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A ~ CONVECCAO DE CALOR

1. INTRODUCAO

-~ - - ”~
A conveccao de calor e um fenomeno que ocorre muito fre-

quentemente. * © caso, por exemplo, da transferencia de calor en-

tre uma parede e um fluido, a temperaturas diferentes.

Ao contraric do que a equaggo de Newton: q =h . A . At
{onde q € o calor trocado, h € o coeficiente de pelicula, A e a
area de troca de calor e At € a diferenca de temperaturas) pode fa
zer supor, 3 convecgzo de calor e um fenomeno complicado. Na equa-
gao de Newton, os diversos fatores, que influem no fenameno, estao
engliobados no coeficiente de pel{cula, conforme veremos mais tar-

de.

Resumindo, resolver um problema de convecgao de calor e

cbtar o valor do coceficiente de pelicula h.

2. TIPOS DE CONVECCAO

0 processo da transferencia de calor por convecgio e devi
do a mistura de porgges de massas de fluido a diferentes temperatu
ras. A mistura dessas porgoes pode ocorrer de duas maneiras e daf

resultam os dois tipos diferentes de convecgoes:

a) convecgao natural;

b) conveccac forgada.

a) Conveccao natural - Verifica-~se quando os movimentos

[ a 3 g ] - 3
macroscopicos do fluido sao devidos unicamente a dife-
rencas de densidade das porgoes frias e quentes. Podemos citar co-
. s ] '3 ~ ] - '3
mo exemplo; aquecimento residencial com resistencias eletricas ,

transformadores etc.

b) Conveccac forcada -~ Verifica-se quando os movimentos

macroscopicos do fluido sao devidos a agentes externos,



B

isto é, a movimentagSO do fluido e provocada pela diferenca de
pressgo causada por bombas, ventiladores etc. Neste caso,ngo vioig
fluir, portanto, somente as condigaes termicas do processo e as
propriedades fisicas do fluido, mas também as condigEes externas
determinantes do escoamento do fluido. Sao intmeras as aplicacoes

da convecgao forgada na industria: em caldeiras, reatores etc.

3. REGIMES DE ESCCAMENTO DOS FLUIDOS - IMPORTANCIA NA CONVECCAOQ

o~
A mecanica dos fluidos define dois tipos de escoamento:

a) regime lanminar

b) regime turbulento

« -~ 3
a) Regime laminar - Aquele escoamento onde as particulas

moven-se em camadas, numa diregao paralela a parede.

b) Repime turbulento - Aquéle em que as particulas flui-

das se movem irregularmente, ac acaso, sem nenhuma di

recac determinada.

Nos regimes turbulentos, junto a parede, sempre ocorre a
formagao de uma corrente fluida em regime laminar, cuja espessura
depende da velocldade media do escoamento, chama-se esta camada de

sub-camada laminar.

‘ /mnto

Laminar l Tran-

|
!
]
|
l

fluido

i
: | . .
— *y | — "Sub-camada limite laminar®
—_
——— . ~J /
. g ey o —— o, o oy oo

parede plana

) . -
Um estudo mais detalhadoc sobre o escoamento acima sera

feito oportunamente.



- ~
0 regime do escoamento e importante na convecgao porque
~ .
ele determina qual o mecanismo preponderante na troca de calor en-

tre paredé'e fluido.

Assim, no regime laminar o fluxo termico normal a parede

é transmitido principalmente por conducac pura, neste caso e a con

dutividade térmica do fluido que determina a taxa de calor trocada

por convecgao.

No regime turbulento o fluxo teérmico & transmitido por um

mecanismo composto e complexs. Na sub-camada limite laminar o flu-

x0 da-se por conduggo pura e na regiao turbulenta da-se por umamis

tura de porgaés de materia a temperaturas diferentes.

4, CASOS POSSIVEIS DE TRANSFERENCIA DE CALOR POR CONVECCAO:

r_ — pr—.
. Thorizontal
parede plana vertical
Circulagao _
Natural horizontal
s parede cilin axterna e
drica
verticalj, .
internamente
. |Gases e escoamento laminar
Convecgao parede
liquidos plana Lfscoamento turbulento
(escoamento laminar
Circulagao dentro
.| dos tubos retos
forgada tubos escoamento
turbulento|tubos em espiral
externamente [paralelamente aos tubos
b . .
a tubos ortogonalmente aos tubos

\_ \_ \gxternamente a tubos aletados



. b

Convecgao

B sobre superficies planas

Na ewvaporacao

a circulaggo natu-
de liquidos

internamente tubos

externamente tubos ral ou forgada

externamente a tubos horizontais

Na condensa~ |exiernamente a tubos verticais
ao de vapo- -~ T . .
Ees P sobre superficies planas verticais

dentro de tubos verticais
-

5. METODOS DE ESTUDO DOS PROBLEMAS DE CONVECCAO

trar uma

das suas

- ~ ~ -
Ja vimos, que a solugao do problema de conveccao e encon

expressao para o coeficiente de pelicula (h) em funggo

° - -
inumeras variaveis:

temperatura da parede (tw)

i

temperatura do fluido (tf)

velocidade do escoamento (V)

forma ¢ e dimensoes caracteristicas (Lx’ Ly, Lz) da pa

rede,

propriedades do fluido:

- condutividade termica (k)
- massa especffica (p)
~ calor espec{fico (c)
- viscosidade dinamica ()
Sendo assim, a expressao de h sera do tipo:
h = h(tw, tf, V, ¢, Lx’ Ly’ Lz’ ky, Py Cy U ces)

Ha varios processos para chegar a uma solugao.

1) método analitico



2) metodo empirico

3) metodo integrado

Método analitico - E o estudo, para uma partfcula do flui

do, da transmissao de calor, levando em conta, também, as
equagSes do escoamento e da continuidade do fluido, o que leva a
equagaes diferenciais de dificil soluggou Tais solugaes, em geral,
so sao possiveis quando fazemos hipoteses simplificadoras que, se

nao forem cerretas nos levarao a uma solugao errada.

Método integrado - E o estudo, para um agregado de parti-

culas, e tem o mesmo tipo de solugao que o metodo analfqi

Cd ”~
co, porem, para esse agregado.

Metodo empirico - Este método esta associado a analise di

- - -
mensional. Tal metodo consiste em deduzirmos os numeros
adimensionais que influem no processo e procurarmos, depois, atra-

ves da experiencia, equacoes que os relacionem.

6. -ANALISE DIMENSIONAL

0 método empirico € o mais usado, em virtude das dificul-

dades que os outros apresentam, apesar das suas limitagSes.

Devemos tomar dois cuidados especiais para nao chegarmos
a resultados falsos, o primeiro é obter dados experimentais osmais
corretos poss{veis e o outro e o de, ao considerarmos um tipo de
convecgaq, nao esquecer nenhuma variavel que influa no mecanismo ,
pois, se tal acontecer, os nimeros adimensionais obtidos serao com

pletamente diferentes dos reais.

' "
Neste estudo usaremos o ''teorema de Buckingham' ou "teore

ma dos 7' que diz o seguinte:

"Uma equagao de m variaveis ¢ (xl, Xy vee xm) que por sua
vez sao funcoes de n dimensoes fundamentais, pode ser transformada

~ o ) : U
numa relacao entre (m-n) grupos adimensionais’.
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Devemos notar ainda que, a analise dimensional e o teore
~ ) - -
ma dos 7 nao nos permitem obter a relagao matematica entre os gru

pos adimensionais, mas apenas quais os grupos que interferem no

-
fenomeno.

7. CONVECCAO NATURAL

- 3 -~ 2
Experimentalmente, verificou-se que nesse fenomeno inter

-
ferem as seguintes variaveis:

Variavel ) Unidade * Dimensao
- y 0, 2 "'3 "l
h = coef. de pelicula kcal/hr. Cm M) (8) (T)
x = dimensao caracteristica m )
AT = diferenga de temperatu o
ra entre parede e flui C (D)
do
s ) 3 ' -3
p = massa especifica fluido kg/m’ M) (L)
u = viscosidade dinamica kg/seg.m (M).(e)_l (L)_l
R = coef. de expansividade o1 -1
pA o (T)
termica
¢_ = calor especifico do o 2 -2 -1
P fleido kcal/kg C (L)Y*- (8) (T)
k = condutividade térmica .0 ‘ -3 ,m-1
do fluido kecal/m . hr. C | (M) (L) (8) ~(T)
- 2 -2
g = aceleragao da gravidade m/seg ) 8
Dimensoes:

(M) = massa
(L) = comprimento
(8) = tempo

(T) = temperatura



- . 3
Considerando que apenas estas 9 variaveis influem na con-

~ ~ -
vecgao natural, o fenomeno podera ser escrito na forma:

h=a.x . D% . 2 ., . & . ch kL g

Sendo A, B, C, D, E, F, G, H, I expoentes reais.

-~ 5 - «
De acordo com o teorema dos m, se nos temos m = 9 varia-
~ ~ -~ -
veis, fungoes, por sua vez, de n = 4 dimensoes, o fenomeno podera

ser descrito por uma equagao de (9-4=5) adimensionais.

~ ~ ’ o : '3
Pesquisemos quais sao esses adimensionais. Substituindo,

na expressao (1), as dimensoes correspondentes, temos:

1 B 1 _-1,E

o3t =aLtB . ent™H L et LY ~1yF

(T 7)) .

. (L2° 62 .T"l)G . (M.L.6-3°T_1)H . (L.,e’z)I

Devido a homogeneidade de unidades da expressao, as somas

A -~
dos expoentes da mesma dimensao, nos dois membros, devem ser iguais.

(M) D+E+H-= 1" ¢9)

(18) - E- 26 - 3H=-2I=-3  (II)
(IT) C-F -G -H=~1 (I11)
(zL) -3 ~-E4+26+H+1I =0 (IV)

Solucionando o sistema acima em fungao das variaveis C,

D, Ge T vem:

Somando (I) e (II)

o N D
D-26-2H-2I =-2 ., °H=T—G-I+l
Substituindo o valor de H em (III) vem:

C-F -G - % +G+T-1=-1.°". F=C-24+1

Mo

Substituindo o valor de H em (II) vem:



SE-26-L+36+30-3-20=-3 . ", E=C+1-2
Substituindo E e H em (IV) vem:
B-3D-G—I+-3§D—+2G+—];--G-I+1+I=0
Voltando a expressao (1) temos:
h=A. xD.+I -1 . (AT)C . pD . uG+I - 3D/2 . BC - D/2+I‘
L8 L P26 - T

Agrupando os termos de mesmo expoente vem:
h=A. (x2 . p2 . u_3.6_l . k)D/2 o (X e o B . k-l.gf.

OSSO S S S cp)G & k. )
h=A ( Xz o 02 3 k)D/Z (x oo B o B . g)I (AT B)C
- u3 - B N o k ° . .

k N k

C U G

° (AT ° B) . (_E-E)

Chamando:
_ _h . x - -
"l = m NNu n? de Nusselt
c -]
= = = (o]

"2 -ILE—Ji NPr n? de Prandtl

n3 = AT . B

T = x2 o 2 . k

4 =



. 9 .

~ -~ ~
Assim, os fenomenos de convecgao natural sao descritospor

uma equaggo do tipo:

F(NNu’ NPr’ T3s Ty» "5) =0

Como, as variaveis B, AT e g, na convecgao natural, s6 in
fluem nas forgas de empuxo provocando o movimento macroscopico do
fluido, devem aparecer constituindo o produto (8 . g . AT). Para

. -
que isso seja possivel, devemos ter:

%’ = I = C reunindo-se assim os 3 adimensionais Ty s
L 1r5~ ou seja:
2 2
_ x,k.p X.]J.B.g=

Ty n4 . Mg = AT . B . 3 . X
. B

x3 8 AT

= e — e = N, = NQ de Grashof
u2 Gr

Finalmente, a convecgEo natural pode sér descrita por uma

equaggo da forma:

F(Nyy» Npps Ngp) = 0

- ., - -
Agora so resta obter, para cada caso possivel do paragra

-~ -
fo 4, os coeficientes desses 3 numeros adimensionais.

8. CONVECGCAO FORCADA

Na convecgao forgada nao influem as forgas de empuxo, po-
rém, influi decisivamente a velocidade do fluido. Assim, as varia~

~ -~ o~
veis que intervem no fenomeno sao:

h = coeficiente de pelicula (¢%)) (6)"3 (T)-l



. 10 .

