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Resumo

MARTINS, Gilberto, Modelagem dos Fenomenos de Transporte no Circuito de Gds de um
Sistema de Refrigeragdo por Absorcdo de Amodnia com Hidrogénio como Gds Inerte,
Campinas,: Faculdade de Engenharia Mecanica, Universidade Estadual de Campinas, 1996.
121 p. Tese (Doutorado)

Este trabalho apresenta uma simulacdo do escoamento, transferéncia de calor e massa da
mistura gasosa amonia-hidrogénio em convecgfio natural em um sistema de refrigeragiio por
absor¢do com gas inerte.

Os fendmenos de transporte envolvidos em cada um dos equipamentos do circuito foram
descritos através das equagdes de conservacio de massa, quantidade de movimento, energia e
espécies quimicas. A utilizagdo das simplificagdes da camada limite tornou possivel a resolugfio
acoplada dessas equagles através do método das diferengas finitas marchando na diregéio do
fluxo.

Sdo apresentadas solugdes para cada um dos principais componentes do circuito, o
evaporador e absorvedor, para diversas condigdes de contorno, de operagdo e configuragdes
geométricas. Finalmente foi proposta uma configuragdo para o circuito de circulagio de gas e,
para esta configuracfo, resolveram-se os sistemas de equagdes para cada um dos equipamentos
do circuito acoplados.

Os resultados mostram que os fatores geométricos sdo os que mais influenciam o
comportamento do sistema.

O modelo de simulagéo desenvolvido possibilita o projeto e a otimizagdo do circuito de

circulagfio de gases de novos sistemas sob diversas condiges de operagéo.

Palavras Chave

- Refrigeracfio por Absorgdo, Modelos Numéricos, Evaporagio e Absor¢io em Presenca de Gases

Inertes,



Abstract

MARTINS, Gilberto, Modelling of the Transport Phenomena in the Gas Circuit of a Triple Fluid
(NH~-H,0-H,} Absorption Refrigeration System, Campinas,: Faculdade de Engenharia
Mecénica, Universidade Estadual de Campinas, 1996. 121 p. Thesis (Doctoral)

This work presents a simulation of the flow, heat and mass transfer of a gaseous ammonia-
hydrogen mixture in natural convection inside an absorption refrigeration system with inert gas.

The transport phenomena involved in each equipment of the circuit were described by the
conservation equations of mass, momentum, energy and chemical species. By using the boundary-
layer simplifications, it was possible to use the finite-diferences method marching downstream to
solve the coupled equations.

Solutions for the two main components of the system, the evaporator and the absorber, are
presented for various boundary and operating conditions and geometric configurations. A
geometric configuration for the whole gas circulation system is then proposed and, for this
configuration, the solution of the equations for each component of the system is performed in a
coupled way.

The results obtained show that the geometric configuration is the most influencing parameter
in the system behavior,

The simulation model presented in this work can be used for the design and optimization of

the gas circulation circuit of new refrigeration systems under various operating conditions.

Key Words
-Absorption Refrigeration, Numerical Models, Evaporation and Absorption in the Presence of

Inert Gases.



Capitulo 1

Introducao:

O sistema de refrigeracdio por absor¢do de amdnia-dgua com gas inerte é uma versio
modificada do sistema de refrigerago por absorgdo convencional. Os sistemas de absorgdo
convencionais trabalham com dois niveis de presso: alta no gerador de aménia e condensador e
baixa no evaporador e absorvedor. O gés inerte é introduzido nas partes correspondentes as de
baixa pressdo do sistema convencional com ¢ intuito de manter a pressdo total constante em todo
o sistema reduzindo a pressdo parcial da amdnia a valores correspondentes 4 baixa pressdo dos
sistemas convencionais, eliminando assim a necessidade de valvulas de expansfio e também de

bombas ou quaisquer partes moveis.

Foi patenteado em 1922 por dois suecos: Baltzar von Platen ¢ Carl Munters, que, junto com
alguns colegas, tentaram explorar a invencfio, mas somente quando a Electrolux comprou a
empresa e os direitos de produgdo € que o sistema passou a ser comercialmente produzido, A
figura 1.1 apresenta uma foto da época onde aparecem os dois inventores junto a seu invento. O
primeiro refrigerador foi langado em 1925 pela Electrolux. A figura 2 mostra uma foto deste
primeiro modelo comercializado. A patente da mvengdo, adquirida pela Electrolux, caducou
durante a 2° Guerra Mundial, e apds a guerra, muitas pequenas empresas comegaram a produzir

refrigeradores a absorgdo.

A falta de pesquisa tecnologica para resolver os problemas que iam surgindo, juntamente
com o langamento no mercado de compressores herméticos pela Tecunseh (até entdo somente
as grandes empresas, como a General Electric, que produziam geladeiras, é gue produziam estes
compressores, € ndo os vendiam no mercado )} levou a maioria dessas pequenas empresas a
faléncia ou a pararem a produgcfio deste produto. A Electrolux, assim como uma pequena empresa
suissa, a Sibir, porém, continuaram neste mercado. Esta altima, inclusive foi a responsavel pelos

majores desenvolvimentos ocorridos na tecnologia de producéo e projeto destes sistemas.



[

Figura 3.1: Foto de 1922 mostrando Baltzar von Platen (esquerda) e Carl Munters, junto a seu
invento: O sistema de refrigeraciio por absor¢do com gas inerte.

Figura 3.2: Primeira gelalr
de absor¢io com gas inerte
comercializada pela Electrolux.
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Atualmente a Electrolux controla a maioria das unidades de produgdo deste tipo de
refrigerador, que possui nichos de mercado onde as vantagens do processo (ser absolutamente
silencioso, néo exigir trabalho mecanico e poder ser operado por diferentes fontes térmicas) o
tornam imbativel, como para frigobares em quartos de hotel (atuaimente, com o desenvolvimento
de compressores mais silenciosos, ja ha competi¢do neste mercado) e refrigeradores para trailers

¢ motor-homes. No Brasil, atualmente somente a Consul produz esses refrigeradores.

A figura 1.3 abaixo apresenta um desenho esquematico de um sistema comercializado

atualmente com seus principais componentes ressaltados.
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Figura 3.3: Esquema de uma geladeira de absorg8o com gés inerte.



O sistema funciona somente com energia térmica, fornecida ao tubo bomba. Com o
fornecimento de calor, a solugdo rica que ai se encontra (no mesmo nivel que o reservatério de
solucdo) entra em ebuli¢io e formam-se bolhas de vapor rico em ambnia que, devido ao pequeno
diametro do tubo e a diferenga de densidade entre o vapor e o liquido, geram um escoamento
bifasico tipo pistonado, transportando a solugdo empobrecida de amdnia até a saida do tubo

bomba (ponto 3).

Neste ponto, a solugfo pobre, com temperatura de cerca de 180°C e concentragdo por volta
de 15% de amdnia se separa do vapor que esta em equilibrio com ela & mesma temperatura ¢
concentragdo de cerca de 58%. A cada incremento de solugfo pobre que é transportado pelo tubo
bomba e atinge o ponto 3, uma quantidade idéntica transborda para dentro do absorvedor (ponto

4) passando pelo espago anular entre os tubos do trocador de calor de solugdes.

O vapor que sai do tubo bomba desce pelo outro tubo e € obrigado a borbulhar pela solu¢io
rica que vemn pelo tubo interno do trocador de calor de solugGes. Este ¢ o chamado "analiser” que
funciona como um deflegmador, aumentando a concentragio do vapor de amdnia que sai do
gerador. O vapor que sai do analiser estd em equilibrio com a solugio rica que chega a ele a uma

temperatura de cerca de 145° C.

A solugdo que sai do analiser no ponto 1b estd mais aquecida e menos concentrada que a
solugio rica que chega a ele por 1a (cerca de 160°C e 23%) e se encaminha entdo para o tubo
bomba.

O vapor que sai do analiser por ic, em equilibrio com a solugdo rica, com uma
concentrag@o de cerca de 84%, passa entfo pelo retificador, onde através do resfriamento pelo
ar ambiente ocorre a condensacio do vapor d'agua (menos volatil) que escorre de volta para o

gerador, obtendo-se ao final do retificador, amdnia praticamente pura na pressdo de 25 bar.

No condensador, através do resfriamento pelo ar ambiente, a am0nia se liquefaz e segue
para o subresfriador, onde sera resfriada a uma temperatura préxima a do final do evaporador. A
construg@io da serpentina permite que se forme um sifio, que serve como um sélo de amdnia

liquida para impedir que o hidrogénio passe do evaporador para o condensador.

Ao transbordar para dentro do evaporador no ponto 7, a amdnia liquida entra em contato
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com a ristura gasosa de amonia e Hidrogénio que saiu do absorvedor pelo ponto 6g e passou pelo
tubo interno do trocador de calor de gases. Esta mistura gasosa € pobre em amdnia e portanto
a pressdo parcial de améOnia na mistura gasosa é baixa (entre 1 ¢ 1,5 bar). O processo de
evaporagdo € conjugado com o de difusdo do vapor de amdnia na mistura gasosa, assim, a
pressdo de vapor da amdnia liquida deve ser mais alta que a pressfio parcial de aménia na mistura

para que a difusdo possa ocorrer.

A medida que a amdnia se evapora e difunde na mistura, sua pressdo parcial aumenta, assim
como a densidade da mistura, e consequentemente seu peso, gerando um escoamento para baixo,
rumo ao trocador de calor de gases. No inicio do evaporador, onde a pressdo parcial da amonia
¢ mais baixa, a temperatura de evaporagfo € também mais baixa (por volta de -25°C ), assim, essa

primeira parte do evaporador € utilizada como congelador.

No evaporador secundério, na parte inferior, a presso parcial da amdnia na mistura sobe
para 2 a 3 bar, aumentando a temperatura de evaporagdio para valores entre -15 e 0° C, sendo esta

parte do evaporador utilizada para resfriar o gabinete da geladeira através de aletas.

Movido pela diferenca de densidades, o gés rico e mais denso desce, passando pelo espago
anular entre os tubos do trocador de calor de gases onde resfria tanto o gas pobre como a amdnia
liquida que esto indo para o evaporador. Segue entfio para o absorvedor (ponto 9¢g), onde entrara
em contato com a solugfio pobre que desce em contra-corrente com grande tendéncia a absorver
amdnia. Aqui, de modo inverso ao evaporador, para haver a absorgio da aménia pela solugio é
necessério que a pressdo parcial da amonia no gés seja maior que a pressdo de vapor da solugo.
Como o processo de absor¢dio ¢ exotérmico, para se conseguir aumentar a concentracio da

solugdo € necessario rejeitar o calor de absorgdo.

Na parte inferior do absorvedor hé um reservatdrio que coleta a solugéo rica em amdnia que
escorre do absorvedor. Este reservatorio esta ligado a entrada do analiser através do trocador de
calor de solucdes. Neste trocador, a solugiio pobre que sai do gerador a alta temperatura cede
calor a solugdo rica que vai para o analiser, o que tanto beneficia o processo de absorcio quanto

diminui a quantidade de calor a ser fornecida pelo gerador.

Em linhas gerais, este é o principio de funcionamento desse sistema: toda a circulacfio dos
fluidos ¢ feita através de diferengas de densidade resultantes de diferencas de concentragio e

temperatura. Apesar dos seus mais de 70 anos, a bibliografia a respeito desse sistema é bastante
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modesta, e 0 seu aprimoramento se deve mais & engenhosidade e experiéncia de projeto que a um

esforgo cientifico mais sistematico, segundo NARAYANKHEDKAR ef af (1985).

Neste trabalho analisaremos o circuito de circulagdio do gas inerte, qual seja: evaporador,
trocador de calor, absorvedor, trocador de calor e finalmente evaporador novamente, Uma andlise
rapida nos permite verificar que a circulacfio neste circuito é fungio da diferenca de densidade
entre a mistura gasosa rica e a pobre em amdnia, do desnivel geométrico entre o centro do

evaporador e o do absorvedor e das perdas de carga do circuito.

Os equipamentos que utilizam este sistema de circulagio de gases sdo refrigeradores
domésticos, de pequena capacidade frigorifica, entre 20 e 60 W (volumes de 110 a 360 litros), e
que possuem um desnivel geométrico entre o centro do evaporador e do absorvedor entre 0,3 e
1,0 m. Considerando as diferengas de pressfio parcial citadas acima (entre 1 e 3 bar), as diferencas
de densidade obtidas geram uma diferenga de pressdo da ordem de 10 Pa, que devera ser

balanceada pelas perdas de carga no trocador de calor de gases, evaporador e absorvedor.

As caracteristicas tecnologicas e construtivas desses equipamentos tém se desenvolvido a
partir de pesquisas realizadas pelas fabricas, envolvendo a determinagio de coeficientes globais
de troca de calor nos trocadores, evaporador e absorvedor, a similaridade entre a transferéncia de

calor e de massa e correlagdes experimentais para determinagiio da perda de carga, conforme
descreve ALMEN (1995).

PLANK ¢ KUPRIANOFF (1960) e NIEBERGALL (1959) apresentam fotos e descrigdes
de modelos de equipamentos comercializados até a época, que se comparados aos equipamentos
disponiveis hoje no mercado, pouco se diferenciam quanto & concepedo do projeto do sistema de
circulagdo de gases: o evaporador em dois estagios, construidos de tubos horizontais de 25 mm
de didmetro com comprimento por voita de 1 m, trocador de calor duplo tubo e o absorvedor ¢
um tubo de pequena inclinacdio, com 20 mm de didmetro e cerca de 10 m de comprimento,

dobrado de forma a se acomodar na parte inferior do refrigerador.

NARAYANKHEDKAR ef g/ (1985) propdem um novo projeto de absorvedor vertical,
porém sem apresentar resultados experimentais ou tedricos que possam comprovar sua

superioridade em relacfio ao modelo consagrado.

STIERLIN (1971) propSem novas formas construtivas para o evaporador, uma das quais

tem sua efetividade comprovada experimentalmente em uma publicacfo recente de STIERLIN &



FERGUSON (1990) .

Analisamos neste trabalho as transferéncias de calor, massa e quantidade de movimento de
forma mais detalhada dentro de cada um dos componentes do circuito, sob diversas condi¢des de
contorno, procurando dessa forma uma melhor compreensio dos fendmenos e das influéneias de

diversos parametros no comportamento desses equipamentos.

Para tanto utilizamos uma configuragio geométrica um pouco diferente da encontrada nos
refrigeradores atuais: todos os equipamentos sdo tratados como tubos verticais. Analisamos
inicialmente cada componente de forma isolada e depois a influéncia do acoplamento desses

componentes.

Finalizando este capitulo, que procurou apresentar o problema estudado neste trabatho,

segue uma breve descric@o dos topicos tratatos em cada um dos capitulos subsequentes.

O capitulo 2 apresenta uma reviséo da literatura especifica da drea de refrigeragio, assim
como aquela relacionada aos fenbmenos de transferéneia de calor, massa e quantidade de
movimento em convec¢do natural dentro de tubos e canais verticais, associadas tanto 2

evaporagdio como a absorciio em presenca de gases inertes.

No capitulo 3 propomos um modelo de simulacio do comportamento do evaporador, o qual

€ resolvido para diversas condigGes de contorno externas, condi¢des iniciais e geométricas.

O capitulo 4 traz o modelo de simulag@io do absorvedor, que também ¢ resolvido para

diversas condi¢cBes de operagiio e geométricas.

No capitulo 5 0s dois modelos desenvolvidos nos capitulos anteriores sdo acoplados de
forma a se obter uma solucfio do comportamento do circuito completo de circulagio de gases no

sisterna sob determinadas condigdes.

O capitulo 6 apresenta comparagdes qualitativas dos resultados obtidos pelos modelos

desenvolvidos em relacéo aos obtidos por outros pesquisadores.

Finalmente o capitulo 7 traz as principais conclusdes e recomendacdes do trabalho.



Capitulo 2

Revisdo da literatura:

A maior parte da bibliografia a respeito de sistemas de refrigeragéo por absorcéo é bastante
antiga. Os fundamentos e principios tedricos de operagdo desses ciclos foram estabelecidos por
pesquisadores como Rudolf Plank, Merkel e Bosnjakovic (que desenvolveram o diagrama entalpia
x concentragdo), Nesselman, Altenkirch, entre outros, nos primeiros 30 a 40 anos deste século.
Baseado nos trabalhos desses autores, NIEBERGALL (1959) compilou um verdadeiro manual
sobre os principios de operagdo e o caleulo térmico de sistemas de refrigeragfio por absorgéo,

inclusive com gés inerte.

Uma descri¢iio historica do desenvolvimento tedrico e tecnoldgico dos sistemas de
refrigeracgfio por absor¢do € apresentada em um artigo recente de STEPHAN (1983). TAYLOR
(1945) e OLEARY (1941) também comentam os desenvolvimentos tecnoldgicos destes sistemas
através da analise das patentes requeridas sobre estes equipamentos. BJURSTROM e RALDOW
(1981) apresentam uma visdo do desenvolvimento historico de ciclos de absor¢do para

refrigeragdo, aquecimento e armazenamento de energia.

Quanto aos sistemas com gés inerte especificamente, além do trabalho de NIEBERGALL
(1959), que sintetiza toda a literatura a respeito até sua época, uma apostila recente de ALMEN
(1995) para um curso sobre o tema apresenta uma sintese completa sobre o estado da arte, além

de compilar toda a metodologia de projeto destes sistemas.

O esforco e engenhosidade do projeto desses sistemas podem ser acompanhados pelos
desenvolvimentos tecnoldgicos nos diversos equipamentos que compdem o mesmo, apresentados

por Stierlin, trabalhando na Sibir, em uma série de artigos entre 1967 e 1990,

STIERLIN (1967) apresenta uma série de melhoramentos no projeto do gerador de aménia

e retificador que permitem um aumento significativo do COP. O método de projeto do sistema de
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circulacdo de gases ¢ apresentado em STIERLIN (1971) que propde pela primeira vez um projeto
de evaporador inovador para maiores capacidades frigorificas. Estas duas inovagGes foram
incorporadas em um protdtipo de bomba de calor apresentado por STIERLIN e FERGUSON
(1990), com capacidade frigorifica de 1 kW e COP bastante satisfatorio (0,5 para refrigeracio).

ALMEN (1983) apresenta uma metodologia de caleulo do coeficiente de tranferéncia de
calor e massa acoplados no evaporador desses sistemas a partir de dados sobre a transferéncia de
calor em convecgdo mista em regime laminar dentro de tubos e utilizando analogias entre
transferéncia de calor e de massa. Apresenta valores tipicos desses coeficientes para diferentes

condi¢des de operagdo.

EBER (1975) discute as dificuldades em se conseguir uma boa troca de calor entre os gases
devido a pequena perda de carga disponivel e mostra um novo projeto de trocador de calor de

gases para utilizacdo em refrigeradores com gés inerte.

GAJCZAK (1959) atribui o baixo COP destes sistemas a retificagio incompleta e ao fato

da taxa de circulagfio de gases no circuito ser menor que a ideal.

NARAYANKHEDKAR e PRAKASH MAIYA (1985) criticam o cardter puramente
tecnologico do desenvolvimento desses sistemas e a falta de pesquisa cientifica mais sistematica
na area, propde ainda um novo projeto para o absorvedor além de analisar a utilizagdo de Hélio

em lugar de Hidrogénio como gas inerte.

A utilizagdo de Hélio em lugar de Hidrogénio € discutida por KOUREMENOS e STEGOU-
SAGIA (1988b) onde sdo apresentadas equagdes para o calculo das propriedades termofisicas e
termodindmicas da mistura. Em ambos os casos, conclui-se que apesar da diminuicio da forga de
flutuacdo pela utilizagdio de um gas mais pesado (que pode ser compensado pelo aumento do
desnivel entre evaporador e absorvedor) e pela diminuicdo do coeficiente de difusdo, os valores
mais baixos de condutividade térmica e calor especifico reduzem a carga térmica interna,

apresentando assim uma vantagem, além € claro da diminuicdo dos riscos de explosio.

BOURSEAU e BUGAREL (1986) comparam a utiliza¢io de uma solugdo de NH,-NaSCN
em lugar da solucdo de NH;-H,O em sistemas com H, como gas inerte. Uma simulacio do
comportamento dos dois sistemas foi realizada, baseada nos balancos globais de massa ¢ energia
em cada componente do sistema . S&o analisadas as influéncias de vérios pardmetros como

temperaturas do gerador, condensador e evaporador, além de pardmetros de desempenho do
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retificador (para o caso de solugiio NH;-H,O) como a eficiéncia de retificacdio, dos trocadores de
calor, evaporador e absorvedor. Os resuitados, apesar de interessantes, niio levam em conta a
influéncia das condigdes de operagdo nos parametros de desempenho dos equipamentos (trocador

de calor, evaporador, absorvedor e retificador).

Trabalhos experimentais sobre o comportamento de alguns dos equipamentos do ciclo como
osde OSIPOV, TRET'YAKOV e NEKRASSOV (1972) que estudaram experimentalmente os
coeficientes de transferéncia de massa de um absorvedor sob diferentes condicdes do fluxo de
entrada, ou de MACZEK e ZOLTANIECKI (1980) que estudaram o comportamento do tubo
bomba, auxiliam na compreensfio dos fendmenos envolvidos e na avaliagio da influéncia de alguns

paridmetros, além de servirem como comparagio para resultados de simulagdes numéricas.

