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RESUMO

No presente trabalho & resolvido o problema
combinado de coﬁdugéo—convecgéo de um flui-
do escoando em regime laminar, com os per-
fis de velocidade e temperatura plenamente
desenvolvidos, no interior de um tubo Com
uma dada espessura de parcede. Sac conside-
radas as componentes radial e circunferen-
cial de condugao de calor na parede do tubo.
Na sua superficie externa, consideram-se

trés casos distintos de fluxo de calor axi-
almente uniforme e circunferencialmente va-
riavel. Os resultados s3c apresentados de
forma adimensional, incluindo as .variagaes
circunferenciais do coeficiente de troca con
vectiva de calor, asgssim como do fluxo de ca
lor ¢ da temperatura na parede do tubo. In-
clui-se também uma comparagao destes resul-

tados com a literatura.
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NOMEMCLATURA

Listamos abaixo os simbolos nao definidos no texto:

parémetro adimensional para a condutividade térmica.(Azkt/K).
calor especifico a pressao constante.

condutibilidade térmica do fluido.

condutibilidade térmica do tubo.

Nimero de Nusselt.

fluxo de calor por unidade de area imposto na superficie
externa do tubo.

fluxo de calor por unidade de area no fluido.

fluxo de calor por unidade de &Area no tubo.

coordenado radial.

raio interno do tubo.

raio externo do tubo.

temperatura no fluido.

temperatura média de mistura do fluido.

temperatura no tubo.

temperatura na parede interna do tubo.

velocidade num ponte do fluido.

velocidade media do fluido.

coordenada axial.



LETRAS GREGAS

difusividade térmica do fluido.

metade do angulo de aguecimento quando o fluxo de calor

¢ em forma de degrau.

espessura da parede do tubo.

valores pesos.

parametro adimensional radial (n= r/rl)

parametro adimensional radial para o raio interno do tubo
(ny= 1).

pardmetro adimensional radial para o raio externo do tubo
(n,= r,/rq).

diferenca entre as temperaturas num ponto do fluide e a média
de mistura (¢= T—Tm).

diferenga entre as temperaturas num ponto do tubo e a média

de mistura {¢t= T —Tm).

t
valores pesos.
densidade do fluido.

dngulos no sistema de coordenadas polares.

posigao angular do tubo.



CcarITULO I

INTRODUCEO

0 aguecimento (ou resfriamento} circunferencialmente nao-
uniforme da superficie externa de tubos ocorre em varias apli-
cagSes, como em trocadores de calor em geral, coletores solares
planos e concentradores. Quande um fluido escoa no interior do
tubo, as caracteristicas de transferéncia convectiva de calor
na superficie interna do tubo s3c conjugadas com a condugao de
calor no interior da parede desse tubo. Esse acoplamento dos
dois mecanismos de transferencia de calor & enconﬁrado em al-
guns trabalhos. Em [1], & apresentada uma solugdc para o proble-
ma da convecgao térmica no escoamento de um fluido em regime la-
minar, completamente desenvolvido no interior de um tubo com es-
pessura desprezivel de parede, sujeito a um dado fluxo de calor
circunferencialmente nao-uniforme. Sao obtidos valores da distri-
buicd@o circunferencial do nimero de Nusselt e da temperatura na
interface tubo-fluido.

Em [2], SPARROW & KROWECH fazem uma analise do processo de
transferencia de calor em um tubo gujeito a um fluxo de calor al-
tamente nac-uniforme na superficie externa. O fluxo externo de ca-
lor & imposto através de uma placa que se assenta (sem resisténc;a
termica de contato) sobre o tubo, como num coletor solar tipo pla-
ca plana. E consideradc na solugao um valor circunferencialmente
uniforme para o cceficiente convectivo de transferéencia de calor
no interior do tubo. Os resultados sac apresentados na forma da

distribuigao circunferencial de temperatura e fluxo de calor no tubo.



Em [3] o problema desenvolvido em [1] & retomado, com a in-
clusio de escoamento turbulento, através da adogao de um modelo
de turbuléncia. Em [4] & considerada uma espessura de parede de
um tubo, mas a formulacao utilizada considera desprezivel a re-
sisténcia térmica para a condugdo radial de calor e desenvolve
sua solucao simplificada somente com a resisténcia condutiva cir-
cunferencial na parede do tubc, ou seja, assume assim uma forma
de anisotropia na parede do tubo, considerando uma condutibilida~
de térmica infinita na diregdo radial e finita na diregdo circun-
ferencial. N3o s3o entretanto apresentados resultados dessa formu-
lagao simplificada do efeito da parede; apenas a formulagao do tra-
balho [3] & adaptada em [4], para considerar a condugao circunfe-
rencial de um tubo com uma dada espessura de parede.

Em [5] & resolvido o problema de condugac de calor na parede
de um tubo, considerando anisotropia nas diregoes radial e circun-
ferencial. O problema entretanto & o de um tubo oco, com vacuo, su-
jeito a radigéo solar, sem escoamento no seu interior.

0 presente trabalho considera um tubo circular de qualquer
material com escoamento de um fluido newtoniano incompressivel em
regime laminar, admitindo-se que os perfis de velocidade e tempe-
ratura estejam completamente desenvolvidos. A superficie externa
do tubo € exposta.a um fluxo de calor circunferencialmente arbitra-

rio q" (8), axialmente uniforme, conforme ilustra a figura abaixoc:

8

Fig. 1.1 - Fluxo de calor circunferencialmente arbitraric na
superficie externa do tubo.



As propriedades fisicas neste problema sao consideradas cons-
tantes, nao hd geragdo interna de energia e o regime é& permanente.

E feito um estudo do problema combinado de coﬁdugﬁo-convecgao
considerando-se as componentes de condugao de calor nas diregdes
radial e circunferencial. A condugao nas diregoes radial e circun-
ferencial na parede do tubo atuam de maneira distinta quanto a dis-
tribuicdo circunferencial de calor na superficie interna do tubo. A
componente radial tende a manter as variagbes circunferenciais da
superficie externa, enquanto que a ccmponente circunferencial.ten—
de a uniformizd-las na superficie interna do tubo. A convecgao po-—
de ser vista como um elemente controlador das componentes de condu-
cao radial e circunferencial. Quanto maior o coeficiente convectivo
de troca de calor, maior serd a componente radial de condugao numa
determinada posic¢ao circunferencial do tubo e vice-versa. O proble-
ma entretanto & acoplado e a solugao da convecgaoc sO & obtida da so-
lugdo simultdnea dos dois mecanismos de troca de calor.

Foi abordado apenas o escoamento laminar do fluido no interior
do tubo, por permitir uma solugao analitica exata. Um escoamento
turbulento implicaria na necessidade de adogac de um modelo de tur-
puléncia adequado para © aquecimento assimétrico dos dutos e as so-
lugbes seriam fungdo do modelo adotado e do método de solugao (nao-
analitico) empregado. De qualguer modo, o efeito da turbuléncia nb
escoamento seria, atraves de coeficientes convectives maiores, real-
car a nao-uniformidade circunferencial do fluxo de calor na superfi-
cie interna do duto.

Nic se congiderou nenhum efeito de convecgao natural na formu-
lacao adotada.

No capitulo 2 deste trabalho, sera desenvolvida analiticamente
a solugdo do problema proposto, baseada nas eguagles de condugao de
calor e convecgﬁo, em coordenadas polares, com as devidas condigées

de contorno.



No capitulo 3 serao estudados trés casos distintos de fluxo
de calor imposto na supe;ficie externa do tubo. 0 estudo paramé-
trico serd feito para esses trés casos, com resultados obtidos
para o perfil de temperatura e fluxo de calor em diversas posi-
goes radiais da parede do tubo,-e para a distribuigao circunferen-
cial do nimero de Nusselt.

A seguir, no capitulo 4 deste trabalho serao comparados os re-
sultados obiidos através da formulagao do presente trabalho com os
resultados obtidos a partir da formulagdo [1] e [4] .

Pretende-se também com este trabalho efetuar um estudo parame-
trico do efeito das variavels envolvidas na uniformidade da distri-

buicao de calor na superficie interna do tubo.



carpiTurLo 2

DESENVOLVIMENTO ANALTTICO

Considera-se neste capitulo a solugao analitica do proble-
ma combinado de condugao-~convecgao em um tubo circular, sujeito
a um fluxo de calor circunferencialmente arbitrario e axialmen-
te uniforme na sua superficie externa. No interior do tubo ocor,
re escoamento laminar plenamente desenvolvido de um fluide newto
niano, com propriedades constantes. Serao consideradas nesta
formulacdo as componentes radial e circunferencial de condugao
de calor através da parede do tubo, com condutibilidade térmica

constante.

0 método de analise seguira as seguintes etapas:

12) Inicialmente serd obtida uma solugdo da equacdo da con-
dugao de calor para o caso de um tubo com um fluxo de calor ex-
terno distribuido em degrau. Nesse primeiro passo obtemos uma so
lugdo (Eg. 2.6) indefinida devido a auséncia inicial de condigoes
de contorno na superficie interna do tubo. Esta solugao fornece

distribuicac de temperatura na parede do tubo.

22) Em seguida serid obtida uma solugdo do problema da con-
vecgao de calor para o fluide escoande no interior do tubo, con-
siderando o mesmo influxo de calor axialmente uniforme na super-
ficie externa do tubo da primeira etapa. Nesta etapa obtém-se
uma solugao (Eg. 2.23), também indefinida para a distribuigao
de temperatura no fluido. Neste caso a solugao & indefinida devi-
do ao desconhecimento da distribuigao circunferencial do influxo
de calor na superficie interna do tubo, embora seja utilizada

uma propriedade de simetria.



32) Serd feito entdo o acoplamento das duas etapas anterio-
res, atraveés do estabelecimento de continuidade de temperatura

e de fluxo de calor na interface tubo-fluido, definindo assim,

os coeficientes que faltavam ser determinados. Nesta etapa serao
obtidas a distribuigao de temperatura na parede do tubo e a dis-
tribuicao de temperatura no fluido para o influxo de calor em de
grau na superficie externa do tubo. Com esta solugao obtém-se tam

bém uma distribuigao circunferencial do nUmero de Nusselt para

este caso.