X = dimensao caracteristica ¢9)

V = velocidade do fluido @ ™t

u = viscosidade dinamica do fluido M) (L)“l (6)_l /
p = massa especifica do fluido ) (L)_3

cp = calor especifico do fluido (L)2 (e)-2 (T)—l

k = condutividade térmica do fluido (M) (L) (0)™> (1)

O fenomeno e determinado por estas 7 variaveis, logo, con
forme o teorema dos m podemos descrever o fenomeno por uma equagao

com (7 - 4) = 3 nomeros adimensionais.
A equaggo de h, em fungao das variaveis sera do tipo:

B c D E F G

h=A.x" .V .4 .p .c¢ . k (2)

1 -1.D

e . ey,

M.o 2 .1t t=a.1B. @.o0

2 -2 -1,F

M. HE @l e, h 3., 46

M L.L .8 T )

-
Igualando a soma dos expoentes da mesma variavel, dos dois membros

vem:

(M) D+E+G =1 (1)

(36) - C-D - 2F - 36 = -3 (I1)
(3T) = F -G =-1 (I1I)
(L) B+C-D-3E+2F+G=0  (IV)

resolvendo o sistema acima em funcao de C e G vem:

de (III): F=1-G
de (II) + = C =D -2+ 26 - 3G = -3
.. _D=1-C-6G

substituindo o valor D em (I) vem:



l1-C-G+E+G =1 .., E=C¢
substituindo os valores de D, E e F em (IV) vem:

B+C=1+C+G=-3C+2-26+G6G = @
B=C-~1
assim, a equacao (2) ficara sendo:

h=A.xC"l.VC.ul’G"C.pC.cl'G.kG

colocando o coeficiente de k na forma [:— (1-G) + 1:] vem:

-1 C ~1.1- -
A@x.V.qu e p) . (u . cp . k l)l G . (x 1 . k)

=2
L]

hx .x.v.c M. % 1-
l—A@————i‘—-——-) . (—=—2y1-C

K k
h . x _
k NNu
M.cC
—_—L oy
° k Pr
p oV . x _ = N9 de Reynolds
U NRe

Logo, o fenomeno de convecgao forgada sera representado

por quagaes do tipo:

f(NNu’ NPr’ NRé) =0

9. SIGNIFICADO FISICO DOS ADIMENSIONAIS

9,1 -~ Numero de Nusselt

\ =
1\'Nu, k AT

e uma relaggo entre o gradiente de temperatura junto a parede e a



variagao total da temperatura do fluido.

9.2 - Numero de Prandtl

c_ . U
NPr = AE'k =ksii: ='§ Relagao entre viscosidade ci
p- nematica v e a difusividade

térmica a.

9,3 - Numero de Reynolds

N I V .x

Re y Relagao entre as forcas de

inercia e as forgas viscosas
que interferem no escoamento

fluido.
9.4 - Namero de Grashof
3 2 '
Nop = X 0 - g . & o (D) e a relagao entre _o pro-
T duto (forga de inércia )

X (forga de empuxo) e o
quadrado das forgas vis-
cosas que interferem na
convecgao natural.

11. EQUACOES DE CONVECCAO FORGCADA

Por ser o caso mais importante na industria so veremos
algumas equagoes para a convecgso forgcada e deixaremos de lado a

convecgao natural por ser menos importante.

Para cada tipo de escoamento, para cada regime de trans-
ferencia de calor e para cada configuragao geométrica, teremosuma
equagao com expoentes e coeficientes diferentes, porém, sempre com

-~ -
as mesmas tres variaveis:

NNu’ NRe’

Para resolver um problema de convecgao devemos, antes ,

avaliar as propriedades do fluido, essa avaliagao é feita conside



rando a temperatura media do fluido, isto &, a meédia aritmetica da
temperatura entre um ponto do fluido junto a parede e um ponto on-

de a temperatura do fluido seja constante, longe da parede.

Ha casos, entretanto, que na prética, tres adimensionais
S0 nao sao suficientes para expressar o fenameno, isto porque, as
vézes, ha uma propriedade que é muito sensivel a uma pequena varia
gao de temperatura, logo, para éstes casos introduzem-se outrosad}j
mensionais para levar em conta a dependéncia dessa propriedade com

a temperatura.

Todas as expressoes foram obtidas experimentalmente. A 1i
teratura especializada tem formulas para todos os tipos possiveis

de geometria. Vejamos alguns exemplos:

10.1 - Conveccgo forcada sobre superffcies planas

a) regime laminar N

Re < 400000)

1/2

) e 1/3

Ny, = 0,664

Re,L Pr)

b) regime turbulento (NRe > 400000)

< 1/3 0,8
N = 0,036 (N,) [:(NRe’L)

Nu,L - 18700 ]

10.2 - Conveccao forcada dentro de tubos cilindricos

a) regime laminar (NRe,D < 2100)

\ _ 1/3 1/3 Dy1/3 ,u 0,14
dNu,D = 1,86 (NRe,D) - M) (“s)

b) regime turbulento NRe,D > 2100

_ 0,8 n
Nyu,p = 0,023 (N, 0777 (Np))



n = 0,4 para fluido aquecendo

n = 0,3 para fluido resfriando

Note-se que neste caso houve necessidade de considerar ou
tros adimensionais para aliar a analise dimensional a experiencia,

no item a) dois outros adimensionais tiveram que ser acrescentados:

@/L) e (u/us).

Na expressao 10.1 b), se o Neo critico for tomado como
sendo 5 x 105 (usado comumente), a expressao usada € a mesma, a me

nos do termo 18700 que passa a ser 23200.

Devemos observar, finalmente, que estas expressoes nao se
- -~ - -
aplicam a metais liquidos e que elas nos dao numeros de Nussel me-~

dios e nao locais.



B - CONVECCAO COM MUDANCA DE FASE - CONDENSACRO  (I)

1. INTRODUGCAO

Devemos considerar dois tipos de convecgao com mudanca de

fase que sao a ''condensagao’ e a "evaporacao'.

Os problemas de convecgﬁo de calor com mudanga de fase sao
tao importantes, na indﬁstria, como os de convecgao de uma tnica
fase. Os exemplos mais comuns de sua aplicagéo sao os condensado-
res e evaporadores usados nos condicionadores de ar, geladeiras ,

caldeiras etc.
- -~
Neste capitulo estudaremos apenas a condensagao.

Os problemas de convecgao com fluidos condensando ou eva-
porando sao bem mais complexos que os demais processos de convec-
950, porque, alem de envolver variéveis, nao consideradas na con-
veccao de sistemas de uma so fase, tem uma variagao nas proprieda-
des fisicas, de tal grandeza, que essa variaggo interfere decisiva

mente no fenomeno.

2. CONDENSACAO

-

E a passagem de um vapor para o estado l{quido pela reti-

rada de calor.

2.1 - Aspectos Gerais

A condensaggo e realizada fazendo com que o fluido (va-
por) entre em contato com uma superffcie cuja temperatura esteja
abaixo da temperatura de saturacao do fluido correspondente a pres

sao do vapor.

0 coeficiente de pelicula relativo ao vapor de agua satu—
rada, que condensa sobre uma superficie fina é da ordem de grande-

za de 10.000 kcal/hr,mz.OC, em casos excepcionais chega-se a valo-



’) -
res 50.000-100.000 kcal/hr.m”.°C. Isto é obtido a maneira pela

qual a condensagao se produz. lla duas maneiras:

1 - condensacao por pelicula: da-se quando o 1liquido con

densado molha totalmente a parede, formando uma peLi

cula continua sobre a mesma.

2 - condensacao por gotas: da-se quando o liquido ao se

condensar rcune-se em gotas, que crescem ate  terem

pesn suficiente para escoarem.

0 primeiro tipo e o mais comum e e o que da menor coefi-

T
o
0
3
rt

te de pelfcula, porque a pel{cula do lfquido constitui uma re
sisténcia adicional a passagem do calor. No segundo tipo chega-se
a ceceficientes de pelfcula muito maiores pelo fato do vapor estar
sempre em conftato direto com a superficie resfriadora, isto é,por

e - - e =’ 9 )
nac haver resistencia adicional.

-, P ' ~ [ 2
2.2 - Condicoes para termos condensacao por ''pelicula' ou por

zotas

Sob o ponto de vista da transmissao de calor deveriamos
sempre preferir a condensagao por gStaS, pois, como ji_dissemos e
a que da maior eficicéncia térmica. Acontece, porém, que tecnolagi
camente & dificil a obtengéo da condensagio por gatas,ﬁpois, ha
necessidade de termos um vapor puro, uma superffcie de resfriamen
to perfeitamente lisa (cromeada, espelhada) e com resinas para fa
cilitar a formagao das gotas. Tudo isso encareceria demais um con

- -

densador, por isso e que na pratica usamos condensagao por pelicu

la, quando podemos usar chapas ou tubos comerciais.

- - . . Py - Y r3
So enm casos muito especiais, quando o espaco e muito im-

ortante usa-se condensagao por gotas.
P 2

2.3 - Remogﬁo do Condensado

Um fator importante a considerar na condensacao € a remo



ggo do condensado, que sempre se faz por gravidade. Ha dois tipos

principais de superficies de condensagao:

1 -~ Tubos ou placas verticais (ou enclinadas)

2 - Tubos cilindricos horizontais

- -
Nos tubos verticais a espessura da pelicula liquida aumen
- -~ Gy -
tara do topo a base e com isso variara, ao longo do tubo, o coefi-

ciente de pelicula local.

No caso dos tubos cilindricos horizontais o liquido escor
re pela parede lateral e goteja pela parte inferior, nao havendo

possibilidade de formagao de camadas espessas do condensado.

2.4 - Condensagao por pelfcula sobre tubos verticais

P -~ ~
Nusselt desenvolveu estudos analiticos sobre condensagao

externa a tubos cilindricos verticais, partindo das hipoteses:

1 - A espessura da pelicula do condensado é nula na parte
superior do tubo e vai aumentando nas partes inferio-

res por condensagao e escorrimento.

2 ~ 0 fluido escorre pela parede em regime laminar sob o

~ "
efeito combinado do seu peso e viscosidade.

3 - A temperatura da camada mais interna do condensado tem

a temperatura da parede.

4 - A temperatura da camada mais externa tem a temperatu-

ra do vapor.

5 - A variacao da temperatura da camada do condensado em

sentido ortogonal a superficie do tubo é linear.
6 ~ 0 vapor cede apenas seu calor latente.
7 -A temperatura do tubo & uniforme e constante.
8 - Nao ha gases incondensaveis no vapor (vapor puro).

Chegou a formula:



2 3
g.p .h o L
_ ev 1/4
NNu,L = 0,943 ( . k o At ) @

As propriedades da equacao (1) sdo avaliadas a temperatu

ra media tm:

t + t
tm = W sat
2
onde,
tW = temperatura da parede
t .. = temperatura de saturagao do fluido

exceto o calor latente da vapurizagio hev que deve ser avaliado a

temperatura de saturagao correspondente a pressaoo

Quando a superficie for inclinada vale o racioc{nio de
Nusselt, apenas o térmo que atua na remogao do condensado nao & g

mas sim (g . sen®), sendo 6 a inclinacao da superficie.
. -~ ~ I3
Assim a equagao para este.caso seria:

2 3
. 0.9 (g . senb ., p . heV « L )1/4
Nu,L > oo k. AL

2.5 ~ Efeitos a considerar na condensacao

Ha 3 efeitos importantes a considerar na condensagao,que

~ g -~
Nusselt nao levou em conta, sao eles:

- efeito da turbuléncia no filme 1iquido.
- efeito dos gases incondensaveis.

- efeito da velocidade do vapor.

2.5.1 ~ Efeito da turbulencia no filme 1liquido

As formulas anteriores servem para comprimentos de tubos
pequenos, pois, nesse caso, a velocidade de escoamento do conden-
sado nao é grande, entretanto, para superf{cies verticais longas,
a pelfcula torna-se bastante espessa e com velocidade grande de-
mais para que o escoamento possa ser considerado em regime lami-

nar.



Nesse caso, define-se o numero de Reynolds baseado na ve-

locidade da fase liquida, isto é:

P o Vm . 8 T

Npe,r = " N

onde,

o velocidade do condensado na camada limite

espessura da camada limite.

v}
il

o) Vm § = descarga do condensado por unidade de largu

T e ~
ra da superficie de condensacgao.

No calculo da determinacao de T ha uma certa dificuldade,

pois, ele so pode ser determinado por iteragio°

Q=nm. cp . At = h ., A . At

A=27R . L (para tubos)

m.c =h., 2r ., R . L
P

(3)

- Bl =
sE = e—=T . . T
P

Como nos nao sabemos o valor de h, devemos inicialmente

adotar um ' e obter através da formula:

2 .3 |
- g . 0" . 1L7.1/3 0,4
Nyg,1 = 0,0134 ¢ ¥ R C A (4)

o valor de h; se os valores de h obtidos por (3) e (4) forem iguais,
o problema esta resolvido, caso contrario, fazem-se tantas itera-

~ -
goes quantas forem necessarias.

