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8.1 Introducao

Os liquidos e os gases fluindo por tubulagoes ou ductos sao usados
geralmente em sistemas de aquecimento ou de refrigeracao. Os
fluidos em tais aplicacoes sao forcados a fluir por um ventilador ou
por uma bomba através de um tubo suficientemente longo e a
realizar transferéncia de calor desejada. Neste capitulo despende-se
particular atencao a determinagao do coetficiente de friccao e do
coeficiente de transferéncia de calor por conveccao por eles estarem
directamente relacionados com a queda de pressiao e com a taxa de
transferéncia do calor, respectivamente. Estas grandezas sao usadas

para determinar a poténcia de bombagem e o comprimento

requerido do tubo.
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8.1 Introducao

A maioria dos fluidos, especialmente os liquidos, sao
transportados em tubulacoes circulares. Isto acontece porque as
tubulacoes com uma secc¢ao transversal circular podem suportar
grandes diferencas de pressao entre o interior € o exterior sem
nenhuma distorcao. As tubulacoes nao circulares sao usadas
geralmente em sistemas de refrigeracao de edificios onde a
diferenca de pressao ¢ relattvamente pequena e os custos de
construcao e de instalacao sao mais baixos. Para uma determinada
supertficie, o tubo circular garante maior transferéncia de calor com

menor queda de pressao, o que explica a popularidade dos tubos

circulares nos equipamentos de transferéncia de calor.

Prof. Doutor Eng® Jorge Nhambiu 4



8.1 Introducao
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‘ 8.1 Introducao

Os tubos circulares Tubo Circular
suportam grandes

diferencas de pressao

. . Agua
entre o Interior € o 50 atm
exterior sem nenhuma
distorcao, mas as Ducto Rectangular _

tubulacoes nao circulares

nao o fazem.
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‘ 8.2 Temperatura e Velocidade Médias

Na maioria das aplicacoes praticas, o tluxo de um fluido através
de uma tubulacao ou ducto pode ser aproximado a
unidimensional, e assim supoe-se que as propriedades variam
s6 num sentido (sentido do fluxo). Em consequéncia, todas as
propriedades sao uniformes em toda a sec¢ao transversal
normal ao sentido do fluxo, e supoe-se que as propriedades
tenham valores médios maiores na seccao transversal. Mas os

valores das propriedades numa seccao transversal podem variar

com o tempo, a menos que o fluxo seja constante.
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‘ 8.2 Temperatura e Velocidade Médias

No fluxo externo, a velocidade do escoamento livre serviu
como velocidade de referéncia para o uso no calculo do
numero de Reynolds e do coeficiente de friccao. No fluxo
interno, nao ha nenhum escoamento livre e assim necessita-se
de uma alternativa. A velocidade do fluido num tubo varia de
zero na superticie, por nao haver deslizamento, até¢ um
maximo no centro do tubo. Consequentemente, ¢ conveniente
trabalhar-se com uma velocidade média V_, que se mantém

constante no fluxo incompressivel quando a area da secgao

transversal do tubo é constante.
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8.2 Temperatura e Velocidade Médias

O valor da velocidade média V_ num tubo ¢ determinado com

base no principio de conservacao de massa. Isto é,

=V, A, = [ oV ()l (8.1)

onde m ¢ o fluxo massico, @ é a massa especifica, A_ € a area
seccao transversal, e V(r, x) o perfil da velocidade. Entao a
velocidade média para o fluxo incompressivel num tubo circular de
raio R pode ser expressa como:

v =chV(r,x)1'Ac jﬁpV(r x)andr jﬂV(r Cyar (82)

pA, pnR’

Consequentemente, quando se conhece o fluxo massico ou o perfil
da velocidade, a velocidade média pode ser facilmente determinada.
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8.2 Temperatura e Velocidade Médias

OV‘:O\

Perfis real e ideal de
velocidade para o fluxo
em um tubo (o fluxo
massico do fluido ¢ o
mesmo para ambos os
casos).

(a)Real

(b)Ideal
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8.2 Temperatura e Velocidade Médias

O wvalor da temperatura média T é determinado do principio
de conservagao de energia. Isto ¢, a energia transportada pelo
fluido através de uma seccao transversal ao fluxo, deve ser
igual 2 energia que seria transportada através da mesma secgao
transversal se o fluido estivesse a uma temperatura constante
T . Isto pode ser expresso matematicamente como:

E pao = mC,T, = [,pCpIVd4,  (8.3)
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8.2 Temperatura e Velocidade Médias

onde o C, ¢ o calor especifico do fluido. O produto mCT
ao longo de toda a seccao transversal do tubo, representa o

m

fluxo de energia do fluido nessa seccao transversal. A
temperatura média de um fluido com massa e calor
especificos constantes que escoa por uma tubulacao circular

de raio R pode ser expressa como:

[.Cm, f C,T(pvomdr)

e, Tl ek eV e 84

m
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8.2 Temperatura e Velocidade Médias

TS
Perfis de temperatura g’l_ -
real e ideal para o fluxo — e
|

num tubo (a taxa de =
transporte de energia (¢)Real
pelo fluido é a mesma
para ambos 0s casos).