42} rFinalmente a solucao acima serad generalizada para abran-
ger um influxo de calor arbitrario na superficie externa do tubo.
0 método de solugao utilizado exige apenas que esse influxo de
calor possa ser representado em forma de série de Fourier. Serao
considerados posteriormente trés casos distintos de influxo de

calor.

2.1 - PROBLEMA DA (CONDUCAQ DE CALOR NA PAREDE DO TUBO,
IMPOSTO UM FLUXO DE CALOR NA FORMA DE DEGRAU

NA SUPERFICIE EXTERNA.

{\ . ’:‘3
Fig. 2.1 - Tubc com influxo de calor em forma de degrau

na parede externa.



A equagao diferencial que fornece a distribuigao de tempe-

ratura Tt na parede do tubo indicado na Fig. 2.1, em regime per

manente e na auséncia de fontes de calor, & a seguinte:

2 T '
P Te 13y L ETE (2.1)
ar?® r or 2 382

=

valida para r; < r < r,

Trés condigdes de contorno deste problema sao dadas:

(2.1.a)

T
ky 2°¢ =0 B <8 < 2m-8

T, (r, 8) =T, (r, 8 + 2nm {(2.1.b)

k, 3Tt = 0 ) (2.1.c)

A ultima condigac de contorno & devido a simetria.

As variaveis originais do problema serac alteradas para as

novas variaveis n = B S ¢ {r, 6) =T, (xr, 8)-T , o que leva a
rl t t m
Eg. 2.1 e suas condigoes de contorno a tomarem a seguinte forma:

+ + —_—T = 0 (2-2)
an’ nooan n? 392
e
) _ "
53 (2.2.a)



¢t(n, g} = ¢t(n, 0 + Znmu) (2.2.h}
k, 20t(n, 0) =0 (2.2.0)
36

Utilizando o método da separagio de varidveis, assume-se gue:
o (ny 8)= R(n} .y ()

Siac obtidas entfo duas equagdes diferenciais com solugdes ge-

rais conhecidas:

251._2_.,1:{_4_?}(11:{«- AZR‘_

a) n : o2 = 0
dn* dn
com solugac geral:
R(n) = A, + B_4nn para A = O
R(n} = A ,nhn + B .nmkn para A # O
n n
2
de?
com solugao gerals:
y(8) = Co t Dd.@ para A = 0
y(8) = C..cosA 6 + D .sen) 6 para A # 0
Portanto:
6. (n, 8) = (A, + B tan).(C  + D 8) para )= 0 (2.3)
: Ny o= an =An E g
¢t(”' 9) (Ann + BN ) . (Cn.co_.;\nﬁ + Dn&enhne)

para ) #40 (2.4

Aplicandoc a condicao de contorno (2.2.b) nas Egs. 2.3 e 2.4,
toem-se:

pa = ( + D = + T =
para A CO Oe CO DO(G + 2nwj} e portanto DO 0



para X # 0 C cos) O + D senr 0 = C cosk (6 + 2nw) +
n n n n n n

D _sen)i (0 4+ 2nim)
n n

e dessa forma, An = n intelro

A condicdo de contorno (2.2.c) aplicada na Egq. 2.4, fornece:

38, (n,y, 0}
£'2 _ oo -n -
kt = kt(An.n + Boem }.(Dn,n) 0
00
sendo satisfeita porx:
D =0

Considerando estas duas condicdes de contorno, a solugdo ge~
ral adguire a forma
<
n

“ ] -1 )
= : a . T -+ - OS5 .
¢t(n;9) Io 7t Ioﬁnn +nil (Jn n L, -n )cos né {2.5)

Aplicando a condig%o de contorno {2.2.a) na Bg. 2.5, tem-se:

at, (n,,8) L e ~ q”.r
_t 2 _.° + I I (J -Y]I; - Lﬂn?n)cos ng = — s
an n, mlom, nooe noe I,

como o influxc de calor a”(6) & conhecido, obtém-se, por ex-

pansdo em série de Fourier os coeficientes Ly e L desta Gltima

equagao:

q n r B
LO fd I 2
ﬂ.kt
~ q'r2.25en np 2 on
L ==~ n_ + J .14
n n n 4

n2ktw

Substituindo esses coeficientes na Eg. 2.5, tem-ge:
q'r,fB q"rzzsen ne

¢t(n,8) = JO +

2

(2.6)

© ; 2 =1 n -n

Rnf1 + 7 [ﬂq(nn 4-112n . rrﬁ-' _ 5 STy =M

T. Kk =l ConTkow “ i
T t

10,



11,

Os dois coeficientes JO e Jn serao determinados posteriormen-
te, no acoplamento das solugbes das equagtes da condugdo com a da

CONvVecgao.

2.2 - PROBLEMA DA CONVECCAO PARA UM FLUIDO EM REGIME LAMINAR PLE-

NAMENTE DESENVOLVIDO, NO INTERIOR DO TUBO CONSIDERADO NO

ITEM 2.1,

Dig. 2.2 - Fluide no interior do tubo.

2 equagac diferencial que governa a distribuigac de temperatu-

ra no fluidoc, em regime permanente e na ausencia de fontes de calor,

€ a seguinte:

2 2,
32T . 1 T 1 9T vV  aT (2.7)

+ =, == == ==

or? r or r? 8* o  ¥x
valida para 0 < r ¢ ry

O perfil de velocidade desenvolvide & dado por:

_ _ K2
Vir) = ZVm [l (rl) ]

onde V indica a velocidade média do escoamento.
m



12.

Em termocs de n = =
1

vinl = ZVm(l-ngJ (2.8)

Se o perfil de temperatura estd completamente desenvolvido,
entdo o gradiente de temperatura na diregao axial & constante e
igual ao gradiente axial da temperatura média de mistura (Tm) do
fluido:

or _ 9T

m _
% dx = constante (2.9)

Considerando o influxe de calor axialmente uniforme pode-se

fazer o seguinte halango de energia:

puL ﬁncp :;—-= g, q"r,ds = Q (2.10)
' X

onde Q representa a taxa axialmente uniforme de adigao de calor ao

tubo por unidade de comprimento.

Substituindo as Egs. 2.8, 2.9 e 2.10 na Eg. 2.7, obtém-se:

2
Zm T 1 2
82+£‘§'—'+"—_§°a£=2Q2_2Qr4 (2.11)
3xr r 3T r a0 Krry Kury
Utilizando n= — e ¢(r,0) = T(r,0) - T, a Eqg. 2.1l adquire
1
a seguinte forma:
2 2
8%¢ L 3¢ 1 270 _ 2Q (h_,2 (2.12)
an2 0 9n %  38%  Xm
£ conveniente efetuar a mudanga de variavel,
_ 29 n*_ n’
K
que permite a obtengao da equacao diferencial homogénea:
2 2
3'F L BF 1 3°F _ 4 (2.14)
2

an? n an  m 362



Separando as variaveis,

F(n,8) = 8(n) . £(8)

Lo
B

Obtém-se duas equag¢des diferenciais com solucdes gerais conhe-

cidas:
a2
a) d__é.+ CZ[";:O
A8°
Solucdo geral:
E(B) =B + T .86
0 o
F(O) = EnCOSCn@ + Fnsencne
o
b) nzdw§—+ n s | 728 =0
an? dn

Snlugao geral:

e
=
il

Go + Hoﬁnn

para ¢ = 0

[ ]
.
o

para

il

para [ = 0

3
o

para t 7

Dessa forma, as solugoes da Eq. 2.14 podem ser expressas como:

F{n,0) (EO + Foe)-(Go + HORnn)

2
1]

F(n,06)} n

) o] 1 C _E;n 3
- + F g ). Doy, P ¢
(E cosg © ent 0).{G_n Hn n ) p/t

(2.16)

Tres condigoes de contorno para o problema considerado sdo as

seguintes:

F(n,8) = I(n,0 + 2nm)

Qz
D
=
o

— (simetria)
a8

F(0,8) = finito

(2.15.3)

(2.15.Dh)

{2.15.¢c)



Utilizando a condigao 2.15.c nas Lgs. 2.15 e 2.16,

= =1
o n

Aplicando a condigao de contorno 2.l15.a nas Egs. 2.15 e 2.16,

ten-se:
Para = 0
E +FB=F +TF (6 + 2n7) e entaoc F_ = 0
0 o) o) o) o
Para £ # 0
D -+ = I co v o+ 2 + F sent + 2nn
Fncoscnﬁ Fnsencnﬂ " Scn(O nw) ﬂj ,n(e )
cuja solugdo @ ¢ = n inteiro.

n
A condigdo de contorno 2.15.b aplicada na Eq. 2.16, fornece:

-n

n
O = T . ni{G ¥ + TI . =
K n ! (unn Hn n 0

implicando que Foo= 0

A solucao geral da Lg. 2.14 adquire entao a forma:

F(n,8) =TI + £ I_.n .cos nd (2.17)
Q- n:l n

Substituindo a Eg. 2.17 na Eg. 2.13, obtém-se a solugao em
termos da variavel ¢(n,0):

_ .20 0 n © n
’ =1 prialill Syl B P -n .Cos .18
$p(n,0) o T i (4 16) nzlln N .cos no (2.18)

Utilizando a definicdo de temperatura média de mistura:

I .
T = =5- /VTda
m
oun
L virer yan = |
AV (T-T YdA =0 (2.19)

m



Considerando o perfil plenamente desenvolvide de velocidades:

—— J2V_{(1-n?)ydA = 0

cu

127
S f 6(l-n*)¥ndddn = 0 (2.20)
o 0

Utilizando a Eg. 2.18 na Eq. 2.20, cbtemos:

JLoam a |
S 7 (I-n%n I, *:

2 i o0

+ I .nn.cos ne.idedn = 0

=
galte
Caane
=
=]
N
St

o 0 ri=1 n

-

A solugac desta eguacao fornece o valor de mais uma constante:

= - 29
IO - 9p T WK {2.21)
Introduzindo a Eq. 2.21 na Eg. 2.138:
_ 20 »n* _n* _ 7, % n ,
$(n,0) = —_r (4 iz 96) +n§L In.n .COS né (2.22)

0 coeficiente I sera determinado também no acoplamento das

solugoes da condugao e da convecgao, gue serd feito em seguida.

