 - - 2,087 57 |1,834 .71
2,744 3,411 243 - - 2,364 -13,8 | 1,491 -45,7
3,079 4,091 32,9 |2,549 -17,2 3,809 23,7 | 4,063 32,0
3,950 4,115 4,2 - - 3,153 -20,2 | 3,126 -20,9
4,179 5,644 35,1 - - 4,937 18,1 | 5,518 32,0
3,519 6,344 80,3 - - 4,507 28,1 13,959 125
3,100 9,686  212,5 . - 5,307 71,2 | 2,760 -11,0
5,059 7,036 39,1 - - 6,009 206 6,911 365
4.680 7,879 68,4 - - 3,646 20,6 | 4,966 6,1
5,499 9,932 80,6 - 6,001 9,1 13934 -85
7,698 | 10,794 40,2 - - 9,549 24,0 | 9,107 183
8,120 | 12,318 51,7 - 8449 41 16,953 -144
65,6 40,7 38,0 17,5

83

Tabela 4.9: Comparagéo entre correlagdes para o céleulo de v, para os valores experimen-

tais obtidos neste trabalho.
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Fonte v, Gregory e Scott | Greskovich e Shrier Tronconi Hill e Wood :g
Exp. [Hz] | Cale. Ermro | Cale. Erro Cale. Erro | Cale. FErro %
1,13 11,14 09 | 1,08 4.4 0,87 -23,0 | 0,84 -257 |
068 | 067 15 | 070 2,9 0,65 -44 | 0,59 -132 !
i 0,82 081 12 i 079 37 | 043 476
0,60 0,64 6,7 0,52 -13.3 0,71 183 | 047 -21,7
0,68 0,61 10,3 0,73 7,4 0,69 La | 0,49 -279
2,1 7.0 10,2 97,2
3,50 | 255 21,1 | 1,99 431 346 <11 | 358 23
3,10 1,96 -36,8 1,65 -46,8 2,59  -16,5 | 279 -10,0
2 330 | LT 458 | 1,40 574 [ 223 324 244 .26
2,50 1,76 -296 1,46 -41.5 233 68 | 242 .32
2,00 1,39 -30,5 1,03 -48.0 L0 -10,0 | 1,81 -95
34,0 47.4 134 10,2
0,04 0,06 50,0 0,07 75,0 0,17 3250 0,03 -250
0,22 | 075 2409 | 1,00 354,5 0,77 250,0 | 0,20 318
3 0,70 1,19 70,0 - 2,16 2086 1,21 729
0,08 0,11 37,5 0,15 87,5 0,40 400,0 { 0,07 -12,5
042 | 046 106 | 052 23,8 0,99 1380 | 023 -447 !
81,8 135,2 264,3 37,4 1

Fonte 1. Dukler e Hubbard [1975].

Fonte 2. Kvernold [1984].

Fonte 3. Scott e Kouba [1990].

Tabela 4.10: Comparagio entre correlagdes para o calculo de v, para os valores experi-

mentais obtidos por Dukler e Hubbard [1975], Kvernold [1984] e Scott € Kouba [1990].



Em dado instante,

Qs = ha Ss (TWJ - T.s) (43)
e
Qse = hy Sy (Twy ~Ty) + ha Sg (Twe — Tg) (4.4)
Admitindo-se que
TW)* 21 TWG
Tf ~Ta (45)

a equagao (4.4) pode ser reescrita na forma

Qsc = (hy 57 + ke S¢) (Twy ~ 1) (4.6)

Embora a simplificacdo proposta em (4.5) ndo tenha qualquer embasamento tesrico ou
experimental, essa hipdtese nio leva a erros considerdveis porgue o valor de kg é muito

menor que o de hy.
Usando (4.3} e (4.6) em (4.2), chega-se a

R [ (Tw,y — T,) dt + (M%) B (Twy — Ty) dt

o (Tws — 1) dt + f{*(Twy ~ Ty) dt

hyp =

onde k, representa a média temporal de h,

J— 1 :!
b= fg hy dt (4.8)
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e hy S;+he Si € a média temporal da condutincia térmica combinada durante o perfodo

de passagem da regido do filme de liquido por determinada se¢io transversal, dada por

WS+ T 56;-5]2 (hy Sy + he Sg) dt (4.9)
g
A equagdo (4.7) pode ser facilmente resolvida para os dois casos limites repre-
sentados pelas condicdes de contorno de temperatura uniforme ou fluxo de calor uniforme
na parede interna da tubulacio.