T

(b)Ideal
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8.2.1Fluxos LLaminar e Turbulento em tubos

O fluxo num tubo, pode ser laminar ou turbulento,
dependendo das condicoes do escoamento. O fluxo do fluido
é laminar a baixa velocidade, mas torna-se turbulento com o
aumento da velocidade para além de um valor critico.

Para o fluxo num tubo circular, o numero de Reynolds é

definido como:
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8.2.1Fluxos LLaminar e Turbulento em tubos

onde o V_, ¢ a velocidade média do fluido, D ¢ o diametro do
tubo, e a relacio v=p/@ € a viscosidade cinematica do fluido.
Para o fluxo através de tubos nao circulares, o numero de
Reynolds, o nimero de Nusselt e o coeficiente de friccao sao
baseados no D, diametro hidraulico.
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8.2.1Fluxos L.aminar e Turbulento em tubos

Onde a A_ € a area da seccao transversal do tubo e do p o seu perimetro. O
diametro hidraulico ¢ definido tal que se reduza ao diametro ordinario D
para os tubos circulares assim:

D - 44, 4nD*/4 D (8.6)

p D

Seria desejavel ter valores precisos de nimeros de Reynolds para fluxos
laminar, transiente e turbulento, mas na pratica é impossivel devido ao facto
da transicao do fluxo laminar para turbulento depender também do grau de
disturbio do fluxo, da aspereza da superficie, das vibra¢oes da tubulacao e
das flutuacoes no fluxo. Em condi¢des praticas tem-se:

Re<2300 laminar
2300=< Re 10000 |[transiente
Re>10000 turbulento
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8.2.1Fluxos LLaminar e Turbulento em tubos

O diametro hidraulico
D, =4Ac/pé
definido de tal modo
que ele reduza qualquer
diametro para o de

tubos circulares.

Tubo circular:
_ 4(nD?/4) B
h= mb

Duto quadrangular:
D, = % =a
Duto Rectangular: ‘- '
4ab 2ab

h=2a+b)  a+b
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8.2.1Fluxos LLaminar e Turbulento em tubos

La.mmar Turbulento

/MHWH/W

Parede do tubo

- Eixo de sunetrla

Na regiao transiente do fluxo, ocorrem intervalos aleatorios de
fluxo, entre laminar e turbulento.
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‘ 8.3 Regiao de entrada

A regiao do fluxo na qual a camada limite térmica se desenvolve até
atingir o centro do tubo é chamada regido de entrada térmica, e
o comprimento desta regiao ¢ chamado comprimento de entrada
térmico. O Fluxo na regiao de entrada térmica é chamado fluxo
em desenvolvimento térmico pois esta ¢ a regiao onde o perfil de
temperaturas se desenvolve.
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8.3 Regiao de entrada

Camada limite fluidodinamica Perfil de velocidade

Regiao hidrodinamica
completamente desenvolvida

- Regido de entrada hidrodinamica |

Desenvolvimento da camada limite fluidodinamica num tubo (o
perfil médio desenvolvido da velocidade ¢ parabodlico no fluxo
laminar, mas obtuso no fluxo turbulento).
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8.3 Regiao de entrada

A regiao em que o fluxo esta hidrodinamicamente e térmicamente
plenamente desenvolvido e assim a os perfis adimensionais de
velocidade e de temperatura permanecem constantes ¢ chamada de
fluxo plenamente desenvolvido. Isto é:

Hidrodinamicamente plenamente desenvolvido:

GV(r,x)

"0 T V=V0) (8.7)
Termicamente plenamente desenvolvido
T (x) T (r x)
7010 (6.5)
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8.3 Regiao de entrada

Camada limite
térmica

Perfil de Temperatura
T. Ts / p

——T7 '
- - e —
— g

Regido de entrada . Regido térmica L
Térmica plenamente desenvolvida

Desenvolvimento da camada limite térmica num tubo (o fluido no
tubo encontra-se em arrefecimento).
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8.3 Regiao de entrada

Numa regido térmica plenamente desenvolvida, a derivada de (T-T)/(T-T )
em relacdo a x é zero pela definicdo, e assim (T,-T)/(T,-T,) ¢ independente
de x. Entdo a derivada de (T,-T)/(T,-T, ) em relacio a t deve também ser

independente de x. Isto é,

o (T -T
61’ ];_Tm K m
r=R

‘O fluxo de calor na superficie pode ser expresso por: I

i =n(@-1)=Z _kr/or),_, (8.10)

or| _p T -T,

Assim conclui-se que na regiao térmica plenamente desenvolvida de um tubo, o
coeficiente local de convecgao é constante (nao varia com X).