2.3 - ACOPLAMENTQ DAS DUAS EQUACOES (CONDUGEO~CONVECCAD)

O acoplamento da equagao dodumida para a conducao (Eq. 2.6)
com a equagao deduzida para a convecgdo (Bg. 2.22), com a finalidade
de obter o valor dos coeficientes Jo’ Jn a In’ sara feito com o au-

xilio de duas condigoes de contorno na interface da superficie in-

terna do tubo com o fluido {(n=1):

a) continuidade de temperatura
Tt(rl,O) = T(rl,G)

ou (2.23)
¢t(l,6) = ¢{1,8)
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b) continuidade de fluxo de calor

g t(rl,G) = C(rl,E})

ou (2.24)
q“t(l,O) = q”c(l,ﬁ)

Reescrevendo as Egs. 2.6 e 2.22 na intcrface considerada:

- on Zq"rzsen ng n
¢t(l,8) = Jo + 7 Jn(1+n2 ) - T, cos nb (2.25)
n=1 nxmw oL
T
6(1,8) = é%(%%) +ngilncos no (2.26)

Devido & continuidade de temperatura, é valida a relagdo:

27 2
o6, (L,0)d0 = f & (1,0)d0 (2.27)
o t 0

Substituindn as Egs. 2.25 e 2.26 na Iqg. 2.27, obtém-se:

_ 1l Q
o T 48 © K7
Neste problema,
Q =g .r2.28
de modo que:
11 €28

J

IH

o '4—3“ N T (2.?8)

Devido & continuidade de tempcratura podamos ainda relacionar:
all 2T
J ¢t{l,8) c¢os nBd9 = f ¢(1,0) cos néds (2.29)
0 )

Desta integracao, obtém-sc
2g”"r,sen nf
2n 2 n .
T = + —_ o
n T I, 2 ’ M. (2.30)
n".k, .7

[




A partir da condi¢ao de continuidade de fluxo de calor & possi-

vel relacionar:

2m 2T
é q t(nl,@)cos ndde = é q C(nl,e)cos nods

ou, em termos da equagao de Fourier,

21 30, 2T ap
ﬂ) kt gﬁ—(l,ﬁ]cos nody = g k. 3 (1L,0)cos nddo {2.31)
onde, utilizando as Egs. 2,6 e 2.22
ang. {1,8) gq'r,B o [ 2n 2g"r,sen nB nn Icoq 1:0
A ;z+}:LJn n(l-ny") + 2 SN
{ - T “:l - o -
an ﬂ.kt n n kt T (2.32)
e
39(2,0) - L 29 + ¥ n.I .cos né {(2.33)
oM 4 Kar n=1
Substituindo as Fygs. 2.32 e 2.33 na Ig. 2.31, obtém-se:
r 2q'r,sen np "
t 2 n .
.o 4
I L ln2 " ..2l (2.34)
-(t-
Igualando agora as duas BEgs. 2.30 e 2.34 para In:
2q"r.sen ni nt (l+kt/R)
g = 2 2 (2.35)
n n2.kf.w . 1 - EE + (1+ EE} 2n .
- 5 K K’ N2
4g"r sen nf 2 i
T = - (2..36)
n 2 k .
n .kt«ﬂ 1 - Lt (1 + Lt)n2n
L K R 2 J

Substituindo o valor de J , Eqg. 2.35, e ¢ valor de J , Eq.
o ]

2.28, na Eq. 2.6, obtoém-se:



Ld.

' nHEn Tde—(nT-n )
¢ (n,8) 11 . 1 K B 1 ® ke
- = (73 Fgtamg 4 g Loy n T, - SenBcos nd
q".2ry Dl 1o, T () 0, )

A Eq. 2.37 estabelece a distribuicao de temperatura na parede

do tubo, ou seja, & aplicavel no intervalo 1 ¢ n <y

n
o

Substituindo o valor de In’ Eg. 2.36, na Eg. 2.22, obtém-se:

] .?,_ 'i_ 2 " 1
_4(n,8) = 2.%(%.5%,5%)+}; %_-gi.— ,n senfecos nt
q"2r, n=l n® n_ ~n+;;§( nooo-n,
= o™ Ty T gty & Ny

{2.38)
A Eg. 2.38 define a distribuigao de temperatura no fluido, sen-

do valida no intervalo 0 & n § 1.

As duas distribuigoes de temperatura verificam as condigdes
de continuidade de fluxo de calor e de temperatura na interface en-
tre o tubo e o fluido esceoando no geu interior.

As Egs. 2.37 ¢ 2.38 sao validas somente quando g" for um influ-
xo de calor imposto na superficie externa do tubo na forma de um de-
grau compreendido entre os dngulos 3 e -B, como ilustra a Fig. 2.1.
Em seguida, sera obtida uma solugac para um caso de influxo de calor

arbitrario, com base nesta solugao.

2.4 ~ GENERALIZAQKO DAS EQUAGOES PARA Ul FLUXG DE CALOR CIRCIUNFE-

RENCIALMENTE NAO-UNTFORML

Inicialmente, sera generalizada a Eg. 2.37, gue fornece a dis-
tribuicao de temperatura na parede do tubo éom o fluxo extoerno de
calor em forma de degrau.

Em primeiro lugar & introduzida uma mudanga de eixo, admitin-

do-se que o fluxo de calor em degrau & imposto na superficie externa
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para o interxvalo angular entre w e wtdw, como ilustra a Fig. 2.2.
Dessa forma, a simetria do problema original & destruida, mas pode

ser imediatamente —ostaurada.

[

Fig. 2.3 - FPluxo de calor g'"{w) entre w e w + Aw.

Neste caso ela e feita considerando-se que atraves da mudan-
, " § -t Ay P s - .
ca de origem angular para (0-%- 3;) e admitindo-se a nova faixa
angular de influxc de calor igual alAw, o problema torna-se idén-
tico ao anterior. Dessa forma, & possivel reescrever a Eg. 2.37:

N, 11 n -n
ntn U+ Kkeno - )

q'hu)er 11 K Aw , = 1
b (n, 05w =—@ 2 AL K oy de ¥k e
+ K 43 2kt 2 n=1 n’m ﬁ? 4 n, kt(nn - n)
L I S
K
sen n B cog n{f ~w= §9)1 (2.39)
2 2 )

Sera considerado agora o caso com MS degraus com influxos in-

dividuals de calor q"(mm), conforme ilustra a TFig. 2.4:

Fig. 2.4 = M degraus dr fluxo de calor imposto na

parede externa.



Devido & linearidade da Eq. 2.2 da condug¢do, aplicando o

principio da superposigao, pode-se escrever

M
b, (M,Biw) =TI ¢, (n,05w )
t 1t W
ou
M g"{w ).2r
¢ (n,85w) =1 & 2_(%% + 2§ Rnn)gwm
m=] K t m
n =1 n —It
w n+n “+K/k_(n"-n ) : ,
+ 1 z 1. ook t : - senn(%?mcos n{f-w - %;m
Tn=1n? ny¥n, 4t n__ -n, m
K 2™y

0 caso da variagao circunferencial continua do fluxo de ca-
lor externo pode ser tratado como o caso limite da variagao em
degrau. Basta para isso considerar uma largura infinitesimal de

cada degrau, com¢ indicada na Fig. 2.5,

Fig. 2.5 ~ Fluxo de calor arbitrario tratado como

fluxo em degrau infinitesimal.

20.

Repetindo o mesmo raciocinic para o caso de infinitos degraus

de largura infinitesimal, obtém-se em vez da somatOria da Eg. 2.39,

a seguinte eguagac integral:



f]
[

¢t(n'8;w) = f 2 (%% + % ;< enn) +
) oy=0 K R
. n, -n XK/k, ., n__-n 5
oL oo o ton ) aog nfgee) | 99 (2.40)
n=] 0 n, -n, kt( n “n) ' : 2r T
My Ny T =My Ty

A Eg. 2.40 forxrnece a temperatura em gualgquer ponto da pare-
de do tubo, quando o tubo estd exposto a um fluxo de calor circun-
ferencialmente arbitrario.

Repetindo~se o mesme procedimento para a Eqg. 2.38, que forne-
ce a distribuicdoc de temperatura no fluido, guando imposto um fluxo

de calor na forma de degrau na parede externa, obtéem-se:

i
3(9,nrw)= _?F” i_f_;{il_z_‘iz_ (Dzli - 'Tf“é' - 57'—)+ b _];annCOS n] (8-u) i Sw
r 5 n, -n,k n -n 1
0 L ol Nytny + E(ny=n, ) 1
<
{(2.41)

A Dg. 2.41 foracce a distribuigao de temperatura no fluido
quande imposto um fluxo de calor civcunferencialmente arbitrario

na parede externa do tubo.

2.5 - OBSERVACOES SOBRE A SOLUCAO OBTIDA

Neste item sera verificada a convergéncia das séries presentes
nas solugces obtidas e serd comparado o resultado dessas solugdes,
Egs. 2.40 e 2.41, com algumas situacoes particulares de fluxo de

calor e espessura de parede previamente conhecidas.