2.5.2 ~ Efeito dos gases incondensaveis

I3 - . rs
A presenga de gases incondensaveis reduz violentamente o
coeficiente de pelicula, pois, a medida que o vapor se condemnsa, o

- ~ - . -~ - .
gas nao condensavel se acumula junto a superficie de resfriamento,
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formando uma barreira adicional a passagem do fluxo de calor.

A redugSo do coeficiente de pelicula, que a presenga dag
ses gases causa, depende da fraggo em massa, dos mesmos, na mistu

ra gas-vapor.

Fizeram-se inumeras experiencias e sobre o assunto, a ti
tulo de exemplo, vejamos o grafico abaixo, onde temos em abcissas
o coeficiente de pelicula obtido experimentalmente e em ordenadas

a fragao de gases dissolvida o vapor:

5000
4000
3000

|

20004

b(Keal/nr .u2.°0)

1000

v - e -2
0of] 2 4 6 8 10 12 ¢{(1lbm ar/ibm de vapor)x10

Devemos notar a grande influencia dos gases incondensa-
veis, por exemplo quando o vapor € puro nos temos um h = 4.000,se
tivermos apenas 1% de ar dissolvido o coeficiente de pelfcula fi-

cara reduzido a metade, isto e, h = 2.000.

Por isso, nos condensadores sempre se coloca vapor omails

puro possivel.

2.5.3 - Efeito da velocidade do vapor

Quando a velocidade do vapor junto a interface 1iquido~
-vapor nao for desprezivel surgem fSrgas de atrito entre o vapor
e o 1liquido. Se a.diregao do fluxo do vapor coincide com a dire-
950 do movimento do 1fquido, a velocidade(do’liquido aumenta (ha
compressao) e a espessura do filme liquido diminui, e, consequen-
temente a transferencia térmica melhora, pois, ha diminuigcao da

resistencia térmica.
/

Se, entretanto, a diregao do vapor for contraria a do fil
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me de liquido ha uma tendencia de haver aumento da espessura da re

4 P . . .
licula diminuindo assim o valor de h.

2.6 - ConsideracSes sobre os resultados obtidos com as formu-

las de Nusselt

Nota-se experimentalmente que os resultados obtidos pelas
equagaes de Nusselt sao em geral 10 a 20% inferiores do que os re-
sultados reais. Assim, a favor da seguranca, elas sao usadas e ado

tadas. Os motivos das discrepancias ja foram ditas atras, no item
2.5,

Devemos notar ainda que o valor de h obtido pelas formu-
las anteriores é o valor medio ja que h varia de ponto para ponto

e seria dificil obter uma equagao que nos desse o valor de h locals

2.7 ~ Condensacao por pelicula externamente a tubos cilindri-

cos horizontais

0 mesmo estudo de Nusselt pode ser aplicado neste caso ,
baseado na hipotese de que no topo do tubo a pelicula do condensa-

do tenha espessura nula. Chega-se a expressao:

. 02 . h . D3 1/4
ev

8
N = 0,725 ( Tk At ) (5

Nu,D

Analogamente ao caso anterior as propriedades do 1iquido

sao tomadas a:

W sat

exceto h _ que e tomado a t o
ev sat

Na situagao atual da tecnologia e possivel obtermos tubos
com diametros suficientemente pequenos para que tenhamos escoamen-

to do condensado so em regime laminar.



No caso de varios tubos empilhados, a formula (5) deve
ser modificada, pois, como dissemos, ela s6 vale quando no topo do
tubo a espessura do liquido € nula, o que nao acontece neste caso.

(Vide figura a)

Tubo
Liquido

Fig, a

Neste caso, a forma que nos da o valor medio para h e:

2 3
.. hev . D7 1/4

N,u,k.At)

g
Nyu,p = 02725 ¢

sendo N o numero de tubos empilhados.

Note-se que neste caso o coeficiente h cai bastante. Uma
boa solucao para o caso, quando dispomos de lugar & dispor os tu-

bos defasados. (Conforme figura b)

Fig. b

Neste arranjo podemos aplicar a equagao (5), pois, no pé

po de cada tubo a espessura da camada de condensado é nula.



B - CONVECCAO COM MUDANCA DE FASE - EVAPORACAO  (II)

1. INTRODUGAO

Evaporacao consiste na obtencao de vapor por meio de aque
cimento de um 1liquido.
Apesar da importancia do processo e do sucesso obtido na

-, . . ~ L e -~
pratica, em projetos de evaporadores, o' fenomeno da "evaporacao' e

un dos pontos menos conhecldos da transmissao de calor.

0 primeiro estudo sério sobre o assunto foi feito em 1934
pelo japongs Nukiyama, porém, somente nos ultimos 10 anos tais es-,

tudos se intensificaram.

Os primeiros pesquisadores, quando estudavam o fenomeno
do resfriamento de um solido num lfquido, obtiveram as seguintes

curvas:

t %t temperatura %
solido

t
sol <: sat.liq.

onde,

t — temperatura

v - velocidade de resfriamento

Y- 3 ¢ - Q - fluxo termico
T A .86 8 - tempo

A - area do solido



Ate os estudos de Nukiyama nao se conseguia explicar o
porque da variacao crescente da velocidade de resfriamento quando

t >t

sol sat’

2. PROCESSO DI FORMACAO DAS BOLHAS

Como & evaporagao do liquido se faz sobre uma superffcie
- . bad ~ N .
aquecedora, sobre esta irao se formar bolhas de vapor que influem

decisivamente no fenomeno.

Aqui so iremos estudar as bolhas sob o ponto de vista qua
) ) - B ~ . o~
litativo, bem como a sua influencia, mas nao sob o ponto de vista

quantitativo.

Recentemente Fritz e Jacob, W.R. Gambill e outros estuda
ram o processo da formagao das bSlhas sobre a superficie aquecedo
ra. Atraves de fotografias, verificaram que a bolha de vapor, ain
da em contato com a parede variava profundamente de forma, confor

me o angulo de contato entre 1iquido e parede metalica.

Assim e que, se a superficie de aquecimento nao e exces-
sivamente polida e a tensao superficial do liquido e pequena, a
bolha tem a forma da figura l.a, diz-se, nesse caso, que o liqui-

do "molha' a parede, neste caso ¢ angulo de contato e agudo. Se
N ’ 0 Ky "

as condigoes contrarias se verificarem, o angulo de contato sera

obtuso e as bolhas tomam a forma da figura l.b. Naturalmente, ve

g el . -
rificam-se as condigoes intermediarias para o angulo de contato da



Fig., l.a Fig. l.b Fig. l.c

0 estudo analitico da formagao e crescimento das bolhas
pode ser encontrado em diversos livros, por exemplo, no El-Wakill
(Nuclear Power), no Jakob (Heat Transfer)'e.outros° Neles faz;se
o estudo das condigges do liquido (pressao, temperatura, tensoes,
etc) para haver ou nao formagao de balha. Is;o é feito fazendo-se

o estudo das bolhas nas seguintes posigoes:

a) bolha no seic do ligquido

para meia bolha:

tz
W (pg pe) -n.D.ofg
Jtg
- Py TP = 47 (1)
onde,
P, - pressao do vapor
Py - pressao do liquido
fg - tensao entre superficie do liquido e vapor
D - diametro da bolha
& b
OF N

1% ]—_f_ﬁ—:“:“_;}:

)y
o) o
=T
|
|
!
t
|




A equagao (1) mostra que a pressao do vapor deve ser maior
que a do lfquido nas condigSes de saturaggo e Este, por sua vez,

deve estar no estado de superaquecimento.

b) bolhas sobre superficie solida

Fig, 3

Condigoes para desprender:

Ogs = ofs + Ufg cos o
onde,

cfg = tensao.na interfase 1iquida e vapor (depende das
propriedades do liquido e vapor).

O = tensao entre o liquido e superfiéie de aquecimen
to (depende das propriedades do lfquido e da su-
perficie).

ogs = tensao entre o vapor e a superficie de aquecimen

to (depende das propriedades do vapor e da super
ficie).

2.1 - Formas do fluxo do vapor desde a superficie de aqueci-

mento até a superffcie livre do 1{quido,

Considerando liquido vaporizado em tubos verticais, pode

mos ter 4 tipos de fluxo de vapor:

1 - fluxo de bolhas
2 - fluxo de agregados (plug ou slug)
3 - fluxo anular
4

{

fluxo disperso

Os quatro tipos ficam bem determinados, respectivamente,
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pelas 4 figuras abaixo:

Liquido Liquido Liquido Liquido
o ey 3% +
‘s _z éf'ﬁﬁlha T Vapor - : Vapor vapor
:;_.__o—f de t@‘ - F 4
~<_e~] vapor o=

= —

3 2
|~ —_
~ = — ]
“C> - » =
P Y ~ -~
e = 4 e
2= =I =

P e NS

"Bolhas" "Agregados" "Anular® “Disperso"
oy
"Homogéneo™

Conforme o tipo de ebuligao podemos ter uma so das for-
mas* acima, ou uma mistura,

3. INCERTEZAS NO ESTUDO DA EVAPORACAO

Ha tres incertezas principais para determinar o fluxo de

calor na evaporagao, a saber:

- Area de contato indefinida
- Diferenca de temperatura indefinida
Y

- Grau de turbulencia.

Como, realmente, nos nao sabemos uma dependencia algébpi
ca entre o "angulo de contato" e a superficie ocupada pelo 1liqui-

do (ou vapor), temos uma incerteza na determinagao da area de tro
ca de calor (A).

Outra incerteza e a dificuldade da obtengao de diferenca
de temperatura entre o liquido e a parede que, normalmente assume-
-se como sendo a diferenca entre a temperatura da parede e da ebu

11950 do 1iquido (temperatura de saturagao = tsat)'

Na reélidade, a diferenca de temperaturas nao e aquela,
pois, a camada de lfquido que cobre a superficie aquecedora esta
a uma pressgo maior que o resto do lfquido (pressgo atmosférica
mais a hidrostatica) e consequentemente a temperatura de vaporiza

cao desse liquido & maior que a da superficie. Esta diferenca po-
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deria ser calculada desde que se conhecesse a relagao entre pres-~
sao e temperatura de saturagao do liquido; entretanto, ha incerte
za quanto ao verdadeiro paso especffico da coluna de 1{quido,pois,
trata-se de uma mistura de balhas, de vapor e de lfqufdo, em p;o—

porgao variavel.

4, REGIMES DE EBULICAO

Nukiyama, estudando a ebuligao da agua num recipiente, a
quecendo-a com resis;éncias eletricas, construiu a curva basica da
ebuliggoo Todos os lfquidos apresentam uma curva semelhante va-
riando apenas os valores. Os pontos caracteristicos da curva de-
penden de caracteristicas dificeis de definir,ta{é como: natureza
do metal, estado da superffcie (rugosidade), dimensces, orienta-

950 do fluxo, quantidade de gases dissolvidos etc.

Estudaremos o fenomeno para o caso de agua destilada,sem
- . . o ~ [0} ~ -
gas dissolvido, a temperatura de saturagao 100 C, pressao atmosfe

rica, sobre uma superficie plana horizontal a temperatura tpv

Chega—-se, assim a curva:

> 11 IiI

L
=

o -
A curva acima representa o aquecimento de agua com uma re
~ . B - -~ . B Y
sistencia elétrica (até ebuligao). Temos em abcissas as diferencas

de temperatura entre o liquido e a resistencia; em ordenadas o flu



%0 de calor por unidade de area,

Na curva notam-se 4 regioes bem definidas, tendo cada uma
. P Y . .
o seu significado fisico, os quais correspondem a um tipo de ebuli

~

gao:

Regiao I : convecgao natural
Regiao "II : ebuligao nucleada
Regigo III: ebuligao por pelicula parcial
Regiao IV : ebuligao por pelicula estavel.

4,1 - Conveccao natural

Ocorre quando At é inferior a 89C,formam-se, no liquido
correntes convectivas, as quais, transferem o calor ate a SUperf{—
cie livre do liquido e ai desprendendo o vapor. Neste caso o valor
de h & da ordem de 2.000 kcal/mz.h.oC.

4,2 - Ebulicao nucleada

Ocorre quando o At & maior que 8°C e menor que 25°C. Nes-
te caso, as bolhas formam~se junto a superficie de aquecimento ;
crescem, liberam-se movimentam-se em diregao a superficie livre do
1iquido onde estouram, libertando o vapor. As bolhas formam-se nas
irregularidades da parede, tem um Engulo de contato agudo, e por-
tanto, ha l{quido sempre em contado com a parede (molha a parede),
cada ponto ativq (lugar onde se formam as bolhas) libera uma por-
950 de bolhas e os outros pontos do liquido ficam em contato com a
superficie quente violentamente agitados. Esta agitaggo extrema @
mais eficaz que uma turbuléncia criada artificialmente. Por essemg
tivo a curva cresce, violentamente, nesse trecho (m = 3 a 7) pois,
o valor de h cresce consideravelmente (até 46,000 kcal/mz.hr.oc) e
o fluxo térmico transmitido ao 1liquido cresce proporcionalmente a
(At)3.