4.2.1 Temperatura de Parede Uniforme

Para o caso de Ty uniforme pode-se escrever

Tw== [ Tw.dt=— [Ty, d (4.10)
0

entdo {4.7) fica

Tw [E t, 4 LeSrthefaly ] — By Jor Tu dt — BiSctte Sa) pluq gy
| te Tw — J* Ty dt — [ T; dt

hop = (4.11)

Em comparagio com as diferengas de temperaturas existentes entre a parede

da tubulagdo e os fluidos, pode-se considerar que

T we T_f (4*12)

Entéo, a equagdo para o calculo de hrp para o caso de temperatura de parede interna

uniforme é dada por

_ bt (Tw —T) + ®itpeSal y (T, )
- ty Tw—T)

hrp (4.13)
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o f

onde

[, di
T.mjﬁ T = (4.14)

A hipdtese representada pela equacio (4.12) foi recomendada por Barnea e
Yacoub {1983] para o escoamento intermitente vertical. Para utilizd-la, os autores se ba-
searam em resultados tedricos obtidos com o seu modelo analitico. Os dados experimentais
apresentados por Shoham et alii {1982, confirmam que esta hipétese pode ser utilizada.
Nenhuma conclusdo pode ser retirada dos resultados experimentais obtidos no presente
trabalho, ja que as temperaturas de mistura registradas se referiam a pistdo de liquido e

bolha alongada de gés, sendo que a temperatura do filme de liquido nio foi medida.

4.2.2 Fluxo de Calor Uniforme

Para a condicdo de contorno de fluxo de calor uniforme na parede da tu-

bulagdo, tem-se que

1f“Qd«z~1 ft“Q dt== [0, a (4.15)
ty Jo Tto b T T bk Y ”

Entdo, a equagdo (4.7) pode ser escrita da seguinte forma

1 L [Ty, —T,) dt iy Ji (Twy — Ty) dt (4.16)
hrp B f(Ty, - T,) dt W o (Tws = Ty) di

Simplificando, chega-se & equagdo proposta para o cdlculo do coeficiente de

transferéncia de calor para o caso de fluxo de calor uniforme na parede interna, dada por

_ f_ L (4.17)



4.2.3 Determinacao de h,, h; e hg

Os valores instantaneos dos coeficientes de transferéncia de calor ky, by e he

podem ser calculados pela equagio de Dittus-Boelter, dada por

. . . U’S . . »
h; = 0,023 (*‘” Y; Dﬁ) (CPJ *‘J) (4.18)
Hi k;

onde n = 0,4 para aquecimento, n = 0, 3 para resfriamento e o subscrito i pode se referir

a pistao de liquido, filme de liquido ou bolha alongada de gas,

Para o célculo de A, as propriedades do liquido devem ser utilizadas, pois
considera-se que esta fase controle o processo de transferéncia de calor na regiao do pistio.
Shoham et alii {1982] verificaram experimentalmente que o valor de A, na parte anterior
do pistdo ¢é cerca de 30% maior que o da parte posterior, devido, provavelmente, 3 maior
turbuléncia existente na regido do vértice de mistura. Assim, neste trabalho calculou-se

h, durante a passagem do vértice de mistura por determinada secao transversal através

de

0.8 n
hy = 0,030 (M) (M) (4.19)
By k,

Shoham et alii [1982] verificaram ainda que o valor experimental de h 5 na
regido anterior do filme de liquido é superior ao calculado através de (4.18). Considera-
se que este trecho inicial do filme de liquido estaria sob influéncia do pistio de liquido,
onde o coeficiente de transferéncia de calor na sua parte inferior é bem maior que o
da parte superior. Baseado nos valores experimentais apresentados por Shoham et alii
[1982], o presente trabalho propde que o valor de h s no trecho inicial do filme de liquido
seja admitido como 1,6 vezes maior do que o calculado pela equacio (4.18), sendo que o

comprimento deste trecho é estimado em 30 D.

Os valores de h, e de k; 5; + hg S, definidos pelas equagdes (4.8) e (4.9),

podem entdo ser calculados, sendo que os valores para velocidades, didmetros hidraulicos,
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perimetros de troca de calor e tempos envolvidos sio dados pelo modelo hidrodinamico
desenvolvido na Secio 4.1, e os valores de h; sdo calculados pela equacio {4.18), com
as modificagbes sugeridas nesta Segio. O didmetro hidraulico da bolha alongada de gas,
D¢, para os cilculos de transferéncia de calor niio é o mesmo que para os calculos de

hidrodinamica, dado pela equacao (2.43), mas sim

(4.20)

4.3 Comparagao do Modelo com Dados Experimen-

tais

Nesta secao os resultados obtidos através dos modelos desenvolvidos nas
Segbes anteriores sio comparados com os resultados experimentais apresentados no Capi-

tulo 3. Os valores experimentais publicados por outros autores sdo também verificados.

4.3.1 Comparagao com os Dados Experimentais Deste Traba-

tho

Os resultados obtidos através dos modelos propostos para as caracteristi-
cas hidrodindmicas do escoamento e o coeficiente médio de transferéncia de calor estio
mostrados na Tabela 4.11. O célculo de hApp foi realizado utilizando as duas condigoes
de contorno propostas, ji que o experimento nao foi realizado nem a temperatura, nem a

fluxo de calor uniforme na parede da tubulagio,

A Figura 4.2 mostra uma comparagao entre os valores para os comprimentos do
pistdo e do filme de liquido experimentais e calculados. Pode-se observar que os resultados
do modelo estdo bastante bons e ficam dentro da margem de erro experimental de +30%,

conforme calculado no Apéndice A. Entretanto, nota-se que o valor calculado para o