Simulagdes do comportamento de alguns equipamentos do ciclo sio apresentadas por alguns
autores: KOUREMENOS e STEGOU-SAGIA (1988¢,1989) apresentam uma simulagio
unidimensional do comportamento de um evaporador adiabatico com H, como gas inerte, que
permitiria a determinac¢do da concentragdo do gas de entrada através da medicdo da temperatura
da parede no final do evaporador (um saturador adiabatico). O modelo, entretanto, depende de

fatores geomeétricos ndo publicados, que tornam dificil sua avaliagdo para outras condigdes.

Mais recentemente KOUREMENOS, STEGOU-SAGIA ¢ ANTONOPOULOS (1990)
propuseram um modelo de simulacéo do evaporador bidimensional, utilizando o método de
volumes finitos para uma geometria similar 4 utilizada neste trabalho (tubo vertical com filme de
liquido na parede). O gas inerte utilizado ¢ o Helio, entretanto, o tratamento dado é para
convecgdo forgada (o termo de forgas de campo na equagdo de quantidade de movimento ¢

desprezado) com perfil de velocidades parabolico na entrada do tubo.

Os mesmos autores KOUREMENOS, ANTONOPOULOS e STEGOU-SAGIA (1991)
apresentam um modelo similar para o absorvedor, utilizando a mesma geometria (tubo vertical)
mas com o filme de solugio em contra corrente. Apresentam os resultados para H, e He como gas
inerte, concluindo que a utilizagdo de He ndo prejudica a performance do equipamento. Também
neste modelo o tratamento € o de convecedo forgada, desprezando o termo de forcas de campo
na equagio da quantidade de movimento, o perfil de velocidade na entrada do tubo também é
considerado parabdlico € a temperatura na interface entre as fases liquida e gasosa é considerada

constante e o calor de absorgio € desprezado.
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Como a bibliografia na area de refrigeragfio ndo apresentava modelos satifatdrios para a
representacdo dos fendmenos em estudo, buscamos na literatura especifica de escoamentos
internos nfo desenvolvidos em convecg@io natural devido a gradientes de temperatura e

concentragdo, uma forma alternativa de trabalhar o problema em questio.

O caso de escoamentos internos em convecgdio natural ndo desenvolvidos e devido
somente a gradientes de temperatura ¢ estudado por BODOIA ¢ OSTERLE (1962) e DAVIS ¢
PERONA (1971) para condigéio de regime permanente,

KETTLEBOROUGH (1972) analisou o escoamento transiente entre duas placas planas
verticais aquecidas para os casos de temperatura de parede constante, mostrando o
desenvolvimento dos perfis de temperatura e velocidades da regifio antes da entrada até sua saida.

Os autores acima citados apresentam resultados para o ar em condigdes atmosféricas.

Escoamentos em convecgdo natural devido ao efeito combinado de forgas de flutuagio
gracas a gradientes de temperatura e concentragiio, entretanto, sé recentemente tém recebido
atencdio. LEE ef af (1982) estudaram a transferéncia de calor e massa em convecgdo natural de
ar ambiente entre placas verticais mantidas a temperaturas constantes mas diferentes, e com uma
inje¢do uniforme de CO, através de uma das placas. A atengdo é voltada principalmente para o

campo de velocidades resultante da combinagio de forgas de flutuagdo opostas.

CHANG, LIN e YAN (1986) analisaram 0 escoamento em conveccdo natural resultante da
evapora¢do de um filme de dgua em ar ambiente dentro de um tubo vertical mantido a
temperatura constante. O filme de liquido ¢ considerado estaciondrio 4 mesma temperatura da
parede. As equagdes de transporte para o géas sdo resolvidas pelo método das diferengas finitas

considerando as propriedades de transporte constantes.

YAN e seus colaboradores, em uma série recente de trabathos (1990,1992,1991,1991) tém
aprimorado 0 modelo desenvolvido em CHANG et o/ (1986), incluindo a influéncia do filme de
liquido, da variagdo das propriedades e analisando o caso de parede adiabatica e de geometria
diferente (canal entre placas). Foi também analisada a evaporagfio de etanol em ar ambiente. Em
YAN, LIN e TSAY (1991) um estudo experimental é conduzido, convalidando os resultados
numéricos de YAN e LIN (1991). A énfase desses trabalhos recai sobre a influéncia de diferentes
parfmetros (temperatura da parede, concentragdo inicial, etc ) na transferéncia global de calor e

massa.
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Quanto aos fendmenos de transferncia associados a absor¢éo, percebemos que grande parte
da literatura sobre absor¢io em filme trata dos casos em que o fenémeno de transferéncia de
massa ¢ controlado basicamente pela fase liquida, ou seja, absor¢fio de um gas ou vapor puro, com
pressdo constante, Neste caso, a resisténcia a transferéncia de massa ocorre principalmente na fase
liquida, devido a dificuldade de difusfio do gas absorvido na interface para dentro da pelicula de

liquido.

Restringindo ainda mais a aplicabilidade dos casos classicos da literatura, estes se
concentram principalmente em absorco isotérmica (nfo existindo libera¢do de calor de absorcio)

e onde a solulilidade do gas no liquido é extremamente baixa.

Nesta linha podemos classificar a "Teoria da Penetragdo”de HIGBIE (1935), valida para

tempos de exposi¢do curtos ou filmes sobre superficies de pequenos comprimentos.

YIH (1986) apresenta uma revisdo bastante completa sobre o “estado da arte” em
transferéncia de calor e massa em filmes de liquido. GROSSMAN (1986) também apresenta uma

revisdo abrangente sobre 0 assunto, enfocando mais especificamente os processos de absorg¢io.

Mais recentemente, alguns autores tém tratado o caso de absor¢do ndo-isotérmica, onde os
fendmenos de transferéncia de calor ¢ massa estdo acoplados. Este € o caso basicamente da
absor¢io de um vapor puro por uma soluco contendo sua fase liquida e um sal (por exemplo,
brometo de Htio-dgua). NAKORYAKOV e GRIGOREVA (1977,1980) trataram este caso
assumindo uma relagdo de equilibrio linear entre a temperatura interfacial e sua concentragio &
pressdio constante de vapor, consideraram também a velocidade como sendo uniforme em todo
o filme, (que seria valido apenas para pequenas profundidades de penetragio). A solugdo foi
obtida através de uma série de auto-vetores (1977). No trabalho seguinte (1980) obtiveram uma
solug#o analitica para a variag@o de temperatura e concentragfo na regido de entrada. A principal

limitacfo entretanto, encontra-se na hipotese da velocidade uniforme no filme.

YIH e SEAGRAVE (1980) também analisaram o problema, assumindo um perfil linear de
temperatura através do filme e levando em consideraco a variagio das propriedades devido 4

variacdo de temperatura. A solugfo é também na forma de uma somatéria de auto-vetores.

GROSSMAN (1983) aperfeicoou o modelo utilizando o perfil de velocidades parabolico

no filme de liquido, obtendo uma solugfio também do tipo somatdria de auto-vetores.
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Todos os modelos descritos acima assumem :
- Pequenas variagGes de concentracdo no filme de liquido.
- Espessura constante no filme de liquido.

- Tensdo de cisalhamento despresivel na interface com o gas. (a resolugdo de Nusselt para

o perfil de velocidade no filme)
- transferénceia de calor de absorgdo para o gas € despresivel.

- Difuso no sentido axial e convecgfo no sentido perpendicular ao filme sdo desprezados

tanto na equacgdio de energia como na de concentragio.
- Regime laminar no filme.

ANDBERG ¢ VLIET (1987) elaboram um modelo mais sofisticado para a absorgdo de
vapor d'dgua em uma solugio de brometo de litio-agua escorrendo pelo lado externo de tubos

horizontais pelos quais passa agua por dentro como agente de dissipagdo de calor.

A equacfio de momentum axial é a mesma, gerando a solugio de Nusselt, entretanto a
conservacgdo € utilizada para levar em conta a variagdo da espessura do liquido e calcular a

velocidade normal em cada ponto.

A equaglo de conservagdio de energia leva em conta a convecgdo normal e axial, e ¢

resolvida por diferengas finitas.

A equagio de concentragfio, por sua vez, utiliza uma solucdo de similaridade, ja que o tempo
de contato € pequeno. Um perfil similar ao da funcdo erro é ajustado de forma a fornecer o
gradiente necessario na parede para a representar tanto a condigfo de equilibrio na mesma quanto

a conservago de massa de uma das espécies.

O procedimento ¢ iterativo e basicamente numérico, e parece apresentar resultados muito

bons.

YANG e WOOD (1992) apresentam uma formulagdo mais simplificada para o problema,
com parede plana vertical e temperatura de parede constante. A solugho ¢ feita através de
diferengas finitas, apresentando resultados que comparam de forma excelente com os apresentados

por ANDBERG e VLIET (1987) (Trabalham sem adimensionalizagdo para dgua e brometo de
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litio e 4gua e cloreto de litio).

IBRAHIM e VINNICOMBE (1993) analisam o mesmo problema, com a mesma
formulagéo, entretanto com uma parede inclinada e condi¢dio convectiva na parede, resolvendo
também por diferencas finitas, mas, proximo  entrada do filme e também em alguns casos
discutidos na interface, utilizam uma solu¢io analitica apresentada por NAKORIAKOV &
GRIGOR'EVA (1980), justificando este procedimento hibrido pela redugio do tempo de
computagio e obten¢io de resultados satisfatérios com uma malbha muito mais esparsa (20 na

direcdo normal).

BRAUNER, MARON ¢ MEYERSON (1989) ¢ BRAUNER (1991) sustentam que a
formulagdo apresentada nos trabathos ja descritos acima € valida somente para concentracio do
gas ou vapor na solugio extremamente pequenas, mas quando a concentragdo ¢ da mesma ordem
de grandeza do solvente (acima da 30% talvez), a convecgdo normal deve ser considerada. No
primeiro trabalho apresentam uma solugfo por similaridade, considerando a velocidade axial U
como constante no filme, sendo portanto vélida somente para o caso de pequeno tempo de
exposicdo. Os resultados sdo comparados aos de NAKORYAKOV e GRIGOREVA (1977). J&
no segundo trabatho, o perfil de velocidade ¢ considerado parabdlico mas varia em fungfio da
posicio axial. As equagOes de continuidade, energia e concentragfio sfio entdo integradas
(formulagdo integral) mas para tanto, os perfis de temperatura € concentra¢io devem ser
assumidos de forma a obedecer as condi¢es de contorno (sdo consideradas 3 regides: ambos os
perfis de temperatura e concentragio em desenvolvimento, perfil de temperatura desenvolvido e

ambos os perfis desenvolvidos). S8o considerados os casos de parede adiabatica e isotérmica.

YANG e CHEN (1991) mostram como a presenga de ndo condensaveis (ar), mesmo em
pequenas quantidades, influencia o processo de absor¢dio fazendo com que o mesmo passe a ser
controlado pela resisténcia a transferéncia de massa no lado do gés. O fluxo de gds é considerado
co-corrente com o fluxo de liquido e em convecgdo forgada. As equagdes da fase gasosa sdo

resolvidas para demonstrar como o actumulo de ar junto a interface faz baixar a pressdo parcial.

Apresentamos no capitulo seguinte o modelo desenvolvido para o evaporador.
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Capitulo 3

O Evaporador:

3.1 Formulacéio do Problema:

Iniciamos analisando o evaporador e para tanto escolhemos um volume de controle

apropriado, conforme mostra a figura 3.1 abaixo.

Como ja mencionado

anteriormente, a geometria do
evaporador aqui estudado € um tubo
1 ! vertical com raio R e comprimento L,

Filmi/

aberto em ambas as extremidades para

um meio contendo uma mistura gasosa

I ; de NH;-H, a uma pressdo total P, com

temperatura T,, e uma concentragdo w,

t de NH,;. Na parede interna do tubo ha
uma pelicula liquida de NH,,

Figura 3.1: Volume de controle para a analise do estacionaria, uniformemente distribuida

evaporador. ¢ de espessura desprezivel.

Quando a pressdo parcial de NH; na mistura gasosa é mais baixa que pressio de saturacéo
da ambdnia liquida da parede, ocorre evaporagfio de amdnia na superficie, gerando gradientes de
temperatura e concentragdo no gas ao longo do interior do tubo, surgindo assim uma for¢a de
flutuagio que promove um fluxo de gés em convecefio natural, dentro do tubo, no sentido

descendente,

As hipdteses descritas acima a respeito da pelicula de liquido se justificam pela forma
construtiva do evaporador. Conforme ALMEN (1983), a parede interna do evaporador é provida
de ranhuras de forma a haver uma distribuigdo da pelicula de liquido por toda a parede interna

atraves de aglio capilar, mesmo nos evaporadores horizontais. Desta forma, podemos tratar
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somente o escoamento da fase gasosa, como se o liquido fosse introduzido por uma parede porosa
na quantidade necessaria para compensar a evaporago, sendo entiio considerada como uma
condicdo de contorno para a transferéncia de massa, quantidade de movimento e energia da fase

gasosa.

A interface entre a amdnia liquida e a mistura gasosa € considerada em equilibrio
termodindmico, ou seja, igualdade entre a temperatura da mistura gasosa ¢ do liquido e entre a
pressdo de saturago da amonia liquida e a presséo parcial do vapor de aménia na mistura gasosa.
Estas condigdes sdo calculadas a partir das equag¢des fornecidas por ZIEGLER e TREPP (1984)
para amdnia pura e considerando a mistura gasosa como ideal. As propriedades da mistura gasosa
variam com a temperatura, concentragdo de amobnia no gds e pressio total e sdo calculadas a partir
das equagdes fornecidas KOUREMENOS e STEGOU-SAGIA (1987,1988a).

As outras hipdteses adotadas sdo:
1. O escoamento € laminar e em regime permanente.

2. As aproximaces da camada limite sdo validas (Despreza-se a equagio de quantidade de

movimento radial e a condugfo no sentido axial).
3. Dissipagdo viscosa e trabatho de pressio sdio despreziveis na equagfio da energia.

4. Fendmenos secundérios nfo sdo considerados, apenas o transporte de energia devido &

interdifusfio de espeécies.

Com estas hipoteses, o escoamento laminar em regime permanente em conveccdo natural
da mistura gasosa em um tubo vertical, resultante do efeito combinado das forgas de flutuagio

devido a transferéncia de calor e massa, pode ser descrito pelas seguintes equagdes:

Continuidade:

B | dem) _
ox or

(3.1)
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Quantidade de Movimento Axial:

S Ou 18(r§£)“dp

—_— Ve T —— it
pu ox P or ror or ax P& (3.2)
Energia:
or or 1 a( a:r) [ 8T aw}
CPU— + PCPV— = mcd Fhoem] + 10DCD —CP )i,
bep Ox bep or v OF or pD(ep,<p,) or oOr (3.3)
Concentracio:

ow ow 1 8( Bw)
p

rpD—
Ox or ror

pn 3.4)

O segundo termo a direita na equacdio (3.3) é o termo de transporte de energia por
interdifusdo de espécies, conforme CHANG, LIN e YAN (1986).

Como estamos trabathando com um escoamento em convecgdo natural, onde o escoamento
¢ gerado pela diferen¢a de densidades, ¢ usual se rearranjar a equac¢fio de quantidade de
movimento axial (3.2) de forma que nela apare¢am os termos de pressdo de movimento (motion
pressure) € flutuagio (buoyancy). Para isto, somamos e subtraimos a ela a distribuicfio de pressio
estatica que existiria naquele ponto, caso ndo houvesse movimento e ¢ fluido estivesse todo a uma

densidade constante p, Tomando-se somente os dois altimos termos, temos:

_d + = ...._dp + 2k —h
- ap = - j - 3.5
/ pg f , ps , (3.5)

Como o eixo x esta direcionado para baixo, a distribuicdo de pressdo estatica p, fica:

dp i

o Pof (3.6)
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Rearranjando, temos:

d dp-p,)
- :g— v pg = - ww&-x-"‘— + (p-pg 3.7)

O termo (p-p,)g ¢ conhecido como flutuacio, enquanto o termo (p-p,) é conhecido como
pressdo de movimento (p,,) e representa a diferenga entre a pressdo estatica existente no tubo e
a pressdo que existiria naquele mesmo ponto se o campo de densidade fosse uniforme e nfo
houvesse movimento para modificar 0 campo de pressdo da variacio hidrostatica imposta pela

gravidade, de acordo com GEBHART et o/ (1988).

Substituindo-se ambos os termos na equagfio (3.2), obtemos para a equacio de Quantidade

de Movimento Axial:

du du _ 1 8(r 811) _ dpm

& (p-pyg (3.8)

Considerando a solubilidade do H, na aménia liquida desprezivel, a interface é considerada
semi-permedvel, permitindo apenas a passagem de vapor de NH,, cuja velocidade na interface
pode ser calculada segundo ECKERT e DRAKE (1959) como :

y = . D ow
T (3.9)

A concentracfio na interface (w,,) € a concentragio da mistura gasosa na interface referente
a igualdade de pressGes e temperaturas (equilibrio) ja mencionada. A presséo total é considerada
constante ao longo do tubo ja que a pressdo de movimento € muito menor que a pressio total (

da ordem de 10 vezes menor).

3.2 Condigodes de Contorno:
As condigdes de contorno utilizadas podem ser descritas da seguinte forma:

- Na sec¢fio de entrada do tubo temos um perfil de velocidade axial uniforme e velocidade

radial nula. Os perfis de temperatura e concentragio também sdo uniformes e seus valores sdo
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iguais aos do reservatorio infinito a que o tubo ¢ ligado em ambas as extremidades. A pressio de
movimento € negativa e seu valor € correspondente ao da energia cinética por unidade de volume
na entrada (estamos considerando que a mistura gasosa estd em repouso em um reservatorio
infinito a pressdo P e portanto, para acelera-la até a velocidade u,, sua pressfio estatica cai), ou

seja:

2
_ Pyl

2

x=0ru=uv=0;T=T,;w=w,;p = (3.10)
- Na saida do tubo a tinica condi¢do imposta é que a press3o de movimento seja nula, pois

este € o seu valor fora do tubo ( aqui novamente estamos descarregando a mistura gasosa em um

reservatorio infinito a pressdo P):

x=L:p, =0 (3.11)

- Na linha de centro do tubo, temos as condi¢des de simetria, assim, a velocidade radial é

nula e as demais propriedades tém gradiente nulo:

F=0:1v=0; —=-"5 = tm =0 (3.12)

- Na interface entre gés e liquido temos a velocidade axial nula (a pelicula de liquido ¢
considerada estacionaria) e a velocidade radial é dada pela equagdo (3.9). Além disso, temos a
condicdo de equilibrio termodindmico entre a pressdo de vapor da amdnia liquida na temperatura
em que se encontra e a pressdo parcial da amdnia na mistura gasosa. De uma forma genérica,

podemos descrever estas condigdes como:

SR =0y =B oW
?"“R .M—G,vw— ”E“i‘“:w_))—ggrilqﬁ _—TW"W“WW (3.13)

Os valores de w,, ¢ T, sdo calculados a partir de um balango de energia na interface,

conforme a condiglio de contorno externa adotada, quais sejam:
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3.2.1 Temperatura de parede constante:

Para este caso, T,, € constante, e portanto w,, também sera constante, calculada a partir do
equilibrio entre a pressdo de vapor da amdnia liquida a T, ¢ a pressdo parcial do vapor de amonia

na mistura gasosaa T, e P.

3.2.2 Fluxo de calor na parede constante:

Neste caso, conhecendo-se a densidade de fluxo de calor (q”,), devemos realizar um balango

de energia na interface:

oT,

wg ek T pwvwhf gw (3- 1 4)

e
9.,

Como todos os termos com sub-indice w dependem somente da temperatura de parede T,
eles podem ser facilmente calculados utilizando-se um esquema iterativo do tipo Newton-

Raphson.
3.2.3 Condigéio convectiva na parede:

Conhecendo-se o valor do Coeficiente Global de transferéncia de calor Ug, e a temperatura

do meio externo T,, realizamos o balanco de energia na interface:

5T
Ug(T,-T,) = kw%;lrz;g + YR, (3.15)

Neste caso também, todos os valores com sub-indice w so fungdes de T, e portanto o

mesmo método iterativo pode ser utilizado para se calcular T,

3.3 Método de solugio:

Como o sistema de equagdes (3.3), (3.4) e (3.8) é de natureza parabdlica, ele pode ser
resolvido utilizando-se o método de diferencas finitas marchando na direcdio do fluxo. Um

esquema numérico totalmente implicito no qual os termos convectivos axiais foram aproximados
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=

por diferencas a jusante e os termos convectivos e difusivos na dire¢do radial foram aproximados
por diferengas centrais foi utilizado para transformar as equacgdes diferenciais parciais de
quantidade de movimento axial, energia e concentra¢io (3.8, 3.3 € 3.4) em um sistema de

equacdes algébricas.

O método de discretizacio utilizado € proposto por HIRSCH (1988), para permitir a

utilizagdo de malhas irregulares tanto no sentido axial como radial.

Assim, 0s termos convectivos axiais foram discretizados utilizando a relag@o:

8(}) - ¢;’+1__j - (b,;j
ox a1y Ax (3.16)

irl

s termos convectivos radiais:

fel)
or

i+ 1,/ i Ai"j

d ( Arj‘”l
A l\(bmum B ¢f+lj) + T(d)ﬁu B ¢i+1,j~1) (3:17)
j+

J

Os termos difusivos radiais:

&
or?