Quando ¢ cresce, crescem tambem:



% = numero de bolhas por unidade de area (num instan-
te)

0 drR -

R = T - crescimento da bolha (com o tempo)

-g = frequéncia de tormagao de bolhas

A medida que o At vai aumentando, ira aumentando ¢ tam-

- o N .
bem e consequentemente R,~§ e o a tal ponto que, quando atin

n
A H
girmos o ponto ¢bo da curva nao havera mais formagao de bolhas ,
mas sim, uma pelfcula de vapor instavel, passando, assim, a 3a.re

giao, que estudaremos a seguir.

4.3 ~ Ebulicao por pelicula parcial

Como dissemos no item anterior, se aumentarmos ainda mais
o At (entfe 25°C e 125°C), teremos a formagao de uma pelicula de
vapor instavel sobre a superficie quente, que as vezes e perfura-
da pelo liquido. A camada de vapor tanto mais estavel sera, quan-
to maior for o At. Essa pelicula de vapor ira provocar um decrés
cimo consideravel no fluxo térmico porque, como sabemos, o wvapor

- -
e muito pior condutor que a agua.

0 fluxo vai decrescendo ate um ponto minimo ¢ Tih (as vé
zes chega a ser 3%99 e € o chamado "ponto de Liedenfrost". O coe-
ficiente de pelicula, neste caso, cai violentamente (h = 2.000
kcal/mz.hr,oC),

4.4 ~ Ebulicao por pelicula estavel

Aumentando ainda mais a diferenga de temperaturas ......
At (> 12500) iremos consegulr uma camada de vapor estavel. Ela
transmite calor da superffgie quente ao liquido que se vaporizade
" modo que o excesso de vapor formado na interface lfquido-vaporfqg

ma bolhas que sobem para a superficie. 0 1iquido encontra-se agi-
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tado, porem, nao toma contato com a superffcie solida.

A pelicula de vapor é estavel e o fluxo & proporcional a

/

(At)3 4 (lei de Bromley). Para At grandes passa a influir sensivql
mente a radiagao térmica, mais uma razao para demonstrar que, nes-

ta regiao o fluxo cresce novamente.

5, CONSIDERACOES E COMPARACAO ENTRE 0S TIPOS DE EVAPORACAO
" 'BURNOUT"

Sob o ponto de vista de eficiencia termica deveriamos sem
pre trabalhar no ponto de fluxo maximo, isto &, no ponto correspon
dente a ¢, da curva de Nukiyama, pois, € o que da maior coeficien

bo ’ ] -~

te de pelfculan

- .
Acontece porem, que, se impomos a temperatura da parede

- . ~ - -
fixa obtemos um unico valor de ¢ e portanto o fenomeno e estavel,

Porem, se, como ocorre nos reatores, impomos um fluxo ter
mico, a curva de Nukiyama apresenta 3 pontos de funcionamento pos-

siveis: A, B. C.

mg®t AR T T

At

So os pontos A e C sao fungoes estaveis, mas eles impoen

a superficie quente, temperaturas bem diferentes.

Na indﬁstria, em geral, trabalha-se por questaes de segu-

ranga na regiao IV da curva, porem, para os reatores trabalha-sena
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regiao II.

O problema de trabalhar na regiao II € que, se nds esti-
vermos trabalhando no ponto extremo ¢bo e se por qualquer motivo
houver um pequeno acréscimo de ¢ iremos trabalhar imediatamente no
ponto '"M" que tem o mesmo ¢bo’ porém com At, muitas vezes maior,
podendo ocasionar a fusao da superficie aquecedora. Este fenomeno

é chamado de "burnout".

0 fluxo ¢, e chamado "fluxo critico” ou "fluxo de bur-
nout". No caso do reator devem ser tomadas medidas rigorosas quan
to a regulagem do fluxo térmico, para que nao ocorra o “burnout",
pois, dele pode resultar ruptura da camisa do combustivel e have-
ra, portanto, contato do refrigerante com os solidos e gases ra-

diocativos.

5.1 - Relacao de "Burnout" -

E claro que, para termos um reator mais eficiente, deve~
mos trabalhar com um fluxo o mais proximo possivel do fluxo de
"Burnout'. Para tanto, devemos conhecer com o maior grau de certe
za possivel qual o ¢bo para podermos reduzir o coeficiente de se-

guranga (W.R. Gambill recomenda 2 1,5).

Nos seminarios de W.R. Gambill encontramos uma seérie de
bibliografias onde podemos encontrar intmeras formulas propostas

para a obtencao de %o (q'é)o

A titulo de exemplo, vejamos algumas:

qg = 270 . GO’85 . D-O’2 . c%?)—O,SS p/ —__E_—f < 150
(L/D)
qg = 140 ., Go’5 . D-O’2 . C%?)-O’ls p/ -__Q—TZ > 150

(L/D)

~ - - ~
onde, ambas as equagoes so valem para agua em baixa pressao em con

vecggo forgada.



- fluxo térmico critico BTU/hr.ft2

q
c
G - descarga em massa do liquido (lbm/hr.ftz)
D - diametro do tubo, ft
L - comp. do tubo, ft

Para cada caso temos uma expressao diferente, que pode ser

encontrada em literatura especializada.

6. INFLUENCIA DE OUTROS PARAMETROS NO FLUXO DE "BURNOUT"

Como, para os usos atuais do reator, a diferenga de tempe
ratura entre parede e fluido sao pequenas, bem como o fluxo de bur
nout, recentemente, fisicos como Jakob, Bonilla, W.R. Gambill estu
daram outros parﬁmetros que influenciam bastante o ¢bo’ isto é, a
influencia desses parametros faz com que o ¢bo seja maior. Isto e

util, pois, quanto maior o fluxo de "burnout", maior podera ser
p q p

o]

fluxo de calor, real, de funcionamento.
Tais meios sao:

- Aumento da velocidade imposta ao lfguido
- Pressao do liquido elevada

- "Sub-resfriamento'" do 1liquido.

6.1 - Influencia da velocidade do 1liquido

Estudos feitos pelos autores acima, chegaram as curvas:




Para velocidades maiores, o "fluxo de burnout"  aumenta
- 7
porque, neste caso, o regime e turbulento e o coeficiente de peli

cula h aumenta.

-

6.2 - Influencia do aumento da pressao

Este estudo deve-se a Bonilla que obteve experimentalmen

te ascurvas: p=1602
6
L,8x10 4. __ A pTI0
P TV
"'\ / ./- p=333
% .
~—p=14,7 psia
N \\/ /P
o 3
&
&
™~
;
g .
i
]
o ] 0
»At, T

fste estudo foi feito para varios liquidos e chegou a con
clusao que sempre havia uma pressao otima, isto &, uma pressgoque
leva ao maior ¢bo’ mantidas as demais condig¢oes. Experimentalmen-
te, notou que essa pressao correspondia a 1/3 da pressao critica

do liquido em questao.

6.3 - Influencia do sub-resfriamento

Consiste em manter, a custa de uma circulacgao intensa, o
- " ” . [N ~ ~
liquido a uma temperatura inferior a de saturacao para a pressao

correspondente. Experimentalmente chega-se as curvas:

/4“*'At grande
. sub

At
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Verificando os gréficos vemos que o ¢bo aumenta a medida
que aumenta a diferenga de temperatura de sub-resfriamento, isto por
qué o lfquido como esta mais frio, faz com que algumas das bolhas
recondensem ﬁé;&itindo qﬁé o liquido fiéue em contato com a parede

quente, o que faz aumentar o h.
Atsub = temperatura do liquido - temperatura de saturaggo

A difere:iga de temperatura At entre fluido e parede tam-
bém aumenta, poi., na regiao proxima a parede, ha necessidade de
levar o liquido da temperatura do sub-resfriamento até a temperatu

ra de saturacgao, quando se evapora.

Atualmente os maiores estudos dos fisicos nucleares loca-

lizam-se neste campo, pois, e o que oferece maiores vantagens.

7. EORMULAS PARA O CALCULO DO COEFICIENTE DE PELICULA NA EBULICAO

Como ocorre no calculo de tddas as formulas de convecgao,
temos formulas empiricas para determinar o h, conforme o tipo de

» ~ - )
ebulicao que nos consideramos:

7.1 - Ebulicao Nucleada

Para o caso de agua, temos as relagoes:

superffcies -% £ 5.000 BTU/hr.ft2 > ho = 151 (At:)l/3
horizontais | 5.000 < & < 75.000-h_ = 0,618 ae)>

superficies i-s 1.000 + b = 87 (aeyr7
verticais | 1.000 < < < 20,000 > h_ = 0,27 ()3

s

haud - o - N ~
Quando a pressac e diferente da atmosferica faz-se a corregao:

- P 0,4
hs o, )



7.2 ~ Ebulicao por pelicula

Bromley propos uma boa equagao para a ebuligao por peli-

cula estavel em cilindros horizontais:

Py (pL—oV)-g-heV . D 1/2

= DD
NNu,D N kv 0,62 ¢ u . kv . At )
onde,
V = indica vapor

- indica 1iquido

unl
1l

Multiplicando, ambos os membros, da equaggo acima por ...
~ . ~ -
kv/D obteremos a expressao do coeficiente de conveccao medio para
0 caso:

3
by - At . D

h = 0,62 (



C -~ FORMULAS PARA CALCULOS ESPECIFICOS - RESULTADOS ESPECIFICOS

1. FLUXO DE CALOR CRITICO ~ "BURNOUT"

1.1 - Introdugéo

0 aspecto mais importante, no que se refere a seguranca
o~ » ~ -
dos reatores, da transferencia de calor na ebuligao e a determinag

gao do "Fluxo de calor critico” ou "de pico" ou "burnout'.

Como ja vimos, quando temos a '"ebulicao nucleada", a di-
ferenca de temperatura entre refrigerante e superficie de aqueci
bl - - . k3
mentc e pequena, porem, quando atingimos o fluxo de calor critico,
essa diferencga de temperatura pode tornar-se, imediatamente, mui-
4 . .
to grande, podendo causar a ruptura da superficie de aquecimento

se atingirmos o ponto de fusao do solido.

Usando a conveccao:

’ t
w
I AtSat
tsat
Atsub —
)
onde,
v temperatura da parede de aquecimento
sat = remperatura de saturagao do 1iquido
<
tb = temperatura de mistura do liquido
Atsub = (tsat—tb) sub~-resfriamento do liquido
Ha dois tipos de "burnout"; "fast burnout” e "slow bur-
nout'.

Ocorre o "fast burnout" (burnout rapido) quando At > O




ou para baixo x (~ < 10%), sendo x o titulo do vapor.

Temos o "slow burnout' para x ~ > 10%. Assim, nos tere-

mos dois limites para o burnout.

At .
. _ - - sub,i
*e (¢bo)min possivel_(¢ para tg tsat) 4L !
G ;cpl . D hnb
c .. At
_ _ _D.G.A pl sub,i
(¢bo)max possfvel_(¢ para x, = 1) = 41, L+ A
onde,
. = comprimento do canal
D = diametro do tubo
G = descarga de liquido (por unidade de érea)
Cpl = calor especifico do liquido
A = calor latente de vaporizagao
hnb = coeficiente de transferencia de calor na regiEo de
nao ebuligao.
Tndices:

i = entrada

e = saida

Ha inumeras expressoes para determinagao do "burnout" pro
postas por muitos fisicos, cada uma aplicando-se a um caso especi-

fico, vejamos algumas delas:

1.2 - Equacoes para predicao de "Burnout"

1.2.1 - Equacao de Bragg e Smith (Zuber)

Num artigo publicado por Bragg e Smith encontramos umafag

mula que e derivada da formula de Kutateladze e nos da o fluxo cri



tico quando nao temos subresfriamento.

| o .g, .+ alp, - p,) | 1/4
(¢bo)pool.sat. =k Ly ery 2
Py
onde,

¢bo = Ffluxo de calor critico
k = constante
LV = calor latente de vaporizagéo do refrigerante
Pp = densidade do liquido
by = densidade do vapor
g = tensao superficial
g, = fator de conversao
a = aceleragao da superficie de aquecimgnto.

Os autores encontraram para k um valor de 0,62, entretan’
to, outros autores, como Zuber, incluindo outras variaveis que in
fluiam no fenomeno, encontraram k variando entre 0,08 e 0,23,  Es-

tudos bem elaborados mostram que o valor mais aproximado € ......
k = 0,15 (X 0,03).