Ponto | I, [m] I [m] 4F [%l R, hTi’}{m‘le hrpg[m?}(]
01 | 0,56 4,95 402 0,33 1886 1484
02 | 0,8 10,15 640 023 1994 1339
03 | 1,57 798 704 033 2130 1283
04 | 071 511 1046 026 2785 1943
05 | 058 532 1705 018 3558 2303
06 | 1,35 3,66 1231 041 3565 2396
07 | 0,83 3,61 2246 026 4742 3076
08 | 1,02 206 2024 043 4046 4946
09 | 0,90 270 3540 026 6511 4108
10 | 084 345 5839 0,17 8640 4511
11 | 0,64 084 3247 050 7580 6644
12 | 062 1,02 4969 035 9248 7190
13 | 070 060 4875 052 9804 9051
14 | 1,16 127 7510 034 12136 8616
15 | 1,56 329 12477 022 15333 7027
16 | 074 041 6055 056 11104 10487
17 | 1,04 078 8746 039 13904 11356
18 | 1,03 1,16 12422 029 16954 11295
19 | 079 016 9419 058 15071 14810
2 | 0,8 029 12424 045 18160 17082

}a temperatura uniforme.

24 fluxo de calor uniforme,

Tabela 4.11: Resultados do modelo para os pontos experimentais deste trabalho.

90
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Figura 4.2: Comparagfo entre valores experimentais e calculados de I, e I;. Fonte: Este

trabalho,

comprimento do pistdo é normalmente maior que o experimental, ocorrendo o contrario

com o comprimento do filme de liquido.

Na Figura 4.3 pode-se observar que a fracio de liquido média, R, foi bem
representada pelo modelo, apesar de se notar uma tendéncia & subestimativa deste valor.
Esta tendéncia cresce com o aumento da vazio de gés para uma mesma vazio de liquido,
e também com o aumento da vazio de liquido. Uma explicagio para estes resultados
pode estar no fato que a fracio de liquido no pistao, R,, essencial na determinagio de
R, (equagdo 2.53), foi obtida através da correlagio de Barnea e Brauner [1985], que pode

estar levando a valores mais baixos para R, nas maiores vazdes de liquido e gés.

A comparagio entre o gradiente axial de pressio experimental e o calculado
através do modelo pode ser feita através da Figura 4.4, onde se observa que, para as
maiores vazdes de liquido e gds, existe uma tendéncia de se subestimar este valor. Mais
uma vez, a explicagio pode estar na subestimativa do valor de R, j4 que, come se pode
observar das equagbes (2.59) a (2.62), valores mais baixos de R, levario a menores A P [Az

calculados.
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Figura 4.5: Compara¢io entre valores experimentals e calculados de hrp. Fonte: Este

trabalho.

Como o experimento nao seguiu nenhuma das duas condigdes de contorno es-
tudadas, sugere-se que o valor de hzp seja o dado pela média aritmética entre os valores
obtidos considerando temperatura uniforme e fluxo de calor uniforme na parede da tu-
bulagdo. Na Figura 4.5 este valor médio é comparado aos resultados obtidos através
das correlagdes propostas por Shah {1981] e por Kago et alii {1986), sendo que o modelo
aqui proposto resulta em desvios da mesma ordem de magnitude dos apresentados pelas
correlagbes. Pode-se observar ainda uma tendéncia do modelo de subestimar os valores
de hrp nas menores velocidades de mistura e de superestimar nas maiores. Isto se deve
certamente ao fato que a influéncia da existéncia do vértice de mistura na troca de calor
deve ser maior nos escoamentos menos turbulentos, e menor nos mais turbulentos, sendo

que o modelo proposto nao leva essa possibilidade em conta.

Embora néo possa ser observado diretamente das Figuras apresentadas, foi
verificado que os maiores desvios relativos entre os valores experimental e calculado, foram

encontrados em pontos préximos as fronteiras entre os padrées de escoamento. Estas
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fronteiras, mostradas na Figura 3.5, devem ser interpretadas como uma aproximacio da
regiao onde ocorre a transicio entre os padroes. Assim, préximo a essas linhas j& se pode
observar algumas das caracteristicas do padréo de escoamento vizinho, motivo pelo qual

o modelo nao representa bem estes pontos.

Para todas as varidveis calculadas o desvio com relagio ao valor experimental

ficou na faixa de +30%.

4.3.2 Comparagao com os Dados Experimentais de Qutros Au-

tores

Os valores para fracio de liquido, gradiente axial de pressio e coeficiente médio
de transferéncia de calor calculados através do modelo proposto neste trabalho foram
comparados com os resultados experimentais obtidos por Johnson e Abou-Sahe [1952],
King [1952], Fried {1954], Johnson [1955] e Kago et alii [1986]. Assim, tornou-se possivel
verificar a validade do modelo para diferentes didmetros de tubulagao, diversos tipos de
liquido, bem como para as duas condigbes de contorno desenvolvidas para o calculo de
hyp. Para todos os pontos experimentais, foi feita uma verificagdo de sua localizagio
no mapa de escoamento de Taitel e Dukler [1976]. Esta verificacio foi realizada com o
objetivo de eliminar a possibilidade de se utilizar um ponto que nao esteja no padrio
de escoamento intermitente, uma vez que, além desta definicio contar com um alto grau
de interpretagio pessoal de cada pesquisador, a nomenclatura adotada para os diversos

padrdes se modificou de 1952 para ca.