2.5.1 - VERIFICACAO DA CONVLRGENCIA DAS SERTES

As duas céries das Egg. 2.40 e 2.41, SB0 eupressas respochi-

vamente pors



© 1 e P s ‘/kt(nn‘-n"n)
L= —_ . cos n{f-w) (2.42)
n=1 n qn_l‘n---n + kt (nn_“n—n)
12 2 — 2 2
K
[ 5]
n
oW 1 T
mg. = = e - cos n(f-w) (2.43)
n,+tn, + "t (n,=~n,)
A 2 K 2 F

Em primeiro lugar serd verificada a convergéncia da série re-

presentada na Eg. 2.42; essa série pode ser escrita da seguinte

forma:
k k
2 -
NE + 1)+ (- 1)
| o e
2 1 VR
~.n - K K
n==l 1R 4 W
J‘t 1y + Hct 1)
'I"]n .._.K__..
2 kt
kt K -~
onde (7€ - 1) e GE—— 1) sac constantes finitas independentes de n;
) T

dessa maneira, a serie a ser verificada resume-se a

2n,m§ N
{om 1)
o,
(-)Ll:\_"l) __]:__ . “_? i o}‘..t/K
n=1 N ngn(ﬁL 1)
} i
e .
HQ.K/Lt
Como
kt
p§-+ 1 (K/kt}
T . 7 S— = gonstante = C
(“e/k) (7 + 1) 1
Tt

pode~se reescraver a série na forma

g
Ld

5 . N n
c, . & = . (=L
1k o (”2)



ol
[
.

Definindo - = -5 para (n < n.), tom-se
r]2 ?|3 2
» 1
Cl B A (2.44)

n=l1 n.n?
-

Aplicardo a essa série a Regra de Alember: (6), para verifi-

cacao da convergéncia, tem-se:

n

n.n
lim . e %q: £ = lim Ly
nres (n+1)m, o My

Para n, > 1 o limite & menor do que um e portanto a série converge.

A convergéncia da série da Eg. 2.43 fica também determinada,
pois termo a terme o numerador & menor que o da sdrie 2.42, possuin

do o mesmo denominador, de modo que pelo critério de comparagio, a

séric também convorqgo.

2.3.2 - FLUXO BE CALOR UNIFORME E CONSTANTE

Para um fluxo de calcr uniforme ¢ constante imposto na parede

externa do tubho:

o(1,8) =5 22 1( L £08 (8w dn
0 K | 48 w41 n nl n:n N E'.‘i(rﬂ . oo
L T AR

I12r
11 . Toety
$(1,0) = F5 o -l
como: N

ohtém-se: Nu = ?%
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Dessa forma,; © numero de Nusselt assume o valor (I§) 12 co-

nhecido para o fluxo de calor uniforme neste caso.

2.5.3 ~ ESPESSURA DE PAREDE TENDENDO A ZERO

Para uma espessura de parede tendendo a zero (n=n2+l), as

equagoes 2.40 e 2.41 assumem respectivamente a seguinte forma:

er q" (w)2x, ‘(11 @ 1 du
¢t(l,8) ~[£ﬂ — '{j@ +n§l = cos n{o-w) 5
2
s (" (W) 2r [
2 11 © 1 duw
fp(lr@) = (:LO "—"-'—'I“(-"“—" oL—a— +1’)?J=l ﬂ cos n{f-w) 5‘]?

Devido & igualdade das duas equagOes anteriores, as duas so
lugdes convergem para Os mesmos valores na interface tubo-fluido

comprovande dessa forma a continuidade de temperatura almejada.

F



CAPITULO 3

CASOS ESTUDADOS

3.1 - CONSIDERACOES GERAIS

Neste capitulo serdo resolvidos trés problemas com diferen-
tes perfis de fluxo de calor impostos na superficie externa de um
tubo, ilustrando a analise desenvolvida no capitulo anterior.

Para cada um dos tras casos serao obtidos os perfis do flu-
xo de calor e da temperatura na superficie interna do tubo, assim
como do niumero de Nusselt,em fungao da posigao circunferencial.
Cabe repetir gue os resultados referem—-se a perfis plenamente de-

senvolvidos de velocidade e temperatura.

3.1.1 - ESCOLHA DOS VALORES DOS PARAMETROS A E ng-

Para o parametrc adimensional A, foram considerados mate-

riais de tubos e fluidos de transporte comumente utilizados, como

indicado na tabela abaixo [?}, [8}:

FLUIDO COND.TERMICA TEMP.
(K) kcal/mhoc Oc
soédio 74,160 100
Mercirio 8,316 60
Agua 0,511 20
Ar 0,022 20




Considerando-se o9

MATERIAL DO COND. TERMICA

TuRo (1t=20°¢)

(kt) kcal/thC

Cobre 332,0
Aluminio 175,5
Aco Carbono (1%C) 37,2
Ag¢o Inox 14,0
Cencreto 1,0

fluido, obtém-se

i)

3)

4)

3}

6)

Tubo

Tubo

Tuko

Tubo

Tubo

Tubo

de

de

de

de

de

de

valeres tipicos do parametro adimensional A:

cobre com ar escoando no seu interior:
A = 332:0 - 15 022,56
0,022

cobre com agua escoando ne seu interior:

ago-carbono com agua escoandc no seu interior:
37,2
0,511

A = = 72,8

aluminic com merciurio escoando no seu interior:
175,5
8,316

B = = 21,1

ago—-inox com mercliirio escoando no seu interior:
4,0

a -l
8,316

=1,7

concreto com sO0dio esceocando no seu interior:

A= 20 3.5y 5077

74,160

seguintes pares de material do tubo e de

26.



Para efeito de andlise da influéncia do pardmetro A, oz va-
lores que foram adotados estac dentro do intervalo de 0,02 a 300.
Apesar do tubo de cobre com Agua egecoando no scu interior ser fro-
quentemente encontrado na pritica (parametro A = 650), nao & neces-
sadrio analisar o efeito desse pardmetro para valores maiores qgue
300, pois acima desse valor os resultados cobtidog praticamente nao
se alteram. Esta considerag¢ao sera ilustrada nos casos gue serao
analisados neste capitulo.

Para o parametro adimensional n, foram atribuidos valores d=»
1,1; 1,4 e 2,0 por estarem reletivamente proximos aos encontrados
na pratica, e tambem por permitirem uma boa andlise do efeito da es~

pessura da pareds do tubo na distribuigdo do fluxo de calor.

3.1.2 = ESCOLHA DO NOMERO DIV PRHRMOS UVILIZADOS NAS SERIES

O nimero de termos das solugbes gerais obtidas no capitulo an
terior, expressas em séries de Fourier, & infinito. Em termos pré-
ticos, & necessario congiderar um nimero finito de termos, tal cue
a adligao de mais termos nao altera perceptivelmente o resultado ja
obtido. Isto se deve ao fato gue as séries consideradas sao conver-
gentes.

Para cada um dos problemas examinados, o numero de termos na-
cessarios a um resultado satisfatdrio foi variavel. Essa variagdo
ocorreu nao sb de um problema a outro, como também num mesmo proble-
ma, de acordo com 0s valores emprcgados dos parametros adimensionals.
Em alguns casos, comentados posteriormente, © nimero maximo de ter-
mos que foi possivel computar nae foi suficiente para convergéncia.

Um dos critérios de convergéncia das séries foi gque os recul-
tados obtidos reproduzissem os perfis dados de fluxo de calor na su-
perficie externa dos tubos. Estas comparagoes seric mostradas em ca-
da um dos problemas analisados. Vale comentar que as maiores dificul-
dades surgem nas descontinuidadas de fluxe de calor impostas na super

ficie externa dos tubos, como era de se @esperar.



3.4 = PROBLEMAS ESTUDADOS

3.2.a - CASO COM FLUXOC DE CALOR EM DEGRAU NUMA FATXA DA SUPERFICIE

A Fig. 3.1 ilustra o perfil do fluxzo de calor em degrau im-
posto na superficie externa de um tubo, de acordo com a seguinte
equacao: ¢

11 0 ~$ w \< N
q" (w) =
¢ T < w < 27

Empregando a analise do capitulo anterior, serdo obtidos re-
sultados para alguns valores dos parametros adimensionais ny, € A,

Os resultados deste caso sao os de convergéncia mais dificil

dos trés casos estudados, devido 4 descontinuidade do influxo de

calor.

3.2.a.1 - PERFIL DE TEMPERATURA E DE PLUXO DE CALOR

NO INTERIOR DA PAREDE DO TURO

Utilizando a equagao deduzida generalizada que fornece a dis-

tribuigdo de temperatura na parede do tubo (Eqg. 2.40):

L —
&

ar 9" (w) 2r 1 o n, -n n__-n
¢t(n,8) = f 2 ll—%—~*~ inn + I %' nn n—n+ l/Aﬁn n—n)' cosnN { B-w)
w=0 K 48 2A re=l NotNa AT, = T )
22 2 2
com o0 fluxo externo de calor anteriormente especificado:
d4 0 £ wegmm
q"(w) =
LO T < w < 27
obtém-se entao:
q"02r2 l' 11 1 w 1 Tln+n_n+1/ﬁ(nn“ﬁ_n} T
op (n,0) = o (a8 * =» 2nn)+n£l T =m S ¢/ cosn(B-w) aw
L 712'!'712 o (n2hn2 ) G

Efetuando a integral do termo 4 direita, oblém~gse em forma

adimensional:



n4n el/a (-
o -+« 8en né (l-cosar)

n, -n n -
.I‘ —
n2+n2 A(n2 My )

“‘I) (ni"e) ' o1l
e ==%£4-§Kﬂnn-k2 l,
ql2r, oo il gy

(3.1)

O influxo radial de calor na parede do tubo é dado pela equa-

¢ao de Fourier:

[

. e Dot
@00 = = T (3.2)

A derivada da distribuigao de temperatura & obtida da Eqg.3.1:

n -1 -n-1 n-1 -n—1
3¢, al 2r., r:L - 1 n" T ey +1/a(n" 40 0T
an k .L4ﬁ n +ngl ?ﬁn ' n,_=-n n. _=-n  sen nb{l-cosn)
Nytny +A. (ny = m, )
(3.3)
Substituindo a Eg. 3.2 na Eg. 3.2, tem-se:
a’'{n,o) - n-1 _-n-1 L on—1, -n-1
o = 2An SES . '";— N E ) t1/A il )-,scn n0 {1-cosni)
" 2 14An n=1 2un n, -n, n ~n
95 . Ny, FAL N, Ny )

(3.4)

0 fluxc de calor e inversamente proporcional 3 area de fluxo
e a taxa de transferéncia de calor & a mesma em gualguer posigao ra-
dial da parede do tubo. Dessa forma, & mais elegante a apresentacao
dos resultados de fluxo de calor multiplicado pelo raio do tubo no
qual o fluxo & calculado, de meneira que a mesma taxa total de trang
feréncia de calor possa ser ilustrada com a variagio da distribuicao

circunferencial:

q"(n,8) . _ 1,2 A =g "siam"enTh)
1 ' 2 :J i ) - -
q5 2 n=l 7 ng+n2n+h.(n2-nzn)

» sen né(l~cos nm)

(3.5;

——

L.