(3.18)

by~ by B b, - d)rlJ] 2
Ar, Ar, Ar,  +Ar,

1y i1

Onde ¥ representa a propriedade em questdo.

Cada uma das equagdes discretizada desta forma gera uma matriz tridiagonal, que pode ser

resolvida eficientemente utilizando o algoritmo TDMA (Tridiagonal Matrix Algoritm).

No apéndice 1 sfo apresentadas as equagBes discretizadas segundo o esquema de

discretizagfo apresentado além dos coeficientes das matrizes conforme SMITH (1987).

A equagfio da continuidade pode ser integrada em r para obtenc¢io dos valores de v:

»

v o= LA uprdr (3.1%)
rp axe
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O balango global de massa em cada posicdo axial do tubo deve ser satisfeito:

y R ¢ (3.20)
f purdr= f Potdr R f p,v,dx
0 0

O

As equagdes (3.19) e (3.20) sfo integradas numericamente pelo método dos trapézios. A
equagfio (3.20) ¢ utilizada durante o processo iterativo de solugfo para certificar que o gradiente

de pressdo foi corretamente arbitrado.
Um resumo do procedimento de resoluciio € apresentado a seguir:
(1) Arbitra-se um valor para a velocidade na entrada do tubo u,.

(2) Para cada posi¢do axial, arbitra-se um gradiente de pressdo (dp,/dx) e valores iniciais

deu,v,weT.

(3) Para os valores arbitrados, calculam-se os valores das propriedades em cada posicio

radial e a condigéio de equilibrio na parede de acordo com a condigfo externa,

(4) Resolve-se sequencialmente as matrizes geradas pelas equacdes (3.8), (3.3) e (3.4) para

os valoresde u, T ¢ w.

(5) Integra-se numericamente a equac¢fo da continuidade (3.19) para obtenc¢do dos valores

de v.

{6) Compara-se os valores iniciais com os obtidos, e enquanto eles diferirem dentro de uma
precisdio arbitrada, subtitui-se os valores inicias pelos obtidos (aqui um fator de relaxacdo entre
0,5 e 0,8 pode ser utilizado para aumentar a rapidez da convergéncia) e repete-se os

procedimentos (3) a (6) até se obter convergéncia dos valores.

{7) Quando a convergéncia é obtida, testa-se a satisfagdo do balango global de massa através
da equagdo (3.20), caso seja satisfeita dentro da precisio requerida, o gradiente de pressio
arbitrado esta correto, inicia-se entdo o mesmo procedimento (2) a (7) para a préxima posigio
axial. Caso a equacdo (3.16) nfio seja satisfeita, arbitra-se um novo gradiente de pressdo para a
mesma posi¢do axial e repete-se os procedimentos (2) a (7) até que o balango global de massa seja

satisfeito,
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(8) Os procedimentos (2) a (7) sdo repetidos para todas as posi¢des axiais até o final do

tubo.

(9) Testa-se entdo a condigfio de pressdo nula na saida do tubo. Se ela for menor que a
precisdio requerida, termina-se o algoritmo, caso contrario arbitra-se uma nova velocidade inicial

u, na entrada do tubo e repete-se os procedimentos (2) a (9).

Utilizando-se esquemas do tipo Newton-Raphson tanto para o processo de escotha do
gradiente de pressdo, no procedimento (7), como para a escolha da velocidade inicial, no
procedimento (9), na terceira ou quarta tentativa obtem-se convergéncia para as precisdes

usualmente requeridas (da ordem de 10°),

Uma malha irregular tanto no sentido axial como no radial foi utilizada para se obter maior
precisio na regifio proxima a entrada do tubo e proxima a parede, onde os gradientes sio mais
acentuados. A malha foi gerada através de progressdo geomsétrica com razdo 0,93 no sentido
radial € 1,07 no sentido axial. Varias malhas foram testadas, e observou-se que uma matha de
40x29 fornecia resultados com a precisfo necessdria sem aumentar demasiadamente o tempo de
resolucfio, sendo assim foi adotada para a resolugfio dos casos apresentados a seguir. Como
exemplo, o caso C descrito abaixo foi rodado com uma malha de 80x59, sendo que o tempo
computacional aumentou de cerca de 4 minutos (com a matha de 40x29) para 50 minutos (com

a malha de 80x59) e nenhum dos resultados obtidos teve variagio superior a 2%.

3.4 Analise dos Resultados:
3.4.1 Variacdo das Condig¢des de Contorno:

Um nimero bastante grande de casos foi rodado, entretanto, apenas alguns serdo discutidos
e principalmente em relagdo aos pontos onde as diferengas foram mais marcantes. Assim,
micialmente decidiu-se trabalhar com casos que fossem o mais proximo possivel do problema real.
Fixamos entdo inicialmente as condigbes de entrada da mistura gasosa no evaporador e a
geometria do mesmo, e analisamos as diferentes condigSes de contorno (temperatura de parede

constante, fluxo de calor constante e coeficiente global constante).

As condigGes iniciais e geometria estabelecidas, idénticas para todos os casos e as condicdes

de contorno especificas sdo apresentadas em negrito na tabela 3.1 abaixo:
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Tabela 3.1: Condi¢des iniciais, geométricas e as diversas condigdes de contorno (casos A a E).
Caso L R P To w, Ty q w Ug T,
Unid. m m bar °C % °C W' [Wm’K | °C

A 0.5 0.005 25 5 25 -18 - - -
B 0.5 0.005 25 5 25 - 1000 - -
C 0.5 0.005 25 5 25 - 50 5
D 0.5 0.005 25 5 25 - - 50 -18
E 0.5 0.005 25 5 25 - 78.5 - -

Para as condigdes convectivas, procuramos utilizar valores de coeficiente globais de troca

de calor externos em relagdo a area interna do tubo que representassem valores normalmente

encontrados na convecgdo natural com ar e superficies aletadas. As temperaturas de 5°C e -18 °C

representam respectivamente as condi¢des do ar dentro do gabinete e do congelador destas

geladeiras.

Para os casos de densidade de fluxo de calor constante, escolhemos valores que se

aproximassem das densidades de fluxo obtidas nos casos de convecgfio externa,

aw {W]
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Figura 3.2: Fluxos de calor total trocado ao longo do tubo

(casos A a E).



A figura 3.2 apresenta o fluxo de calor total acumulado ao longo do tubo para os cinco
casos descritos acima. Podemos notar que os casos de fluxo de calor constante e com condicio
convectiva apresentam um aumento linear no fluxo de calor, enquanto o caso de temperatura de

parede constante apresenta um comportamento ndo linear, principalmente na entrada do tubo.
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Figura 3.3: Densidade de fluxo de calor ao longo do tubo
(casos AaE).

A figura 3.3 apresenta a densidade de fluxo de calor ao longo do tubo para os cinco casos,
onde podemos perceber que para as duas condigdes de contomo convectivas (casos C e D), a
densidade de fluxo é praticamente constante, o que torna estes casos bastante similares aos casos
de fluxo de calor constante (casos B e E).O caso de temperatura de parede constante, entretanto,
apresenta uma densidade de fluxo muito alta na entrada do tubo (devido aos grandes gradientes

de temperatura e concentracgio), caindo bruscamente na parte inicial do tubo.

Os casos B e { apresentam densidades de fluxo muito semelhantes, o mesmo ocorrendo com
os casos D e E, estes ultimos praticamente se confindem devido & escala utilizada para

compararmos t0dos os casos, mas seu comportamento é muito semelhante ao dos casos B e C.

A figura 3.4 apresenta as temperaturas da interface T,, obtidas em cada caso, ao longo do
tubo e a figura 3.5 as concentragdes de equilibric w,, da mistura gasosa na interface junto a

parede. Percebe-se também aqui a semethanga entre os casos de fluxo de calor constante e
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condi¢io convectiva, onde, no caso de baixa densidade de fluxo de calor (casos D e E), tanto a
temperatura como a concentra¢io crescem proximo a entrada do tubo para logo em seguida
comegarem a decrescer, e, no caso de alta densidade de fluxo (casos B e C), as temperaturas ¢

concentragGes sdo sempre crescentes. A similaridade entre as figuras também ¢ marcante.

T [°C]

case D

casc E

0 0.1 02 03 04 05
x [m]

Figura 3.4: Temperaturas da interface ao longo do tubo
(casos AaE).
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Figura 3.5: Concentragdes na interface ao longo do tubo
(casos AaE).
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A figura 3.6 apresenta a velocidade axial média ao longo do tubo para os casos acima. E
interessante notar que, apesar da inje¢do de massa que ocorre na parede, a velocidade média
diminui ao longo do tubo, devido ao aumento da densidade que ocorre tanto pela diminuvicio da
temperatura do gas como pelo aumento de concentragio de NH,. Também pode ser percebido que

guanto maior a densidade de fluxo de calor na parede, maior é a velocidade induzida no tubo.
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Figura 3.6: Velocidades axiais médias ao longo do tubo
(casos Aa E).

Dos casos apresentados, analisaremos mais detalhadamente o caso C ( caso do tubo aletado
externamente com condi¢do convectiva e temperatura do meio a ser resfriado de 5°C (que é a
temperatura de projeto do gabinete), pois em alguns modelos de geladeira (tipo frigobar de
pequena capacidade, por exemplo) ndo existe o congelador. Além disso, sua similaridade com o

caso de fluxo de calor constante dispensa a analise deste tltimo.

Apresentaremos assim, para este caso {caso C), os perfis radiais de temperatura,
concentragdo e velocidades em algumas posicdes axiais. As figuras 3.7, 3.8, 3.9 e 3.10 apresentam

respectivamente estes perfis para as posigdes x = 0,008; 0,093; 0,219 e 0,465.
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Figura 3.7: Perfis de velocidade axial em  Figura 3.8: Perfis de velocidade radial em

diferentes posi¢des do tubo (caso C), diferentes posi¢des do tubo (caso C).
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Figura 3.9: Perfis de temperatura para Figura 3.10: Perfis de concentragio para
varias posicSes axiais do tubo (caso C). varias posi¢des axiais do tubo {caso C).

O perfil de velocidade axial, que na entrada é uniforme, vai se modificando e tende, préximo
a saida a ter sua velocidade maxima proximo a interface, ndo na linha de centro, indicando que
para esta geometria as camadas limnites geradas a partir da interface nfo chegam a se encontrar no

centro do tubo {(conforme mostram as figuras 3.9 ¢ 3.10).

Os perfis de velocidade radial, obtidos pela conservacio de massa, indicam velocidades
radiais bastante baixas, somente muito préximo & entrada do duto € que s&o mais significativos
devido aos grandes gradientes gerados na transicdo do perfil uniforme de velocidade axial na

entrada.
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Figura 3.12: Densidade de fluxo de massa

Figura 3.11: Densidades de fluxo de calor ao 20 longo do tubo (caso C).

longo do tubo (caso C).

A composigdo das densidades de fluxo de calor na parede ao longo do tubo é apresentada
na figura 3.11, gerando a densidade de fluxo total (trocado com o meio externo) ja apresentado
na figura 3.3. A distribui¢dio de densidade de fluxo de massa ao longo do tubo ¢ apresentada na
figura 3.12. Notamos que tanto o calor sensivel como o latente sfo grandes proximo a entrada do
duto, devido aos grandes gradientes de temperatura e concentragio entre ¢ parede e 0 gas, e que
seu comportamento € bastante semelhante, gerando assim um fluxo de calor externo relativamente

constante. A densidade de fluxo de calor latente acompanha a densidade de fluxo de massa.

5 0.5

0 B : . 0.45 |
— 5 - T T 04
& - - %
= média Tty 2 =]

interface média
- 034 -
interface
-20 - - : : - . .25 . ; - - - . :
0 0.1 0.2 G3 04 05 0 0.1 0.2 0.3 04 05
X fm} x [m]

Figura 3.13: Distribuicio de temperaturas  Figura 3.14: Distribuicdo de concentracdes
média e da interface ao longo do tubo  média e da interface ao longo do tubo
{caso C). (caso C).



30

As temperaturas e concentragdes meédias da mistura gasosa ao longo do tubo sdo
apresentadas juntamente com as da interface, nas figuras 3.13 e 3.14. Apesar da semelhanca entre
as distribui¢Ges de temperatura e concentragfo ao longo da interface, ja ressaltada nas figuras 3.4
e 3.5, observamos que o comportamento da média para os dois pardmetros é bastante diferente,
o que faz com que a diferenca entre as condigGes da interface e da média, muitas vezes utilizada
para se calcular coeficientes médios de troca de calor e massa, tenham comportamentos diferentes

ao longo do tubo.

A figura 3.15 traz as vazGes massicas de mistura gasosa e de amdnia injetada no fluxo ao

longo do tubo para o caso C.
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Figura 3.15: Vazlo massica de mistura  Figura 3.16: Distribuiciio de pressdes ao
gasosa ¢ de amdnia injetada ao longo do  longo do tubo (caso C).
tubo (caso C).

Finalmente a figura 3.16 apresenta a distribui¢dio de pressdes ao longo do tubo. Como
podemos observar, a pressdo de movimento parte do valor -pu,’/2 e tem o valor 0 ao final do

tubo, indicando a convergéncia do valor da velocidade inicial arbitrado.

Nesta figura sdo apresentadas também as distribui¢des de pressio de flutuagdo, definida
como a diferenca entre o peso da coluna de fluido dentro do tubo e o peso da mesma coluna se
0 gas estivesse todo a T, e w,, e a diferenca entre as duas, apresentada como Delta P, Pelas
defini¢des de pressdo de movimento e pressdo de flutuagdo dadas, esta diferenca € a perda de
carga do fluxo. De fato, nesta figura ¢ também apresentada a distribuicio de P*, que é a a
distribuicdo de pressdo obtida rodando-se o mesmo caso, mas omitindo-se o termo de flutuacdo:

(po - plg ., da equagdo da quantidade de movimento axial (3.8), o que equivaleria
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aproximadamente ao caso de se obter 0 mesmo escoamento devido a um gradiente de pressio

imposto entre a entrada e a saida do tubo.

Observa-se que as curvas sio similares, porem nfo idénticas, pois mesmo utilizando a
mesma velocidade inicial, a distribuigdio de velocidades axial no segundo caso tende a um perfil
parabolico, ja que o termo de flutuagio na equagiio da quantidade de movimento axial (eq. 3.8)

é desprezado.

Tendo escolhido o caso C (condigdo convectiva com Ug = 50 W/m?°C e T, = 5°C) como
um caso padrfo, vamos agora analisar a influéncia dos parametros de entrada (pressdo total,

temperatura e concentragdo da mistura gasosa) no comportamento global.

3.4.2. Variac¢éo das Condicdes Iniciais:

Foram rodados trés casos mantendo-se as mesmas condicdes do caso C, exceto um dos
pardmetros. A tabela 3.2 abaixo descreve os valores de cada pardmetro nos caso C, C1, C2 e C3,

ressaltando em negrito os valores modificados:

Tabela 3.2: Condigdes geométricas, de contorno e diversas condi¢Ses iniciais utilizadas.

Caso L R P T, W, Ug T.

Unid. m m bar °C % W/m'K °C
C 0.5 0.005 25 5 25 50 5
Cp 0.5 0.005 20 5 25 50 5
CT 0.5 0.005 25 15 25 50 5
Cw 0.5 0.005 25 5 20 50 5

As figuras 3.17, 3.18, 3.19 e 3.20 apresentam respectivamente as distribuicdes axiais de
concentracdo (fig.3.17) e temperatura (fig.3.18) média e da interface, a vaziio massica e a massa
injetada (fig.3.19) e a densidade de fluxo de calor externo na parede (fig. 3.20) para os quatro

casos casos descritos acima.
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Figura 3.18: Distribui¢do de temperaturas média e da interface ao
longo do tubo (casos C, CP, CT e CW),



33

2.0E-04
total
1.5E-04
3
2 1.0E-04 L
=
5.0E-05 . . : o injetada - cso CW
0.0E+00 M S— ;
0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5
x [m]
Figura 3.19: Vazio massica de mistura gasosa e injetada
ao longo do tubo (casos C, CP, CT e CW).
i =
caso C
. B
Ly ]
-g caso CP
S ——
2 caso CT
o —n—
caso CW
0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5

X [m]

Figura 3.20: Densidades de fluxo de calor ao longo do
tubo {(casos C, CP, CT e CW),

Redugdo da pressdo total (caso CP): A redugdo da pressdo total de 25 para 20 bar,
mantendo-se os demais valores ocasiona um aumento da difusividade da aménia na mistura
gasosa, o que ocasiona um aumento da evaporagdo de amdnia na parede, tendendo a diminuir a
temperatura da parede. Esta diminuigdo de temperatura provoca a diminuicfio da pressiio parcial
da amdnia junto a parede, mas como a pressio total € menor, o efeito global é um aumento da

concentragdo na parede, assim, ambos os efeitos descritos tendem a aumentar a evaporagio de
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amoOnia. A reducio de temperatura da parede ocasiona um aumento do fluxo de calor através
dessa. A reduciio da pressfio total também provoca um decréscimo da densidade na entrada, e,
como a inje¢do de massa ¢ maior, a variacio de densidade ¢ maior, provocando maiores
velocidades. Este aumento de velocidade, entretanto, ndo chega a compensar o decréscimo da
densidade, assim, a vazo mdssica € menor do que o obtido no caso padrio com pressio de 25

bar.

Aumento da temperatura da mistura gasosa na entrada (caso CT): O aumento da
temperatura inicial da mistura gasosa na entrada faz aumentar a temperatura na parede, o que
ocasiona uma concentracio de equilibrioc mais alta na parede, fazendo aumentar a inje¢io de
massa (pelo aumento do gradiente e também pelo pequeno aumento da difusividade). A elevagéo
da temperatura da parede diminui o fluxo de calor através dela. A densidade inicial € um pouco
mais baixa, entretanto, como a injecdo de massa ¢ mais elevada, a variagdo entre a densidade de

entrada e saida aumenta, fazendo assim aumentar tanto a velocidade como a vazio massica.

Redugdo da concentragdio da mistura gasosa na entrada (caso CW}: A reducgdo da
concentracfio inicial significa uma redugfo da pressdo parcial da mistura, © que reduz a
temperatura de evaporagfio e a concentragfio na parede. A redugfio de temperatura aumenta o
fluxo de calor pela parede. A redugiio da concentracéo na parede é menor do que a redugéo da
média, gerando gradientes mais altos de concentragdo, que juntamente com o aumento do fluxo
de calor, tendem a aumentar a inje¢do de massa. Este aumento € bem pequeno, entretanto, mas
o suficiente para gerar uma diferenca de densidades entre entrada e saida superior que a do caso
padrdo, de modo a provocar um aumento de velocidade que € compensado pela redugéo da

densidade inicial, produzindo uma vazio massica similar ao caso C.

3.4.3 Variacio das Condi¢oes Geométricas:

Passaremos agora a analisar a influéncia dos fatores geométricos no comportamento do
sistema. Para tanto, utilizaremos como padrdo ainda o caso C e variaremos o raio e o
comprimento do tubo, além de apresentar uma geometria de anel entre dois tubos concéntricos

conforme mostrado na tabela 3.3 abaixo:



Tabela 3.3: Condig¢des iniciais, de contorno e variagdes das condigdes geométricas.
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Caso 8 R R, P T, W, Ug T,
Unid. m m m bar & % W/m’K C
B 0.5 0.005 - 25 5 25 50 5
i 0.25 0.005 - 25 5 25 50 5
CR 0.5 0.0025 - 25 5 25 50 5
ANEL 0.5 0.0075 | 0.0055 25 S 25 50 5

Vamos apresentar inicialmente os resultados dos casos CL e CR, para depois discutir
separadamente o caso ANEL, ja que este apresenta peculiaridades em relagdo a geometria e

condi¢des de contorno adotadas.

No caso da diminuigdo do comprimento do tubo, a pressio de movimento diminui,
aumentando assim a influéncia do termo de flutuagdo (p, - p)g em cada posi¢do radial, e
deslocando a velocidade méxima do centro do tubo para a parede. Isto pode ser constatado
observando-se a figura 3.21 que apresenta a distribui¢do axial da pressdo de movimento nos
casos padréo (casoC), com L = 0.25 (caso CL) e com R = 0.0025 (caso CR) e também as figuras
3.22, 3.23 e 3.24, que mostram as distribui¢des radias de velocidade axial para o caso C, CL e CR

em pontos equivalentes do tubo (mesmo x/L).

Na realidade, ndo € somente a diminuigdo do comprimento que desloca a velocidade maxima
para préximo a parede, mas sim a relagdo L/R; para valores baixos dessa relagdo, ou seja, para
tubos curtos e de raio grande, o desenvolvimento das camadas limites dindmica, térmica, e de
concentragdo, se assemelham mais ao caso de placa plana vertical do que de tubo propriamente

dito, pois os efeitos da parede ndo chegam a se difundir até o centro do tubo.

No caso da redugdo do raio de 0,005 para 0,0025 m, observamos que o perfil de
velocidades axial passa a tender a um perfil parabolico devido as menores diferencas de

temperaturas e concentragdes entre a parede e o centro do tubo.

As figuras 3.25 e 3.26 apresentam o desenvolvimento perfis radiais de concentragio e
temperatura para o caso CL, enquanto as figuras 3.27 e 3.28 mostram o desenvolvimento destes

mesmos perfis para o caso CR (para o caso C foram apresentadas nas figuras 3.9 e 3.10).
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Figura 3.24: Perfis de velocidade axial a0

Figura 3.23: Perfis de velocidade axial ao longo do tubo (caso CR)

fongo do tubo (caso CL).