Johnson e Abou-Sabe [1952], King [1952] e Fried [1954] trabalharam com dgua
e ar sendo aquecidos por vapor d’dgua. Os resultados para fracio de liquido estio mos-
trados na Figura 4.6. A tendéncia anteriormente observada do modelo subestimar o
valor de R, nao foi confirmada nestes experimentos. Entretanto, deve ser observado que
a vaporizagao do liquido foi, segundo os autores, bastante significativa, levando a uma

redugdo no valor experimental de R,. Na Figura 4.7 pode-se verificar a mesma tendéncia
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de reducdo dos valores calculados para o gradiente axial de pressio nas maiores vazées
de liquido e gis anteriormente observada. Notar que 0s valores de gradiente axial de
pressao experimentais considerados nio levam em conta a perda de carga advinda da
variacao da quantidade de movimento devido A vaporizagdo da dgua. Para o cilculo de
hep utilizou-se o modelo proposto para a condigao de temperatura uniforme na parede
interna da tubulacdo, pois a forma como a mistura bifsica fo; aquecida sugere que esta
condigéo aproximadamente se verifique. Os resultados ficaram bastante préximos do valor
experimental, mas confirmaram a tendéncia jé observada do modelo subestimar hrp nas
vazGes mais baixas de liquido e gds e de superestimar nas mais altas. Na F igura 4.8 sio

mostrados os resultados obtidos para hrp através do modelo proposto ¢ das correlacbes

de Shah [1981] e de Kago et alii [1086],

Johnson [1955] trabalhou com éleo e ar escoando em uma tubulagio de 0,0187 m
de didmetro interno, sendo aquecidos por vapor d’agua. As varidveis medidas foram o
gradiente axial de pressio e o coeficiente médio de transferdncia de calor. 0 modelo uti-
lizado para o célculo de App foi novamente o proposto para a condigdo de temperatura
uniforme na parede interna da tubulacio. Os resultados estio mostrados nas Figuras 4.9
¢ 4.10, onde se pode observar o excelente desempenho do modelo também para o caso de

éleo utilizado como liquido na mistura bifisica.

Kago et alii [1986] trabalharam com uma tubulagio de didmetro interno igual a
0,0515 m, bem maior que os didmetros até agora investigados. Os fluidos foram aquecidos
através da imposicio de um fluxo de calor uniforme na parede externa da tubulacio.
O gds na mistura bifsica foi sempre o ar, entretanto, diferentes tipos de liquido foram
utilizados. Na Tabela 4.12 estfio mostradas as propriedades fisicas dos 4 tipos de liquido
escolhidos para serem testados. Os resultados obtidos para fragao de liquido (Figura
4.11) e para gradiente axial de pressio (Figura 4.12) néo apresentam a mesma tendéncia
observada nos experimentos ja analisados. Entretanto, os valores de R,, calculados através
da correlagio de Barnea e Brauner [1985], nao mostraram uma queda acentuada com o

aumento das vazdes, como acontecia nos casos anteriores, sugerindo que esta correlacio
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Liquido P, v, kr Cpy o
lkg/m?] Tkg/ms] [W/m K] [J/kgK] [Njm]
Agua 1000 0,00090 0,615 4200 0,070
Agua + CMC (1) | 1000  0,04900 0,615 4200 0,079
Agua + CMC(2) | 1000 000550 0,615 4200 - 0,079
Agua + Brij-92 1000 0,00085 0,610 4200 0,027

Tabela 4.12: Propriedades fisicas dos liguidos utilizados por Kago et alii [1986]

160

apresente melhores resultados quando aplicada a maiores didmetros de tubulacio. Para

o calculo de hyp, 0 modelo utilizado foi o proposto para a condicao de fluxo de calor

uniforme na parede interna da tubulacio. Os resultados experimentais de hyp sio muito

proximos uns dos outros, ja que somente uma vazio de liquido foi utilizada, o que tornou

impossivel a deteccio de alguma tendéncia para os valores calculados pelo modelo. Qs

resultados obtidos para R, AP/Az e hpp mostram que o modelo apresenta um bom

desempenho para os diferentes tipos de liquido utilizados.

A mesma faixa de erro de £30% anteriormente verificada, foi encontrada nesta

comparagdo dos resultados obtidos através do modelo e os valores experimentais publi-

cados pelos autores citados. Este resultado é bastante animador, tendo em vista a di-

versidade de fluidos, didmetros e formas de aquecimento da mistura bifisica testados, e

considerando a aleatoriedade tipica do escoamento intermitente.
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CAPITULO V

CONCLUSAO

Neste trabalho foi desenvolvido um método para o caleulo do coeficiente médio
de transferéncia de calor no escoamento horizontal intermitente, baseado no conhecimento

das suas caracteristicas hidrodinimicas.