3.2.a.2 - NOMERO DE NUESSELT

A distribuicao circunfercncial do nlmero de Nusselt & dada
pela equagao:

1] \ r

T (3.6)
¢t(1,ﬁ) K

Nu {8}

O influxo de calor na superficie interna do tubo & obtido

da Eq. 3.5:

" _ n i ® __2__ sSen I‘l@{l-—-cosn'ﬁ)
9 t(l’e) = 95N | 2 +n£l ™

n, ~n,, n__-n

O perfil de temperatura nessa superfilcic¢ & fornecide pela

- Lo L L2 sen nob (l—-cosnt)
¢(lre} T K !‘ 96 I n?_;_l 2 - -n “I’])J

n n
Fii n2+n2 A (n2 ~n,

Desta forma, obtém-se:

1 2 1 sen nof(l~cosnm)
- + - E - -
2 Tn=lnNn

n, -n n__=-n
nzfnz +A.(n2 noy )

11 + 1 % 1 sen no{l-cosnw)
96 T H= 2

n,__-n n__-n
Nytn, AL (1,0, )

316,
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3.2.a.3 - RESULTADOS DO PRIMEIRO CASO

Como ja foi previamonte mencionado no item 3.1.2, um dos cri-
térios de convergéncia das séries fol a reproducdo dos perfis dadas
de fluxo de calor na superficie externa dos tubos.

Para este primeiro caso, consideram-se dois valores de n2(1,4
e 1,1) para A = 300, num intervalo angular de 10° anteriores aoc ponto
da descontinuidade, variandc-se o nimero de termos nas séries.

Para o wvalor de n2 = 1,4, consequiu-se utilizar um numero maxi-
mo de 200 termos nas séries, devido ao valor muito alto calculado pe-
la série, excedendo a capacidade do computador. Para essa situacdo,
dois conjuntos de resultades, um para N = 100 e outro para N = 200,

°)

estao mostrados na Iig. 3.2. Observa-se que na descontinuidade (y=920
a série fornece sempre o valor médio (0,5) independente do nimerc de
termos. Na faixa angular considerada, a oscilagao em torno do valor
unitario esperado € menor para o maior nimeroc de termos, sendo mais

Q

acentuada em ambos 0s casos proximos & descontinuidade (879 <y < oepEy,
Nesta situacao a convergéncia nao & total.

Utilizando-se agcora n,= 1, 2 A =300, a Fig. 3.3 apresenta
trés conjuntos de pontcos, ilustrando os resultados com 100, 400 e
700 termos na série.

0 valor reduzido de nz(l,l} permitiu o calculo de ate 700 ter-
mos das séries neste caso, com o mesmo computador.

Nota-se uma razocavel converg@ncia da série quando N = 700, en-
guanto que para N = 100 ¢ N = 400 continuam ocorrendo as oscilagles
doc mesmo mode gue na figura anterior.

Os resultados das Egs. 3.1, 3.5 e 3.7 sao apresentados a ge-
guir, com o numero maximo possivel de termos das séries. Nota-se que
a escala utilizada nas seguintes figuras nao permitiria guase a vi-
sualizagao das oscilagoes mencionadas anteriormente.

Para apresentar as curvas dos graficos de maneira simétrica,

o valor 0° na abcissa (posicac y) corresponde a (8+9OO) nas equagoes

deste caso.
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As trés curvas obtidas na Piqg.3.4 representam a distribuigac

do fluxo de calor em trés reqgides do tubo:

n = 1,4 - superficie externa
n = 1,2 - guperficie intermediiria

n = 1,0 - superficie interna
P

Nesta figuras, aos parametros adimensionais n2 e A foram atri-
buidos os valores 1,4 e 10 respectivamente. Observa-se que a medida
que o parametro n diminui, ou seja, quanto mais préximo da interface
tubo-fluido, a distribuigio do fluxo de calor torna-se mais uniforme;
isto se da devido ao efeito de condugao circunferencial de caler na
parede do tubo., A curva para n = N, = 1,4 ceorresponde ao fluxo ds
calor imposto ra superflicie externa do tubo. Nota-se também que da
maneira como ésté apresentada, a area sob cada curva deve ser a mes-
ma.

As curvas da Fig. 3.5 foram obtidas de maneira analoga, somen-
te variando o parametro A para 300.

Uma comparacao da Fig. 3.4 com a Fig. 3.5 permite observar a
influéncia do par3metro A nas curvas tracadas para n = 1,2 e n = 1,0,
ou seja, d medida gque o valor de A aumenta, a distribuigao do fluwxo
de calor torna-se mais uniforme.

Na Fig. 3.5, observa-se que o fluxo de calor na superficie in-
terna do tubo (n = 1,0) & uniforme para qualguer valor do d@ngulo .
Isto se da devido d alta condutibilidade do material do tubo em rels-
¢ac ao fluido, de forma que a resistdncia térmica 3 transferéncia de
calor externo ac fluido esteja praticamente concentrada na resigtén-
cia térmica convectiva. Quaisquer resultados obtidos com o paremtro
A superior a 300, indicam tambeéem um fluxo uniforme de calor na super-
ficie interna do tubo.

A Tig. 2.6 ilustra © perfil de temperatura na parede do tubo
em fungdo da posigdo vy, com os mesmos parametros adimensionais ubi-

lizados na Fig. 3.4: Ny, = 1,4 e A = 10. Cada curva fornece o perfil



de temperatura cr uma regiao do tubo: externa, intermediiria e in-
terna. Pode-gse observar que: a) para qualdquer posicao vy as tempera-
turas sac de crescentes radialmentoe a partir da parcede externa Ao
tubo; b) o gradiente de temperatura na diregao radial € maior na re-
gifo de fluxo maximo de calor (y = 0°) e menor na regifo de fiuvo mi
nimo (y = 180%).

A Fig. 3.7 ilustra o pexfil de temperatura em. funcao da posigao
¥ equivalente & situagdo da Fig. 3.5. Nota-se que o gradiente de tem-
peratura na direcao radial & desprezivel, e dessa forma as curvag pa-
ra n= 1,4, n= 1,2 e n= 1,0 sao praticamente coincidentes. Comparanio-
se agora a Fig. 3.6 com a Fig. 2.7, cbserva-se que a distribuicao de
temperatura na parede do tubo torna-se mais uniforme a4 medida gue ©
pardmetro A aumenta, como era de se esperar.

A variagdo circunfercncial do nimero de Nuszelt para guatro va-
lores do parametro A, com Ny fixado em 1,4 estd mostrada na Fizg. 2.3.
Nota-se que & medida gue o valor de A aumenta, © nimero de Nusselt
tende a um valor mais uniforme. Para A = 300 o nimero de Nusselt i3
estd praticamente constante agsumindo o valor mé&dio 4,36; gue & o va-
lor de Nusselt para um influxo de calor circunferencialmente uniforme.

0 mesmo problema para um tubo com parede mais fina (ﬁ2: 1,1)
resulta nas curvas das Figs. 3.9, 3.10 e 3.11..

Na Fig. 3.9 estao duas curvas para o fluxo de calor na inter-
face tubo-fluide (n= 1,0), uma para A = 5 g outra para A = 10. No:za-
se que quando o valor de A& aumenta, ¢ fluxo de calor se torna mais
uniforme, comeo era de ge agperar.

0 perfil de temperatura na superficie interna de um tubc ccm
N,= 1,1 para os mesmeos doig valores de A da figura antericr estd mos-
trado na Fig. 3.10. Ele assume valores negativos na regiao de fluxo
de caler minimo. Isto significa gque nesta regiép a temperatura na
superficie interna & menor que a temperatura média de mistura do flui
do, embora o fluxo de calor ocorra na sentido da parede do tubo para

o fluido, como ilustrado na Fig. 3.9.
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A Fig. 3.11 ilustra a variagio do nimero de Nusselt em fun-~
gao da posigﬁé Yy para guatroe valores de A, no tubho com Ny 1,1.
Observa-se que as duas curvas A = 5 o A = 10 apresentam descon-
tinuidade com valores infinitos. Isto pode ser interpretado com

auxilic das Pigs. 3.9 e 3.10 e da seguinte eguagao:

2r
" "|
Nu = q~(L,0) 5 L

$(1,8) K

Na Fig. 3.9, os valores de g"(1,0) sao sempre positivos.
Na Fig. 3.10, a distribuigﬁo circunferencial 4(1,0) assume valo-
res positivos e negativos. Nas posigoes onde ccorre a mudanga de
sinal (isto é, onde ¢(1,0) & nulo), ocorrem as descontinuidades
na distribuigao do nimero de Nusselt. Nas mesmas posigOes angula-
res em que ¢(1,0) & negativo, o niimero de Nussclt também & negati-
vo, embora o fluxo de calor ainda seja do tubo para o fluido, co-

me ja& foi mencionado.
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Fig. 3.1 - Ilustracao do nerfil do fluxo de calor em degrau

imposto na parede externa do “ubo.
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3.2.b - CASO COM FLUIDO DE CALOR SENOIDAL MUMA FAIXA

DA SUPERFICIE

A Fig. 3.12 ilustra o influxo de calor na superficie exter-—
na do tubo, para o segundo problema analisado.
Essa distribuicao é dada pela equagao:

~

g&? senuw 0 g wg /2
q" (@) _dto
EP T/2 < w< 27

A descontinuidade do fluxo de calor do casoc anterior nio
existe neste caso. e desgsa forma a cenvergéncia agora ocorre con
um nimero menor de termos das séries. Considerando-se um niimero
de termos igual a 100, a reprodugao do influxo externo de calor
esta indicada na TFig. 3.13, onde nado se observam flutuagdes. A
convergéncia para esse nUmero de termos & entio considerada sa-

tisfatdria neste caso.