Il LIL0 B (8.9)

Consequentemente, os coeficientes de friccao e de convecgao permanecem
constantes na regiao plenamente desenvolvida de um tubo.
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8.3.1 Comprimento de Entrada

h A
ou
f‘
Variacao do factor de ,
friccao e do coeficiente de £
transferéncia de calor por | i
conveccao no sentido do | Regido|  Regio
: de <L+ plenamente
fluxo para o escoamento | entraday - desenvolvida
| I
num tubo (Pr > 1). ; ;
L, |
. L,

T |Fluxopicnamedte
Ldesenvolyidoe

\ Camada limite térmica

Camada limite fluidodinamica
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8.3.1 Comprimento de Entrada

O comprimento de entrada hidrodinamico é geralmente escolhido

para estar a uma distancia da entrada do tubo onde o coeficiente da
friccao alcanca aproximadamente 2 por cento do valor plenamente
desenvolvido. No fluxo laminar, os comprimentos de entrada

hidrodinamico e térmico sao dados aproximadamente como:

~0,05Re D (8.11)
~0,05RePrD=PrL, .. (8.12)

L
L

h,laminar

t,laminar

Para Re = 20, o comprimento hidrodinamico de entrada tem

aproximadamente o valor do diametro, mas aumenta linearmente
com o aumento da velocidade. No caso limite onde Re = 2300, o
comprimento hidrodinamico de entrada ¢115D.

Prof. Doutor Eng® Jorge Nhambiu 25



8.3.1 Comprimento de Entrada

Os coeficientes de friccao e de transferéncia de calor permanecem constantes no
fluxo laminar ou turbulento plenamente desenvolvidos, desde que os perfis de
velocidade e de temperatura normalizados nao variem no sentido do fluxo. O
comprimento hidrodinamico de entrada para o fluxo turbulento pode ser

determinado de :

L - 1,359 Re"* (8.13)

h, turbulento

Na pratica, geralmente acredita-se que os efeitos de entrada fazem-se sentir num
comprimento do tubo de 10 diametros e os comprimentos hidrodinamico e
térmico de entrada sao aproximadamente:

L ~ L

t,turbulento = 10D (8 1 4)

h,turbulento
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8.3.1 Comprimento de Entrada

800 |

700 -

Variacao do nimero de

600 fF 0 —————

Nu, ; (7= constant)

Nu, (¢, = constant)

st

Nusselt local 20 longo de um £ 500 -
tubo no fluxo turbulento, 5
400 -
para ambos os casos: P
, . Z Re=2 X 105
temperatura da superficie 300 I
uniforme e fluxo de calor
, . 200 105 -
constante na superficie.
6 X 104
100 3 X 104 ]
104
| | | | | | | | |
0 2 4 6 8 10 12 14 16 18
x/D
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‘8.4 Analise Térmica no Geral

A transferéncia de calor para um fluido que escoa por um tubo ¢é
igual a0 aumento da energia desse fluido.

0

i C,T,

Balango de energia:

Q=mC\T,~T)

28
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8.4 Analise Térmica no Geral

Na auséncia de qualquer interac¢ao de trabalho (tais como resisténcias
eléctricas), a equacao da conservacao de energia para o fluxo constante de um

fluido em um tubo pode ser expressa como:

0 =mC,(T,-T,) (W) (8.15)

onde T, e T, sao a as temperaturas médias do fluido na entrada e saida do tubo,
respectivamente, e Q ¢é a taxa de transferéncia de calor de ou para o fluido.

A condicao de fluxo de calor constante na superficie, consegue-se quando o
tubo € sujeito ao aquecimento por radiacao ou por uma resisteéncia eléctrica
uniforme em todos os sentidos. O fluxo de calor na superficie é expresso por:

g, =h (T -T,) (W/m?) (8.16)

onde o h_¢ o coeficiente local de transferéncia de calor e T e T sdo as
temperaturas média da superficie e do fluido nessa posicao.

29
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‘ 3.4.1 Fluxo Constante na Superticie

‘Interacgées de energia para um volume de controle diferencial num tubo. I
80 =h(T,—T,)dA

|_¥_I
Y g T, +dT,

| |
- l—"

, | | _

meTm ? |~ me(Tm+dTm)
| |
| | I
L_ _ / ‘

dx
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‘ 3.4.1 Fluxo Constante na Superticie

No caso em que q, = é constante, a taxa de transferéncia de calor pode também
Ser expressa como

0= =nC,-1) W) (&1
‘Entﬁo a temperatura média do fluido na saida do tubo torna-se: I
7. A
r g 9 (8.18)
mC,

E de notar que a temperatura média do fluido aumenta linearmente no sentido
do fluxo, no caso do fluxo de calor constante na superticie, desde que a area da
superficie aumente linearmente no sentido do fluxo.A temperatura da superficie,
no caso de fluxo de calor constante na superficie q; pode ser determinada de:

0, =T, -1,) = T,-T,+% (8.19)
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‘ 3.4.1 Fluxo Constante na Superticie

A curva da temperatura média do fluido T, num grafico de T-x pode ser
expressa aplicando-se o balango de energia em escoamentos em regime

permanente num elemento do tubo de espessura dx . Dat:

mC,dT, =q,(pdx) — al, _ ?'sp = constante (819)

dc mC,

onde p ¢ o perimetro do tubo. Anotando que os q, ¢ h sao constantes, a
diferenciacao da Equacao 8.18 em relacao a x da:

ar, dI, (8.20)

Também, a exigéncia de que o perfil de temperatura adimensional permaneca
inalterado na regiao inteiramente desenvolvida da:

o(I,-T _0 - 1 oI, oT _0 — oI, oT
ox\T, -T I -T,\ ox ox ox  ox (821)
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‘ 3.4.1 Fluxo Constante na Superticie

Variacao da temperatura da
superficie do tubo e da
temperatura média do fluido ao
longo do tubo para o caso do

fluxo de calor constante na
superficie.

T

egiio de, Regido plenamente
entrada | desenvolvida

qs = constante

Prof. Doutor Eng® Jorge Nhambiu
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‘ 3.4.1 Fluxo Constante na Superticie

desde T~-T_= constante. Combinando as Equacoes 8.19, 8.20, e
8.21 chega-se a:

or _dl, _dl, _4.p _ constante (8.22)
ox dx dx mC,

Para um tubo circular, p=2nR e m =@V_A_= @V_ (7R?%),c 2
Equacao 8.22 passa a ser:

oT dT, dI, 24

= ~—— = constante
ox dx dx pV C.R (8.23)

m

‘Onde V_, ¢ a velocidade média do fluido I
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‘ 3.4.1 Fluxo Constante na Superticie

T(r) T(r)

A forma do perfil de temperatura permanece inalterada na regiao
plenamente desenvolvida de um tubo, sujeito ao fluxo de calor

constante na superficie .
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‘ 8.4.2 Temperatura Constante na Superficie

Da let do resfriamento de Newton, a taxa de transferéncia de calor de ou para
um fluido que escoa por um tubo pode ser expressa como
O = hAAT,,, = h4,(T, - T,),, (W) (8.24)

No caso da temperatura da superficie constante a T 4 pode ser expressa

aproximadamente pela diferenca média aritmética de temperaturas como:

AT, war, SALFAL (O -T)+(@-T) ;. T+T._, . (8 25)
2 2 2
‘O balanco de energia num volume de controle diferencial da: I
mCodT, =h(T -T, YA, (8.26)

Isto é, o aumento na energia do fluido (representado pelo aumento da sua
temperatura média dT ) ¢ igual ao calor transferido ao fluido pela superficie do
tubo por conveccao.
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8.4.2 Temperatura Constante na Superficie

E de notar que a area diferencial da superficie é o dA =pdx, onde
p ¢ o perimetro do tubo, e dT = -d(T,-T ), desde que T seja

constante, a relacao anterior pode ser re-arranjada:

d(Ts-Tm)=_h_pdx (8.27)

T -T, mC,

Integrando de x=0 (entrada do tubo onde T _=T)) até L (saida do
tubo onde T_=T))

L=l A (8.28)
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8.4.2 Temperatura Constante na Superficie

onde A ,=pL ¢ a area da superficie do tubo ¢ h ¢ o coeficiente
médio constante de transferéncia de calor por conveccao.
Logaritmizando ambos os lados e resolvendo em funcao de T,

obtém-se a seguinte relacao, muito util, para a determinacao da

temperatura média do fluido na saida do tubo:

T, =T,-(T, - T, Jexp(- h4, /mC,)  (8.29)
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8.4.2 Temperatura Constante na Superficie

Variacao da temperatura
média do tluido ao longo
de um tubo, para o caso

de temperatura constante.

7; = constante |

I
I
I
I
|
|
|
|
|
|
. . . I
(Tmapromma-se de T, asmmptotmamente):

\ TS = constante

Prof. Doutor Eng® Jorge Nhambiu
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8.4.2 Temperatura Constante na Superficie

E de notar que a diferenca de temperatura entre o fluido e a superficie decai

exponencialmente no sentido do fluxo, e a taxa da queda depende do valor do
expoente hA, /mC,,. Este parametro adimensional € chamado o nimero de
unidades de transferéncia, denominado NUT, e é uma dimensao que caracteriza
a eficacia dos sistemas de transferéncia do calor.