Com o objetivo de definir o método a ser utilizado para a determinacdo das
caracteristicas hidrodinidmicas do escoamento, os diversos modelos existentes foram com-
parados a resultados experimentais. O método escothido se baseia no proposto por Taitel

e Barnea {1990}, com as seguintes modificacdes:

- Considerar a espessura do filme de liquido constante no balango de massa da equacio

(2.25), pois desta forma foram obtidos os melhores resultados;

- Possibilidade de se utilizar a freqiiéncia de ocorréncia do pistao de liquido, ao invés
do comprimento do mesmo, como parametro de entrada do algoritmo computacio-

nal.

A obtencdo experimental das caracteristicas hidrodinimicas do escoamento
permitin ndo s6 a validagio do modelo escolhido, mas também a comparagao enire as

diversas correlagbes para o célculo de ¥, e v,. Para o célculo de optou-se pela utilizacio

104
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da correlagio de Taitel e Barnea [1990}, enquanto que para v, a correlacio gue apresentou

os melhores resultados foi a proposta por Hill e Wood [1990).

Para o cileulo do coeficiente médio de transferéncia de calor, deve-se primeira-
mente analisar se uma das duas condigbes de contorno sugeridas ¢ verificada: temperatura
uniforme ou fluxo de calor uniforme na parede interna da tubulacio. Caso o fendmeno
nao satisfaca nenhuma dessas condigdes, é sugerido, devido 4 dificuldade em se obter uma
aproximagao mais consistente, que o valor a ser considerado para khyp seja o dado pela

média aritmética entre os valores obtidos para cada uma delas.

Para todas as varidveis analisadas, a saber, comprimentos de pistio e de filme
de liquido, fragio de liquido média, gradiente axial de pressio e coeficiente médio de trans-
feréncia de calor, os erros apresentados pelo método proposto neste trabalho situaram-se
na faixa de £30% - um resultado satisfatério considerando-se a caracteristica aleatdria
do escoamento intermitente. £ importante frisar que o método foi testado para os mais
diversos tipos de liquido, didmetros de tubulagéo, sentidos do fluxo de calor e condicdes de
contorno na parede interna da tubulagio, ndo sendo registrada, até o presente momento,

nenhuma restricdo a sua utilizagao.

Nao se pode deixar de incluir entre os méritos deste trabalho os préprios projeto
e montagem do aparato experimental, bem como a calibragiio e afericdo dos equipamen-
tos utilizados. Esta instalagio se mostrou confidvel na obtencgdo dos dados experimentais
necessarios, apresentando uma margem de erro suficientemente pequena, conforme o ex-
posto no Apéndice A. No decorrer dos experimentos, entretanto, foram levantadas algumas

sugestoes para melhoria das suas caracteristicas, a saber:

- Instalar as sondas de condutividade verticalmente a uma distancia de 0,1 m uma
da outra. Esta modificagio aumentard a precisao na obtengio dos dados de V| e

evitard o problema de vibracdo excessiva nas maiores velocidades de mistura.

- Instalar uma tomada que permita a purga do ar nos pontos mais altos da tubulacio

de alimentacdo de 4dgua para a mistura bifisica. Assim se espera conseguir um
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escoamento monofasico no trocador de calor, essencial para uma melhor verificacio

do sistema de medigio de temperaturas.

- Substituir a placa de aquisicio de dados DT 2801-A por uma que seja capaz de
registrar diretamente os sinais enviados pelos termopares em mV. Isto tornaria des-
necessaria a utilizagio do amplificador AMPLI10, uma vez que este € muito sensivel

as variagdes da temperatura ambiente.

- Substituir os termopares utilizados por outros mais longos, de forma a permitir que
as juntas de referéncia fiquem todas em um sé recipiente com gelo. Tal providéncia
evitaria possiveis pequenas diferencas de temperatura entre os dois recipientes uti-

lizados, ndo detectadas pelos termdmetros empregados nesta verificagio.

Diversos caminhos podem ser seguidos na continuacio desta pesquisa, entre os

quais podem ser destacados os seguintes:

- Continuar a obtencdo de dados experimentais, verificando a influéncia da mudanga
do liquido utilizado na mistura bifdsica e da variagio do angulo de inclinagio da
tubulagdo. Qutros padroes de escoamento podem também ser estudados. O aparato

experimental construido pode continuar sendo utilizado com estes objetivos,

- Desenvolver um dispositivo que permita a obtencio experimental da fragio de
liquido no pistao, R,, j& que foi levantada a possibilidade da correlagio utilizada
para a sua determinagio estar subestimando seu valor nas maiores vazdes de liquido

e gas.

- Modificar o modelo proposto com o objetivo de eliminar a tendéncia de subestima-
tiva no valor de hyp nas vazbes mais baixas, e de superestimativa nas mais altas.
Como foi visto na Se¢io 4.3, espera-se que a influéncia da existéncia do vértice de
mistura no hrp, seja maior nos escoamentos de menores velocidades de mistura,
Deve-se, portanto, procurar quantificar a influéncia do vértice de mistura no valor

de }iTp,
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- Considerar na andlise do filme de liquido, a possibilidade de existéncia de interfa
ces curvas nos escoamentos com maiores diferencas de velocidades entre o filme de

liguido e a bolha alongada de gas.

- Obter experimentalmente valores instantaneos para os coeficientes de transferéncia
de calor em cada uma das regides em que se divide uma unidade do escoamento
intermitente. Isso permitird um aprimoramento do método proposto para o calculo
de hrp. A instalagdo existente ndo é capaz de fornecer estes dados, j4 que ela fo

projetada para a determinagio de valores médios para hyp.