3.2.b.1 - PERFIS DE TEMPERATURA I DE FLUXC DE CALOR

NA PAREDE DO TURO

A partir da Eg. 2.40, introduzindo-se ¢ fluxo de calor des-
te caso, obtém-se:

ql2r T 2
¢t01:e) =0 2 (%% -+ ;iﬁnn). I senZudy +
27K - o

2 n,,,-n n .~n
N4 nton T 2
+r£l % "Th +—n +l/i( oy - f  sen2ucosn(6-w}dw (3.8)
) NN, A, -, ) 0

Resolvendo-se as integrais:

m/2
S senZwdw = 1
o
e
m/2
S sen2wcosn {(8-w)dw pode ser desdobrada em
0

duas integrais:



/s )
[ sen2wcosn (8-w)dw = cosnd S senZweosnuwdw +
0 /2 o
.+ sen nd [ sen2wsen nwdu
0

com solugdes:

2C05]
o co nﬂ/22+ 2 o/ n £ 2
S sen2wcosnwduw= ¢ 4-m
o
0 p/ n =2
f sen nw/2
TS B/ n 2
/2 b/ 2
% senZwsen newdw=
/4 r/ n = 2
Substituindo-se os valores das integrais na Eg. 3.8, obtém-se:
¢, {n,0) = qOZra I 11, 1 mn o+
£ N ' 48 © 2a
271K i
{
+ T 1 nn+n_n+l/A(nn~n“n) : 2cosnn/2 + 2
n=l. n  n m N -n cos nf 5 y o+
n#2 nytn, A(n2—n2 ) 4 - n
) 2, ~2. 2 =2
sen ng (2sennn/2 1 n4n T+ 1/A(n“-n_“) (sen2g) . I
4 - n2 2 2+ “2+A( 2 —2) 4
(3.9)
O influxo de calor, da equacao de Fourier:
kK, 9¢
" 3 = & _ 't
q" (n,8) = = 5 (3.2)
1
e obtido neste caso derivando- ~se a Eg. 3.9:
s 2
W¢t - qo r% 1 +
on 27K 2An
"
N ? nn_l—n_n—l+1/A n—lun~n-ll (ﬂo"ne (Zcosnﬂ/2+2)
n=l no4n, AT -0 Lv i 4-n*
n#2 2 '2 2 2
2sen nv/2 T~ n%3+1/A(n+n—3) il
sen ne{——*——f_u—) + . {(senzo). 1 (3.10)

2
4-n n?Fn22+A( Ny n2 )



Substituinde~se a Eg. 3.10 na Eg. 3.2, obtém-se o flnxo de

calor na forma adimensional j& utilizada no primeiro problema:

1l 5 A 1 <o Y, n__-n n_-nmn
g_j?; ) ﬂ?) Sl = 7 7« ”_n+l/Aén — L. cosn(@+ Droneng +
d, 2 2A 2;7 4-n Ny=Ny +A{N,=1,7)
2 -2, 2, -2 ]
T L e B sen20 | (3.11)

) =2 2 =2
n>=n, PA(HE n, ) |

3.2.b.2 - NOMERO DE NUSSELT

A distribuigao circunferencial do numero de Nusselt & defini -

da da mesma forma anterior:

%(l 8) 2rl .

a
@ S (3.6)

Nu(0) =

O influxo de calor na sgsuperficie n,= 1 & obtido da Eg. 3.11:

"-l aA o
n = EQﬁﬁz 1 4 cosn(8-7/2)+cosnbd
q t(l;a) -5 F Zl 5 . - = = — +
. £ == 4 L _.=n,
' ngp  ETDOR Moy AN,
+ o senzb
2A 2 =2 -2

nytn, +A(n,} )

2

A dlstrlbulgdo de temperatura na mesma superficie & obtida

da BEg. 3.9:
q"2r [t}
4. (1,0) = 22, %+z Z i
2K p;é n[u +n2 42\(n2—-nq )}

5 + sen no, 5 5 -
4— - .
n 4-n J 4. (n24n2 +A(n2 i q

!
cosno .(2cosnﬂ/2+2) (?sen SW/E)] mTsenld J
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Substituindo-ge as Nltimag duas cquagdes na Eg. 3.6:

(4]

1+ ﬁ - 8 ok cosn{f-§5/2)+tcosn0| + gl sen2i
n=1 P .(4-1’1) i J 2
n#2 n
Nu(8) -
il bl 4 T
gtk ———. | cosn(6-n/2) +tcosns [+ Ip- Sen2e
=l n{4-n")p 2
n#2 n
(3.12)
_.n -n , ., , n _ -n
onde Pn =n, tn, *+&.in, o )
e
_2 -2 2 2
P, Ny ton, +A(r|2 n., }

3.2.b.3 — RE3SULTADOS DO SEGUNDO PROBLEMA

As curvas dos graficos desse problema sdc obtidas de maneira
simétrica, transladando a origem da coordenada angular de 450, como
indicado na Fig. 3.12, para a posicao do angulo v.

A Fig. 3.14 ilustra o fluxec de calor em trés regides do tuko,
para um tubo com parametros n,= 1,4 e A= 300. Observa-se gue o flu-
xo de calor na parede interna {(n= 1,0) estd completamente uniforme,
em contraste ds superficies externa e intermedidria; isto se di de-
vido A alta condutibilidade do tubo em relacac ao fluido (A= 300).

A Fig. 3.15 mostra ¢ perfil de temperatura para a mesma con-
figuragao da Fig. 3.14, onde ndo se nota qualquer variacido radial
de temperatura e a variagao circunferencial & bem reduzida.

Considerando ainda uma parede espessa (n2= 1,4}, mas reduvzin-
do a condutibilidade térmica (A= 10}, a Fig. 3.16 ilustra o fluvo
de calor nas trés regioes consideradag do tubo. Nota-ge uma menor
uniformidade da distribuigac do fluxo de calor em relagdo ao czso
ancterior (Fig. 3.14). A superficie interna apresenta neste caso uma

variagao circunferencial sensivel do influxo de calor ao fluido. O
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perfil de temperatura neste casc estd indicado na Fig. 3.17. ¢
ta-ge uma grande variagie circunferencial em qualquer posigao sa
dial e um gradiente radial de temporatura apreciidvel na regiao
central de influxo de calor {yzﬁ).

A distribuigac do nimero de Wusselt para um tubo com Noy= 1,2
e quatro valores de A esta mostrada na Fig. 3.18. Para o valor de
A = 5, observa-se que Nu tende a infinito e comega a assumir valo-
res negativeos na regiao compreendida entre y = 140° e Y?E22UO,
mostrando gue a temperatura média de mistura & maior gue a tempe-
ratura na interface tubo-liquido, vara essa reqido consideradec.
Pode-se afirmar também nesta regido que o fluxo de calor & da pa-
rede para © fluido de forma analoga ao caso anterior da distrihui-
¢ao em degrau.

Considerando-se um tubho com pmarcde fina (n2: 1,1), obhgerva-se,
com auxilio da Fig. 3.19, um comportamento anadleogo e mais acentua-
do. Por exemplo, na Fig. 3.19 a curva para o pardmetro A = 10, ag-
sume valores negativos, enquanto que na Fig. 3.18 o nimero de Hug~
selt para esse mesmo pardmetro & sempre positivo. Este fato também
indica que para paredes mais delgadas a temperatura da superficie
interna varia circunferencialmente mais e assume valores inferio-
res & temperatura média de mistura do fluido em escoamento. Esse
fato cria valores negativos do niimero de Nussclt, embora o fluxo

de calor seja ainda do tubo para o fluido.
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3.2,¢ ~ CABO COM FLUXO DE CALOR COSENOIDAL EM TODA SUPERFICIE

A Fig, 3.20 ilustra o perfil do influxo de calor gue foi
imposto na superfic¢ie externa do tubo, obedecendo a seguinte

equacgao:
g"(w) = qg {L+bcosw) 0 £ w < 27

Serao seguldas etapas andlogas ds dos dois casos anteriores.
A particularidade deste caso & que devide 3 distribuigdo cosenoi-
dal do influxo de calor em toda a circunferéncia externa, asg gé-
ries de Fourier sao reduzidas a um Unico termo nao-nulo, de for-

ma a evitar totalmente o problema da convergéncia.

3.2.c.l - PERFIS DE TEMPERATURA E DE FLUXO DE CALOR

NA PAREDE DG TUBO

Novamente, introduz-se na Eq. 2.40 o influxo de calor dado

por:
g”{m) = q3(1+bcosm} 0 g wg 2nm
Dessa forma, a integragao da equagao
q“2r ] 2‘]‘|’
¢, (n,0) = © 2z (ll + j;inn)'f {1+bcosw) dw +
t , 48 2a
27K 0
n *I‘i n -n 27
o0 + -
+ ¥ L ! *i/B(n_on. ) I (1+bcosw) cosn (8-w) dw
=1 n n, -n n__-n
I nytn, +A(n,=n, ) o

fica limitada a apenas um termo da série, devido ao fato gue a
Gltima integral & ndo-nula apenas para n=l.
A distribuigado circunferencial de temperatura na varede do

tubo fica entao expressa pela equagdo:

2r, gq” ( -1 -1
2°0 i . 1 b . n+n+1/ANn-n )
< llzg it 3 2| cose

=T =
\ n2+n2 +A(n2—n2 )

¢t(nf8) =

UNicamp 1

RIRIINTLOA rray
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A distribuigdo circunferencial do influxo de calor é obtida

pela lei de Fourier,

k ¢
n _t t
q t(nre) - * 3
1
derivando-se a Eg. 3.13:
e 1 b, _1mPama-nh
on 2An 2

-1 -1
nytn, +A(n2 Ny )

Desta forma, analogamente a distribuicdo de temperaturas,
nao e necessario avaliar uma série infinita de termos.