Resolvendo a Equacio 8.29 para mCp obtém-se:

hAs
Cr " w|@ -17.)@ -1)] (8.30)

‘Substituindo na Equac¢io 8.17 obtém-se I

O = hA AT, (8.31)

Onde:
T -T, AT, - AT,

[ T)/(T -7)] 1n(AT/AT) (8.32)

‘Que ¢ a temperatura média logaritmica I

AT,
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8.4.2 Temperatura Constante na Superficie

Um NUT maior que 5
indica que o fluido que
escoa por um tubo
alcancgara a temperatura
da superficie na saida,
independentemente da
temperatura de entrada.

Ak
NTU = hA /#C, T,,°C
0.01 20.8
0.05 23.9
0.10 27.6
0.50 51.5
1.00 70.6
5.00 99.5
10.00 100.0

Prof. Doutor Eng® Jorge Nhambiu
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‘ 8.5 Fiscoamentos I.aminares em Tubos

Diagrama livre de um
elemento fluido de um
corpo cilindrico de raio t,
espessura dr e de
comprimento dx
orientado axialmente,
num tubo horizontal num
fluxo constante

plenamente desenvolvido.

T+ dr
D
P, Py + ax
— 4
—>
T!"
|
L V() R
dr r
g O ed MO S
— X
— _h—"' YV ax

Prof. Doutor Eng® Jorge Nhambiu
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‘ 8.5 Escoamentos L.aminares em Tubos

O elemento do volume envolve somente a pressao e os efeitos viscosos, assim as

forcas da pressao e de corte devem balancar-se. O balanco da forca no elemento

do volume no sentido de fluxo da:

QnrdrP). - QnrdrP)., , + Qurdxt ), — Qurdxt),, =0 (8.33)

que indica que no fluxo plenamente desenvolvido num tubo, as forgas viscosas e
de pressao balancam-se. Dividindo por 2ndrdx e organizando,

Pos =P (T )uu =) (8.34)

v =

dx dr
‘calculando o limite quando dre dx — 0 I
dP d\rt
=0
Tt (8.35)

‘Substituindo T = -p(dV/dr) e organizando os termos tem-se: I

wd (rdV)=dP (8.36)
r dr\ dr dx

\ 7
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‘ 8.5 Escoamentos L.aminares em Tubos

‘Resolvendo a equacao anterior e organizando os termos consegue-se: I

V(r)——( )+C Inr+C, (8.37)

Aplicando as condi¢bes de contorno 0V/dr=0emr=0eV=0emr =R
obtém-se:

V(r)—R—Z(flf)(l—;—Z) (8.38)

A velocidade média obtém-se da sua definicao, substituindo a Equacao 8.39 na

8.2 e fazendo a integracao o que resulta em:

- —fVm'r - f (‘Z)(l —;—Zerr - -%(‘;—f) (8.39)

Prof. Doutor Eng® Jorge Nhambiu 44



‘ 8.5 Escoamentos L.aminares em Tubos

‘Combinando as duas ultimas expressoes o perfil de velocidades passa a ser: I

V()= 2Vm(1—;—22) (8.40)

A velocidade maxima ocorre na linha de simetria e é determinada pela Equacao
8.40 substituindo r = 0

V=2V (8.41)

Uma das grandezas de interesse na analise do escoamentos no interior de tubos

sao as perdas de pressiao que estdo directamente ligadas a poténcia de
bombeamento. E de notar que dP/dx = constante ao longo do tubo e
integrando desde x = 0 onde a pressao é P; até x = L onde a pressao é P, obtém-

Se:

b _L-h __AP (8.42)
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‘8.5.1 Perdas de Pressao

Substituindo a Equacao 8.41 na equacao da Velocidade média 8.38,
a perda de pressao pode escrever-se como:

Fluxo laminar AP—SMLV’" 32ulV, (8.43)
R’ D*

Na pratica torna-se conveniente expressar a perda de pressao para

todos os tipos de fluxo como:

L uV;}

N (8.44)

‘Onde f ¢ o coeficiente de friccao adimensional I
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‘8.5.1 Perdas de Pressao

A relacao da perda de
pressao é uma das mais
conhecidas da mecanica

dos tluidos, e é valida para
fluxos laminares e
turbulentos, em

tubulacoes circulares e

nao circulares e para
40 p Queda de Pressdo: AP = f

L
D

superficies lisas ou

rugosas.
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‘8.5.1 Perdas de Pressao

Igualando as Equacoes 8.42 e 8.43 obtém-se o coeficiente de friccao f para um
escoamento laminar plenamente desenvolvido num tubo de seccao circular

641 64

Tubo circular, laminar = -
4 oDV~ Re (8.45)

‘Conhecida a perda de carga , a poténcia de bombeamento é determinada de: I

Wooms = VAP (8.46)

Onde V ¢ o tluxo volumétrico do escoamento e expressa-se pela seguinte
férmula:

_ _ APR? TR? = nR*AP _ nD*AP (8.47)
mede 8ul Sul  128ul

!Esta equacao ¢ conhecida como a Lei de Poiseuille I
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‘8.5.1 Perdas de Pressao

u{mmb = 16W

A poténcia de ‘D —
bombeamento para um

sistema com fluxo
laminar, pode ser reduzida Wooms = 1W
em 16 vezes duplicando o
diametro da tubulacao.
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8.5.2 Pertil de Temperaturas e Numero de
Nusselt