Comparando-se as distribuicdes radiais para posi¢des axiais equivalentes (mesmo x/L) de
concentragdo e temperatura entre o caso CL e o do caso CR, observamos que para o tubo de
menor comprimento (L/R menor) as condi¢gBes no centro do tubo, mesmo ao seu final, pouco
variaram em relacéio a entrada, enquanto no caso do tubo de menor raio e mair comprimento (L/R
maior) as condigdes no centro do tubo proximo a saida sdo bem mais proximas as condigdes na

parede.

Pode-se perceber que para um raio menor, as camadas limites térmica e de concentracdo se

encontram no centro do tubo fazendo com que ao final deste as diferencgas de concentragéo e



temperatura entre a parede e 0 centro sejam bem menores.
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A redugéo da forca motriz, com a redugfio do comprimento, acarreta também uma reducéo

da velocidade axial e da vazio massica através do tubo, as transferéncias de calor e massa que

ocorrem na parede, com a diminuigdo da drea de troca, também s3o menores, mas como a regido

de entrada ¢ que possui maiores gradientes, a densidade de fluxo de calor e massa é maior.

Diminuindo-se o raio pela metade, a area de troca de calor e massa diminui na mesma

propor¢do, entretanto a drea de secgfio transversal diminui para um quarto da original, diminuindo

assim a vazdo massica. As figuras 3.29, 3.30, 3.31 e 3.32 apresentam respectivamente as

distribuigdes de concentragdes e temperaturas médias e da interface ao longo do tubo, as vazdes

madssicas e injetadas e as densidades de fluxo de calor para os dois casos discutidos acima.
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Das variagdes analisadas no comportamento do sistema, percebemos que as que
provocam maiores influéncias so as geométricas, principalmente o raio do tubo. Variando-se o
raio, e multiplicando-se o numero de tubos em paralelo, pode-se obter as vazdes, os niveis de

enriquecimento do gas, e as taxas de troca de calor desejadas.

Para a aplicacfio especifica do evaporador dos sistemas de refrigeracdo por absorgio,
seria vantajoso se trabalhar com didmetros menores, entretanto, tentando manter a vantagem do
aumento da drea de troca de calor e massa pelo aumento do didmetro e procurando se manter a

mesrna area de secgfo transversal, a utilizag8o de dois tubos concéntricos, gerando uma 4rea de
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sec¢do transversal em forma de anel, proposta por STIERLIN (1971) para o evaporador ¢ também
utilizado por ele mesmo como um saturador adiabatico (para medicdo da concentragio de NH,

na mistura gasosa) pode ser vantajosa.

Apresentamos assim o caso ANEL com uma geometria similar & proposta por Stierlin
(Comunicag¢do pessoal), com as demais condi¢des similares ao caso C, conforme mostrado na
tabela 3.3.

O raio mnterno do tubo externo (R,) ¢ de 7,5 mm e o raio externo do tubo interno (R)
¢ de 5,5 mm, formando assim um espago anular de 2 mm de espessura. Estes didmetros foram
escothidos de modo a se manter a area de sec¢do transversal do anel praticamente igual 4 do caso
C. O volume de controle € entfio um espago anular com R, <r <R,. A pelicula de amonia liquida
umidece somente o tubo externo, assim, o tubo interno foi considerado adiabdtico e impermedavel,

e a velocidade axial na parede interna é zero.

Para a solugdio deste caso, utilizamos uma malha no sentido radial diferente do utilizado
nos casos anteriores: para melhor representar os gradientes de velocidade junto a parede do tubo
interno, onde a velociade axial € zero, utilizamos uma malha que € crescente do raio interno até
a metade do espaco anular e depois decresce dai até o raio externo. Para isto, o nimero de pontos
no sentido radial passou de 29 para 30 e o valor da razio de progressio geométrica passou de

0.93 para 1.07. No eixo axial manteve-se a mesma malha.

As figuras 3.33 e 3.34 apresentam o desenvolvimento dos perfis de

concentracdo e temperatura ao longo do tubo nas mesmas posicdes axiais anteriores.
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Podemos perceber que devido A pequena distincia entre as paredes, tanto as
temperaturas como as concentragdes praticamente se equalizam ao final do tubo, de maneira

simitar ao caso CR com raio de 2,5 mm.

O Perfil de velocidades axial, como no caso CR, tende a um perfil parabdlico, mas com

velocidade nula em ambos os extremos do anel, conforme pode ser notado na figura 3.35.
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Figura 3.35: Desenvolvimento do perfil de gasosa ¢ mjetada ao Jongo do tubo (caso
velocidade axial (caso ANEL). ANEL).

A figura 3.36 traz as vazOes massicas da mistura gasosa e injetada para este caso.
Comparando-a com a figuras 3.31 do caso CR, e 3.15 do caso C, podemos notar que a massa
injetada aumenta em relacfo aos dois casos, enquanto a vazio massica total diminui em relago
ao caso C (com area de secgfio transversal similar) e aumenta em relacdo ao caso CR, o que se

traduz num maior enriquecimento da mistura gasosa.

As figuras 3.37 e 3.38 respectivamente, mostram a distribuicdo das concentragdes e
temperaturas média e da parede ao longo do tubo (para as mesmas posi¢les axiais) para o caso
ANEL.

Notamos realmente um maior enriquecimento do gas em rela¢@o a todos os outros casos
anteriores, assim como uma rapida equaliza¢do entre a temperatura média e a da parede, sendo
que a partir de pouco mais da metade do duto, a temperatura média passa a ser mais baixa que a
da parede, invertendo o sentide do fluxo de calor sensivel entre a parede e a mistura gasosa e

forcando uma maior troca de calor do exterior para suprir o calor necessario para a evaporagio.
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(caso ANEL).

Figura 3.37: Distribuicdo de concentragdes
média e da interface ao longo do tubo (caso
ANEL).

As figuras 3.39 e 3.40 apresentam as densidades de fluxo de massa e calor ao

longo do tubo para este caso.
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Figura 3.40: Densidades de fluxo de calor
ao longo do tubo (caso ANEL).

Figura 3.39: Densidade de fluxo de massa
ao longo do tubo (caso ANEL).

Comparando-se os valores de densidade de fluxo de massa obtidos neste caso com os
outros, podemos observar que so os maiores ja obtidos, considerando-se ainda que a area de

troca de massa também ¢ maior, esse caso apresenta a maior transferéncia de massa obtida.

Tendo investigado exaustivamente as principais influéncias dos diversos fatores no
comportamento do evaporador, passaremos agora a descrever ¢ analisar o modelo proposto para

o absorvedor.



Capitulo 4

O Absorvedor:

4.1 Formulacio do problema:

Passaremos agora a analisar o absorvedor do sistema de refrigeragiio com gds inerte,
adotando para tanto um volume de controle similar ao utilizado para o evaporador, ou seja, um
tubo vertical de raio R e comprimento L, aberto em ambas as extremidades para um ambiente
contendo uma mistura gasosa de NH;-H, a uma pressiio total P, com concentracio w, de NH, e
temperatura T, . Pela parede interna do tubo escorre uma pelicula de solugiio de NH, e 4agua, com

concentragdo ¢, € temperatura T, .

Quando a pressio parcial de NH, na mistura gasosa é maior que a pressdo de vapor de NH,
de equilibrio da solugdio para a temperatura da superficie da mesma, ocorre a absor¢éio do vapor
de amdnia da mistura gasosa na superficie da pelicula. A diferenga entre a concentragio de vapor
de amdnia na interface ¢ a média da mistura gasosa gera um fluxo difusivo de amdnia no gas na
dire¢do da interface. Ja na solugdo, o fluxo difusivo é da interface para o filme. A transferéncia
de NH; do gés para a solugdo, juntamente com a transferéncia de calor associada a absorgdo,
geram diferengas de densidade no gas que promovem o movimento deste no sentido ascendente
do tubo. A solugfio, por sua vez escorre pela parede do tubo no sentido descendente. O

escoamento gerado é portanto em contra-cotrente.

Cabe ressaltar que no caso do absorvedor, a principio, nio foi utilizada a condicio de
espessura do filme desprezivel e estacionério (utilizada no evaporador) principalmente por duas

razies:

a) A vazdo de solugdo no absorvedor € maior que a de amdnia liquida no evaporador (esta

tltima tende inclusive a zero ao final do evaporador).
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b) A amonia absorvida na superficie da pelicula de solucfo, tem que se difundir pelo filme,
cuja resisténcia a absorgo tem grande influéncia no processo, ja que sua ordem de grandeza é

similar & da resisténcia a difusdo do vapor de am6nia na mistura gasosa até a interface.

Assim, no caso que analisaremos, as resisténcias & difusdo de massa e de calor estio

presentes tanto na fase gasosa como na fase liquida, que fluem em contra-corrente.

Na superficie externa do tubo existe um ambiente a uma temperatura T, € com um
coeficiente global de transferéncia de calor Ug. O calor gerado com a absor¢do da aménia na

interface é transferido para o gas e para a solugio.

O volume de controle ¢ dividido

r
+ » Y em dois dominics: O dominio da
L &3
i pelicula de solugdo, com coordenadas
|
F;;mg/" : O<xzcLe RO =<rz<R como
I & 3 ] eixo x, direcionado de cima para
| ; . L.
: L baixo do tubo, e 0 dominio da fase
' gasosa, com coordenadas 0 s x < L ¢
XT 0 <r < (R-J3), como eixo x
. Y
2 orientado de baixo para ¢ima no tubo.

Figura 4.1: Volume de controle para a analise do
absorvedor com seus dois dominios.

4.2 Modelamento do filme de solugdo:

Considerando-se que a massa de vapor absorvida é pequena em relagdio ao fluxe de solucdo,
a espessura do filme ¢ considerada constante e as velocidades radial e angular so nulas, a equagio
de conservagdo da quantidade de movimento axial para o fluxo em regime laminar permanente

fica:

1 8 du
mx_(rl‘%_ﬁ.) +pg=0 (4.1}
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Assumindo que as propriedades do liquido s3o constantes e independentes da temperatura
e concentracgdo (os valores para as propriedades da solugo so apresentados no apéndice 11),

temos:

+g=0 4.2)

As condigdes de contorno de nfo escorregamento na parede e tensio de cisalhamento

desprezivel na interface gas-liquido fornecem:

= R u, =0
5,
r=(R-8): —L£=0 “.3)
ar
Integrando-se a eq.{4.2) duas vezes obtemos:
= i;Rz_ri R-3 2&1( "{") ]
u, ZVJ (R-9) 2 (4.4)
A vaz#o massica € obtida integrando-se:
R
m; = 2mp, fulrdr 4.5
RS
Que resulta:
: TEPLg{R“ 2 2 3(R-8) { s ( R ”}
= - RAHR-BY+ ———— + (R0 Inl e
m, 2, |4 (R-0) 2 (R-6) =% (4.6)

Ainda considerando que efeitos secundérios de difusfio massica devido a gradientes de
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temperatura sejam despreziveis, e que exista equilibrio termodinidmico na interface entre a pressio
parcial do vapor de amoOnia na mistura gasosa e a pressiio de vapor de aménia da solugio, de
acordo com GROSSMAN (1983), a transferéncia simultdnea de calor e massa em regime

permanente pode ser descrita pelas seguintes equagdes:

energia:
o7, o 3 ( ar L)
u = ¥
L@xL ror\ or (*.7)
difusio;
de, D, 3 ( acL)
u = r
LaxL ¥ or\ or (4.8)

4.3 Modelamento da Mistura Gasosa:
Para a fase gasosa, as principais hipdteses simplificadoras sfo:
1. O fluxo é laminar e em regime permanente,
2. As simplificagdes da camada limite s3o vélidas (como no caso do evaporador).
3. A dissipagéio viscosa e o trabalho de pressdo sdo despreziveis na equagfio da energia.

4. Fendmenos secundarios ndo sio considerados, apenas o transporte de energia pela interdifusio

de espécies.

Com estas hipdteses, 0 escoamento de mistura gasosa em regime permanente por conveccio
natural devido aos efeitos combinados de flutuagio resultantes de gradientes de temperatura e

concentragdo pode ser descrito pelas seguintes equagdes:

Continuidade;

Jegy) vy
dx or

(4.9)
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Quantidade de Movimento Axial:

ou ou 10 ou dp,,
e L R R OR (10
Energia:
oT aT 16 or o7, ow
ecpu —2 +poepv—E = (rk g)+ D (cp.—¢ —-—ﬁ.—iJ 4.11
PaPglly ox PePevs or ror\ £ or !Pg P Py) or or @.11)
Concentragio:
ow ow 1 5( ow )
U —2 +pv ok - _ Sl rp D 8 4,12
Pels Ox Ps’s or r or Pee or (.12)

Assim, as equagdes para a fase gasosa sdo muito similares as utilizadas no evaporador,
apenas o termo de empuxo na equa¢o (4.10) da quantidade de movimento teve seu sinal

invertido, devido 8 mudanga na orientagio do eixo, neste caso de baixo para cima.

A conservago de massa global para a fase gasosa deve ser satisfeita para todas as posigdes

axiais:
E-8 _ R-& N _ ! 4.13
f; purdr = f; Pyt rdr — (R-8) j; RN (4.13)

Esta equagdo ¢ utilizada no procedimento iterativo para verificar se o gradiente de pressdo

foi escolhido corretamente.
4.4 Condig¢bes de Contorno:

Veremos inicialmente as condi¢cdes mais simples, que se aplicam a cada um dos dominios

separadamente, para depois analisar as condi¢des de acoplamento, ou seja, aquelas que se aplicam
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a ambos os dominios simultaneamente, que so as condigdes na interface.
Para a fase liquida temos:

Na entrada do tubo:

X, =0 T, =Ty ¢ =cy (4.14)

Na interface entre a pelicula de liquido e a parede do tubo, as condigdes de contorno de uma

forma geral podem ser descritas como:

F=R: —L=-0, 7 =T (4.15)

Onde T,, ¢ avaliada a partir de um balango de energia na parede, de acordo com a condicio
externa imposta ao tubo. Analisaremos somente a condigio convectiva externa, ji que é a de
maior interesse pratico, assim, quando o coeficiente global de transferéncia de calor Ug, e a

temperatura do fluido externo T, sfo conhecidos, o balango de energia é dado por:

dT,
Ug(T -T) = k}:—‘[r:R (4.16}
or
Para a fase gasosa temos:
Na entrada do tubo:
2
a2 amans L] T o — fod + g 0
x=0: u, =u,;v, =037, =T 5w, =wyip, pgurg— {4.17)

Na saida do tubo:

x=L: p =0 (4.18)
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Na linha de centro do tubo:

ou or ow
or o or £

Na interface gas-liquido, temos a igualdade de temperaturas e pressdes parciais de NH,, a
velocidade axial do gés tem mesmo médulo que a do liquido, mas sentido oposto, devido ao

sentido oposto do eixo axial para os dois volumes de controle:

rF=R-8 Pou = —uﬁ ; ng = TL; ; Ppgi = Ppli (4'26)

gi

Além disso, balancos locais de massa e energia entre as fases liquida e gasosa nos fornecem:

massa:
r=R-6: m, =m, (4.21)
energia:
; ar orT
m 1
r=R-93: "E’“*habs = kL_é;éir:Rwé‘) * kg"éf"irxk—a (4.22)

Onde o termo (1i/A) € desenvolvido a seguir.

Lembrando que como a interface foi considerada fixa (espessura do filme constante) e

permeavel somente a NH,, as velocidades radiais de amdnia em ambas as fases podem ser

calculadas conforme ECKERT e DRAKE (1959):

D dc
Vi = xt| s
(I-c,) or
e (4.23)
) = g2 w oW
gi (1 “ng-) o F=R-&
O fluxo de massa na interface pode ser calculado como:
(4.24)

W = pv4
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onde A ¢ a area de troca de massa envolvida.

Assim, o balanco de massa na interface pode ser escrito como:

p,D, oc ; p D ow ;
R R (4.25)
(I-¢,) or (1-w,) or A

Cabe ressaltar que o calor de absorgdo (hy,, ) pode ser calculado, utilizando-se as equagdes
de estado para a mistura amOnia-dgua apresentadas por ZIEGLER e TREPP (1984), segundo a

equacio:

ohexc, o)
P = hg(Pp,Ti) - h](P,T,.} - (1 “CL;‘)T” B hexC(PpJ",-,cLi} (4.26)

L

onde: /g, r, € a entalpia do vapor de amdnia na pressdo parcial da mistura Pp e na temperatura
T.

.
bl € a entalpia da amonia liquida na pressdo total P e na temperatura T,

hexcp, ...y ¢ a entalpia de excesso da solugdo na pressdo parcial Pp, na temperatura T e

com concentragio ¢ ;

Assim, as condi¢des na interface podem ser calculadas em fungfio de T, através de um

método iterativo como Newton-Raphson.

4.5 Método de soluciio:

Como as equagdes para a fase liquida e gasosa sdo acopladas pelas condicdes de contorno
na interface em r = R-0 e os fluxos sfio em contra-corrente, a solucio de cada conjunto de
equagles serd realizada separadamente, utilizando um procedimento iterativo, atualizando-se as

condigdes de contorno na interface a cada iteragéo.

Iniciando pela fase liquida, e com os valores da temperatura, concentracdo e vazio massica
da solugdio na entrada do tubo, a equagfo (4.6) é utilizada para se calcular a espessura & da
pelicula de solugdio (que € considerada constante por toda a extensdo do tubo). Foi utilizado um

esquema numerico tipo Newton-Raphson para isto.
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O volume de controle ¢ entdio dividido em dois dominios: o dominio da pelicula de solucio
liquida ((R-8) <t <R ¢0 < x_ < L) e o dominio da mistura gasosa (0 < r < (R-8)e 0 < x < L).
As malhas para os dois dominios sfio entdo geradas. Preferiu-se trabathar com malhas irregulares
para se obter maior precisdo junto 4 entrada da mistura gasosa, onde ocorrem os maiores
gradientes. As malhas sdo criadas através de uma série em progressio geométrica. Na diregdo
axial as raz0es de progressio geométrica utilizadas para o gas e o liquido foram respectivamente
1/0,95 € 0,95 com 80 pontos, isto para se obter uma correspondéncia dos pontos axiais dos dois
dominios. Na diregio radial as razdes utilizadas foram iguais a 0,93 para o gas (com 29 pontos)

e 1,0 para o liquido (com 15 pontos).

O perfil de velocidades axial na pelicula de soligdo ¢ entdo calculado a partir da equagdo

(4.4). Este perfil ¢ considerado constante ao longo de todo tubo.

Da mesma forma que no capitulo anterior, onde foi estudado o evaporador, um método
numérico totalmente implicito foi utilizado para a solugfio de cada dominio. As equagdes em sua
forma dimensional foram discretizadas através do mesmo esquema discutido no capitulo anterior
(apresentadas no apéndice I para a fase gasosa e II para a fase liquida). A solugfio, entretanto tem

suas particularidades, tendo em vista o acoplamento de dois fluxos em contra-corrente.
Uma breve descri¢io dos procedimentos de solugo é dada a seguir:

(a) Arbitra-se uma distribui¢do axial de pressio parcial de aménia na interface gas-liquido (uma
distribuicdo uniforme foi utilizada) e resolve-se as equagdes de energia e concentragio para a
solugdio, equagles (4.7) e (4.8), como se o gas fosse amdnia pura a uma pressdo total

correspondente a distribui¢do de pressio parcial arbitrada.

(b) Para a resolugdo das equagdes (4.7) e (4.8), as condi¢des de contorno na interface liquido-gas
e liquido-parede sdo calculadas por um esquema Newton-Raphson utilizando os balancos de

massa, energia e as condicdes de equilibrio.

(c) A resolugdo das equacdes da fase liquida fornece as distribui¢Ses axiais de temperatura e
concentragfo de equilibrio do gas na interface, que s8o utilizadas como condicdes de contorno

para a resolugdo das equagdes da fase gasosa, de maneira similar 4 do caso do evaporador.

(d) Para a resolugéo das equagdes da fase gasosa, procede-se de maneira andloga a apresentada

no capitulo anterior: com a temperatura e concentragio da interface especificadas, assume-se uma
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velocidade inicial e resolve-se o algoritmo até o final do tubo, sem fazer restrigGes quanto ao valor
da pressdo de movimento neste ponto. A solucfo das equagdes fornece entfio os gradientes de
temperatura e concentracio ao longo da interface do lado do gas, com os quais podemos
recalcular os fluxos de calor € massa trocados pela fase gasosa. Estes fluxos séo utilizados a partir
deste ponto como condigdes de contorno para a solucdo da fase liquida, em substituicio a

distribuicfio de pressdes parciais inicialmente adotada.

(e) Os procedimentos (b), (c) e (d) sdo entdo repetidos até que as condigdes na interface
(temperatura, concentragbes no gas e na solugfo e fluxos de calor e massa ) convirjam até uma

determinada precis&o.

(f) Testa-se entdo a condi¢do de pressfio de movimento nula na saida do fluxo de gas, caso seja
satisfeita, o algoritmo termina, caso contrario, arbitra-se um novo valor para a velocidade inicial

do gés e repete-se os procedimentos (b), (c) e (d) até a convergéncia.