Nomenclatura

area [m?

fungio definida pela equagio (2.23)

namero de Bond

razdo definida na equagdo {2.6)

pardmetro de distribuigao

calor especifico a pressio constante [J/kg K]
didmetro ou didmetro hidraulico |m]
coeficiente de atrito

vazio volumétrica [m?/s]

namero de Froude

aceleragio da gravidade [m/s?]

coeficiente de transferéncia de calor [W/m? K)
média temporal de h [W/m? K]

média temporal de conduténcia térmica [W/m K|
condutividade térmica [W/m K]

comprimento [m)]

vazdo massica [kg/s]

vazao massica do liquido anexado ao pistdo [kg/s]
pressio [Pa)

pressio média [Pal

nimero de Prandtl

fracao de liquido

nimero de Reynolds

fluxo de calor [W]

fluxo de calor por unidade de comprimento [W/m]
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S perimetro [m)

t temnpo [s]

T temperatura [K]

T temperatura média [K)

U velocidade com relagao a V; [m/s)

Usgs velocidade superficial do gas [m/s]

Us velocidade superficial do liquido [m/s]
v velocidade [m /]

Vi velocidade relativa entre a bolha alongada de gis e o pistao de liquido [m/s]
Vi velocidade de deslizamento [m/s]

v, velocidade de mistura [m/s]

Vi velocidade de translagio do pistdo [m/s]
W fungdo definida pela equagdo (2.22)

X distancia [m]

Letras Gregas:

B angulo de inclinacio da tubulagio [rad]

) altura ou espessura do filme de liquido [m]

P variave] adimensional definida em (2.20)

ﬁi raiz quadrada da razao hyp/fhy

P raiz quadrada da razdo APrp/APy

A fragao de liquido desconsiderando deslizamento. Equagio (2.73)

# viscosidade dindmica [Pa s)

A freqiiéncia de ocorréncia do pistdo de liquido [Hz]
densidade [kg/m?

o tensdo superficial [N/m]

T tenséo de cisalhamento [N/m?]

¢ angulo definido pela Figura 2.2 [rad]



definido pela equagio (2.17) [rad)

r fungido densidade de fase
mimero de Edtvos
Subscritos:
ac aceleracio
at atrito
AG dgua gelada
B bolha dispersa de gas
e final do filme de liquido (“end™)
E equilibrio
exp experimental
ext externo
f filme de liquido
g gravitacional
G gas
i interface
j refere-se a pistdo, filme de liquido ou bolha de gas
L liquido
m vortice de mistura
M mistura
$ pistdo de liquido (“slug”)
inicio do filme de liquido (“start”)
TP bifésico (“two-phase”)
u unidade do escoamento intermitente
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Sobrescritos:
min minimo
max MAaXirno

T transiao de padrio de escoamento intermitente/bolhas dispersas
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APENDICE A

ANALISE DE ERROS E INCERTEZAS

As varidveis obtidas no experimento foram fracio de liquido, R,, queda de
pressac, AF,, freqiencia de ocorréncia do pistio, v,, velocidade de translacido do pistio,
Vi, comprimentos do pistao de liquido, I, e do filme de liquido, Iy, e coeficiente médio
de transferéncia de calor, hyp. Neste Apéndice A serio estimados os erros envolvidos na
obtengdo de cada uma destas varidveis. Além destes, é importante conhecer-se também
o erro envolvido na medi¢io das vazdes de liquido e gés utilizadas, pois estes valores sao

de fundamental importancia nos calculos efetuados através dos modelos propostos.

- Uma dada variavel V é normalmente obtida através da medicdo das variaveis

independentes z;, sendo que V e z; estdo relacionados pela funcdo f na forma

V-“ﬁf(.’l,'l,g:?,....,z{,...?xﬂ) (Al)

O limite de erro, AV, pode entio ser estimado através da expansao em série de Taylor da
fun¢o f em torno do valor esperado de V, truncada para os termos de primeira ordem,

ou seja,

e 3T,

AV = Az + Az, (A.2)

(3)

(52)

(&)

117



118

onde Az; @ o erro maximo envolvido na medigdo da varidvel independente z;.

As vazdes foram medidas através de rotdmetros aferidos da forma exposta na

Segao 3.2. Estima-se que o erro envolvido na medigio destas vazdes seja da ordem de

+3%.

Erro na Obtengéo de R,

O valor de R, é obtido através de

_n

(A.3)

onde Vr € o volume total do trecho isolado pelas valvulas A e B da Figura3leV, éo

volume de liquido drenado deste trecho.