Elemento diferencial do
volume de controle usado
na derivacao da equagao
de balanco de energia.
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‘ 8.5.2 Pertil de Temperaturas e Numero de
Nusselt

O balanco de energia em regime estacionario para um elemento cilindrico de
espessura dr e comprimento dx pode ser expresso por:

I’i’lCPTx - mCPTxHZx + Qr - Qr+dr =0 (848)

Onde m = @gVA_= @V (27nrdr). Substituindo e dividindo por 2nrdrdx depois de
organizar os termos obtém-se:

dx - 2nrdx dr

pCpV Tx+dx _Tx _ 1 Qr+dr _Qr (8.49)

ou

pdl__ L 39 (8.50)

ox 2pCpmrdx or

‘Onde usou-se a definicao da derivada I
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‘ 8.5.2 Pertil de Temperaturas e Numero de
Nusselt

Se escrever-se: I

90 _ i(—kmrdxg) _ —hkdxi(rg) (8.51)
Jdr  Or or or or

‘substituir—se e usar-se & = k/@Cp obtém-se: I

(8.52)

Que significa que a taxa de energia transferida ao volume de
controle pelo fluxo massico € igual a taxa de calor conduzido na
direccao radial
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‘ 8.5.3 Fluxo Constante na Superticie

Para um fluxo plenamente desenvolvido num tubo circular sujeito a
um fluxo de calor constante na superficie da Equacao 8.25 obtém-se:

oT dI, dI,  2q,
ox dx dx pV C,R

= constante  (8.53)

Substituindo a Equacao 8.52 e a relacao para o perfil de velocidades,
Equacao 8.39, na Equacao 8.51 obtém-se:

SEEE e

‘Que ¢ uma equacao diferencial ordinaria de segunda ordem. I
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8.5.3 Fluxo Constante na Superticie

A solucao geral obtém-se separando as variaveis e integrando duas
vezes:

d (2 r’
(r —W)+Clr+c2 (855)

" kR

A solucao particular do problema obtém-se aplicando as condi¢oes
de contorno 0T/0x =0emr=0e¢T =T em r = R assim:

J R(3 1t
T=TS—%(Z—F— ) (8.56)

A temperatura média T é determinada substituindo as relagdes para os perfis de
velocidade e de temperatura, Equacoes 8.40 e 8.55 na 8.4 e fazendo as respectivas

integragoes, o que da:

7 1 - 114K (8.58)

T 24 k&
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8.5.3 Fluxo Constante na Superticie

Combinando a relacao anterior com q,=h(T,-T_) obtém-se:

24 k48 k k
po 22K 20K 4368
1R 11D D (8.57)
ou
hD
Tubo circular, laminar (q = constante) ~ Nt =——=%36 (8.58)

No fluxo laminar, numa regiao plenamente desenvolvida de um tubo
circular sujeito a um fluxo de calor constante o numero de Nusselt é

constante. Nao depende dos nimeros de Prandtl ou de Reynolds
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8.5.4 Superticie com Temperatura Constante

Analise similar pode-se fazer para o fluxo laminar plenamente desenvolvido num
tubo circular para o caso de temperatura constante da superficie T,. O
procedimento da solug¢ao neste caso é mais complexo porque requer iteragoes, mas
a relacao do numero de Nusselt obtida ¢ igualmente simples

Nu = hTD _ 366 (8.59)

O coeficiente de condutibilidade térmica k para o uso na relacao de Nu acima, deve
ser avaliado a temperatura média do escoamento no volume, que é a média
aritmética das temperaturas médias do fluido na entrada e na saida do tubo. Para o
fluxo laminar, o efeito da aspereza da superficie no factor da friccao e no
coeficiente de transferéncia de calor sao despreziveis.
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8.5.5 Superticie com Temperatura Constante

. TS = constante
No fluxo laminar num

tubo com temperatura da
superficie constante, os
coeficientes de friccao e
de transferéncia de calor
permanecem constantes
na regiao plenamente

. Fluxo laminar
desenvolvida. plenamente

desenvolvido
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8.5.5 Fluxo Laminar em Tubos Nao Circulares

O coeficiente de friccao f e o nimero de Nusselt sao dados
tabelados para o fluxo laminar inteiramente desenvolvido em tubos
de diferentes seccoes transversais. Os numeros de Reynolds e de
Nusselt para o fluxo nestes tubos, baselam-se no diametro
hidraulico D, = 4A_ /p, onde a A_ é a area seccio transversal do
tubo e p € o seu perimetro. Uma vez que o numero de Nusselt seja
conhecido, o coeficiente de transferencia de calor por convecgao ¢

determinado de h = kNu/D,.
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te de