4.6 Analise dos Resuliados:

A condigdo de contorno externa utilizada foi a de maior significado fisico, que é a condigdo
convectiva com temperatura externa T_ = 32°C (temperatura ambiente de projeto e teste de

sistemas de refrigeragio) e coeficiente global Ug = 50 W/m™C.

As condigdes iniciais foram escolhidas de forma a representar valores usuais encontrados
nos absorvedores dos sistemas de refrigeracdo domésticos ¢ a geometria utilizada é similar &

utilizada no evaporador: o comprimento do tubo L = 0,5 m e o raio R = 0,005 m,

4.6.1 Variacio das condicdes iniciais:

Uma primeira s€rie de casos foi rodada variando-se uma das condi¢des de cada vez para
analisar a influéncia das varias condi¢Ses iniciais no escoamento gerado. A tabela 4.1 apresenta

os valores dos pardmetros utilizados em cada caso:
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Tabela 4.1: Valores dos principais pardmetros nos casos I a VII.

caso my [kg/s] e, fkgkgl | T, [°C1 | T,[°CH | P [bar] | w, [ke/kg]
I 0.0003 0.15 35 30 25 0.55
I 0.00015 0.15 35 30 25 0.55
1 0.0003 0.20 35 30 25 0.55
v 0.0003 0.15 45 30 25 0.55
v 0.0003 0.15 35 40 25 0.55
VI 0.0003 0.15 35 30 20 0.55
VI 0.0003 0.15 35 30 25 0.45

As figuras 4.2 e 4.3 abaixo apresentam respectivamente as concentragdes médias e na
interface do liquido e do gds e as temperaturas média e da interface na fase gasosa (as
temperaturas médias da fase liquida sdo muito proximas da temperatura da interface, que ¢ comum

a ambas as fases).

g8 -

cl int
—-
.Sc” ¢l med
) —+
A
—_ wq med
8-
wg int

0.1 =

Figura 4.2: Concentragdes média e da interface para as fases gasosa e liquida (caso I).
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A distribui¢do de temperaturas da interface e média do gas apresentadas na figura 4.3
mostra que as temperaturas mais altas na interface encontram-se proximo a entrada do gas, onde

devem ocorrer as maiores densidades de fluxo de massa também.

-
—_— Tgint
g -
= Tg med

23

0 0.1 0.2 03 0.4 05
x [m]

Figura 4.3: Temperaturas média e da interface para a fase gasosa (caso I).

Convém lembrar que os fluxos s@o contra-corrente, sendo que em todas as figuras que
apresentaremos, a coordenada axial que serd sempre utilizada é a referente ao escoamento do gas,
que € ascendente. Assim, o lado esquerdo da figura (x = 0) representa a entrada de gés, que é a

parte inferior do tubo e portanto a saida da solugdo liquida.

A coordenada axial referente ao escoamento da solugfio (x,) pode ser facilmente obtida
subtraindo-se o valor de x do comprimento total. Optamos por esta representacio para evitar

confusdes desnecessdrias.

Conforme pode ser observado na figura 4.2, as diferengas entre as concentracdes média
e da interface, para ambas as fases, ocorrem proximo 2 saida de cada fase. Na entrada, como seria
de se esperar por partirem de concentragdes homogéneas, elas sdo mais préximas. A fase liquida
apresenta tambeém uma diferenca de concentracdes praticamente constante durante a maior parte

do comprimento do tubo, indicando que o perfil de concentracdes se desenvolve rdpidamente
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devido & pequena espessura da mesma, enquanto no gés isto nfo chega a ocorrer. Este fato pode

ser constatado pelas figuras 4.4 e 4.5, que mostram o desenvolvimento dos perfis de concentracio

no liquido e no gés para o caso 1.

032
03 \
—m
028 - x= 0474
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Figura 4.4: Perfis de concentragfio na fase liquida para varias posi¢Ges axiais (caso I).
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Figura 4.5: Perfis de concentrago na fase gasosa para vérias posigdes axiais (caso 1).

As figuras 4.6 ¢ 4.7 apresentam as densidades de fluxo de massa e calor para o caso 1.

Observamos da figura 4.6 que bem proximo a entrada do gés ha realmente uma



55

densidade de fluxo de massa muito mais elevada, que se estabiliza na regifio central do tubo,

voltando a subir um pouco proximo a saida do gés.

0.01

0,008 - -

0.008 -

0.004

m” [kg/m?s]

o002 1.

0 X Oﬁ ‘ Oé ‘ Qé ﬂ; 0.5
x [m]
Figura 4.6: Densidade de fluxo de massa ao longo do tubo (caso I).
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Figura 4.7: Densidades de fluxo de calor ao longo do tubo (caso I).

Na figura 4.7 verificamos que a densidade de fluxo de calor de absorgdo (gabs)
tem um comportamento idéntico, ja que ela € diretamente proporcional ao fluxo de massa, Esta

densidade de fluxo gerada na interface deve ser dissipada por condugfio tanto para o gas como
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para o liquido, assim, podemos observar que a soma dos fluxos de calor sensivel para o gis
(qseng) e para o liquido (qsenl), a cada ponto € igual (por imposi¢do do modelo desenvolvide) ao
fluxo de calor gerado na absorgéo. Esta figura apresenta também a densidade de fluxo de calor
trocada com o ambiente externo (gext), que ¢ maior proximo & entrada do tubo pelas maiores

temperaturas existentes nesta regido.

Analisaremos agora a influéneia da vazo méssica de solugio no comportamento global
do equipamento. Com este intuito foi simulado o caso I1, onde a vazio de soluciio foi reduzida
pela metade, a figura 4.8 apresenta as concentragdes da interface e da mistura para a fase gasosa

e liquida.
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Figura 4.8: Concentragdes média e da interface das fases liquida e gasosa ao longo do tubo
(caso IT)

Comparando-se as figuras 4.8 e 4.2, observa-se que no o caso 11, as diferencas entre as
concentragdes médias e da interface em ambas as fases, para cada posigdo, so menores, o que

implica em uma menor transferéncia de massa.

A distribui¢do de temperaturas ao longo do tubo para este caso, apresentada na figura
4.9, mostra o deslocamento da regifio de maior temperatura para proximo da entrada da solugio
(saida do gés), o que evidencia uma maior transferéncia de massa nessa regido. Este efeito,
observado experimentalmente por OSIPOV (1972), esté relacionado tanto com a redugio da
espessura da pelicula de solugfio, como com o desbalanceamento entre as vazdes massicas de cada

fase, o que que sera analisado com mais detalhe posteriormente.

O efeito da redugfo da vazio massica de solugio na vazdo massica de géds induzida e na
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quantidade de massa trocada pode ser observado na figura 4.10, que mostra as vazdes massicas

de mistura gasosa ¢ de amdnia absorvida ao longo do tubo para os casos I e II.

T{C]
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0 01 02 03 o4 05
x [m]

Figura 4.9: Temperaturas média e da interface ao longo do tubo para a fase gasosa (caso II).
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Figura 4.10: Vazles massicas de mistura gasosa e amdnia absorvida ao longo do tubo
(casos I e II).

As diferengas s8o bastante pequenas, tanto no fluxo total de mistura induzido como na
quantidade de massa trocada entre as fases. Em ambos os casos, o fluxo de gds gerado é da ordem
de 1,5 x 10™ kg/s, o que representa no caso I cerca de 50% do fluxo de solugdo e no caso 1T 100%
deste fluxo. Assim, variando-se o fluxo de solugio, estamos variando basicamente a relacdo entre

os fluxos, No caso de menor fluxo de solugfio, como a massa total trocada € apenas um pouco
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menor, a solugdo se enriquece mais e 0 gas empobrece menos, logo, como os fluxos sdo em
contra-corrente, as maiores diferencas entre as concentracbes da mistura gasosa ¢ da solugdo
ocorrem proximo & entrada da solugfo (saida do gas), sendo portanto a regido de maior

transferéncia de massa e também de mais alta temperatura.
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Figura 4.11: Concentragbes média e da interface para as fases gasosa e liquida (caso III).
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Figura 4.12: Temperaturas média e da interface para a fase gasosa {(caso I1I).

No caso HI analisamos a influéncia da concentragdo inicial da solugfio. A figura 4.11

apresenta as concentracOes média e da interface para este caso.
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O aumento da concentragfio inicial de 15% para 20% provoca poucas alteracdes no
comportamento do sistema, apenas diminuindo um pouco 0 gradiente de concentragdes, reduzindo
assim levemente a troca de massa e o fluxo axial de gs. A diminui¢80 da troca de massa provoca
uma diminui¢io da troca de calor e assim, as temperaturas na interface sfo um pouco mais baixas
que as obtidas no caso I, entretanto o aspecto da curva é similar, como pode ser visto na figura

4.12.

O caso IV mostra a influéneia do aumento da temperatura inicial da solugdo. As figuras
4.13 e 4.14 mostram respectivamente as concentragdes e temperaturas para este caso. O aumento
da temperatura da solugfio provoca um aumento da troca de calor para o gés, aumentando sua
temperatura e também a difusividade, assim, apesar do aumento da presséo parcial do vapor de
amdnia na interface e portanto, da sua concentracdo, que faz baixar o gradiente de concentracdo
no gas, a troca de massa fica praticamente igual ao caso 1. As temperaturas médias do gas e da

interface sobem, aumentando a troca de calor com o meio externo.
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Figura 4.13: Concentra¢cdes médias e da interface para as fases gasosa e liquida (caso IV).

Como vimos, das condigdes iniciais da solugdo de amdnia-dgua, a que tem maior

influéncia no comportamento global do sistema é a vazio massica.
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A influéncia das condi¢des inicias da mistura gasosa sera analisada agora através dos

casos V, VI e VII, onde variamos respectivamente a temperatura, pressio total e concentracio

da mesma.

T [°C]
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Figura 4.14: Temperaturas média e da interface para a fase gasosa (caso 1V).

As figuras 4.15 e 4.16 apresentam as concentragdes e temperaturas médias e da interface

para o caso V.,
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Figura 4.15: Concentracdes média e da interface das fases gasosa e lquida (caso V).
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Figura 4.16: Temperaturas média e da interface para a fase gasosa (caso V).

O aumento da temperatura de entrada da mistura gasosa provoca um aumento da
temperatura da solugio (e da parede) principalmente proximo a entrada do gds. No caso IV, onde
tinhamos aumentado a temperatura da solugdo, este aumento de temperatura da parede se dava

principalmente proximo & regifio da entrada da solugéo.

Este aumento de temperatura da solugfio provoca um pequeno aumento da concentragio
na interface, que diminui os gradientes de concentragio entre a média e a interface na regido de
entrada do gas, entretanto, como a difusividade aumenta com a temperatura, a troca de massa

permanece praticamente idéntica ao caso L.

No caso da diminuicfio da pressdo total de 25 para 20 bar (caso VI), o efeito mais
pronunciado € a reducio da densidade, que reduz a vazio massica axial de mistura gasosa (que
cai de cerca de 1,5 x 10™ kg/s no caso I para valores por volta de 1,2 x 10™ kg/s). Isto reduz a
transferéncia de massa e, apesar de um maior empobrecimento da mistura gasosa, ocasiona um
menor enriquecimento da solugdo. A menor transferéncia de massa ocasiona menores
temperaturas na parede e menores transferéncias de calor com o meio externo. As figuras 4.17 e

4.18 apresentam as concentragdes e temperaturas médias e da interface para este caso (caso VI),
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Figura 4.17: Concentragbes media e da interface para as fases gasosa e liquida (caso VI).
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Figura 4.18: Temperaturas média e da interface para a fase gasosa (caso VI).

Finalmente, a redugdio da concentracdo da mistura gasosa de 55% para 45% (caso VII)
reduz o gradiente de concentracdo entre o fluxo e a interface, provocando uma menor
transferéncia de massa e também menores temperaturas na parede. Estes fatores associados
reduzem a forca de flutuacio que induz o fluxo de gas pelo tubo, assim, a vazo massica axial de
mistura gasosa neste caso também € da ordem de 1,2 x 10° kg/s. As figuras 4.19 e 4.20

apresentam as concentragdes e temperaturas médias e da interface para este caso (caso Vil).
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Figura 4.19: Concentragdes média e da interface para as fases gasosa e liquida (caso VII).
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Figura 4.20: Temperaturas média e da interface para a fase gasosa (caso VII).
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4.6.2 Variacio dos Parimetros Geométricos:

Analisaremos agora a influéncia dos pardmetros geométricos no comportamento do
sistema, para isto, mantendo-se o caso I como referéncia, e portanto suas condi¢des iniciais , a
saber: concentragdo da solugdo ¢, = 25% , temperatura da solugiio T,, = 35°C, temperatura da
mistura gasosa Ty, = 30°C, pressdo total P = 25 bar e concentragio da mistura gasosa w,, = 55%,

e variando-se os parAmetros ressaltados em negrito na tabela 4.2 abaixo:

Tabela 4.2: Valores dos principais pardmetros geométricos que sofreram variagio.

Caso comprimento L [m] Raio R [m] vazio de lig. [kg/s]
I 0.5 0.005 0.0003
VII 0.25 0.005 0.0003
IX 0.5 0.0025 0.0003
X 0.5 0.0025 0.000075
ANEL I 0.5 interno 0.0055 0.0003
externo 0.0075
ANEL I 0.5 interno 0.0055 0.00015
externo 0.0075

Como j4 haviamos observado no caso do evaporador, os pardmetros geométricos tém
grande influéncia no comportamento do sistema. Dentre eles, a mais marcante era a influéncia do
raio no fluxo massico de mistura gasosa induzida através do tubo, pois a redugfo do raio pela

metade acarreta uma reducdo de drea de secgfio transversal para um quarto da original.

Da observagdo que a relagdo entre os fluxos de gas e liquido também modificam muito
as condigdes do escoamento gerado, no caso X apresentado acima, além da redugfo do raio pela
metade (em relagfio ao caso I), reduziu-se também a vazio de solugio para um quarto de seu valor

original, procurando assim manter a relagfo entre os fluxos gasoso e liquido.

Os casos ANEL I e ANEL TI, apresentam a geometria descrita por STIERLIN (1971),
j4 utilizada e analisada no evaporador, constituida de dois tubos concéntricos onde a pelicula de
soluc@o desce pelo raio interno do tubo externo e o tubo interno é impermeével e adiabatico.

Neste caso também, a introducio do tubo interno diminui a drea secgo transversal, reduzindo o
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escoamento de mistura gasosa, aumentando porém a drea de transferéncia de massa e calor, assim,
para o caso ANEL I manteve-se a vazdo de solugfo e no caso ANEL II reduziu-se esta vazio

procurando manter-se a relagfo entre os fluxos de mistura gasosa e de solugio,

A figura 4.21 apresenta as vaz3es méssicas axiais de mistura gasosa ao longo do tubo

para o caso de referéncia e os demais cinco casos mostrados na tabela 4.2,
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caso Vil
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Figura 4.21: Vaz0es mdssicas axiais da fase gasosa para os casos da tabela 4.2,

Pela figura 4.21, notamos que existem trés faixas de vazio massica: a primeira com
valores um pouco abaixo da apresentada pelo caso I, obtida no caso VIII com o tubo da metade
do comprimento; a segunda faixa, que representa cerca da metade da vazdo do caso I, obtida nos
casos ANEL I e ANELIL, que, apesar de terem praticamente a mesma area de secgfio transversal
do caso 1, apresentam uma maior perda de carga pela existéncia do tubo interno; e a terceira faixa,
que representa cerca de 1/4 da vazio do caso I, obtida nos casos IX e X, com metade do raio
original.

De maneira similar a0 que acontece no evaporador, também no absorvedor observamos

que os fatores geométricos tém grande influéncia no controle do fluxo de mistura gasosa induzida.

A redugfo do comprimento do tubo produz efeitos similares aos apresentados no caso

do evaporador, como uma maior diferenga de concentragiio e temperaturas entre a interface e o
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centro do tubo, que geram um perfil de velocidades axial com velocidade maxima mais proxima
da parede. Estes gradientes mais acentuados geram densidades de fluxo de calor e massa mais

elevados.

As figuras 4.22 e 4.23 apresentam as concentragles ¢ temperaturas médias e da interface

para o caso VII, onde se pode perceber os maiores gradientes existentes.
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Figura 4.22: Concentrages média e da interface para as fases gasosa ¢ liquida (caso VIIT),
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Figura 4.23: Temperaturas média e da interface para a fase gasosa (caso VIII).

A quantidade total de massa trocada no caso VIII é ligeiramente menor que no caso I,

produzindo assim uma concentragdo média mais baixa na saida para a solug8o e mais alta para

a mistura gasosa.
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Como ja visto na figura 4.21, a redugfo do raio pela metade reduz drasticamente a vazao
massica de mistura gasosa, porém, tem um efeito de redu¢fo dos gradientes de concentracio e
temperatura na fase gasosa, pois os efeitos do que ocorre na interface rapidamente atingem o

centro do tubo. Isto faz com que o perfil de velocidade axial tenda a ser parabdlico.
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Figura 4.24: Concentra¢des média e da interface para as fases gasosa e liquida (caso 1X).
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Figura 4.25: Temperaturas média e da interface para a fase gasosa (caso IX).

A drastica redugfio da vazdo de mistura gasosa, mantendo-se a vazdo de solucfio
constante, provoca um desbalanceamento entre os fluxos: a vazio de solugdo passa a ser cerca de

dez vezes maior que a de mistura gasosa, assim, as condigbes da solugdo variam muito pouco ao
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longo do tubo, enquanto a mistura gasosa sofre grandes variagdes. A figura 4.24 ¢ 4.25

apresentam as concentracdes e temperaturas médias e da interface para o caso IX.

Observa-se que proximo 4 entrada do gas é que ocorrem os maiores gradientes, sendo
a regifio de maior transferéncia de massa e de calor, A mistura gasosa, por ter vazio muito menor
que a de solugfio se empobrece e aquece rapidamente, fazendo cair os gradientes de concentragio

e temperatura.

Com o intuito de equilibrar a relagdo entre os fluxos e assim aproveitar methor toda a
extensdo do tubo para a transferéncia de massa e calor, apresentamos o caso X, onde além da
reducdio do raio pela metade, reduzimos também a vaziio massica de solugfio para 1/4 do seu valor

original.

Um outro efeito que se torna importante pela ordem de grandeza do raio e das vazdes
envolvidas ¢ a espessura da pelicula e o perfil de velocidades obtido na fase liquida. As figuras

4.26 ¢ 4.27 apresentam os perfis de velocidade axial na pelicula de solugdio para estes dois casos.
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Figura 4.26: Perfil de velocidade axial Figura 4.27; Perfil de velocidade axial
para a fase liquida (caso [X). para fase liquida (caso X).

Como pode ser observado, a redugdo da vazio ocasiona uma pequena redugio da
espessura da pelicula e uma redugio apreciavel nas velocidades, o que reduz o transporte
convectivo axial beneficiando o transporte difusivo radial, promovendo assim uma menor

resisténcia a transferéncia de massa na fase liquida.

As figuras 4.28 e 4.29 apresentam as concentragdes e temperaturas médias e da interface

para o caso X.
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Figura 4.28: Concentrages média e da interface para as fases gasosa e liquida (caso X).
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Figura 4.29: Temperaturas média e da interface para a fase gasosa (caso X).

As figuras mostram uma diferenga de concentragio entre a interface e a mistura bastante
estavel, 0 que proporciona uma distribui¢iio mais uniforme do fluxo de massa transferido ao longo
de todo o tubo. A distribuiglo de temperaturas também demonstra esta maior uniformidade.

Também os niveis de enriquecimento da solugio e empobrecimento da mistura gasosa sdo bastante

satisfatorios para a utilizacdo desejada.
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Finalmente apresentamos os casos com geometria similar 4 do caso ANEL do
evaporador. No caso ANEL T utilizou-se a mesma vazio de solugdo do caso 1. As figuras 4.30 e

4.31 apresentam as distribuigGes de concentragdo e temperaturas ao longo do tubo.
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Figura 4.30: Concentragdes média e da interface para as fases gasosa e liquida (caso ANEL I).
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Figura 4.31: Temperaturas média e da interface para a fase gasosa (caso ANEL I).

A redugio da vazio massica de mistura gasosa, j& observada na figura 4.21 proporciona
também neste caso o desbalanceamento dos fluxos, porém em menor escala que no caso IX (a
vazdo de mistura gasosa representa cerca de 1/4 da vazdo de solugio). A diferenca entre a

concentracio média e da interface € bastante estivel, somente um pouco maior proximo a entrada
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do gas. A variacio de concentrago entre a entrada e saida do gas é muito superior que a da

solucdo devido ao desbalanco entre os fluxos.
A distribuigiio de temperaturas também mostra que a regifo de maior absorgdo € aquela
proxima a entrada do gas, onde ocorrem as maiores temperaturas.

As figuras 4.33 e 4.34 apresentam o caso ANEL 11, onde se reduziu a vazfio de solugfio

procurando balancear os fluxos.
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Figura 4.33: Temperaturas meédia e da interface para a fase gasosa (caso ANEL II).
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Esta geometria parece ser a mais favoravel das discutidas, ja que apresenta uma variacfio
de concentragbes tanto na fase gasosa como na liquida proxima da desejada nos absorvedores
destes sistermas. Notamos que em ambas as regides de entrada (tanto a da solugiio como a do gas),
existe uma maior diferenga de concentragGes entre a média e a interface, enquanto na regido

central esta é bastante estavel.