0 influxo de calor na forma adimensional & dado por:
-1 -1
N - 74p, NN H1/A(M-n )

" "1 - —l
9, 2 n2+n2 +A(n2 n, )

q", (n,8)

. cosb (3.14)

3.2.c.2 - NOMERC DE NUSSELT

A distribuigao circunferencial do nimero de Nusselt, defini-

do por:
qg(l,e)-2r

¢t(l,8).K

1

Nu (8) =

¢ obtida através da Eq. 3.14

qE(l,e) = qg.n2. 1+ 2b.cos®

-1 -1
n2+n2 +A(n2-n2 )

e da Eg. 3.13

Zr q"
0, (1,0) = —22 . ~ -
K n,+n, +A(n2-n2

[
[

bcosf

|
+

19
48]

1

Desta forma, obtém-se uma equagao simplificada expressa por:
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1+ E?COSB —
Ny*n, +A. (ny=ny™)
Nu{g)= : (3.15)
1, bcos®

-1 -1
48 Nyt +A.(n2—n2 )

3.2.¢.3 - RESULTADOS DO TERCEIRO PROBLEMA

Para este caso, nas curvas apresentadas, o dngulo y na ab-
cissa coincide com o angulo & nas eguagoes.

As Figs. 3.21 e 3.22 ilustram o fluxo de calor para este
caso de um tubo com parede espessa (n2= 1,4), diferindo somente
no valor do par3metro A. Os mesmos comentarios gerais valem tam-
bém neste caso, onde a superficie interna apresenta sempre um flu
x0 tanto mais uniforme guanto maior for o valor do parametro A.

De forma também anadloga os perfis de'temperatura correspondentes

a este caso estao indicados nas Figs. 3.23 e 3.24. A medida que

a condutibilidade térmica do tubo aumenta, a distribuigao de tem-
peratura torna-se radialmente concentrada e circunferencialmente
mais uniforme.

Na Fig. 3.25 apresenta-se o numero de Nusselt em fungao da
posigao vy, para um tubc com parametro n,= 1,4 e para gquatro valo-
res do parametro A. Como © numerc de Nusselt € diretamente propor-
cional ac fluxo de calor e inversamente proporcional a distribui-
cao de temperatura tomados na interface tubo-liquido, pode-se ana-
lisar a Fig. 3.25 com auxilio das Figs. 3.21 e 3.23. Cohsiderando-
se a curva para A = 10 e n = 1,0, nota-se gue o nimerc de Nusselt
cresce até o valor maximo para y = 180° porque © perfil de tempe-
ratura decresce numa taxa maior gue o fluxo de calor. Nota-se tam-
bém nesta fiqura que para ¢ parametro A =300, o valor de Nusselt
& praticamente uniforme, com valor médio igual a 4,36 (influxo uni-

forme de calor no fluide).



62.

A Fig. 3.26 mostra a variagao do numero de Nusselt para um
tuwu  de parede fina {n2= 1,1), para guatro valores de A. Em compa-—
racdao com a figura anterior, nota-se a influéncia da espessura da
parede, que tende a uniformizar og valores de Nu. Os valores nega-
tivos assumidos pela curva com A = 5 tém um significado analogo

ao comentado no problema anterior.
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Fig. 3.20 - Ilustracac do perfil do fluxo de calor imposto

na parede externa do tubo e notag¢ac utilizada.
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CAPITULO 4

COMPARACAQO DOS RESULTADOS COM A LITERATURA

Neste capituloc serdao comparados os resultados obtidos nes-
te trabalho com os resultados fornecidos por [;] e [3,4}.

A comparagac & oportuna pois nesta literatura [3,4} o mes-
mo problema & tratado desprezando-se a resistencia térmica radi-
al na parede do tubo. Cabe inclusive notar gue os dois trabalhos
mencionados sdo do mesmo autor e que no primeiro deles [3] ndo
foi considerada nenhuma parede do duto, constituindo-se portanto
um problema de convecgao somente. WNo segundo trabalho L4F, em
forma de comunicado, & feito um adendo 3 formulacdo do trabalho
antérior de forma a considerar o efeito de uma espessura de
parede do tubo. A temperatura entretanto € considerada concentra-
da na diregdo radial, ou seja, & desprezada gqualguer resistencia
térmica de conducac nessa diregac. Nao & apresentado, neste comu-
nicado, nenhum exemplo considerando a espessura de parede do tubo.

Num ultimo comentario introdutbério desta comparacao, nota-
se que o procedimento de [4] & equivalente a uma condugao aniso-
trépica na parede do tubo. A condutibilidade térmica do material
do tubo na diregao radial tende a infinitc, enquanto gue a condu-
tibilidade térmica do tubo na dire¢3o circunferencial & uma varia-
vel gue pode ser maior ou menor gue a condutibilidade térmica do
fluido em escoamento. No presente trabalho, considera-se gue a con-

dutibilidade térmica do material do tubo seja isotropica.
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4.1 - COMPARACAO DOS RESULTADOS PARA O CASO

DE FLUXO DE CALOR COSENCGIDAL

Serd feita agora uma comparacao dos resultados obtidos com
o presente método e o método de [4], considerando-se o fluxo de

calor externo a parede do tubo dado por:
q" () = qg(l + bcos B)

Para trés valores de espessura de parede, n, = 1,1; 1,4 e
2,0 e variando-se o valor do parametro A (desde 0,02 até 300),
serao levantados graficos comparativos do fluxo de calor, perfis

de temperatura e numero de Nusselt.
4.1.1 - FORMULACAO DO PROBLEMA A PARTIR DO TRABALHO [4]
4.1.1.a = PERFIL DE TEMPERATURA E DE FLUX0O DE CALOR

Em ]4], um fluxo de calor na superficie externa do duto, ex-

pressa por:

gi(8) = C + L (A_sen n6 + B_cosnd)
n=1 n n

causa um perfil de temperatura na interface tubo-fluido dado por:

r

. _o[1ll .
ty (8 =t = w |27 95 T
o 1 )
5 > (Ansen nB%—BncosnS)
=l n + n (Ktﬁ/Kr )

1

Comparando-se a expressao do fluxo de caler com o fluxo de-

sejado q"(8) = qg(l+bcoss), obtém-se o valor dos coeficientes:
Cc = qo

A =0
n



0 p/ n#1

B, = b.qg

o
1l

Il

Admitindo-se & r, Ty, e considerando-se b = 1, obtém-se:

t m 11 + cos8

q" 2r B 48 2[1+A{n2-1ﬂ (4.1)

A Eg. 4.1 fornece, com o fluxo cosenoidal imposto, ©O perfil

de temperatura na interface tubo-fluido, de acordo com a formula-

cdo de [4].
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As curvas referentes a essa equagao estao tragadas nas Figs.

4.4, 4.5 e 4.6, juntamente com os resultados obtidos no presente
trabalho. Alguns comentarics dessas comparagCes serao feitos na

secgdo 4.1.2.

0 fluxo de calor na superficie interna do tubo no trabalho

[4] & expresso por:

qay B) = a. +1§i {ansen né + bncosnﬁ) (4.2)
onde a, esta relaciocnado com An:'
k.S
_ 258
a = A /[1+s .n (iEi) (4.3)
e b com B_:
n
k &
2,7t ]
= + N ———
b Bn/[l SIS (krl) | (4.4)

Como An=0, Bl=qO e qso=qo, tem-se:

a =0

ktG
b, = qo/[l+ (q) ]



qu (9)
w—. = 1+ ,%_____. (4.5)
qo 1+A(n2—l)

As curvas comparativas referentes a essa equagao estao tra-

cadas nas Figs. 4.1, 4.2 e 4.3; alguns comentarios serdo feitos

na secgao 4.1.2.

4.1.1.b - NUOMERQO DE NUSSELT

Substituindo-se as Egs. 4.1 e 4.5 na expressac do nimero

de Nusselt,

a (©) 2r,
Nu(8) = W .
tm(e)_tm K
obtem~-se:
1 + cest
_ 1 + A{nz—l)
Nu{8) = (4.6)
11 cosf

8 2 [1+A(n2—~l)]

As curvas comparativas a esta egquagao estao tragadas nas

Figs. 4.7, 4.8 e 4.9; alguns comentarios serao feitos a seguir.

73.
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4.1.2 - COMENTARIOS DA COMPARAGAQ

O comportamento dos resultados de ambos os trabalhos sao
similares tanto para o fluxo de calor como para o perfil de tem=-
peratura e ¢ nimero de Nusselt. As tendéncias gerais sao as mes-
mas ja& comentadas no capitulo anterior para o presente trabalho.

Como pode ser observado nas Figs. 4.1, 4.4 e 4.7, nao exis-
tem diferengas acentuadas entre os resultados deste trabalho e
agqueles obtidos a partir do trabalho [4], guando se considera um
tubo com espessura de parede fina (n2= 1,1). Isto pode ser inter-
pretado pela pequena influéncia de condugao de calor na direcao
radial, pois se trata de uma parede suficientemente fina para que
a diferenga da condutibilidade térmica na diregao radial nos dois
casos nao exerga influencia sensivel nos resultados.

Para um tubc de parede mais espessa (n2= 1,4), representado
nas Figs. 4.2, 4.5 e 4.8, ja se observa um distanciamento dos
resultados. Aumentando-se ainda mais a espessura da parede (n2=2,0),
Figs. 4.3, 4.6 e 4.9, as diferencas dos resultados tornam-se ain-
da maiores.

Os resultados comparativos para as trés espessuras conside-
radas de parede do tubo sao semelhantes, permitindo entaoc que se
associem as mesmas tendéncias para qualquer espessura, embora elas
sejam mais acentuadas quanto mais espessa for a parede do tubo.
Tomando-se entdo como base a parede mais espessa (n2 = 2,0), serac
feitos alguns comentarios validos também para as outras duas es-
pessuras de parede consideradas.