O valor de Vr é dado por

onde I € o didmetro interno da tubulagio e L é o comprimento do trecho isolado, A

equacdo {A.3) pode entdo ser reescrita como

Ro=Y () (A.4)

As precisbes nas medigdes de V., D e L sio estimadas em:

AV = #107° m® (metade da menor divisdo da escala);

I

AD £0,0002 m (maior diferenga para a média em 5 medidas);

AL = #0,005 m (dificuldades para medicio com trena).
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As derivadas parcials sao dadas por

oR,| . 4

Vil T x DL
_‘S.ELL - BVL
ab m?rD3L
% - 4VL
arL “‘tzLz

Utilizando estes valores em (A.2), chega-se entdo a

AR, = £(0,0074 + 16,6 V) (A5)

Através da utilizagdo da equagao (A.5) em alguns dos pontos experimentais,

pode-se concluir que o erro na obtencéo de R, é da ordem de +5%.

Erro na Obtencao de AP,

O valor de AP, é calculado através de

M DF;
AP, = e (A.6)

onde M é a média dos valores registrados pela PLACA3 (que pode variar entre 0 e 4095) e
DF; é o valor para o qual 0 demodulador esté calibrado para dar na saida o sinal méximo,
que depende do diafragma que estd sendo utilizado. Para os pontos 1 a 6, o diafragma
utilizado foi o #36, com o valor de DFy=19618 Pa. Para os pontos 7 2 14 e 16, o diafragma
{ol 0 #40, com DF;=89607 Pa. Para os demais poantos utilizou-se o diafragma #48, com
D) F3=344463 Pa. As precisdes nas medigdes de DF; e M sdo dadas por

ADFy, = +87 Pa {0,25% do fundo de escala);



ADF, = +£215 Pa (0,25% do fundo de escala);
ADF3 = &1375 Pa (0,25% do fundo de escala);

AM = +10 (estimativa de ruido no conversor AD).

As derivadas parcials sao dadas por

l P, ’ — M
8DF | 7 4005
op,| _ DE
oM 4095

Assim, de (A.2) chega-se a
- Pontos 1 a 6:
A(AP,) = +][0,021 (10 + M)}

- Pontos T a 14 e 16:
A(AP,) = +[0,053 (10 + M) (AT

- Demais pontos:

A(AP,) =£[0,34 (10 + M)]
Através das equagdes (A.7) pode-se estimar o erro méximo na medicio de AF,
em +5%.

Erro na Obtencgéo de v,

A freqgiiéncia de ocorréncia do pistdo de liquido foi obtida através da deter-
minagao da densidade espectral do sinal de uma das sondas de condutividade. Entretanto,

a fim de estimar o erro envolvido na determinagio desta varidvel pode-se considerar que



Vg = = (Ag)

onde N, é o niumero de pistdes ocorridos no intervalo de amostiragem t,. Pode-se estimar

gue

AN, = =l (escolha aleatéria do intervalo de amostragem);

At, = £0,1 s (estimado da aferigio da PLACA3).

As derivadas parciais sao dadas por

Bys, }..
8Ny 1,
Doyl gﬂ
Mty f2
2

Entio,

1 N,
Av, = + {g;w,x ?;]

a

(A.9)

Atraves de (A.9) pode-se concluir que o erro envolvido no processo de obtencao
de v, é da ordem de £3%. Foram desprezados os erros gerados pela existéncia de rufdos
no sinal de densidade de fase, inclusive os induzidos pela prépria presenga das sondas no

escoamento, e pelo processo de determinacio da densidade espectral do sinal.

Erro na Obtencao de V]

A velocidade de translacio é obtida através de

Vi = (A.10)
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o

onde L € a distdncia entre as duas sondas de condutividade, N é ¢ nimero de pontos que
o sinal da sonda curta precisa ser adiantado de forma a que os dois sinais entrem em fase

e v, € a freqiéncia de amostragem.

A precisdo para L, considerando a forma como esta distincia foi medida e a

possibilidade de variacio deste valor pela vibracio da sonda longa pode ser estimada em

AL = +0,00005 m

Para a freqiiéncia de amostragem, tem-se que

onde P € o nimero de pontos registrados e 1, o intervalo de amostragem. O erro no

nimero de pontos registrados € zero e no tempo de amostragem é estimado em

At,=+0,13
Como
ov,| f
ot | 12
chega-se a
P
Av, =0,1 r

A correlagio cruzada entre os sinais resulta em uma preciséo para N de

AN = 10,5

Entretanto, como foi visto na Segdo 3.4, muitas vezes o resultado da correlacio cruzada

apresentava mais do que um valor para N. De qualquer forma, nesta andlise se considerard
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AN = £0,5, com o objetivo de verificar a influéncia minima do erro em N no resultado

final AV,

As derivadas parciais sdo dadas por

aV, Ve
5l - %
oV, L
vl = N
aV; L
’”@W T ON?

Entédo, o erro AV, pode ser estimado através de

Vs P rL Ly,
AH:;{:[(LODO%N»{«O,I 7 (5)+05 (5 )] (A1)

Ataves de {A.11) verifica-se que a influéncia minima do erro em N é de 85% de

AV,. Entdo, na Tabela 3.5 calcula-se os valores minimo e méximo para V; considerando

apenas o erro em N, utilizando para AN o valor obtido da correlagio cruzada.