A distribuigdo de temperaturas também indica um bom aproveitamento de toda a area

de troca de calor e massa.

Procuramos analisar, até o momento, a influéncia de diversos fatores no comportamento
de cada equipamento (evaporador e absorvedor) separadamente, e além disso, considerando que
ambos estdo conectados a reservatorios infinitos mantidos a pressio e concentragdo constantes

e iguais aos valores iniciais,

Trataremos no proximo capitulo de avaliar a influéncia do acoplamento destes

equipamentos.



Capitulo 5

O Acoplamento dos Sistemas :

5.1 A Geometria do sistema:

73 .

Nos dois modelos desenvolvidos: para o evaporador e para o absorvedor foram verificadas

as influéncias de diversos pardmetros geométricos e condigdes iniciais, entretanto, a condicio de

estarem ligados em ambos os lados a reservatdrios infinitos & mesma pressdo, concentracio e

temperatura sempre foi mantida,

Para realizar o acoplamento dos dois modelos, essa condi¢io devera ser substituida por uma

outra que represente methor a nova situagfo e geometria. Escolhemos entfio a geometria do

circuito de circulagio de gases, que estd esquematizada conforme a figura 5.1 abaixo:

Evaporador

Trocador
De Calor

Regifio
Adiabatica

Reservatorio
Superior

Regido
Adiabatica
Trocador
.de Calor

Absorvedor

ul.........

Reservatorio
Inferior

Figura 5.1: Esquema do circuito de circulagdo da

mistura gasosa.

O circuito é composto por
dois reservatorios: o superior com
uma mistura gasosa pobre em
amodnia e o inferior, com a mistura
gasosa rica em amdnia e que serve
também de reservatdrio para a

solugdo rica.

Os dois reservatorios sio
ligados por dois tubos de mesmo

comprimento.

O tubo mostrado a esquerda
da figura ¢  composto,

sequencialmente de cima para baixo
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do evaporador primério, evaporador secunddrio, trocador de calor e uma regidio adiabatica.

O tubo a direita é composto, de baixo para cima, do absorvedor, trocador de calor e de uma

regido adiabatica.

A geometria escolhida é bastante simples, ja que o intuito é de se verificar a coeréncia dos
modelos desenvolvidos. O comprimento total dos tubos é de 0.9 m, sendo que cada trecho tem
igual comprimento de 0,3 m (o evaporador é composto de dois trechos de 0,15 m), O didgmetro
interno do tubo da esquerda é de 0,005 m. Para o didmetro do tubo da direita, descontou-se do
valor do didmetro do outro tubo (0,005 m) duas vezes a espessura da pelicula de solucdo. Este
didmetro, ligeiramente inferior ao do tubo da esquerda foi considerado constante ao longo de todo
o comprimento, Na realidade este ¢ o didmetro somente no absorvedor, pois no trocador de calor
¢ regifo adiabatica ndo existe pelicula de solugfio, mas para evitar problemas associados 2
expansdo do escoamento pelo aumento do didmetro, utilizamos a hipdtese de didmetro constante

em toda a extensio do tubo.

Quando o sistema esta operando em regime permanente, o tubo da esquerda se encontra,
a partir do final do evaporador até o reservatdrio inferior, cheio de mistura gasosa rica em amdnia,
enquanto o tubo da direita se encontra, a partir do final do absorvedor até o reservatério superior,
cheio de mistura gasosa pobre em aménia. A circulagiio da mistura gasosa se da no sentido anti-
horario neste esquema mostrado e € resultante do equilibrio entre a diferenga de pressdo causada

pela diferenca de peso de coluna de mistura gasosa entre os dois tubos e a perda de carga total

do circuito.

5.2 O Acoplamento dos Modelos

Uma vez determinada a geometria do sistema, escolhemos um ponto cujas condi¢des
servirdo como referéncia para todos os equipamentos. Aqui escolhemos o reservatorio superior.

As condigdes desse ponto foram entdo arbitradas conforme descrito abaixo:
Presséo total: 25 bar.
Concentragdo: 0.25 kg/kg.

Temperatura: 5°C.
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A partir do ponto escolhido como referéncia (o reservatério superior), iniciamos a
resolugdo do problema aplicando os modelos para cada equipamento sucessivamente, seguindo

na direcdo do fluxo gasoso.

Neste caso, iniciamos pelo evaporador: com as condigBes iniciais escolhidas acima,
arbitramos uma velocidade inicial e resolvemos o modelo ja descrito para o evaporador primdrio,
com uma condi¢io convectiva na parede externa e valores para o coeficiente global de tranferéncia
de calor Ug = 50 W/m™C e temperatura T, = -18 °C. Nio foi imposta entretanto a condicdo de
pressdo de movimento nula ao final deste equipamento. Esta condigdo sera utilizada para o final

de todo o circuito, ou seja, para o final do tubo da direita.

Terminada a resolugdo do evaporador primario, obtemos os valores dos perfis de
velocidades, concentragdes, temperaturas e da pressdo de movimento, que serdio os valores iniciais
para a solugdo do evaporador secundario, onde o mesmo coeficiente global Ug é mantido, mas

a temperatura T, passa a ser de 5°C. Procede-se entfo de maneira idéntica neste trecho.

Ao final do evaporador secunddrio, temos os valores das velocidades, temperaturas,
concentragles e pressdo de movimento, que sdo entdo utilizados como valores iniciais para a

resolugdo do trocador de calor.

O trocador de calor de gases na saida do evaporador foi modelado de maneira
completamente idéntica ao evaporador, assim, as mesmas equagles € 0 mesmo algoritmo é

utilizado, somente as condig¢des de contorno na parede foram adaptadas da seguinte forma:

A parede € impermeavel a ambos os gases, ou seja ndo ha injeco ou sucgdo de gds na

parede, portanto:

aé’uw— =
gr TR

0 (5.1)
Quanto a troca de calor, uma simplificagdo utilizada aqui, que € valida para trocadores de
calor em contra-corrente em que as capacidades térmicas das duas correntes sdo idénticas, é
considerar que a densidade de fluxo de calor ao longo da parede é constante. Esta simplificagdo
foi utilizada para evitar o processo altamente iterativo de troca de calor entre dois fluxos contra-

corrente. Assim, com esta simplificagdo, a outra condi¢do de contorno na parede fica:
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qﬂé‘z 5.2
w arr:R (')

O valor da densidade de fluxo de calor arbitrada foi de q,, = 1200 W/m?’.

Utilizando-se as condigdes da saida do evaporador como condi¢des na entrada do trocador

de calor, podemos prosseguir até o final do trocador de calor da mesma forma.

Ao final deste, iniciamos a solu¢@io da regifio adiabatica, também utilizando o mesmo

algoritmo, mas com as seguintes condi¢des de contorno na interface liquido-parede do tubo:

or, . 9w
or R gp TR

=0 (5.3)
Utilizando estas condigdes de contorno e as condigdes ao final do trocador de calor como

sendo as iniciais da regifio adiabatica, resolvemos este trecho até o reservatorio inferior.

Para iniciar a solug@o do tubo de subida da mistura gasosa, temos as condigdes ao final da
regiio adiabdtica: concentragio média, temperatura média, pressio de movimento e a vazdo
massica. Além disso, a condigdo de referéncia tomada foi a do reservatério superior, assim, no
termo de flutuagdo (p, - p,, )g da equacdio da quantidade de movimento (eq. 4.10), o valor de Peo
¢ referente as condicSes de referéncia (do reservatorio superior) enquanto o valor de p, é

referente as condi¢Ses no reservatdrio inferior.

Iniciamos assim a solugdo do absorvedor encontrando um valor de velocidade inicial que
proporcione a mesma vazio massica da saida da regifo adiabatica e a pressdo de movimento na

entrada do absorvedor serd a pressdio de movimento no reservatorio menos o termo de aceleragéo
2
(pm - (pg ug )/2)'

As condiges iniciais do fluxo de solugéo pobre que desce em contra-corrente com a mistura

gasosa sao:
Vazio massica: 3,5 x 107 kg/s.

Concentraco: 0.15 kg/kg.
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Temperatura: 35°C,

Obtida a convergéncia dos valores no absorvedor, temos as condigdes de velocidade,
temperatura, concentragdo e pressdo de movimento na saida do mesmo, que serdo utilizados como

os valores iniciais para o trocador de calor de gases.

Para este trocador, utiliza-se 0 mesmo modelo da fase gasosa do absorvedor, utilizando
como condigdes de contorno na parede as mesmas utilizadas para o trocador de calor anterior

(apenas o fluxo de calor tem seu sinal invertido).

Finalmente para a regifio adiabatica também utiliza-se 0 mesmo procedimento: o mesmo
algoritmo da fase gasosa do absorvedor, com as condicdes de contorno da parede ja descritas para

o trecho adiabdtico anterior.

Ao final deste trecho retornamos ao ponto de partida do procedimento de resolugéio, ou seja,
o reservatdrio superior, assim, os valores de concentragdo média e temperatura média deverdo
ser aqueles escolhidos inicialmente como referéncia, a vazio massica deve ser a mesma da entrada

do evaporador e a pressdo de movimento deve ser nula.

Caso os valores nfo sejam aqueles escolhidos inicialmente, recorremos a um processo

iterativo que sera descrito a seguir.

Temos basicamente trés varidveis no reservatério superior que controlam o processo: a
temperatura média, a concentra¢io média e a velocidade inicial. A variacdo de cada uma destas
provoca variagdes nas seguintes condi¢des da mistura gasosa ao final do circuito de circulacio
(retorno ao reservatdrio superior): temperatura média, diferenga entre a massa injetada no
evaporador e absorvida no absorvedor, e, pressdo de movimento. Utilizando um processo de
iteragdo tipo Newton-Raphson, podemos encontrar os valores das trés varidveis citadas que,
mantendo-se as demais condi¢es constantes, resultem em valores de temperatura média igual &

inicial, inje¢@o de massa igual 4 absorcfo e pressdo de movimento igual a zero.

Vale ressaltar que a malha utilizada no tubo descendente ¢ exatamente igual a utilizada para
o evaporador, enquanto para o tubo ascendente utilizou-se uma matha irregular em x, mas
crescente até a metade do trecho e decrescente dai até seu final. O numero total de pontos em
cada trecho foi de 80, mas estdo diferentemente espagados em relagiio aos casos do absorvedor

Ja apresentados. Esta mudanca se justifica pela necessidade de maior precisdo obtida nos pontos
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finais de cada trecho do tubo, que sfo utilizados como valores de entrada para o proximo trecho.

Este procedimento foi utilizado para a resolugdo do caso apresentado acima e obteve-se a
convergéncia { dentro de uma precisfo de cerca de 1%) apds uma série de iteragdes. Cabe
ressaltar que, devido a complexidade dos modelos, o tempo computacional para a resolugio do
sistema acoplado ¢ bastante alto, razo pela qual nfo se exigiu uma precisio muito grande na

convergéncia dos valores. Os principais resultados sdo apresentados a seguir.

5.3 Analise dos Resultados:

As figuras 5.2 e 5.3 apresentam as distribui¢des de pressdo de movimento, pressdo de
flutuagfio e a diferenca entre as duas ao longo de todo o circuito, A defini¢iio de pressdo de
flutuacéo foi apresentada no capitulo 3 e ja utilizada para analisar o caso C do mesmo capitulo
(figura 3.16). A figura 5.2 apresenta a distribuigfo de pressdes no tubo da esquerda (que engloba
o evaporador, trocador de calor e regido adiabatica) com fluxo descendente de gas e a da figura
5.3 mostra as distribuicdes de pressdo ao longo do tubo da direita ( que engloba o absorvedor,

trocador de calor e regifio adiabatica) com fluxo ascendente de gés.

Pode-se observar que, somente ao final do circuito, ou seja, ao final do tubo da direita a
pressdo de movimento se torna zero. A utilizagio de uma tUnica referéncia de densidade (no
reservatdrio superior) e a existéncia de uma “contra-pressdo” no reservatorio inferior (o valor da
presséio de movimento ao final do tubo descendente) geram esta distribui¢@o de pressdes, bastante

diferente dos casos com tubo aberto em ambas as extremidades para um mesmo ambiente.

Observamos neste caso (tubo descendente apresentado na figura 5.2) que a pressio de
movimento ¢, durante quase toda a extensdo do tubo, positiva. Seu valor ao final é o valor da
pressdo estatica existente no reservatério inferior (também chamada contra-pressdo) . A diferenca
entre a pressdo de flutuaclo (resultante da diferenca entre o peso da coluna de gés gerada em
relagdo ao peso da coluna de gas nas condigdes de referéncia) e a pressdo de movimento

representa a perda de carga e a variagdo de pressdo devido 4 aceleragdo do fluido.
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Figura 5.2: Distribui¢fio de pressdes ao longo do tubo da esquerda.

ey

2
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Figura 5.3: Distribui¢@o de pressdes ao longo do tubo da direita.

A existéncia da contra-pressdo no reservatério inferior faz diminuir a velocidade do
escoamento em relagdo ao caso em que o tubo era aberto em ambas as extremidades para um
reservatorio com pressdo e concentracfo constantes, como pode ser observado nas figuras 5.4 ¢

5.5 abaixo, que apresentam as distribuicdes de velocidade média do fluxo ao longo dos dois tubos.



80

0.26 _ 0.29
025 4 . e £ : 1 0.28
@‘ 024 4 f R ] E 0.27
£ o2 4 | £ oz
= ) e 5 2
£ £
5 0221 3 025
0.21 |- 0.24
02 o : — 0.23 . — : :
0 015 03 045 06 075 09 0 015 03 045 06 075 09
x [m} x [m]
Figura 5.4: Distribuicio de velocidade Figura 5.5: Distribui¢iio de velocidade
média ao longo do tubo da esquerda. media ao longo do tubo da direita.

Como podemos observar nas figuras 5.4 e 5.5, as velocidades médias no tubo ascendente
sdo superiores ao do tubo descendente, devido as maiores temperaturas a que esta submetido e
também ao fato do seu didmetro para o escoamento de gds ser menor que o do tubo descendente
em duas vezes a espessura da pelicula de liquido, entretanto, as vazdes em massa sdo idénticas,

como pode ser visto nas figuras 5.6 e 5.7 abaixo:
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- 12805 -
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B E 2 0E-08 S
: OE+ : Lo .
4.0E-08 e R 2. 0E-08 \ o
2.0E-06 - - L -4.0E-06 -
0.0E+00 ¥ _— — -6.0E-06 S— : -
0 015 03 045 06 075 09 0 015 03 045 06 075 09
x[m] x[m]
Figura 5.6: Vazbes massicas total e Figura 5.7: Vazdes massicas total e
injetada ao longo do tubo da esquerda. injetada ao longo do tubo da direita.

A redugdo da velocidade permite uma maior equalizagio entre as condi¢des da parede e da

mistura, tanto no que se refere a concentragdo como temperatura. As figuras 5.8 e 5.9 apresentam



81

as distribuigdes de concentragio média e da interface ao longo dos dois tubos.
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Figura 5.8: Distribuicdo de concentragdes média e da interface para a fase gasosa ao longo
dotubo da esquerda.
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Figura 5.9: Distribuicfio de concentra¢Ges média e da interface para o tubo da direita.

Tanto no tubo descendente como no ascendente, notamos que a equalizacio entre as
concentragdes média e da interface se da rdpidamente, logo apds a entrada no trocador de calor.

Notamos também que principalmente no caso do absorvedor, a diferenca média entre a
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concentracfio da parede e do fluxo € praticamente constante, o que possibilita uma transferéncia

de massa mais uniforme ao longo de todo o absorvedor.

As figuras 5.10 e 5.11 apresentam as distribui¢des de temperaturas média e da interface ao

longo dos tubos descentente e ascendente.

40 :
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; - ]
, __"/{L
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-10 |\ Hn
-20 M t interface
-30 - -

0 015 03 045 06 075 09
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Figura 5.10: Distribui¢fio de temperaturas média e da interface para o tubo da esquerda.

S

T interface

T média

T [°C]

-10

0 015 03 045 06 075 09
X [m]
Figura 5.11: Distribuigdo de temperaturas média e da interface ao longo do tubo da direita.

As figuras 5.12 e 5.13 apresentam a totalizagio ao longo do tubo dos fluxos de calor
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trocados entre os diversos meios,

q [W]

0 015 03 045 06 075 09
x {m]

Figura 5.12: Fluxos de calor sensivel e latente trocado pelo gas e calor sensivel trocado com o
meio externo para o tubo da esquerda.

Na figura 5.12 podemos observar que o calor latente necessdrio para a evaporagio da
aménia ao longo do evaporador (qglat) € fornecido tanto pelo gds como pelo meio externo. No
primeiro trecho do evaporador, onde a temperatura do meio externo € mais baixa (-18 °C), a maior
parte do calor de mudanga de fase ¢ fornecido pelo gas, que esta relativamente quente, sendo
portanto pequena a quantidade de calor retirada do meio a ser resfriado. Ja na segunda parte do
mesmo, onde a temperatura do meio externo é mais elevada (5°C), todo o calor necessario para
a evaporagdo e mais o calor sensivel cedido ao gés, que estd mais frio que a parede, é fornecido

pelo meio externo.

Ainda com respeito ao evaporador, nota-se que dos pouco mais de 5 W de calor latente
utilizados na evaporagdo da amonia, somente 3 W sdo realmente retirados do meio a ser resfriado,
constituindo-se assim a capacidade frigorifica do mesmo, sendo o restante utilizado no

resfriamento do proprio gés (carga térmica interna).

No trocador de calor, o gas recebe um fluxo total da ordem de 5,65 W, aquecendo-se até
cerca de 27°C.
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Figura 5.13: Fluxos de calor sensivel trocados entre o gas e a interface, entre o liquido e a
interface e entre o liquido e a parede e calor de absor¢do gerado na interface para o tubo da
direita.

Na figura 5.13 podemos observar a totalizagdo do calor sensivel cedido na interface ao filme
de solugdo (gsenl) e do calor sensivel cedido na interface ao gés (gseng) ao longo do absorvedor
no sentido do fluxo de gas, ou seja ascendente. A soma desses dois calores é o calor liberado na
absorgiio de amdnia pela solugdio (gabs). J4 o calor trocado com o ambiente externo (gext) é

também igual (com o sinal invertido) ao calor trocado pela solugio com a parede.

A hipétese utilizada no modelamento do trocador de calor, de que as capacidades térmicas
dos dois fluxos eram similares é plenamente justificada considerando-se que as capacidades

térmicas meédias dos fluxos calculadas sfo:

lado do evaporador: lado do absorvedor:
entrada: 0.1205 W/K saida: 0.1304 W/K
saida: 0.1395 W/K entrada: 0.1394 W/K
média: 0.13 W/K média: 0.1349 W/K

Como podemos ver, as médias das capacidades térmicas dos fluxos diferem em menos de
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4%, justificando nesse modelo simplificado a hipotese utilizada.

Outra constatacdo que a resolugfio do modelo acoplado nos permite observar é que a
diferenga de peso entre as duas colunas de fluido (em relagdo a duas colunas de fluido com as
condi¢Ges do reservatorio superior), obtida da diferenga entre os valores da pressdo de flutuagéio
na saida do tubo descendente ¢ na entrada do tubo ascendente, por volta de 6,2 Pa, é
aproximadamente o valor da soma das perdas de carga nos dois tubos, calculada utilizando a
equacdo de Darcy com o fator de atrito para regime laminar, mais as perdas devido as saidas para

os dois reservatorios.

Os valores do nimero de Reynolds médio em cada ponto do escoamento foram calculados,
assim como da densidade e velocidade médias. Estes valores foram utilizados para o célculo da
perda de carga descrita acima. A distribui¢iio do namero de Reynolds do escoamento ao longo dos
tubos ¢ apresentada nas figuras 5.14 e 5.15 abaixo. Os valores niio ultrapassam 470, indicando gue
o escoamento € realmente laminar. Nos casos de tubos abertos para um {nico ambiente o valor
de Reynolds chegava a cerca de 1200, entretanto, no circuito fechado, devido 3 existéncia de uma

contra-pressdo, a velocidade baixa bastante, baixando assim os valores de Reynolds.

480 : 420

460 | ' 400 |
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Figura 5.14: Reynolds do escoamento ao longo Figura 5.15: Reynolds do escoamento ao longo
dotubo descendente (da esquerda). dotubo ascendente (da direita).

A distribuicdo de densidade ao longo dos dois tubos, apresentada nas figuras 5.16 € 5.17

abaixo guardam uma semelhan¢a muito grande com a distribuicdo de Reynolds apresentada acima.
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Figura 5.16: Distribuicio de densidade da Figura 5.17: Distrivicdo de densidade da
mistura gasosa ao longo dotubo descendente. mistura gasosa ao longo do tubo ascendente.

Neste capitulo procuramos, através do acoplamento dos modelos desenvolvidos, simular o
escoamento ao longo de todo o circuito de gas de um sisterna de refrigeragfo com gas inerte com
uma geometria simplificada. Os resultados obtidos indicam uma coeréncia entre o modelo

desenvalvido e o fendmeno estudado.

No capitulo seguinte procuraremos comparar, ainda que qualitativamente, os resultados

obtidos neste trabalho com os de outros autores,
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Capitulo 6

Comparagdes com outros Modelos:

Infelizmente, nfo foi possivel realizar uma convalidagio experimental do modelo
desenvolvido neste trabalho, assim, procuramos na literatura alguns resultados experimentais ou

de modelos similares com os quais pudéssemos comparar os resultados aqui obtidos.