Com base na Fig. 4.3, quando a condutibilidade térmica cir-
cunferencial do tubo (K8) for menor do que a condutibilidade tér-
mica do fluido (Rf), por exemple, para A = (0,02, nota-se uma dis-
tribuigao circunferencial de calor na superficie interna do tubo

mais uniforme no presente trabalho que em [ﬂ . Is50 ocorre porgue
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em primeiro lugar, como K8 < Kf, essa distribuigao tende a seguir
o fluxo nao-uniforme imposto A superficie externa do tubo. Em se-
gundo lugar, na formulagao de [4] a condutibilidade radial do tu-
bo & muito maior que agquela do presente trabalho, de forma a per-
mitir, com a relativamente baixa condutibilidade circunferencial
do tubo, um fluxo de calor ainda menos uniforme do gue na presen-
te formulagao isotropica (Kr=K®).

Quando ocorre o caso KO > Kf (A > 1), o fluxo de calor na
superficie interna do tubo uniformiza, com valores crescentes de
A, o fluxo imposto na superficie externa. Neste caso, o alto va-
lor de K, associado i formulagdo de [4] causa, associado a uma
condutibilidade circunferencial ja alta, uma maior uniformidade
do fluxo de calor na superficie interna do tubo do gue o resulta-
do obtido com a formulagao agui desenvolvida.

guando o valor de A torna-se suficientemente elevado (A=300},
a presente formulagao fornece resultados uniformes do fluxo na
superficie interna e com maior rapidez, © mesmo ocorre na formula-
cao de [4].

Os resultados da Fig. 4.6, para a.distribuigéo circunferen-
cial de temperatura, éao analogos aos da Fig. 4.3. Quanto mais
uniforme a distribuigcao circunferencial do fluxo de calor, mais
uniforme serd a distribuic@o de temperaturas nessa mesma diregao,
e vice-versa. Naturalmente, na formulagao de [4] a temperatura nao
varia radialmente na espessura do tubo, sendo a mesma nas suas su-
perficies interna e externa.

Na presente formulagac, as temperaturas indicadas na Fig.4.6
correspondem & superficie interna do tubo e sao os valores minimos
na parede do tubo, ja que had um influxo de calor para o fluido e
uma condutibilidade térmica finita do material do tubo na diregao
radial.

Os resultados para o numerco de Nusselt, mostrados na Fig.4.9,

podem ser visualizados como a razao, ponto a ponto, dos resultados
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das duas figuras anteriores. Dessa forma, os casos com maior vari-

acdo circunferencial do influxo de calor para o flunido e da tempe-

ratura na interface tubo-fluido sdo agqueles com maior variagao

circunferencial do numero de Nusselt.

Serd feita a seguir uma Gnica comparagao entre os resulta-

dos obtidos, considerando-se a espessura de parede do tubo e aque-

les da referéncia [l], que assume um dado fluxc de calor na super-

ficie interna do tubo. A idéia da comparagao & apenas ilustrar o

fato gque um dado fluxo de calor circunferencialmente nao-uniforme

na superficie externa de um tubo, nao pode ser simplesmente aproxi-

mado como o fluxo na superficie interna, para caracterizar a varia-

g¢ado circunferencial de troca de calor com o fluido.

Na Fig. 4.10, foram tracadas as curvas para o nimero de Nus-

selt, considerando-se um tubo de parede fina (n2=l,l) com o para-
metro A assuminde os valores 5 e 30. Para A = 5 foram calculados
os resultados referentes ao. presente trabalho e [4], gue podem
ser comparados com o resultado de (1], quelnao considera o efei-
to da parede (impondo o fluxo de calor na superficie interna do
tubo) . Nesta figura também estd indicado o resultado referente ao
presente trabalho para A = 30. Dessa figura pode-se conduzir gue
o efeito da parede torna-se pronunciado 4 medida em que o parémé—
tro A aumenta, divergindo assim dos resultados de [1], gque inde-
pendem dos parametros A e g

Pode-se esperar também que para tubos de parede mais espes-
sa, o distanciamento dos resultados de [l] em comparacac com o
presente trabalho torna-se mais acentuado. Isto se deve natural-
mente ao fato gue em [1] o fluxo na superficie interna do tubo &
considerado conhecido, ao passo gque no presente trabalho, a solu-
gao e obtida a partir do conhecimento do fluxo na superficie ex-

terna do tubo.
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4.2 - COMPARAGAO DOS RESULTADOS PARA O CASO

DE FLUXO DE CALOR SENOIDAL

A comparagao dos resultados dentro deste caso serd feita
considerando-se o0 fluxo de calor na superficie externa do tubo
dado por:

qg sen2f 0 g8 ¢ n/2
qu {e) =
0 n/2 < § < 27

Para tres valores de espesgura de parede n2=l,l; 1,4 e 2,0

e variando-se o valor do parametro A (desde 0,02 até 300), serao

obtidos graficos comparativos para o perfil de temperatura e pa-

ra o numero de Nusselt.

4.2.1 - FORMULAGCKO DO PROBLEMA A PARTIR DO TRABALHO [4]

4.2.1.a -~ PERFIL DE TEMPERATURA E DE FLUXO DE CALOR
Procedendo-se de forma analoga ao item 4.1.1, e comparando

agora com ¢ fluxo de calor senoidal, obtém-se o valor dos coefi-

cientes:

950 = S
2m
A = q; . ,2sen nn/2
4 - n
_ a _
An = "o p/n = 2
4
B = qg 2cosnT /242
n — 5 ) p/n # 2
mn 4 - n
B =0 o/n = 2
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Substituinde ¢ valor dos coeficientes anteriormente determi-

nados em [4], tem-se:

t -t @ _

w m_ 11 + 3 1 ) (ZSen ng/2) sen né +
q'l2r 96T n=1 2wn[}+nA(n —li] 4 - n

o "1 2

n#2
X
(2COSDW/§+2) cosng |+ senZ2b (4.7)
4 - n 16 [1+2A(n2—1)]

As curvas comparativas referentes a esta equagao estao tra-

cadas nas Figs. 4.11, 4.12 e 4.13..

Obtendo-se q;(e}, com a substituicac dos devidos coeficientes

determinados em [4]:

qu (e) -
w -1 43 1 (2sen nﬂéz}sen no +
q‘;) 27 . n= | [l+nA(r]2—l)] 4 — n
n#2
+ (2COSDH/§+2) cosn® | + — sen2b (4.8)
4 - n 4 {l+2A(n2-lﬂ

4.2.1.b - NOMERO DE NUSSELT

Sendo o nimero de Nusselt expresso por:

g" {8) 2r
Nu(g) = W R

£t (8) - t K
w m

Substituindo as Egs. 4.8 e 4.7 na expressao do numerc de

Nusselt, obtéem-se:
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1 r 2[posn{8-ﬂ/2)+cosné]+ senzf
2r T onal T 1y] (4-n%) 4 ]
, ) 142 1;[+nA(n2 )]( -n”) D&2A(ﬂ2"l}
Nu(@) =
oo
ll_+ z cosn{B-7/2}+cosnh . sen2b
96m * n=l 1+ Tl (4?1801 1
7% m[1mam,m1] (4-n® 16{1+28 (n,-1)

As curvas comparativas referentes a essa equagao estdao tra-
cadas nas Figs. 4.14, 4.15 e 4.16; alguns comentarios serao fei-

tos a seguir.

4.2.2 - COMENTARIOS DAS COMPARAGOES

como pode ser observado nas Figs. 4.1l ate 4.16, o compor-
tamento dos resultados comparativos do presente trabalho com o
trabalho [4] € andlogo ao casc anteriormente analisado e comen-—
tado. As mesmas idéias gerais quanto a influéncia da anisotropia
utilizada em [4], na forma de uma condutibilidade térmica muito
grande na diregao radial, nos resultados da comparacao anterior,

também se aplicam neste caso.
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CAPITULO 5

CONCLUSOES

As solucoes obtidas e as comparagoes efetuadas com a litera-
tura no presente trabalho, permitem algumas conclusoes gerais que
serao abordadas a seguir.

Em primeiro lugar, uma variacgao circunferencial do fluxo de
calor na superficie externa de um tubo nao deve ser transferida pa-
ra a superficie interna do tubo, desprezando-se assim a espessura
de parede para permitir um tratamento somente convectivo do pro--
blema. A excegdo natural & o fluxo de calor circunferencialmente
uniforme. Deve ser lembrado que o efeito da condugac de calor na
parede do tubo & sempre no sentido de uniformizar o fluxo de calor
na superficie interna.

Em segundeo lugar, os resultados obtidos com o presente estu-
do indicam a influencia tanto do parametro geométrico (ny) da espes-
sura da parede, quanto do parametro fisico (A), representado pela ra
zao entre as condutibilidades térmicas da parede do tubo e do fluido.
Quanto maiores estes dois parametros, mais uniforme serd o fluxo de
calor na superficie interna do tubo e dessa forma também uniformiza
0 coeficiente convectivo de troca de calor.

Em terceiro lugar, o método utilizado para a solugdac (séries
de Fourier) implica em gque a convergencia da solugao serad tantc mais
rapida guantc mais suave for a variagao circunferencial do fluxo de
calor externo. Quando esse fluxo sofre descontinuidades circunferen-
ciais abruptas, a convergencia da solu¢ac pode ser bastante dificil.

Finalmente, comparando-se os presentes resultadcs com outros
modelos mais simples, como aquele indicado em [4] , verifica-se uma

coincidéncia de solug¢oOes para determinados valores dos parimetros adi-
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nmensionais do problema. Assim, nos casos estudados, ©s resultados

indicam que para paredes delgadas os dois modelos fornecem solugoes
praticamente idénticas, independentemente do parametro fisico. Para
paredes espessas, o parametro f£isico controla as solugdes dos dois
modelos, permitindo a sua coincidendia apenas para valores altos do

valor adimensional (A).
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