1.2.2 - Equacao de Noyes

Noyes estudou o "burnout" para o sodio, agua e alguns 1i

quidos organicos.

4 -
(¢ ) - 0,1}4 © )\ ® pv (pL pv)l/z (i_:__g_g__:_j)l/l} (l)
bo’sat 0,245 top ’ p
M \' 1
Pr
onde,
N“r = Nimero de Prandtl da fase liquida.
Mais tarde o pr6prio Noyes alterou a equaggobpara:
p,—p c.g_ . a
- ~1 "v.0,538 - %c " "1/4
((bbo)Sat = 0,116 , X . Py . ¢ )] o N ) (2)

Py 1 ° “pr



A ultima correlagao proposta por Noyes foi:

1/3
D, =p 1/12 | (a .0)
= -1 "V,0,560 A=t 1(3)
(¢bo)sat = 1,190. X - By . ( - ) u[ﬁ;]l | (a/e )1/12
- Cc
onde,

o = difusividade térmica do liquido. A equacao (3) € ba-
seada em todos os dados de "burnouts" do sodio, benm
como da agua, benzeno, difenil e outros. De 111 pontos usados 907

estao relacionados dentro de & 30%.

1.2.3 - "Burnout" com conveccao forcada e sub-resfriamen

to

——

Aproveitando ¢s resultados de aproximadamente 240 testes
de "burnouts" com agua sub-resfriada em fluxo de conveccao forga-
da, feitos na Russia. Labuntsov elaborou uma boa equacao empirica

para o problema,

Esta relacao aplica-se para velocidades entre 2,3 e 148
ft/sec., pressaes entre 1 e 201 atm.abs; sub-resfriamento entre 0°
e 432 °F e fluxos de burnout entre 0,4 x 106 x 16,6 x 106 BTU/hr,

2 -~ - .
ft~. Tal relagao e a seguinte:

2|1/4 15.¢c A

t
- 5 0,232 v sub
¢bo 4,61, 107 . 6(P) . |1+~ <1 + 173

8 (P) P . A

(a)

onde,

4/3

pressao (atm. abs.)

.
H

req = Pressao reduzida = Pc

-~ k2
pressao critica

[]

velocidade do liquido (ft/sec)
calor especifico do 1liquido (8TU/1b,°F)

O < W o
]
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Atsub = diferenca de temperatura entre a temperatura de
mistura do liquido e a de saturacao (°F)

A = calor latente de vaporizacao (BTU/1b)

¢bo = fluxo de burnout (BTU/hr.flz)

Uma outra correlagio para o caso fol proposta por .c.....
Crnatsky & Kichipgin que fizeram ehperxencias para pressaes entre
10 e 150 e\m, 90 °F < At . < 450 F; 3,7 . lO6 (lb/hr;ftz) <G <

sub
22,2 . lO {1b/hr, ft )

0.=p
_ 0,6 "1 v, 2,5
¢bo = 32,50 . (G . Atsub) (—;I""é (b)
onde,
G = descarga de refrigerante por unidade de area
£y:0y = densidadas do 1{quido e do vapor.
. 0Py . .
G termo ( b ) e incluido na expressao (b) para indicar
a influencia da pressio sobre o ¢bo“

Uma comparacao entre as equacoes (a) e (b) foi feita para
o Reator de Isotopos de Alto Fluxo (HFIR) nas condigoes: agua a

At 100

sub 6
°F, obtendo-se uma diferenga de 6,5% entre ambos <¢bo = 6,05 . 10
BTU/hr ft2 pela equacao (a) e 6,45 , 106 BTU/hroft2 pela equacao

(b).

600 psia, velocidade = 45 ft/sec., e sub-resfriamento

i

Ha ainda a equagso de Ivey e Morris, aplicével somente Pa

ra ebulicao com grande quantidade de 1iquido.

(0 ) c . . At

c'sub 1+ ¢ ¢)3/4 pf sub
¢r)sat V 10 . hg
onde,
{d ) = fluxo critico com sub-resfriamento
¢’ sub B
) = fluxo critico sem sub~resfriamento

c’sat




. 42,

cpf = calor especffico do 1liquido

i

hfg calor latente de vaporizagao

1.2.4 - Burnout com convéccgo forcada e ebuliqgo por bo-

lhas

Gambill fez uma extensao da equagEo de Levy e, aplicou o
método da superposicao. Tal extensao consiste na subtracao de uma
razao equivalente de massa transferida, dos termos que represen—
tam a ebuligao e convecgﬁo, para levar em conta a presenga do va-

por no fluxo.

A correlacao pode ser escrita assim:

c.g. .a.(p,~p, ) 1/4 .
7 c 17V 1/2
¢b0 = -Z—ZT,LV ,pv . D) o 0,696 . (ko P . Cp) .
Py 1

P17 Py 1/4 98-8 ‘("1"’v)“[l/8

- ¢ o ) 2 *8tsup * Py (tw—tb) -
pV J
0,46 .o, L, .G. (8% [lo,-p,) a2 TJ1/6  d_ .G
I s A A 1V e -2 y~1/3
Py = P ) 2 ) 5
1 \Y bom .o, | 10 Uy
onde,
k = condutividade térmica
Cp = calor especifico
bt .= sub-resfriamento do 1iquido
hnb = coeficiente de transferencia de calor de nao ebu
ligao

G = descarga total do refrigerante



de = diametro equivalente do tubo ou canal.
" = viscosidade
B'., = constante adimensional

Os indices Ve 1 representam vapor e liquido, respectiva

mente.

0 primeiro termo entre chaves da equacao representa o flu
Xo de calor no burnout de sub-resfriamento em convecgao forgada. O
segundo térmo entre chaves corresponde ao fluxo de calor transferi

do para a massa da fase vapor.

1,2,5 - Burnout por Bloqueio da Base

Ocorre quando a profundidade do recipiente e muito maior
que a largura. O bloqueio da base e causado pela formaggo de uma pe
licula de vapor na base, impedindo que o i{quido toque o fupdo do

recipienteav

Este € o "burnout por flooding" isto e, burnout por expul
sao do liquido. Uma equagZo que nos da o fluxo minimo do burnout,

-
para’'o caso, e:

o 2
3/2 . Ap)1/

I . [1+ (oV/ol)”‘jZ

(¢

c’min



_...onde, . B - o
De = diEmetro equivalente ’ oo
L = comprimento do tubo
hfg = calor de vaporizagao

P,sPys Bp = densidade do 1iquido, do vapor e diferenga en

tre ambos.

Para um fluxo de calor maior ou igual ao dado pela expres
sao acima (mantida a mesma geometria) teremos burnout, Para um de-
terminado fluxo existirao sempre um comprimento L e um diametro equl

valente D, para os quais temos "burnout'. Exemplo:

L (in) De(in)

10 1,1
100 5,1
1000 23,5

2, RESULTADOS ESPECTFICOS - FORMULAS PARA -CALCULOS ESPECIFICOS

2.1 - Diferenca de temperatura Ats

at

13 . 0. tSat

Atsat = T .. pv'. s~ % " %sat

onde, ‘
6 = tensao superficial entre liquido e vapor
it;at = temperatura de saturacao do liquido para a corres-
pondente pressao
J = equivalente mecanico do calor
= calor latente de vaporizagao
= densidade do vapor

§ = espessura da camada de 1iquido superaquecido onde:



_ 1
¢ =
ne
onde,
k; = condutividade termica do 1liquido
e = coeficiente de pelicula
Segundo Eckent hnc e dado por:
- 2
o=l T /e
nc 3° D Pr+-0,952
onde,

1]

~
diametro equivalente

]

numero de Grashoff

numero de Pradtl

2.2 - Velocidade das bolhas

A velocidade das bolhas em média pode ser dada pela

pressao
_6 o0 . g . Ap /4
Voolhas =5 O 2 )
P1
onde,
Ap=pl-ov
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ex-—

Expressao que vale quando a aceleracao € a da gravidade,

baixa viscosidade do 1iquido e bolhas separadas.

Vioina = o1 ft/seg.max para agua

2.3 - Dizmetro das bolhas

= e " \1/2
Dy = 0,015 . B . ¢ - Ap)



onde,
B = angule de contato (20 a 900), geralmente, assume-

. o -
-se igual a 50  para a agua em contato com metal.

2.4 -~ Coeficiente de pelicula na ebulicao nucleada

a) Equacao de Rohsenow

Esta equagao nos da o fluxo de calor q" na ebulicao nu-
= s ~ . k3 < e
cleada, E otima expressao para muitos liquidos, o efeito da pres-

sao e levado em conta na varidcao das propriedades.

?pf° tsat - . 033
he, - Pi’7 8
onde,
q" = fluxo de calor requerido (BTU/hroftz)
cpf = calor especffico do lfquido saturado,(BTU/lbmoom
hfg = calor latente de vaporizacao (BTU/Lbm)
. = numero de Prandtl
Me = viscosidade do liquido (lbm/hgufp) )
g, = fator de conversao, 4,17 . 10° 1bm.ft/1bf.hr
g = aceleracao da gravidade (ft/hrz)
Ufg = tensao superficial na interface liquida vapor ..
(1bf/ft)
pf,pg = densidade do 1fquido e vapor (lbm/ft3)’
cSg = constante adimensional que depende de varios fa-

tores, dentre os quais, o grau de aquecimento en
- ° -
tre o fluido e a superficie de aquecimento e o

mais importante. Independe da pressao do sistema.

b) Equacao de Levy

Equacao valida para a agua quando 100 < p < 2000 psia
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A

P At
- at

e

413 .3
s

9
(3TU/hr. )
495

2.5 - Calculo do fluxo de calor no Ponto de Leidenfrost

0 ponto de Leidenfrost, comc vimos, e o ponto em que oflu
k0 de calor comega ncsamente a crescer, isto e, o ponto onde termi

na a ebulicao inst2vel e comega a ebuligao por pelicula estavel, E

-
o chanado Fluxo minimo (¢ ., ).
min

Aproximadamente, quando Atsub = 0, temos:

(Gambill)

- - . >~
Ha, entretanto, varias expressoes para determinar esse flu

%0, eis uma delas:

Ap

N S X/
= 0,09 hfg . Py (o0 . g . )

wmin 2

]

2.6 - Calculo do fluxo de calor na regiao de ebulicao Epr{peli

cula estavel

para cilindros:

3
D 0,172 JFy - Pyf-My8 /4
hconvec ao 0,62 ¢ A ) * (D H (t -t ) )
s c TV Y w Tsat
onde,
kv = condutividade do vapor
g \1/2
A= 20(0—)
c g:4p .
V,1 = significam vapor e liquido respectivamente.

parva paredes verticais:

3
, . L 0,172 Kyt Py - P By -84
h . =0,80 (=) . - )
convecgsao A, L.y o ( w tsat)



Como nesta regiao ja ha uwma Influencia marcante da radia
cao, devemos levar em conta, tambem, o coeficiente de pel{cula de

vido a radiacao para determinar o coeficiente de pelicula total.

Dos estudos da radiacao temos:

4 4
h = .F.c - -~
'rag = ° F (Tw Tsat)/<Tw Tsat)
onde, e = enissividade de superficie
= constante de Stefan-Boltzman
F = Tfator de forma i
Segundo W.R. Gambill o coeficiente de transmissao total
deve ser:

h, = h +~% h

ara h
t conv P T

rad ad < hconv

Na expressao acima existe o fator 3/4 porque a radiagao

faz variar um pouco a espessura do filme de vapor, reduzindo as-

sim o It .
.. . conv

-
Quando tivermos h > h oh sera:
A rad conv’ total

h +h_
t conv raa

Neste ultimo caso nao ha nenhum coeficiente porque a pe-

1icula de vapor ja é estavel.

2.7 - Grandezas caracteristicas para a agua

Para pressao igual a I atm = 14,22 psia

= 5% (infcio da ebuligao nucleada)

>
cr
|
a
t
rt
|

t .=
sat crit



¢C = 4 , lO5 BTU/hr.ft2 (para pressao 1 atm)

.‘ . ~ -
0 fluxo critico cresce, como vimos, com a pressao, ate

atingir o maximo quando a pressao e aproximadamente 1/3 da pressao
critica. Esse fluxo e:

6

¢c =1,3.10 BTU/hr.ft2 para p = 11000 psia (pc = 3206,2 psia)

Ainda temos que para pressao igual a 15 psia:

2
2

hbo 11000 BTU/hr.ft
hfb 30 BTU/hr.ft

°F - ebulicao nucleada

°F - ebulicao pelicular

Todos os resultados e formulas para calculos especificos

apresentados nos itens 2.1, 2.2, 2.3 até 2.7 sao aplicados somente

para sistemas onde haja ebulicao com grande quantidade de liquido.