ICIEN

Numero de Nusselt e coef
friccao para o fluxo laminar plenamente

desenvolvido em tubos de diferentes

transversa

seccoes

IS

MNusselt number and friction factor for fully developed laminar flow in tubes of
various cross sections (D, = 4A./p, Re = ¥, Dy/v, and Nu = hD,/k)

alb Nusselt Number Friction Factor
Tube Geometry or §° T. = Const. | g, = Const. f
Circle — 3.66 4.36 64.00/Re
Rectangle alb
1 2.98 3.61 56.92/Re
2 3.39 412 62.20/Re
3 3.96 4.79 68.36/Re
b 4 4.44 5.33 72.92/Re
6 5.14 6.05 78.80/Re
8 5.60 6.49 82.32/Re
o 7.54 8.24 96.00/Re
alb
1 3.66 4.36 64.00/Re
2 3.74 4.56 67.28/Re
4 3.79 4.88 72.96/Re
8 3.72 5.09 76.60/Re
16 3.65 5.18 78.16/Re
Triangle 6
10° 1.61 2.45 50.80/Re
A\ 30° 2.26 2.91 52.28/Re
60° 2.47 3.11 53.32/Re
p 90° 2.34 2.98 52.60/Re
- 120° 2.00 2.68 50.96/Re
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8.5.6 Fluxo laminar plenamente desenvolvido na

Regt1ao de entrada

Para um tubo circular de comprimento L sujeito a temperatura constante na superficie, o
numero médio de Nusselt na regiao de entrada térmica pode ser determinado de:

(8.60)

0,065(D/L ))Re Pr

Regiao de entrada laminar Ny =366 +

1+0,04/(D/L)RePr |

Quando a diferenca entre as temperaturas da superficie e do fluido é grande, é necessario
tomar em conta a variacao da viscosidade com a temperatura. O numero médio de
Nusselt para o fluxo laminar plenamente desenvolvido num tubo circular pode ser

determinado de:

0,14

(8.61)

1/3
Nu = 1,86( RePrD) (“b)
L W

O numero médio de Nusselt para a regiao térmica de entrada do fluxo entre placas

paralelas isotérmicas de comprimento L é expresso por:

0,03(D, /L )RePr

Re <2800

= T 001D, /L RePr]” (8.62)
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‘ 8.6 Fluxos Turbulentos em Tubos

Para tubos lisos, o coeficiente de friccao em escoamentos turbulentos pode ser

determinado da primeira equagao explicita de Petukhov

£ =(0,790InRe-1,64)" 10* <Re <10° (8.63)

O numero de Nusselt em fluxos turbulentos é relacionado ao coeficiente de
friccao pela analogia de Chilton-Coburn

Nu = 0,125 f Re Pr"’ (8.64)

Para o fluxo turbulento plenamente desenvolvido em tubos lisos, uma relagao
simples para o numero de Nusselt pode ser obtida substituindo a relagao simples

exponencial f = 0.184 Re™%2 do coeficiente de friccio na Equacio. 8.64.

Nu = 0,023Re"® Pr??

0,7=<Pr=160
( Re > 10000 ) (8.65)

chamada equacao de Colburn
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‘ 8.6 Fluxos Turbulentos em Tubos

‘A precisao da equagao de Colburn pode ser melhorada modificando-a para a I
forma:

Nu = 0,023Re” Pr” (8.66)

onde n = 0,4 para o aquecimento e 0,3 para o arrefecimento do fluido que escoa
pelo tubo. Esta equacao é conhecida como a equagao de Dittus-Boelter [ Dittus
e Boelter (1930)] e é mais usual que a equacao de Colburn. As propriedades do
fluido sdo avaliadas na temperatura média do fluido T, = (T; + T_)/2. Quando
a diferenca da temperatura entre o fluido e a parede é muito grande, pode ser
necessario usar um factor da correccao para ter em conta a diferenca da

viscosidade perto da parede e no centro do tubo.
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‘ 8.6 Fluxos Turbulentos em Tubos

As relacoes do numero de Nusselt acima apresentadas sao
razoavelmente simples, mas podem dar erros de até 25 por cento.
Este erro pode ser reduzido consideravelmente a menos de 10 por
cento usando relacoes mais complexas mas mais exactas tals como
a segunda equacao de Petukhov expressada como

(8.67)

(7 /8)RePr 0,5 =< Pr = 2000
Nu = e v 27 N\ 4 P
1,07 +12,7(/ /8 fr”" 1) 10 <Re <5x10

A precisao desta relacao em numeros baixos de Reynolds ¢é
melhorada modificando-a para [ Gnielinski (1976)]

(8.68)

(7 /8 \Re-1000)Pr 0,5 < Pr <2000
Nu = () 3 6
1,07+12,7(£/8Yr”" -1) 3x10° <Re < 5x10
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‘ 8.6 Fluxos Turbulentos em Tubos