Conforme ja foi ressaltado no capitulo 2, a literatura a respeito de sistemas de refrigeracio
por absor¢do com gds inerte tem um caracter mais tecnoldgico que cientifico, estando o projeto
e desenvolvimento de novos equipamentos acoplado & construgio e teste de protdtipos nos
laboratérios das empresas que os produzem, e portanto, com pouca ou nenhuma divulgagiio

cientifica.

Mesmo nesses laboratérios, devido as dificuldades experimentais associadas & medicfio de
velocidades, diferengas de press@o e concentragdo em sistemas a alta pressio (25 bar em média)
em conveccéo natural, estas medi¢Ges sdo normalmente efetuadas de forma indireta, fornecendo

valores médios globais das grandezas.

J& na literatura cientifica sobre transferéncia de calor e massa acoplados, no caso da
evaporagdo de um liquido em presenga de gés inerte, a maioria dos resultados disponiveis sio para
evaporagdo de dgua em ar nas condigdes ambiente, enquanto no caso dos fenémenos de absor¢io,
apresentam-s¢ resultados da absorgfio de um vapor puro por uma pelicula de solugdo contendo
sua fase liquida e mais um componente ( brometo de litio-agua ou mesmo amdnia-agua sem a

presenca de gas inerte).

Desta forma, apresentaremos comparagbes mais qualitativas, procurando justificar a

coeréneia fisica do modelo.
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6.1 O Evaporador:

O modelo por nos utilizado para a fase gasosa, tanto do evaporador como do absorvedor,
foi baseado no nos trabalhos de CHANG, LIN e YAN (1986) ¢ YAN (1992). Iniciamos
desenvolvendo um modelo que reproduzisse os resultados obtidos por CHANG, LIN e YAN
(1986), que apresentam a solugdio somente da fase gasosa, desprezando o filme de liquido na
parede, considerando as propriedades constantes e para a condi¢do de temperatura de parede
constante. O sistema de equagbes é adimensionalizado e resolvido numericamente para a

evaporagdo de dgua em ar ambiente (valores de Prandtl = 0.7 e Schimdt = 0.6).

A tabela 6.1 apresenta os principais pardmetros utilizados por estes autores para cada caso.

O valor do raio interno do tubo para todos os casos foi de 0.01 m.

Tabela 6.1: Parametros utilizados nos casos I a VI (CHANG, LIN e YAN 1986).

Caso T, T, Po ¢ L Gry Gry

unid. °C °C bar Y m - -
I 20 40 1 50 0.4 64 23
11 20 60 1 0 0.4 112 62
I 40 20 1 6 0.4 -64 9
v 60 20 i 50 0.4 -112 8
v 20 40 1 50 0.12 214 75
Vi 20 40 2 50 0.4 64 11

Ref. 20 40 1 50 1 26 9

As figuras 6.1, 6.3 e 6.5 apresentam respectivamente os perfis adimensionais de velocidade
axial, temperatura e concentragio para varios casos da tabela 6.1 acima obtidos por CHANG,
LIN e YAN (1986); enquanto as figuras 6.2, 6.4 e 6.6 apresentam os resultados obtidos com o

programa por nos desenvolvido, para os mesmos casos e posigdes axiais.
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Figura 6.1: Perfis de velocidades axiais
adimensionais (CHANG, LIN e YAN 1986).

[¢] a ! M s
0 2 4 & B D 0 2 4 5 810

7 7

F1a, 3. Development of dimensionless temperature profiles:

(@) 7o == 20°C, T, = 40°C, pg = laim, ¢ = 509, i = 0.4 m;

(B {=0.02m; (&} py = Zatm; {d) T, = 40°C, T, = 20°C,
P=0%.

Figura 6.3: Perfis de temperatura
adimensional (CHANG, LIN ¢ YAN)
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Figura 6.6: Perfis de concentragio
adimensional para os mesmos casos e
posigdes (modelo préprio).

Figura 6.5: Perfis de concentragio
adimensional (CHANG, LIN e YAN).

Conforme pode ser observado da comparagio das figuras, conseguimos teproduzir os
resultados apresentados por CHANG, LIN e YAN (1986) com boa precisdo para todos 0s casos

apresentados por estes autores, para os perfis de velocidade, temperatura e concentracfo.

Este modelo reproduz também os resultados obtidos por DAVIS e PERONA (1971) para
o caso de conveccdo natural de ar dentro de um tubo devido somente a gradientes de temperatura,

ou seja, sem a evaporagfio de agua na parede interna do mesmo.

O passo seguinte foi modificar o modelo para as condigdes de fluxo de calor constante e
condiglio convectiva na parede, que também, para o caso de convecgfo natural devido somente
aos gradientes de temperatura, com fluxo de calor constante na parede, concordam com os
resultados obtidos por DAVIS e PERONA (1971).

Utilizamos entdio o mesmo modelo, com propriedades constantes e adimensionalizado para

resolver o caso de evaporagio de amdnia em uma mistura gasosa de hidrogénio e vapor de
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amonia, para as trés condi¢des de contorno, obtendo resultados coerentes com os obtidos

anteriormente.

Utilizando as equagdes apresentadas por KOUREMENOS et al. (1987) para o célculo das
propriedades da mistura gasosa NH,-H, e por ZIEGLER e TREPP (1984) para a solugdo NH,-
H,0, pudemos entfo trabathar com o modelo apresentado por YAN (1992) para a fase gasosa,
jé que este permitia a incorporagdo da variagio de propriedades. A maior coeréncia fisica deste
modelo, entretanto, leva inevitavelmente a uma perda de generalidade, ja que as propriedades sdo
calculadas para as condicdes especificas das misturas e solugdes utilizadas, Desta forma, passamos
a trabalhar com as equacdes em sua forma dimensional original, o que dificulta a comparagio de

resultados genéricos.

Um modelo idéntico {(em relagdio ao fluxo de gas) ao apresentado por YAN (1992) e
também utilizado neste trabalho foi solucionado numericamente por YAN, LIN e TSAY (1991)
para um geometria de canal entre placas planas, com paredes adiabaticas e para evaporacdo de
uma pelicula de agua e de etanol em fluxo co-corrente com ar ambiente. A pelicula de liquido
entretanto, ndo € desprezada, sendo considerada em regime turbulento, através de um modelo de
onda mais sofisticado. Os resultados numéricos da distribuigdo axial de temperatura da pelicula
de liquido obtidos sdo comparados com resultados experimentais apresentados em YAN e LIN

(1991), apresentando excelente concordéncia.

Devido & especificidade do escoamento estudado, os uinicos trabalhos com os quais
poderiamos comparar seriam os apresentados por KOUREMENOS et al. (1989, 1990, 1992). A
formulacfio desses trabalhos utiliza a equagdo de conservagio da quantidade de movimento tanto
no eixo axial como no radial (nfo recorrendo & simplificacdo de camada limite), entretanto, como
ja discutido no capitulo 2, o termo da forga peso do fluido na dire¢io axial é desprezado, o que
torna a solugfo valida para escomento em convecgdo forgada, ja que para convecgfio natural este

¢ 0 termo que gera o escoamento propriamente dito,

Para podermos comparar os resultados, utilizamos as mesmas condi¢gdes de contorno: uma
distribui¢do de temperaturas linear ao longo da parede e um perfil de velocidades parabdlico na
entrada do tubo. Omitimos também o termo de flutuagdo (p - p,)g da equagdo da quantidade de
movimento axial (eq. 3.8) para simular as mesmas condi¢gdes de escoamento. Como nido é
mensionada a distribuicdo de pressdes obtida, trabalhamos com a hipdtese de pressdo de

movimento nula na entrada.
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Os resultados obtidos desta forma comparam bem qualitativamente com os apresentados por
KOUREMENOS et al. (1990), que sdo para a mistura NH;-He, ja que ndo conseguimos obter a
referéncia (KOUREMENOS (1989) que utiliza a mistura NH,-H,.

As figuras 6.7 a 6.9 apresentam os resultados obtidos por KOUREMENOS (1990) com a
mistura NH;-He para os perfis de velocidade axial, temperatura e concentracfio ao inicio, meio e
final do tubo para pressdo total de 20 bar, temperatura inicial da mistura gasosa de 15°C,
concentragdio inicial de 15%, perfil parabolico de velocidades com velocidade maxima de 0,2022

nv/s ¢ distribuigdo de temperaturas linear na parede de -30°C a -28°C.

As figuras 6.10 a 6.12 apresentam os resultados obtidos através do modelo apresentado
neste trabalho para a mistura NH,-H,, modificado da forma ressaltada acima, com as mesmas
condigBes de contorno (mesma vazdo volumétrica e pressdes parciais na entrada), apenas para

comparacio qualitativa.
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Cabe ressaltar que o modelo desenvolvido aqui comsegue reproduzir as tendéncias
observadas nos resultados obtidos por KOUREMENOS (1990), entretanto, acreditamos que esta

solugdo (desconsiderando o termo de flutuag3io e impondo uma temperatura na parede) ndo
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represente adequadamente o escoamento encontrado no evaporador de um sistema de refrigeragio

por absor¢do com gés inerte.

Na auséncia de dados experimentais para comparagdes mais adequadas, tentamos utilizar
algumas correlagdes apresentadas por ALMEN (1983) para o céleulo de coeficientes de
transferéncia de calor latente e de massa para a evaporagdo de amo6nia em presenga de hidrogénio
em tubos horizontais. ALMEN utiliza a correlagio apresentada abaixo, proposta por outros
autores, para transferéncia de calor durante o aquecimento de dgua com fluxo de calor constante
na parede em convecgdo mista, regime laminar e escoamento desenvolvido em um tubo horizontal.

correlagdo experimental para o caso de agua:

Nus = 0.25(Gr.Pr)"¥ + 4.36 (6.1)

Utilizando analogias entre transferéncia de calor e massa, chega a seguinte expressdo para

o coeficiente de transferéncia de massa;

D

B = = 025(Gr.Se)"® + 436px—%

-Pw

(6.2)

Onde [ € o coeficiente global de transferéncia de massa [m/s].
D ¢ a difusividadade de massa da mistura [m?/s]
d ¢ o didmetro [m]
Sc € o namero de Schimdt {(v/D)
Gr é o niimero de Grashof (Apgd*)/(pv?)
P ¢ a pressdo total em [Pa].
P, é a pressdo parcial da amonia na parede [Pa].

Aplicando a hipotese de gas perfeito e desprezando o calor trocado entre a mistura gasosa
dentro do tubo e a parede, chega & seguinte expressdo para o coeficiente global de transferéncia
de calor:
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o = B(waPb).(hbwhw)

488711, -1,) (63)

onde ¢ € o coeficiente global de transferéncia de calor [W/m® °C].
P, ¢ a pressdo parcial média da amdnia na mistura gasosa [Pal.
T ¢ a temperatura meédia [K].
h € a entalpia especifica da amonia [J/kg].
Os subindices w e b referem-se respectivamente s condi¢Ses na parede e média do fluxo.

Calculando os valores para as condi¢Ges tipicas encontradas em evaporadores: P = 25 bar,
t, = entre -40 e 20°C , At entre 5 e 20°C e d = 0,02 m, ALMEN (1983) apresenta os valores de

o em W/m™C conforme a tabela abaixo:

Tabela 6.2: Valores de coeficiente de transferéncia de calor apresentados por ALMEN (1983)

t, [°C] At [°C]
5 10 20
-40 57 58 50
-30 87 86 78
-20 131 134 123
-10 192 198 187
0 269 281 270
10 364 382 374
20 482 508 504

Os valores apresentados acima sdo de dificil comparagdo com os calculados neste trabatho,
ja que necessitariamos ter a mesma temperatura de parede (t,, ) e diferenca de temperatura (At)

entre a parede e a média do fluxo, que somente é obtida localmente em alguns pontos do tubo.

Além disso, os valores acima apresentados podem ser comparados com o coeficiente de
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troca de calor latente, ou seja, somente devido & evaporagfio da amdnia na parede, e nfio com o
coeficiente total, que leva em conta que parte deste calor é fornecido pelo proprio fluxo de gés,
ja que este se encontra a uma temperatura mais elevada que a parede. Desprezar a transferéncia

de calor sensivel entre a mistura gasosa dentro do tubo e a interface, leva a uma superestimacfo

do valor do coeficiente de troca calculado.

Tomando-se o valor central da tabela 6.2, por exemplo (t,, = 0°C e At = 10°C) e utilizando-
se amesma correlagdo para o calculo de Nu apresentada na equacgo 6.1 para calcular a troca de
calor sensivel entre 0 gés e a interface, obterfamos uma redugdo do valor de o apresentado da
ordem de 40%. Nos casos onde o At entre a parede ¢ a média da mistura é maior, a reducio deve

ser ainda mais drastica.

Mesmo com estas ressalvas, rodamos um caso utilizando condi¢des similares as utilizadas
por ALMEN para a confeccdo da tabela 6.2, quais sejam: difimetro do tubo de 0.02 m, pressdo
total de 25 bar, concentragio da mistura gasosa na entrada de 25% e fluxo de calor constante na
parede de 1000 W/nr'. Na realidade, ALMEN nio explicita o fluxo de calor na parede, mas dos
valores apresentados, pode-se deduzir que esta densidade de fluxo de calor pode ser obtida para

valores de t,, entre -20°C e -10°C, com um At entre 5°C e 10 °C.

Apresentamos nas figuras 6.13 e 6.14 abaixo a distribuigdo dos diversos coeficientes locais
de transferéncia de calor e também a distribuigdo de temperatura ao longo do tubo calculados a

partir da solugdo do caso descrito acima, com temperatura inicial de 5°C ¢ comprimento do tubo
de 0,5 m.

300 } : 5 -
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Figura 6.13: Coeficientes locais de Figura 6.14: Distribuicfo das temperaturas
transferéncia de calor calculados através do  da parede e média da mistura ao longo do
modelo desenvolvido. tubo para o caso descrito acima.



97

Comparando-se os valores obtidos na figura 6.13 (do coeficiente de transferéncia de calor

latente) com a faixa estipulada, principalmente préximo 4 saida do gés (lado direito da figura)

parece que os valores tendem a ser comparaveis, entretanto, o tnico coeficiente que parece se

estabilizar assintoticamente € o de transferéncia de calor sensivel entre interface e mistura gasosa,

cujo valor néo € desprezivel em relagdo aos demais.

Outra maneira de se estabelecer uma comparagio entre os dois trabalhos é calculando os

valores do coeficiente de transferéncia de massa [} para o caso descrito acima utilizando a

correlagdo proposta na equagdo 6.2 e compara-lo com os valores obtidos utilizando-se

diretamente sua prépria definigéo:

B b

A(pwww - pbwb)

onde m ¢ o fluxo de massa injetada [kg/s]
A é a area de troca de massa [m?]

p é a densidade da mistura {kg/m’]

(6.4)

w ¢ a concentragdo em massa de NH,; na mistura [kg,y:/K€ i)

os subindices w e & correspondem 3 condigio na parede e média da mistura.
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Figura 6.15: Comparacfo entre os valores de §§
calculados a partir da correlagdio (6.2) e da
equagdo (6.4) para o caso descrito acima.

A  figura 6.15 apresenta a
comparacdo entre os valores de [
calculados das duas formas em cada
posicdo axial para o caso descrito acima.
Podemos observar que proximo a entrada
os valores calculados pela equagdo 6.4
sdo muito mais elevados, j4 que a
correlagdo € wvalida para escoamento
desenvolvido, entretanto, o0s valores
tendem assintoticamente para um valor
cerca de 25% abaixo do previsto pela

correla¢do proposta por ALMEN.



58

Gostariamos de enfatizar que as comparages realizadas com o trabalho de ALMEN
(efetuadas pela inexisténcia de outros resultados sob condi¢des similares as aqui utilizadas),
servemn apenas para evidenciar a grande diferenca entre o escoamento analisado neste trabalho
(tubo vertical) e o analisado por ALMEN (tubo horizontal), concluindo-se portanto que 0s

resultados obtidos em um caso ndo podem ser utilizados no outro.

6.2 O Absorvedor:

Para o absorvedor, utilizamos dois volumes de controle: um para o escoamento de gases e
outro para o escoamento da pelicula de liquido, em fluxo contra-corrente com o gas. O modelo
para o escoamento dos gases ¢ completamente similar ao utilizado no evaporador, apenas o eixo
axial teve seu sentido invertido, passando a ser de baixo para cima, e portanto, o termo de

flutuagéo também teve seu sinal invertido.

Quanto ao escoamento da pelicula de liquido, o equacionamento e ¢ método de solugéo
utilizados neste trabalho so similares aos apresentados por YANG e WOOQD (1992), entretanto,
a geometria por eles estudada € de uma pelicula sobre placa plana com vapor puro, parado e a
presséo constante em contato com a interface da pelicula e a temperatura da parede é considerada
constante. Além disso, ndo ¢ considerado o efeito da concentragdo do soluto ser da mesma ordem
de grandeza da concentragfio do solvente. Sdo apresentados resultados para as solugdes de
brometo de litio-agua e cloreto de litio-agua, que, comparados com os obtidos por ANDBERG
e VLIET (1987) mostram uma boa concordéncia. Por trabatharem com as equagdes em sua forma
dimensional e equagdes de estado especificas para as misturas em questdo, a comparagio de

resultados torna-se inviavel.

KOUREMENGOS et al (1991) apresenta um modelo para o caso de absorgio de amdnia de
uma mistura gasosa de NH,;-H, e de NH -He por uma solugio de aménia ¢ dgua com uma
geometria similar 4 utilizada neste trabalho, usando o mesmo tipo de resolugfo jd apresentada para
o evaporador. A solugdo entretanto se restringe ao dominio da mistura gasosa, considerando a
pelicula descendente de liquido de forma concentrada. As principais hipoteses apresentadas por
ele, além de desprezar o termo de forcas de campo na equagio de conservagio da quantidade de

movimento axial, s&o:

-A temperatura da pelicula de liquido € constante.
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- Existe equilibrio entre a pressio parcial da amdnia na mistura gasosa e a pressdo de vapor

de amoOnia na pelicula de solu¢io na temperatura especificada.

-A concentragdo da pelicula em cada posicio axial depende da quantidade de amdnia

absorvida na posi¢io a montante.

-0 calor de absor¢éo € desprezado e nenhuma referéncia sobre a temperatura da fase gasosa

na entrada ou em qualquer outro ponto que ndo a interface é feita em todo o trabatho.

Devido as diferencas tdo marcantes entre as hipoteses acima descritas e as utilizadas neste
trabalho, concluimos que a comparagéo entre os resultados nfo traria nenhuma contribuicfio a

compreensio do fendmeno estudado.

Além das restricdes ja feitas ao modelo utilizado por KOUREMENOS (1990) no
evaporador quanto a negligenciar o termo de forgas de campo, as duas hipdteses adicionais
apresentadas acima restringem ainda mais a coeréncia fisica daquele modelo em relagfio ao

apresentado neste trabalho.

Dada a dificuldade de se obter dados experimentais ou resultados numéricos com os quais
pudéssemos cotejar os valores por nds obtidos neste trabatho, optamos por analisar e comentar

as principais diferengas entre os modelos aqui apresentados e os encontrados na literatura.
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Capitulo 7

Conclusdes e Recomendacodes:

O objeto de estudo deste trabalho, o sistema de refrigeragiio por absorgfio com gas inerte,
apesar dos mais de setenta anos de produgfo e utilizagio comercial, apresenta ainda grandes
desafios em termos de aperfeigoamento. Se considerarmos sua principal vantagem em relagdo aos
demais sistemas de refrigeracio: a total auséncia de trabalho mecanico para sua operacdo e a
inexesisténcia de partes moveis, operando somente a partir de fontes térmicas de temperatura
relativamente baixa, podemos vislumbrar um grande potencial ainda pouco explorado em termos

de aplicacdes, nfio s¢ domésticas, mas comerciais e até industriais desse sistema.

O desenvolvimento de novas aplicagdes e equipamentos utilizando este tipo de sistema,
entretanto, estd ligado a capacidade de projeta-los, dimensioné-los e construi-los com precisdo e

de maneira otimizada, o que ainda nos parece um longo caminho a ser percorrido.

Neste trabalho analisamos apenas uma parte dos equipamentos que compde o ciclo: o
circuito de gases, 0 que ja se mostrou um trabatho bastante arduo, considerando o acoplamento
dos véarios fendmenos de transporte envolvidos. Qutros equipamentos que devido a suas
peculiaridades ainda necessitam ser estudados mais profundamente sdo o gerador de vapor (tubo
bomba e analiser) ¢ o retificador para realmente se conseguir simular 0 comportamento do sistema

sob diversas condigdes e assim otimiza-lo.

Dentro do escopo abrangido por este trabalho, podemos enumerar algumas constatacdes

a guisa de conclusdes:
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7.1 Quanto ao modelo:

Modelos utilizando as simplificagGes da camada lmite, tornando o sistema de equagdes
parabdlico, tém sido utilizados por varios autores para escoamentos em convecgdo natural na
regidio de entrada de dutos e canais, tanto para a fase gasosa quanto para a liquida e mesmo para
as duas fases acopladas em fluxo co-corrente, conforme ressaltado em varias partes deste trabatho,
entretanto, a utilizag@o desses modelos acoplados em fluxos contra-corrente ndo foi encontrada

na bibliografia pesquisada, tornando-se assim uma contribui¢do importante deste trabalho.