‘D - HIDRODINAMICA DOS SISTEMAS E QUEDA

DE PRESSAO DENTRO DE UM CANAL

1. HIDRO-DINAMICA E QUEDA DE PRESSAO

1.1 - Hidro-dinamica dos sistemas estaveis

l.1.1 - Regimes de escoamento

A evolugao do escoamento, ao longo de um canal aquecedor,
de secgio constante, cilindrico, pode ser esquematizada pela figu-
ra 1, onde temos em abcissa o comprimento z do canal e em ordenada

a temperatura (T).

‘ | Anular | ; Vapor
i i ldispe;‘_| [ Seco
Liguido : Bolhas { Agregados :so | Disperso i
) : i ] !
<
© —

—_—

Escoamen — —
to

Tlr

Distri-

buigao

. das T.Saturagao
empera

turas ”’@f?bfeaﬁ'

Fig.l = Descric¢ao de um canal aquecedor
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- -
Na figura 1 nos representamos:

a) O aspecto do escoamento fluido, quando a entalpia do

- fluido aumenta. Verificamos que o fluido entra mno ca-

nal no estado liquido e assim permanece ate atingirmos a zona de
ebuligao local, onde aparecem as primeiras bolhas. A entalpia ‘do
fluido continua aumentando e tem infcio,a ebuliggo franca onde as
bolhas se unem formando agregados, posteriormente o escoamento to

ma a forma da figura ou seja torna-se anular disperso. Finalmente,

atingimos duas ultimas fases do escoamento: disperso (vapor tmido)

-~
€ Vapor seco.

:

b) A evolugzo da temperatura média do fluido e da tempe-
ratura da parede. Note-se que a partir da cota z, @
temperatura da parede aumenta brutalmente podendo causar 0 «.....

"burnout'.

¢) A evolugao do titulo do vapor (x) com o comprimento
do tubo e a evolugao da fragao (a), que definiremos mo

item 1.1.2, com o comprimento do tubo.

1.1.2 - Definicoes

a) Titulo ou qualidade do vapor (x)

_ massa de vapor na mistura
massa total da mistura

W
= —
W W
g f

b) Fracao vazio ("void fraction')

_ volume do vapor na mistura
volume total da mistura (agua +vapor)

A relagao entre x e o num sistema parado pode ser obtida
assumindo um certo volume contendo 1 1bm de mistura em equilibrio

termico.



0 volume da nistura sera igual a (v + xv ) ft3 onde v &

o volume especifico (Ibm/ft )
f - refcre-se ao liquido
g = refere-se ao vapor

-~ - ) 4
fy - refere-se a diferenca entre liquido e vapor.

Numa mistura em equilibrio, se o lfquido e o vapor estao
saturados, o volume do vapor presente é igual a sua massa, vézes

seu volume especifico vg, assim e:

XV

+
Ve + RV o
onde,
¥ = massa vapor na mistura de 1 lbm
ve o= volume especifico do 1liquido
v, = volume espec{fico do vapor
(=]
vgf = vg - v,
Fazendo uma transformagio na expressgo acima, temos:
XV Xv
o = 2 = £ = 1
vt x(v_-v,.) xv +(1-x)v
f g f g 3 1+ E(l-x)/z_c__lvf/vg
1
o

1+ [@-x)/x_] vf/vg

A fracao vazia tem a influencia de baixar a reatividade

- . - -
do nucleo nos reatores em que o refrigerante e tambem moderador.

Na equacao acima os valores de x e v sao tomados em tabe
las termodinamicas apropriadas para a pressao do sistema. A equa-
e d -~ -
cao (1) mostra os grandes valores de o para pequenos valores de x,

especialmente para baixas pressoes. Isto ocorre porque,aumentando
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ﬁ“préssso o vg decresce muito enquanto que o Ve e mais ou menos da

mesma ordem de grandeza.

Exemplo: Calcular o o correspondente para x = 27 para agua

- -~ -
leve a pressao atmosferica.

Da tabela para p = 1 atm

= 0,01672 £t3/1bm e v, = 26,800 £¢3/16m,

Ve
i O f .

‘

@ = 1 - 0,971 ou 97,1%

1+ [(1-0,02)/0,0Z] 0,01672/26,8

0 grafico abaixo mostra a variaqao do a com x para varias

pressoes e para a agua leve.

RN
80 |

60 |
40 |

20 |

_— penirmmpanedn

24 6 81012 14168 D

*x (%)
Fig., 2

Observacoes da curva:

1 - para x constante a decresce com a pressao. Para pres-
soes proximas da critica a aproxima-se rapidamente de

¥

X Para a pressao critica as duas fases sao indistinguiveis e a=x.
2 - para cada pressao, da/dx decresce com aumento de x.

3 - para baixos valares de x (que e o caso dos reatores
tipo Boiling), quando p decresce da/dx cresce e torr

na-se muito grande para baixas pressces. Isto tem relagEo com a ei
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tabilidade do reator, como veremos mais tarde.

1.1.3 - Sistemas com fluxo

Todas as definicoes que nos vimos no item anterior refe-
rem-se a sistemas em que a mistura esta fechada no recipiente. Nes
te caso nao havia movimento relativo entre as duas fases. No entan
to, se, as duas fases da mistura se movem na diregio vertical em
canais, entre os elementos combustiveis, o vapor, por causa de sua
flutuacao, tem a tendencia de escorregar sobre o liquido, isto e ,

move—-se com velocidade maior do que a do 1iquido.

Qi
¢
{
|)°,

gyU“Q
» | ol
T

Elem, Comb, J——
‘:jjhf - T T T
—— e e e e e e o

Liq.+Vapor

|
1o

Liquido

Pige 3

Define-se, neste caso, a relagao de escorregamento ("slip

ratio") (S) como sendo,

\Y
onde,
Vg = velocidade do vapor
Vf = velocidade do liquido

S modifica as relacoes entre o e x do item anterior. S geralmen

te > 1. Define-se, neste caso, qualidade do vapor ou titulo como

sendo:
% = fluxo de massa de vapor
fluxo de massa da mistura
Entao, se o fluxo de massa da mistura e mt(lbm/hr) o flu-
xo de vapor sera = X %t e o fluxo de 1fquido sera (1-x) %t onde X



e o titulo do vapor para a particular secgao (AL) da figura (3).

Devemos notar que neste caso x varia de secgao para sec-
¢ao do tubo, o exposto no paragrafo acima vale considerando-se que

X e o permaneceram constantes na secgao de espessura AL,

Aplicando a equagao da continuidade, as velocidades dova

por e liquido sao dadas por-

O
~ « V
vazao
Vg area A
‘ 23
(1-x) 2 . v
v = t 't
f A

o~ - - ° .
onde A e Af sao as areas medias, perpendiculares ao fluxo, se as
duas fases sao imaginadas completamente separadas uma da outra |,

figura 3). Assim, temos:

0
. - YB. ) X . mf . Vg o Af ) x fﬂ ) Z& )
Vf Ag(l—x)mt > Ve 1-x Ag \

Sabemos ainda que, para a secgao considerada

volume do vapor na mistura

a volume total da mistura (aguatvapor)
A . AL A
0 = =B . g = et
¢ ° A. + A
(Af+Ag)AL f o4
ou ’ Af - 1 -«
A o
24
Substituindo em (2) vem:
s = S l-o _:ZK.
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Esta expressao pode ser rearranjada e obteremos uma rela-

cao entre x e o levando em conta o "escorregamento’. Chega-se a:

a = L (3)

1+ El—x} /:&] 1

onde,

Note-se que quando S=1 (nao ha escorregamentc) caimos na

expressac dada no item anterior.

0 efeito do "escorregamento' e decrescer o valor de a, pa
ra um mesmo X. Isto pode ser visto pela formula (3), pois S > l.Lo

zo o decresce com acrescimo de S.

Um alto S é, entio, uma vantagem tanto para a transferen-
cia de calor como para efeitos de moderagao. E uma vantagem para
transferencia de calor porque alto S significa alto Vg e portanto
maior turbulencia e maior contato do lfquido com as paredes quen-
tes. Ha também melhorias na estabilidade da reacao nuclear, isto
porque, como ja dissemos, quando g% diminui a estabilidade aumen-
ta, issc pode ser verificado observando a curva o versus x para a

agua leve a 1,000 psia.

Fig, 4



A relagao entre x e o da equaggo (3) so vale para secgEo

de tubo bem pequena.

Devemos notar que S varia também com a pressao e velocida
de de entrada do 1liquido no tubo. Este efeito pode ser observadona

figura 5, a?aixo, obtida esperimentalmente,

p = 600 psig

e ———

—— .
——
———
—
——
e

Fig, 5

Nos projetos de reatores, como veremos adiante, o valor o
geralmente é determinado por consideragges nucleares (moderagao).o
valor de S & determinado atraves de uma estimativa, ou entao atra-
vés de um grafico do tipo da figura 5. O correspondente valor de x

pode ser obtido de uma formula empirica do tipo:

CRI=

v
S 1= (B0 [1 } (%)(vg/Vf)O’l:l
£

proposta por Von Glahn.

Em muitos casos assume-se S constante em todo o comprimen
- - ”~ ~
to do canal, porem, e um erro que em muitos casos nao pode ser co-

metido.

4, REATORES EM QUE 0 LTQUIDO E MODERADOR E CIRCUITO PRIMARIO A0
MESMO TEMPO. BOILING-REACTOR (BWR)

A agua ao se movimentar atraves dos varios canais do ....



- ~ °
Boiling~reactor, encontra varias resistencias ao fluxo, que provo-

cam uma redugio de pressao no fluido.

As duas perdas mais importantes sao: perda de presszo por
atrito e perda de pressgo causada pela acgleragao do refrigerante
ao aumentar de volume por receber calor num canal. Outras perdas
de pressao seriam: a obstrugao ao fluxo por corpos submersos (espa
cadores, juntas de tubos, chaves etc) e por mudangas abruptas de

area de fluxo, tanto na entrada como na saida do tubo.

Essas perdas de pressao devem ser conhecidas o melhor pos.
sivel, principalmente nos reatores BWR. Para tanto, devemos saber
o comprimento de canal em que nao ha a ebuligEo, isto &, qual o com
primento de canal em que o refrigerante vai da temperatura de sub-

resfriamento ate temperatura de saturagao.

Seja o elemento combustivel:

Aquecimento Uniforme Aguecimento Senoidal

N W
NN
\\1

m
DN
NN

Y x=0 H| T

-
N
>

-

Ho | Canal

(-]
L
INSERINN Y
NN

Fig. 6 Fig. 7

onde,
H = comprimento do elemento combustivel

Ho = cota onde o l{quido se torna saturado
Hb = comprimento do elemento combustivel em que ocorre

ebulicao.
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g = calor sensivel acrescentado ao liquido para satu-
ra-lo
9, = calor total acrescentado ao 1iquido em todo o com

primento do canal

J»HO
]
dq o g sen (z/H)
9 [ i
Jo e

MHo /H

) (a)

= 3 (1-cos

-

sen (llz/H)

A expressao (a) vale quando tivermos uma adicao de calor
senoidal para qualquer outra forma de adigEo de calor, faz-se um

- -
calculo analogo.

Outra relagao entre qq © qt é dada pela termodinamica:

9 _ hf - hm | )
9, (hf-+xe .hfg)-hm
onde,
hf = entalpia para o liquido saturado E,pressao corres

pondente (cota z = Ho)

hm = entalpia do 1iquido na entrada do canal.
X, = titulo do vapor na safda

hfg = (hg— hf)

hg = entalpia do vapor

Com a relagao (b) nos determinamos a relagao qs/qt e,com
uma relaggoAdo tipo (a) (conforme seja o adicionamento de calor ao

1fquido) podemos obter a relagio Ho/H e consequentemente HB/H.

2.1 - Perda de pressao num canal de evaporacao

Neste item iremos determinar as perdas de pressao, mais

representativas, que ocorrem num canal de evaporagao de-um reator.
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P+ dP

l l l l l l Quantidade de Mov. na Safda:

105 . . .
o tnlvl+ mgvg+ d(myVi+ mgvg)}

—
N
N\

DA\

Forga de Gravidade:

= (Ef—) 141+p gAg>dL

dL

AN

Quantidade de Mov. na Entrads

T e

dFrg N dFpp
Fig, 8
onde, .

my = descarga do liquido
mg = descarga do vapor.
V1 = velocidade do liquido
Vg = velocidade do vapor
Ap = éfea transversal do canal
deg = forca de atrito do vapor com parede
del = farga de atrito do liquido com parede
detf = forga de atrito das duas fases liquidot+vapor

Fazendo o balanco das forgas, considerando o sentido posi

tivo na vertical, temos:

1

A (P-P-dP)- (dF £ F gy g F g1)= (& c)(plAlﬂngg)dL = —g—c— . d(mVprm Y ;)
-dp=—l—(dF 4dF . _4dF, ) +-E - (o A 4p A YL+ —i— d(mV+mV)
Ap fg Tftf T f1 8. Ap 1"l "g¢g gcAp

Fazendo a integragao, termo a termo, entre os dois extre-
mos: entrada e saida, e considerando a pressao de entrada igual a
Po e a de saida igual a Pe, vem:

Je
a) 0 ¢ = P -P, = Ap



e Ffl e )
b) j d'jr— = J dpl = Apl = perda de pressao por atrito
° P ° do 1fquido na altura Ho.