Os erros gerados pela necessidade de se definir um ponto de corte distinguindo
pistao de liquido e bolha alongada de gds, bem como os induzidos pela prépria presenca

das sondas no escoamento estio sendo desprezados.
Erro na Obtencédo de [, e I;

Os comprimentos de pistdo de liquido e de filme de liquido sio estimados

através de

l; = V; (A.l?)
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onde /5 pode ser o niimero de pontos que registraram liquido, P, ou gas, P, P éonimero
total de pontos obtidos, v, é a fregiiéncia de ocorréncia de pistao e V, é a velocidade de

translagio do pistao calculada através da correlacio proposta por Taitel e Barnea [1990].

Pode-se estimar que a precisio para P, e Py, devido & necessidade da definicdo

de um ponto de corte, seja da ordem de
AP, = :f:ﬂ,}. Pg

A equagdo (A.9) mostra que

1 N,
&Usmﬂ:{gf—l-l—‘@,l ‘t—g'}

a4

Da Tabela 4.8 pode-se estimar a precisio para Vi, calculada pela correlacio citada, como

sendo
AV, = £0,15 V

As derivadas parciais sao dadas por

a1 W
oP,| ~ Pu,
a| RV
vyl Pyt
| B
V| ~ P,

Entédo, o erro em /; pode ser calculado através de

_ PV 1 N\ BV, PV
Alimi[{},l - 3+(m+0,1 ﬁ) i 015 5 (A.13)

Utilizando a equagdo (A.13) chega-se & conclusio de que o erro na determinacio

de I, e Iy é da ordem de +30%.



Erro na Obtengao de hyp

O valor de hyp é calculado através de

qm .
hopp =
TP = AT (A.14)
ga € o calor que sai da mistura bifdsica, dado por
qm = m4G Cpac (Ts ~ Ts) — Geqs (A.15)

cujas variaveis foram definidas na Secio 3.4. A é a 4rea de troca de calor, dada por

A=nDL (A.16)

onde L é o comprimento do trocador de calor. AT é a diferenga média logaritmica de

temperaturas

(T4 B TW) "' (TI o T2)

In &-Tw)
{1y ~Tx)

AT =

¢ Determinacio de Agy

Estima-se que as precisbes das variaveis que aparecem em (A.15) sejam dadas por
Amgc = £0,03 myg (estimativa);

ACPAG e 0;

Agege = £0,15 gers (estimativa).

Para os erros na medigdo de temperatura AT; serdo utilizados os dois limites defi-

nidos na Secéio 3.4, a saber, AT/™* = 0,7 K e AT = 0,2 K.

As derivadas parciais sio dadas por



P [ Cpac {Ts —Ts)

tmag

]g%fjg! = MAG (Tg - Tg)

Bgp

; Ty = mac Cpac
Bqps

BT = mag Cpac
8

Han
33&::

= ]

Entao,

Agpr = 0,03 mag Cpac (Ts ~ T3) + 2 AT, mus Cpac + 0,15 g

s Determinagao de AA

A precisao das varidveis independentes de {A.16) sao dadas por

AD = +0,0002 m (maior diferenga para a média em 5 medidas);

AL = 0,005 m (dificuldades na medigio com trena);

e as derivadas parciais por

dA

15&5 = x L

dA

16_13 7 D
Entao,

AA = 10,0028

(A.18)

(A.19)



» Determinagao de A(AT)

Os valores de AT} jd foram definidos quando da determinagio de Aqpy. As derivadas

parciais de {A.17) sio dadas por

21| (%ﬁf)min m%x%%f)—l
[ ()

sary L+ () - (%)

ATz T [fn (%ﬁ%) )

) (BF) i (35)
o (55

!% _ 1—-In (g;n:_i; ):— (;%i_zﬁ%)
i (522)]

O valor de A(AT) serd calculado através de

OAT
“5—27}‘ + AT,

OAT
aT,

OAT
a7y

A(ﬂT) = [AT; +e Af& -+ &Tw

As derivadas parciais da equagio (A.14) sio dadas por

(‘%lTp _ 1
ﬁqM B A AT
Bhypl  qm
dA |~ ATAT
Ohrp _ M
AT A AT?

Finalmente, o erre na determinagéo de hrp pode ser calculado através de

Ohrp
dqm

Ohrp
aA

Ohrp
OAT

+AA

+ A(AT)

Ahyp =+ [AQM

|

= |OAT
ITw

| o

(A.21)



128

Utilizando a equagao (A.21), verifica-se que, para um valor de A7} = 0,7 K.
¢ erro maximo envolvido no processo de obtencio de hrp é da ordem de £75%. Observar
entretanto que este valor para AT; é extremamente alto e se baseia em uma entre 50
medigbes de temperaturas durante a aferigio dos termopares. Admitindo um valor de
AT; = 0,2 K, sugerido por Benedict [1972] para o esquema de ligagio dos termopares
com o amplificador utilizado no experimento, o erro é calculado em £25%. Estima-se que

o erro provavel na obtengio de hrp esteja entre estes 2 valores limites.

Dois fatores podem ter contribuido para a imprecisio na medicio de tempe-
raturas: a sensibilidade do amplificador operacional AMPLI10 & variagio da temperatura
ambiente e a existéncia de dois diferentes recipientes com gelo onde ficaram localizadas
as juntas de referéncia dos termopares. Entretanto, considerou-se que estes erros podem

ficar incluidos na faixa de incerteza acima fixada.