O método iterativo desenvolvido para realizar o acoplamento dos dois escoamentos
mostrou-se efetivo no sentido de convergir rapidamente para valores que fecham os balangos de
massa e energia tanto local como globalmente. Varios outros procedimentos foram testados, mas

nfo possibilitavam esta convergéncia.

A hipédtese da importéncia de se considerar a difusfo da amdnia através da pelicula de
solucdo como uma resisténcia adicional & transferéncia de massa, para o caso de absorgdo coma
presenga de gas inerte, se mostrou justificada em contraposi¢do a utilizagdo de um modelo
concentrado, pois mesmo para espessuras de pelicula muito pequenas, as diferencas de
concentragfio entre a interface e a média da pelicula foram apreciaveis. Para a transferéncia de
calor, entretanto, como as diferencas de temperatura entre interface e média sfo muito pequenas,

a utiliza¢@o de modelos concentrados pode ser uma simplifica¢@o que acarrete poucos desvios.

A importincia de se considerar a transferéncia de calor da interface para o géas dentro do
tubo, tanto no evaporador como no absorvedor também foi demonstrada em vérios casos, onde

esta chamada carga térmica interna tem um peso significativo no balango global de energia.

7.2 Quanto a geometria:

A geometria analisada neste trabalho se retringiu a tubos verticais. Na maioria dos
equipamentos existentes comercialmente, os tubos (evaporador e absorvedor) sio horizontais.
Devido a grande influéncia da convecgfio natural, principalmente devido aos gradientes de
concentracdo, temos a convicgio que os resultados aqui apresentados nfio podem ser comparados
com aqueles obtidos em tubos horizontais, onde 0 escoamento passa a ser tridimensional e ndo

bidimensional como foi tratado aqui.
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Dentro do escopo a que nos propusemos trabalhar (tubos verticais de pequeno
comprimento), pudemos observar que a influéncia da difusdo de massa na fase gasosa é
significativa somente até pequenas distncias da interface (cerca de 3 mm da parede do tubo nos
casos estudados). Isto foi observado tanto nos tubos concéntricos como nos tubos simples,
indicando um methor desempenho nos tubos de menor didmetro e nos tubos concéntricos com

pequeno espagamento.

A utilizagfio de tubos concéntricos mostrou-se também bastante promissora tanto no caso
do evaporador, onde ja havia sido testada experimentalmente por STIERLIN como no
absorvedor, por manter uma area de troca de calor e massa grande, reduzindo a édrea de

escoamento € mantendo pequena a distdncia de difusfo a partir da interface.

7.3 Quanto as condicdes de contorno:

A semelhanga de comportamento entre as condigdes de fluxo de calor constante e condigio
convectiva na parede externa possibilitam a utilizagdo da primeira, que pode ser controlada com
mais precisfo, para testes em laboratdrio do comportamento de cada equipamento, podendo-se
utilizar os resultados como indicativos do comportamento do mesmo quando sujeitos & outra

condigdo.

A influéncia do coeficiente global de transferéncia de calor externo também é muito
marcante. Apesar de nfio termos apresentado resultados da influéncia do coeficiente global, os
resultados apresentados para diferentes fluxos de calor na parede nos ddo uma idéia desta
influéncia, pela similaridade de comportamento j& ressaltada. Para os evaporadores e
absorvedores com troca de calor por convecgdo natural em ar, como é o caso das geladeiras
domesticas, € imprescindivel a utilizacfio de superficies aletadas para se aumentar a area de troca
de calor. A possibilidade de utilizag@o de fluidos intermediarios em convegdo natural ou forgada
nestes equipamentos pode torna-los mais compactos e competitivos para capacidades mais

elevadas.

7.4 Quanto ao acoplamento dos equipamentos:

Além das observagdes feitas no comportamento de cada equipamento isoladamente, e que
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de certa forma podem ser qualitativamente previstas (por exemplo: o aumento da temperatura da
mistura gasosa aumenta a evaporagio de amdnia no evaporador ¢ diminui a absorgfio da mesma
no absorvedor), foi realmente somente no acoplamento dos equipamentos, no capitulo 5, que,
durante o processo de convergéncia para uma condi¢do de operagdo estivel, se pode observar as

influéncias acopladas de todas as condi¢Ges das misturas e solugdes envolvidas.

Como foi comentado, o processo de convergéncia para o sistema acoplado ¢ lento e a
resolugfio de todo o circuito com seus 6 equipamentos leva de 3 a 4 horas para cada iteragfio (ou
seja para se completar o circuito), utiizando-se um PC AT Pentium 60 MH. Na realidade, o
modelo do absorvedor € o que demanda mais tempo computacional (cerca de 2 horas), devido a

condigdo de fluxo contra-corrente.

Os resultados obtidos com o acoplamento também indicaram a grande influéncia da
geometria do sistema como um todo, a diferenca de nivel entre o evaporador e o absorvedor
promovendo a diferenga de pressio que gera a movimentago da mistura gasosa e que é dissipada
pela perda de carga ao longo de todo o circuito, perda esta que, por sua vez, é influenciada pelo

raio e comprimento dos tubos,

O modelo do sistema acoplado, como foi apresentado neste trabalho, pode ser utilizado
como ferramenta de projeto e otimizagdo do circuito de circulagio de gases onde pelo menos o

evaporador e o absorvedor sejam verticais.

7.5 Recomendacdes para futuros trabalhos:

Optamos neste trabalho por utilizar as equagdes, apresentar e analisar os resultados em sua
forma dimensional, As solugSes obtidas permitem, em futuros trabathos, principalmente no que
diz respeito a andlise de resultados, trabalhar com pardmetros adimensionais procurando
correlagGes para os coeficientes de troca de calor e massa que possam ser utilizados para projeto

ou em simulagdes mais simplificadas destes equipamentos.

A utilizagdo do modelo acoplado para a otimizagfo de uma geometria simples como a
apresentada no capitulo 5 e a construgfio e teste do protdtipo assim projetado, ndo sd serviriam
para a convalida¢do do modelo, como possibilitariam a obtengdo de resultados experimentais tdo

necessarios nessa area.
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Para a simulaco de um sistema completo de refigera¢io por absorgfio com gés
inerte, além do modelo para o circuito de gas estudado neste trabalho, e de modelos disponiveis
para alguns equipamentos como o condensador e o trocador de calor de solugdes, torna-se
necessario o desenvolvimento de modelos para analisar o comportamento de equipamentos
especificos como o gerador de vapor (tubo bomba e analiser) e o retificador. Dada a especificidade
das condigdes de operagdo destes equipamentos e os fendmenos envolvidos, acreditamos que estes

devam ser tratados com grande profundidade para poderem produzir resultados satisfatérios.
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Apéndice I:

Equacgdes discretizadas utilizadas para a fase gasosa:

As equagdes utilizadas para a fase gasosa, conforme apresentadas nos capitulos 3 e 4 sfo:

Continuidade:
dpu)  d(prv)
r + =0
ox - or M
Quantidade de Movimento Axial:
du du 8( au) -
It e = | e EE - 2
e P T T T PRs @)
Energia:
oT or 1 a( a:r) [ oT 8w]
CP U+ PCPV—— = ] Fh—— | + 10D Cp —CP ), e
pep ox pep or ror ’ or pXep, p”)ar or (3)
Concentracdo:

S



112

Iniciando pela equagio de quantidade de movimento axial, desenvolvemos o primeiro termo

do lado direito, gerando:

Su Su pdu  Oyodu Fu 4p,
H—— + PV = L + e+ —— e+ -
P Ox P oF r or or or garz dx (P-po)g (5)

Agrupando alguns termos, temos:

2 d
pu.@i{z[-pv+&+a—u)%+pﬂm P

+ —_—
F e e a TR ©

Utilizando o esquema de discretizagio apresentado por HIRSCH (1988), esta equagio fica:

Uy~ Mig) Moy
Piry ui*l,j( ““""K;;T TP Vi, r +
L ey i1
“ArAr \Ar oty = By 7 —:&;—.—(Hi‘l'f BLETEY T
PR i1 J 7
{ ! ( A, Uiy oo ~ Uy )+ w-—Arf'“i(u -~ u )” +
i+1,7+1 irl f i+l i+1,7-1
Arp+Ar, A Ar, o0 7 Ar, ! /
+ iy (Mg Yy _ Wy T uf*‘*’l) - e P * Py, Po)E
A}’}_rE"FAF"j A;:M Af}- Ax,_ 1
Rearranjando a equacéo da energia (equacdo 3), temos:
or ( k ak) or 8T oT dw
CPU— = | PPV + — + e | = + ki + |pDep ~cp )—.—
pepu— i i T A ww (8)

Utilizando a mesma discretizag8o, esta equagio se torna:
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P17 "ty Yiel g B B ivlj el Vil

J J J Axm o J o ;

L (2% ks Mg )
Ar A7 \ Ar Whiey 41 iﬂ‘lg) “5”;“" iv1j mj 1

J s+ i
r 1 Arj . A} .
[Ar +Ar \T;fl‘]i'l - ]-;+}J) (T+{J - z+}J 1)

Jj+i J+1 J (9)
r. -T..
- z+lg ( 1+E_]+1 HIJ _ i+1,] i+l j-1 +
Ar, +Arj\ Ar,, Ar,

(cp,~ p,)( Ar, n
i+1.f A}}.+1+Arj\ A?}+1(Y;+1J+1 - T,-qb,-) + '—A_’}'(Tz’ﬂJ B Tf+l,j—1) x

* Py D

1 ( s ( ) ’}1( ))
(W, ..~ W, .)+ W, W,
it} f+1 ir1,f irl.jf i+l -1
ArfArﬂ\ AI}+1 Ar,

Da mesma forma, para a equagfio de difusdo (equagéo 4), rearranjando temos:

dw ( pD oD ap) ow *w
U— = | =PV + — + pewiec + D D.._......_
P ox P r P or or/ or TP ar? (10)
Discretizando-a, obtemos:
y Wi Wi} _ | v+ Dy,
p;’+l,j Pel,f AX#; . piﬂ,j i+1,j pgq,j f;,
pi*l.' Ar A i+ 1
' Ar +A; (Arj Biryor = Dray) j Dy~ Dy
J
D, . ( Ar Ar .
+ Ar Ar i\ Ar l\p; i+l pz+1j) + Ar (ple - pﬁi‘j,l) (11)
Jr J* Fi

I Ar. Ar
: (W W, ) =L w - w D]
Ar +Ar Ar NS WL i+1,7 Ar ir],j i+1-1
AR A Jj*1 7
+29i+1.j D, ( Wity ™ Wi,

ivl.f i+l -1
Ar.  +Ar, Ar. ,
oy AT \ ot Ar,

A partir das equagdes discretizadas dessa forma, podemos montar a Matriz Tridiagonal para
cada linha onde os vetores A, B e C sfo respectivamente os coeficientes dos termos ¢, §; e ¢y,

considerando-se ¢ a propriedade em questio, e o termo F é o termo independente. Assim, para
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a equacdo da quantidade de movimento axial, os coeficientes ficam:

4 - {_ ( Pty Vier, A'}u) . ( Biy Arjq) .
Ar+Ar, . Ar, r, (Ar+Ar,) Ar,

J+i
1 ( Ar, Ar, )Ar}ﬂ}
+ PRITPESITSUPN IS r ALY (YRR T SN § PUALS
{(Afj+Af}+1)2 A"jﬂ (p‘wi,jﬂ y“wl,j') Af"j (p'z»ri,j uulx]mi) Af’j (12)
()
Ar, (Ar+Ar, )
B = {( Pity ui+IJ) B [pm,J vﬁl,j( Arj _ A‘*}YIH
Ax Ar+Ar,  \ Ar, Ar,
(2 a2
ro(ArrAr, )N A Ar, "
1 Ar, Ar, Ar,  Ar,\7 (13)
+ J(p.1_1—p.1.)+._4’_§.(p,1,-u1,1) (mmimw f'i)é-z-
7+1 7+ i*1.7 i+l i+l 7~
(Ar+Ar, ) Ar,, Ar, J Ar,.,  Ar, j
lataslan 5]
(Ar+Ar D\ Ar,, Ar,
C = {( Pity Viery A7 ) } ( ity Ar, ) +
Ar+Ar,, Ar, . r; (Ar+Ar, ) Ar,
{ 1 ( Ar, ( ) Ar}ﬂ( )] Arj}
- - At t I 2 . R ¥ 78 ; +
(Arj+Arj+})2 A’:Hi u;+E,J+1 uh‘i,] /Afj !’L[+1,J “I+1,j’l Af'}ﬂ (14)
()
Ar}#l (Arj+$f}+1)
iy, Uy, Yy pm,, ., - pm,
e B e RV B

i+l i+l
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O ultimo termo de empuxo tem valor positivo no caso do evaporador e negativo para o

absorvedor.

Os coeficientes para a equagdo da energia so dados por:

4 = { - ( pf 1,7 cpﬁ'lj il f Arf’l) + ( kz’+IJ Ar}-rl) +
Ar+Ar,, A, r, (Ar+Ar, ) Ar

Ii I ( Arj (k _k J{-l (k )) Ar ] ( i1y 2 )
(Ar+Ar, ) Ar,y ettt Ar, R Ar, Ar, (Ar;+Ar, ) (16)

p;’+1’j Dj+],j(cpv mcpn) Arj AI}*I Af}rl
’ 2 Ar Wit o1 Wi ) * T(Wi:vl*f_wi%i,j'-}) A
(Ar;+Ar, ) ’ r

Jjr1

B = {( pﬁlJ Cpr'+1,j ui*izj)m {prrlj pl 1.7 1*1J( Arj _ A’}H)} "

Ax, , Ar+Ar, | Ar,,, Ar,
(]
r, (Ar+Ar, ) Ar,
1 Ar] Aﬁ; )(A’:L- Arﬁi”
+[(Af‘ +Ar 1}2( (k i1y mu‘) +——— J (k,+1j i+l - ) A’”ﬁi Arj tooan
(e )
(Ar, +Ar ﬂ) fyo A

pmJ'Dm,j(CPp“cpn) AI’JM Ar,  Ar.,
+{ Ar (Wifl,ﬁlwwh—l,j +17“(Wi+1,j_wi+1J—l) rj —

2
(Ar+Ar,.) 71 J 1 B

C = {( Pie1yj Piviy Vi, Arj) - ( kz'+!J Arf) +

Ar ;Arﬁ1 Ar,,, Arj. (Ar+Ar, ) Ar,,, .
- ki + i k _——k_+ . J +
[(Ar +Ai‘ 1) ( vl g+l il g Arj ( vl Uil 1) Af}.*i

(18)

()
Ar, (ArﬁAf}E)

D {ep -¢ Ar. Ar,
_[p“u JVIJ( oy pn)( j (lef "Wi+1j) +_’}?i (Wﬁlj“”wifljl)) L }}
(Arj+Ai}+1)2 Ai}*-l ’ Arj ’ ’ A’}'ﬂ
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F = pi+1J cpz;,j ui*lzj Tvi,j (19)

i+l

Finalmente, os coeficientes para a equacio de difusdo sdo:

4 = {__ ( pii-lzi !flJ A'jﬁl) + ( pi+1J D[+1J A}}q] +
Ar.+Ar. A’}- r; (Ar +Ar ) Ar

D, . A A Ar,
+[ lj ( L (pz+l J+1 pﬁid) (pp&i’f 1+}J 1)) - l] +

(Ar+Ar, P\ Ar Ar, 20
o Ar Ar Ar (29)
. vl ( J ("Dz'+1 " MDPI ) o+ _frl (Dz+i D ) AL
(Arji—Arj”)z AT}H o o Arj J o AT’J

_ ( Pit Dz‘+1,j 2 ) }
Ar, (Ar+Ar,,))

5 - {( pu,,) [pﬁu ( Ar, A*}a” .
Ax, Ar+Ar.  \ Ar, Ar,
J J J J

i+l !
+[ Pty Dity ( Arf - Arf””~r
}‘ (Ar +Ar 1) Arf
b ( o Ar )( Ar,  Ar ”
+ i1 j+l - d - A +
[(Ar +Ar, ﬂ)z (p,dw! Pt (p, 1P ) Ar.,  Ar, &b
pr+ ArA A M & Ar-%l
+i: L 2( A ’ (Di+IJ+1—Df+1 J) j (D”IJ Hi’jl))( A " Aj ’
(Arj+Arj+E) i j Tt r

Fasde )]
(Ar+Ar, ) Ar.,  Ar
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C = {( pz‘~z~1,j Virly Arj) _( pi+1_j Di+IJ Arj) .
Ar+Ar, ., Ar, r, (Ar+Ar, ) Ar,

1
_[ Dy ( Ar,
(Ar+Ar, P\ Ar,

( o+ e )) & ]
. A ¢ Jt err— , it 4 B . e |
1 pr-bl,_,r»-l pt?l,j Ai'j p1+1,_; p:+lg~1

Ar

FAL

(22)
pf+1 j 3 r‘—r Ar
—[ o 2( L (Di+1J+1 —Di»f},j +m{"“3“(Df+1=j_Di+1J—1)] "‘_j]

(Ar+dr, Y\ Ar, Ar, Ar

1 J jri

_ ( Piyy Di+IJ 2 ) }
Ar,,  (Ar+Ar,)

F - pi*‘l,j ui+1,j wi,j

23

itl

Para a fase gasosa, todas as propriedades sdo consideradas varidveis em fungio da pressio

total, concentragdo e temperatura, e calculadas a partir das equagBes fornecidas por
KOUREMENOS e STEGOU-SAGIA (1987, 1988a).

A titulode exemplo, na entrada do evaporador, com as condigdes utilizadas em alguns casos
de pressdo total 25 bar, temperatura de 5°C e concentrag@o de NH, na mistura gasosa de 0,25

kg/kg, as propriedades calculadas sdo:

p = 2.764198 kg/m’ D =2.86533x10°° m%/s
1= 8.92154x10° kg/ms v =3,22176x10° m’/s
k= 0,1622437 W/mK cp = 1.0706x10* J/kgK
0 = 5.4733x10° m?/s Pr = 0.5886

Sc = 1.12439

Os termos ¢p, e cp, da equagfo da energia foram considerados constantes e seus valores sfo

respectivamente: cp, = 1300 J/kgK e cp, = 14209 J/kgK.
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Apéndice li:

Equacgdes discretizadas utilizadas para a fase liquida:

As equagOes da energia e de difusdo para a fase liquida, que sdo resolvidas numericamente,

foram apresentadas no capitulo 4, sendo repetidas a seguir:

energia:
or 4 - dT
u, . %0 (r L) (1)
ox, roor\ or
difusdo:
de, D; g ( acl)
u = r
3%,  ror\ or @
Rearranjando a equag@o da energia (equagio 1), temos:
T, «, T *T
o= St oy @)
ax r or or?
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Para evitar o acamulo de sub-indices, desprezaremos o sub-indice | , referente a fase liquida,

procedendo a discretizagfo, obtemos:

E[ 1 (Arj{f IR O R/ LY S )H @
r, LAr<Ar,  \ Ar, 1l irl. Ar, i1,/ P11
+ 200 [T:+;J+1” i1, Tﬁ;,j Tfu,j-—l)
Ar‘_1+Ar.\ Ar Ar
ir J e

Da mesma forma, para a equagio de difusdo (equagfo 2), rearranjando temos:

IA
u + 5
LaxL r o or Loz ®)

de, D, dc, b dc

Desprezando o sub-indice ; e discretizando-a, obtemos:

Se1i” S)

i+l

; { | sy y - S )
= ¢ ... —c., ) —Lc . - . + 6)
AN S0 SFES | i1, i+l i+1.j-1 (
+Ar, : .
r, LAr+Ar, Ar, Ay,
. 2D Croagr” Sy Gy Cm,;;)
Ar,, +Ar, Ar, Ar,

A partir das equacdes discretizadas dessa forma, podemos montar a Matriz Tridiagonal para
cada linha onde os vetores A, B e C sdo respectivamente os coeficientes dos termos b1, e by,

considerando-se ¢ a propriedade em questo, e o termo F € o termo independente. Assim, para



a equac¢do da energia, os coeficientes ficam:

{32 -2 o -2
Ax, r Ar+Ar Ar, Arj

i+l i+l i1

w2l
+ t
(ArﬁArjﬂ) A:}1 Arj

¢ z{" (r (AroiArq) AA:I) i ( - . Brs 2A 4))}

F - ui*l,j T;J

il

Os coeficientes para a equacéo da difusdo sdo dados por:
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(7)

G

&)

(10)

(11)
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{3 2 (i 22
Ax, , Arj.+Ar. _ Arj

Ar

i+l J+1 1
{ 2D (] ,,}..,,)H (12)

(ArxAr, )\ Ay A/l
| ratere) (Eaa) o
f'j. (AI}."‘A?}@) Ai}+1 A'}+; (Arj+Arj”) ( )

U, . C,

F= “—g : (14)

As propriedades para fase liquida foram consideradas constantes e os valores utilizados, para
as condig3es padréio de pressdo total 25 bar, temperatura de entrada 35°C e concentragio de NH,

na soluc@o na entrada de 0,15 kg/kg foram:

= 8x10™ kg/ms cp = 4250 J/kgK
u P g
p = 938.74 kg/m’ v = 8.522x107
D = 2x107 m%/s k=0.6 W/mK

o = 1.503x107 m¥s