Aplicando a formula de Darcy, vem:

2
* Ap. = £ . 2o !
. - Apy T
e c
onde,
f = fator de atrito
e Feee
c) J d C—K——) = Aptf = perda de pressao por atrito da mistura
° P 1iquido + vapor no trecho de comprimen
to HB°

Para determinar esta perda de pressao define-se o fator

de multiplicagao R.

_ A Ptf

R =
A PlB

Sendo Ap1B a perda de pressao se o comprimento todo fos-

se ocupado somente pelo 1iquido, assim:

Bppg = R . 8Py

0 calculo de AplB pode ser feito pela formula de Darxcy e

o de R, nos veremos no item seguinte:

H p V2
bp, = £ .2 L
P1g D 2g
e Cc
H o} V2
. Ap . =R . f .2 1
* » ptf » .D .Zg
e Cc
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e T
d) f d (r~s~) = Apg = perda de pressao por atrito do vapor
¢
0] P ' ‘

No caso do reator BWR o titulo de saida & benm pequeno e,

em nenhum caso ocorre a saida de vapor com x = 100%, logo, a perda

*

de pressao por atrito do vapor e nula; assim:

#

e
2 L = P
e) z. . JO (plAl + pgAg) dL ApH perda de pressao de

vida ao desnivel

(perda hidrostatica)

como,

A
o = —B. - _E

temos,

bpy =

]
gvhq

e

(1-0)p, + op ) JdL = p .5 L Lo
L[ 1 & ] % e
onde:

e .
b { [(1»a)pl+apg)]dL (Densidade média
[o]

no tubo)

No nosso caso:



. 04 .

e d(mlv +mnV )
f) I . A e = Apa = perda de press_;o devido a acele-
o € p ragso do vépor '
. (‘- "E' wlilye -X . .
v - myevy ! XY B vy ) (71 )m,r_ vy
1 Al Al (l-fa) Apl
m .V % .V
& B - -
v'; = TR oA
Y P
e e
: + e \ - . o o7
s = anl “ﬁ]a l 1 ml(l x)m,[i vy . m? X vg My, _
a 8¢ A g Ay | (1-0) . Aph CpieAy
o . (o]
2 2
] 1 (1-x) Mp . vy .
' A2 1 -«
8o P o
2 2 2 2 . 2 2 2 2
) 1 (1-:“’), e Vy . xe.m,r.vg ) (J:x ) oM vy ) xc'.m,r.#vg
2 1 -a o l=-a a
g A e e "0 o
cp -
se,
x, =0 (s6 ha agua nesse trecho)
o = 0
o
temos, _ ' e e
m2 (1-x )2 v xz.v SEREEEEE
Ap. = T e 1 ., .3 .
a gAz l-ae l-ae. -1
¢p -
2 2
C s . e Vy (l—xe) . ‘x_% |
L ] v - »
a 2 A2 1 ay a,




Fazende,
7~ = G = fluxo total da massa por unidade de area do
£i
canal
2
(1~xe)2 %, v
r = _— s =, £ .V
1-a a v 1
i e e 1
2
o e Apa = -2 . T
Be
Assim a perda de pressao total sera:
, 2 2
H p,V 5 o,V 2
pp, =P -p, =¢,-2 L 0 L1 g, p 2.8
t o1 D ch De ch 8. 8¢

2.2 - Determinacao do “fator de multiplicacao" (R)

2.2,1 - Relacao Martinelli-Nelson

Os autores Martinelli-Nelson determinaram, experimental -
e, ess R ri L, /L em funca essa
te, esse fator R para varias NB/ total cao da pressao e da
qualidade de saida do vapor no canal. Construiram, assim, varias

curvas do tipo da figura 9.

NB . comp. de tubo onde nao ha ebulicao
Ltotal comp. total do tubo
40~ |
R 104 = Q

Fig, 9

400 1000 '4000
pressao, psia



N

-~ -

I importante notar que a qualidade do vapor (x) na sai-
da nao deve ser grande, pois, como vemos o valor de R cresce mui-
to com um aumento pequenc de x, e um valor de R muito grande acar

reta uma perda de pressao grande, pois:

R .

Apduas fases Apfase 1iquida

-
Para resolvermos um problema seguindo o criterio de ....
AY

Martinelli, escolhemos a curva R = f(p,x) (para a relaggo LNB/LT

adequado) e tiramos R com os valores de pressao p e titulo x.

As curvas R = f(p, x, LNB/LT) encontram~se nos ANL 6469
e 6561,

2,2,2 - Relacgo Lottes-Flinn

Estes autores estudaram o problema para oaquecimento uni
forme do refrigerante com baixo titulo. Lottes-Flinn fizeram inu-
meras experigncias e verificaram que, para fluxo de calor unifor-
me e baixos titulos R era independente do fluxo de calor, fluxo

do refrigerante, escorregamento e apenas funcao de age -

Como a quantidade de liquido € muito maior que a de va-
por, a perda de pressao da-se, principalmente, pelo atrito do 1i-
quido com a parede. Podemos, assim, escrever a formula de Darcy

na forma diferencial:

py; «» dz V2
dptp = f . lD o 2;
e c
onde, .
Vl = velocidade do 1iquido saturado na cota z.
f = coeficiente atrito.
Py = densidade do liquido saturado.

~ -
Tearicamente, a queda de pressao deve-se ao acrescimo de



velocidade do 1iquido e da diminuigao da area A, de fluxo do 1iqui
do.

0y r’ 2

Ap, = £ . vV, d z
tp De . ch Ho 1
fazendo:
"tV10
Vlo = N (velocidade do liquido na cota z = Ho)
%
(1-x) m, v,
V1 = —TE:ET—K;- (velocidade do 1fquido na cota z > Ho)
a + fragao vazio na cota z genérica.
. vy _ (1-x) m vy A.p ) 1
Vlo (1-a) A.p mtv10 l-o
x = 0 pois o titulo é baixo.
2
p H \Y
Aptf = £ . 2g1D j ——Lo—'é' . dz
ce Ho (1-a)

Para fazer a integral devemos achar a relagao de variacao
entre o e z. Como o fluxo de calor é uniforme, a qualidade é dire-

tamente proporcional a z.

jan]

. z . B
. . X=X T . . z2= — . X
e H X
B e

Sabemos ainda que (item 1.1.3):

1 ~ X

1+ [(1-x)/x] v x+y




como,

(1) = 1
v
1

y = v S

temos
o
x = == ¢ X < Vv {(assumindo S = cte)
1-a ¥ e 1-a
o l_OLe
z = E:E R = HB
e
1-o
1.2 e .
dz = (1_a) a hB . do
e
2
v -
. A -f El__lg %e L %o ( 1 )4 da
- Pef * 2g D e " ‘1-a’ ot
c e o e
‘;':“‘_ faplavio - ~ -
0 termo: —Eg—jy—— e a parte de perda de pressao pelo 1i
c .

quido, ou seja Ap

temos que:

liquido saturado e, como

AP ¢

Ap1Iquido saturado

o 1-a

R=fe e 1% da
o 1-o

(o] e
s . % [}; 1 )3:]“e _ e [2; 13

ae 3 ‘1l-q o a, 3 l-ae

<. R—3[1+1_a +(l_a)]
e e

Cs valores de R obtidos por esta expressao aproximam-se

muito dos valores obtidos pelo

s abacos de Martinelli.

Wi
(|



E - EXPANSAO E COMPRESSAQ DE UM FLUIDO - ANALISE HIDRODINAMICA

DE UM CIRCUITO EM CIRCULACAO NATURAL

1. EXPANSAO NO FLUXO DE UM FLUIDO

1.1 - Uma so fase

Figura 1

- - - . o -~ ~
Ha varios metodos para determinar a variacao de pressao
numa expansao de fluido, estudaremos o de Romie que e o que da

maior precisao.

. ~ 3 -

Romie considera que a pressao Py tambem atua na area A2
. . - ~ . eq 3 .
imediatamente apos a expansao. Assim, fazendo o equilibrio das for

gas nas secgaes tracejadas da figura 1, temos:

m.V m,V

1 2
plaA2 + . = p2.A2 + 3
mas
m = p;V oA
11 VoA
p VlLAl,iP°V2fA2 - - V2 = Az
logo ?
V.,.A
m _m 1 1



& 70 .

SPUE e We PYc We R
172 gC.A2 A2 8 A2 A2
Chamando A A
k=1 —-Ki e 99 = -Ki » vem:
2 2
owVi
pl-pz == "Z.é':" . (20']2) (1—0'12)

Outra maneira de chegar a diferenca de pressao (P,-P,) se
ria usar o coeficiente de perda da mecanica dos fluidos. Assim, o

- . 4 A~ -
equilibrio das pressoes e:

, Y , % Vi
P.+=p—= = P, +>p—~—= + ko, .p. =
1 2 8o 2 2 g 12 ch
onde k12 = coeficiente de perda
A
2 1.2
kpp = Qo) = @ - A,

Fazendo as transformagoes, chegamos a mesma expressao ob-
tida pelo balango das forgas:

2
p.V1

Pl-PZ = - *Eg: (2012) (1—012)

1.2 - Duas fases

Como ha duas fases, a equagao do balango das forgas fica

um pouco alterada:

P.A

18 P,A

2fy T,

M., .V m ,.V
+ f1' {1 + gl” g1 _
o o
Dc Oc
Sabendo que:

= XM, =0 A0,V
g t g 3

>



°f £
entao
v _l-x My e V _1l-x My
fl l—al pfAl £2 l—az pf.A2
voo=x Ty oox
gl oy pgAl g2 @y " P A2

Nas expressoes anteriores o X nao varia porque a expansao
- . - - I3 » 3 . -~
¢ adiabatica, porem, o o varia devido a modificagao do tamanheo da
- :
bolha.

Substituindo os valores das velocidades na expressio {a)

vems:
2 2
i
(@.-p) A, = —% a0® 1,x P 1 g’
1727 72 f.A2 (l-az) 8. % pg.A2 8. (l—ul)
2 ) 2
e o1 _x T o1
Peehy By Oy Pgrhy By
2
5
p.-p, =t (=) L e Y
271 c Pe (l-al)AlA2 (l-az)A2 pg
!‘ 1 1
oo, .ALWA, 2
17712 0y By
2
m A o)
t 1 1 2| 1 ] 2 Pf
P-P, == e (1) = - = +xT ().
271 c Al.A2 £ [; a, Az(l az):} pg
.M
* a A



Se
0, = o
12 A2
m2 g p
t 1 1 2 1 12 2 f
P,~P, = —, « — 1 (1~x) - | +x . (=) .
271 g, Al°A2 Pe 1 oy 1 a, Dg
1 2
g o, .
Sabemos que:
m, = Vo « Pg e Al

Sendo VO = velocidade do l{quido num ponto onde nao haja vapor

22,2 5 .
et e Py = i L an? -——-——l_la -————-1_12 +xt £
£ 1 %2 P

N
o
O

1. 12
O’.l 0.2
P v? P o o
o £°°0 2 £f.,1 12 2,1 12
e " . P-P. =% (20,,) |x7 () - =)+ G - 77)
271 2z 12 pg a; o, 1 ay 1 e,

-~ L
Devemos notar que esta expressao tambem vale para quando

temos uma fase, para isso basta fazer

a 0 e recairemos na formula do item anterior

]
Q
[

fl
(oo 2 S

1

X

N Pe 1 %120 -
Observemos que neste caso 0 termo: X (——O(Eu - E——) nao
2

g 1



tem significado, pois corresponde a mudanga de fase,

2. CONTRAGCAOC NO FLUXO DE UM FLUIDO

2.1 - Uma so fasé
ma so fase

Aqui ocorre um fenomeno importante, pois, o fluido ao ser

Ld . - - -~
contraido nao vai diretamente da area A1 para a area A,, mas ele

- - o -
contral~se ate uma area A0 e depois expande-se ate A2'

Figura 2

Fazendo o equilibrio das pressces entre os planos (1) -
(0) vem:

2 2
p.V p.V
Pl+-;-, l-~=1>D+%. 2 (b)
gC gC\
Fazendo equilibrio da expansao (0) - (2) vem:
1 p«Vi i p.V% Vg
Po+-2-. . =P2+}" ' +k.p.§~g- (c)
c c c
Subtraindo (b) - (c)
Pl+—2'. =P2+"2-.2 + k.p . T
8¢ 8¢ 8¢




povg 1 pqvi

P, - P, = . (1 +k) -,

1 2 2gc 2 8.
A

K = (1--2)2 2 (1-0)2
A c

2

A

L .4

A2 c

2.

Al 21

Weisback obteve varias relagoes entre otje 9.
o, .
1J| 0,1 l 0,2 I 0,3
oc[ 0,624 l 0,632 [ 0,643 I
Como:
)
AlaVl = A29V2 . . Vl = 'KI . V2 = 021.V2
2
p.V
2 p 2 2
Pl Pz 7% o (1+k) = —/— . 051 V2
c c
°°V§ 2
Pl--P2 = zgc o (1 +k - 021)

2.2 ~ Duas fases

0 valor de k pode ser aproximado para

2
k = a(l - 021)

onde, segundo Richardson's, para fluxo de duas fases podemos supor
a = 0,2,

Para fluxo homogeneo sabemos que:



po= pp (1-a) + Oy« @
podemos supor pg . o =0, pois pg é pequeno e fazendo

V., =V =V

£,2° Vg2 T V2

Substituindc estas duas expressoes na equagac de uma so fase vem:

f)f uVéo (1"“) i 2 Qf ovio (l"'(l) 2
Pl--P2 = 2z, - (1+a-a0021—021)=-————55;———— o(a+1)(l—021)
Se a=20,2
2
| L2opgVe 2
Pl"PZ = —-{g_—— o (l—a) (1-C21)
c

A compressao de um fluido acarreta uma perda de pressao

o 3 @
como pode ser verificado pelas formulas uma vez que ¢ 1 < 1,

2

3. ANALISE HIDRODINAMICA DE UM CIRCUITO EM CIRCULACAO NATURAL

Esquema dé uma caldeira com circulagao natural

ig - Saida
- —— - RS : de

Entrada = - o

de Vapor

Liquido (:)—
&

Bolhas de Vapor

Zona de
Aquecimento

figura 3




Determinar a velocidade em (7) para que tenhamos circula
950 natural. Determinar também as perdas de pressao em todos os

trechos da caldeira.

3.1 - Contracao das seccoes (1) - (2)

.I o~ ~ -
Como ja vimos, equagao do balango das pressoes e:

V]

2 2
PnoV PV
P +-% o 2 2 + k . 2_2

g, 2 g, 12 * “2g

2
Py-Vq

1
P1 + 7 -
c
.Ao2

)

2

e havendo uma so fase k.., = (l-oc)2 = (1 - ) e sendo

12

vem: 92'V§
P,-p, = ==

12).

Colocando em termos de V7 temos:

A2.V2.p2 = A7.V7.p7 (continuidade)
2 7 A2 pz 7 72 P

fazendo



http://A2.V2.P2

3.2 - Perda de carga no trecho {2) - (3)

Como ha apenas uma fase, so temos perdas por "atritos" e

perdas "hidrostaticas".

- .
Sendo, como ja vimos:

2
L PraeV
23 2°°2 -
P-P_f . a( )-L . op
2°3 "23°D, ° 28 23 7 g,
1 — 1 y " ]
atrito hidrostatica

Substituindo V2 pela relacao do item anterior e tendo em

conta que 5 = 02 vem:

L p : p
23 2 2 2 P12 .
P-P =f o——-o-——.v « 0 0(—) -D .L .
273 23 D2 Egc 7 72 Py :‘ 2 23 8.
Se
L P
Np3 = 53 - D23 . °§2 .5t
2 P2
2
p,.V
- 17y . £
BymPy = Nyg o () =0y« Lyg - 5
c c
3.3 - Expansao nas seccoes (3) - (4)
Como vimos, o balango das pressoes e:
2 2 2
PnaeV p,.V P,V
3°Y3 4" 4 3°°3
Pyt =Pt tky -
c c c
onde, A3 ) )
kgg = (-3 = (1-ogy)
2 2
.V p,.V
21 Patty 3°'3




Sendo
P3 = P,
A7 Py
030A30V3 = p7oA7oV7 C— V3 = V7 Tk ;—
3 3
Ay 0y
péuA4oV4 = p7oA7QV7 —— V4 = V7 ° A Q'E—
4 4
p A o] p V2 A p
1 4 2 7.2 7.2 4°7°7 7.2 7.2
PP, =5 . — . Vo . ()7 ()7 + (k,,-1). N o B Swy)
374 2 8 7 A4 Py, 34 8. A3 Py
2
PooV. v ]
Py |2 2 P7
PPy = "og [}74 + (kgD o °73:} n
c 4
Se
N =-£Z 02 + (k,,-1) 02 (N so N, e negativo)
3 "5, %14 ‘347 © 973 0 caso Nq gativo
2
P7°Vy

-p, = N, (=D
374 34 ch

3.4 - Contracao nas seccoes (5) - (6)

Ainda temos uma so fase e fazendo o balango das pressoes

como fizemos no item 3.1 vem:

2 2 2
p oV p oV p.QV
5°°5 6°° 6 6° ' 6
P. + = P, + + k o
5 2gc 6 2gc 56 2gc
A
- 2 _ (1 - 06,2
k56 = (l—oc) = (1 A )
°6°V§ °5°V§
Ps=Pg = (Itkge) o == - =52
c c
Como
P _ P



. 6 _
AS.Vsops = A6.V6.o6 . . VS = V6 ] AS = 60065
2 2 2 2
p QV p .V g p .V
_ 6°°6 67665 _"6""6 _2
PyPg = (Itkge) .~ =~ ——5. = 2.+ (kg ogs)
C Cc c
Sendo A7 p7 p7
V. =V, ,-—,—~— = V_ .0 . ™
6 7 A6 p6 7 76 P
p V2 02 p
_P6 77716 [F7,2 _2
PP, = 5s . (p )7 . (I+kge-0g )
c 6
Se 0
7 2
Nsg = b " 76 (I+kge=0¢5)
p7”§
5% = Ns6 * T2g_

3.5 - Perdas de pressao nas zonas (6) - (7) - Pré-aquecimento

Nesta regido temos perdas "por atrito" e "hidrostaticas'".
Nao ha perda por aceleragao, pois, ainda nao houve formagao de bo-
lhas. L '

Fazendo balango das pressces temos:
- 2
26107
6 28c

Ley
67 * D

+£

Py =Py + 0. .L )

67'j£
B
067 e f67 sao tomados cho valores medios

-2
b Yo7 P71V P7
6 "7 67 ° D 2gc Py

Se o o Je7h67  Per
67 D6 Py
2
P7-Vy -
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3,6 - Perda de pressao nas zonas (7) - (8) - Zona de ebuliciao

Nesta regiEo j5 temos o aparecimento de bolhas, logo a
perda de pressao sera devida as tres parcelas: aceleragao, atrito

das duas fases 1iquidas + vapor e hidrostatica.

Assim:
P7-P8 = APatrito + APacel + APH
2
L Pa.V
= 78 P17 E ,
AP =R , f, . —/. R = fator multiplica-
atrito 7 D7 2gc tivo
2
APacel =T =
g
onde,
G = p .V
gl-xzz x2 pf 1
r = 1= o + ol E—' - 1 o E_
g f
ropzovz p .Vz
AP - L2 = 2r . p, { / 7)
acel 8, 7" 2g,
= 5 L
8y = Prg - lyg - g
- 1 8 -
Pig = T I [El—a) . oliq +a . pv:]dL =04 (l-a78)
78 /7 .
&78 = fragao de vazio média entre 7 e 8.
L] = - - ‘-g—
. . APH p7 (1 a78) . gc . L78
2 2
f..L p,.V Po.V
- R 7°7°78 7°°7 77 _= g



Se f

o £ Lgg
N78 R . D7 +2.1r .97
p7.V§ £
PyPg = Nyg o () +0p M -agg) o 2% Lyg

3.7 - Expansao nas seccoes 8 e 9

- ~
No caso, ha uma expansao com duas fases e como vimos no

item 1.2 a variagao-de pressao era dada por:

2
PV P o o]
f o 2 °f 1 12 2 1 12
P,-P, = (2 0, ) fx". (). (— - + (1=x)".( - )
271 ch 12 [: pg oy oy l-al l—a2
Aplicando ao nosso caso:
Pg T Py
Vg =Vf =V7
p V2 ) o o
7°°7 2 °f 1 89 2 1 89
879 2gc 89 [: pg ag aq 1 ag l-ag)
Se *
2 P .1 Y89 2 , 1 989
N, =20 ¥ (DDA G -TT)
89 89 {: pg ag Qg 1 g 1 g
97'V§
Pg~Pg = ~ Ngg %,

3.8 - Perda de pressao no trecho 9 e 10

No referido trecho temos apenas perda de pressao por atri
to da fase liquido + vapor, e perda hidrostatica. Nao ha perda por

- - -
aceleragao do vapor, pois, este nao recebe mais calor e portanto



Po=P1o = APy + AP Liito
_ = 8
8Py 9,10 ° L9.10 ° e,
_ 1 lflO [:
5 R (1-2)0_ » + 0P :} dL = (1-a,) o
9,10 L9010 g liq. v 97 "7

No casc a = ¢q (ndo ha variacao de forma)

o
- - -
8Py (1-04) 0y (gc) * Lg.10
£,.L v
0 _ 9°79.10 P9 '9
atrito D9 2gc
Supondo
vy = Vg
Pg = Pg =Py
Ag
V9=V8° —7\"9—-=V7a089
f..L V2 o
= T9°79.10" P7°'7°%9
AP, po = R = . 3
atri 9 gc
f L p- v
= 9°79.,10 2 77 L 2
Pg-Piy = R . 75 - 989 * T2 + (1 ag) oy (g ) Lg.10
9 c c
Se
. .z fote0 2
9,10 ° Dy * 789
2
pq:V7

- = . — B
Pg=P1p = Ng 19 ¢ %, ) + (1-ag) 0y (gc) Lg.10
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3.9 - Perda de pressio na expansdo 9 - 10

Analogamente a expansao 8 - 9 temos:
2 —
v
A0

per
PP = =P, . L
10 "11 7 ch

o
1 10~11
Oi0-11) | X (== -
0-117 | Py %0 1

) +

2 ' %0~
+o1-n? . [l_i - i?all]
10 11- |

<
[
<
il
<
[}
<4
Q

2 Pt
P..-P . ==q0, . o™ . O (20 Yoixm . — . C
10711 7" 2g 89 “““10-11 {: bg "~ 910 a;

ag
bt g - |

N _ 2
10-11 ~ “710-11 * 789

L “10-11)
l—alo l—all

2
pyeVy

P —
2gc

10713 =" Ng0-11 * ¢ )

3.10 - Calculo de V

7

Fazendo a somatoria de todas as expressaes (Pi-P ) tere-~

3
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mos: , , a2
R pyeV3
. 172 % M2 T
p7oV§
& PyPy = Nyy 75 T P2 Lyy éi
R B } c
2
© PP = N . p7.v7
374 7 T34 2g
PP = 0
2
p .V7 .
s T MNse * g
) p7"V§ - 8 :
ﬂ p7.v§ _ N
Frte T Nis s Tz T 07 (1-as8) + Lyg-- .
e _
P7:Vy
"¢y " -Ygg -+ g
‘ 2
. P7:Vy ‘ 8
F9F10 T Yo.10 * Tzg_ T (1-ag) . Py« Lg 19 "B,
2
p7.V7_

1011 = 7 Mio-11 * Tzg

7.V7 J

. PRy, = 2 i N13+w: B, o Lyg+Pgy - Lgs + Py -

[=4

“(l-a - -5
.«(la78) . L78+(10t)p7 . L9 1(3 gc

Por outro lado sabemos que, como secgoes 1l .e 11 estao no

" mesmo nivel:

L A i e s s . .
S R AFIAT L BTTE LT CEL B et R . -

SRRy =0
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o ve o
S M . . _ _
" g T ozg, it Tii T P2t M2z T PRey v Lgy Ty (Tmagy)
: - (- 8
L78 (1 ag) < Py - L9.10 . 5
% -
‘“{2 2 ° - o - . _-' . - _
o v =\ 805 Ly3 06y Lé? 0, (1-ay0) L, o=(1 a9)p 5Ly 10
! f“ '
i

~ ~ .
Com esse valor de V7 podemos determinar todas as varia-

coes de pressao (Pi-Pj)o
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