As relacoes apresentadas nao se aplicam aos metais fluidos por
causa de seus numeros de Prandtl muito baixos. Para metais fluidos

(0.004 < Pr < 0.01), sao recomendadas as seguintes relacoes por
Sleicher e por Rouse para 10* < Re < 10°:

Metais liquidos T, = constante Nu = 4.8 + 0,0156 Re”* Prso’93

(8.69)

Metais liquidos q = constante ~ Nu = 6,3+ 0,0167 Re™” Pr;"” (8.70)

onde o subscrito s indica que o numero de Prandtl deve ser
avaliado a temperatura da superficie.
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‘ 3.6.1 Superticies Rugosas

Toda a irregularidade ou aspereza na superficie perturbam a
subcamada laminar, e afectam o fluxo. Consequentemente, ao
contrario do fluxo laminar, o factor de friccao e o coeficiente de
convec¢ao no fluxo turbulento sao grandes funcgoes da aspereza de
superficie. O coeficiente de friccao no fluxo turbulento plenamente
desenvolvido depende do nimero de Reynolds e da aspereza relativa
e/D. Em 1939, C. F. Colebrook combinou todos os dados do factor
de friccao para os fluxos transiente e turbulento tubulacoes lisas
como também asperas na seguinte relacao implicita sabida como a
equacao de Colebrook.

e/D 2,51

(fluxo turbulento) (8 M1 )

=+

3,7 Re.f
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8.6.1 Superticies Rugosas

A equacao de Colebrook ¢ implicita para f, assim a determinacao
do coeficiente de friccao requer tediosas iteracoes, a menos que
seja usado um solver. Uma relacao explicita aproximada para f fo1

dada por S. E. Haaland em 1983 :

(8.72)
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8.6.1 Superticies Rugosas

O coeficiente de friccao ¢é
minimo para as
tubulacoes lisas e aumenta

com o grau de rugosidade
das mesmas.
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8.6.2 Fluxos Turbulentos Plenamente
Desenvolvidos na Regiao de Entrada

Os comprimentos de entrada para o fluxo turbulento sao
tipicamente curtos, frequentemente sao apenas 10 diametros do
tubo, e assim o numero de Nusselt determinado para o fluxo
turbulento plenamente desenvolvido, pode ser usado por
aproximacao para todo o tubo. Esta aproximacao simples da
resultados razoaveis para a perda de pressao e transferencia de
calor em tubos longos e resultados conservadores para os curtos.
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8.0.2 Fluxos Turbulentos Plenamente
Desenvolvidos na Regiao de Entrada

No fluxo turbulento, o
perfil de velocidades ¢é
quase uma linha recta na
regiao central, e todos os
gradientes significativos
da velocidade ocorrem na

Subcamada laminar
subcamada viscosa.
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8.6.3 Fluxo através do Anulo de um Tubo

Alguns equipamentos simples de transferéncia de calor consistem em dois tubos
conceéntricos, e sao chamados de trocadores de calor de tubo duplo. Em tais

dispositivos, um fluido corre através do tubo quando o outro através do espago
anular.

Considere-se um anulo concéntrico de diametros interno D, e externo D,. O
diametro hidraulico do anulo é:

44c  4n(D? - D?)

Dh = =
p J.l:(l)o-i-l)i)

=D, - D, (873)

Quando o numero de Nusselt é conhecido o coeficiente de transferéncia de
calor por conveccao determina-se de:

Tk °T ko (8.74)
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8.6.3 Fluxo através do Anulo de um Tubo

Trocador de calor de
tubo duplo que consiste
em dois tubos
concéntricos.

Regido anular
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8.6.3 Fluxo através do Anulo de um Tubo

O fluxo anular esta associado a dois
numeros de Nusselt:Nu, para a
superficie interior do tubo e Nu
para a supertficie exterior, uma vez
que pode envolver a transferencia
de calor em ambas as superficies.
Os numeros de Nusselt para o
fluxo laminar plenamente

desenvolvido, com uma superticie
isotérmica e adiabatica encontram-
se apresentados na tabela.

D,/D,| Nu, | Nu,
0,00 - | 3,66
0,05 | 17,46 | 4,06
0,10 | 11,56 | 4,11
0,25 | 7,37 | 4,23
0,50 | 5,74 | 4,43
1,00 | 4,86 | 4,86
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8.6.3 Fluxo através do Anulo de um Tubo

Para melhorar a precisao dos numeros de Nusselt obtidos das
relacoes para o fluxo anular, Petukhov e o Roizen recomendam
multiplica-los pelos seguintes factores de correcgao, quando uma

das paredes do tubo ¢ adiabatica e a transferéncia de calor faz-se

através da outra parede:

F, = 0,86( g" ) Parede externa adiabatica (8.75)

F =0,86( i ) Parede interna adiabatica (8.76)
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8.6.4 Aumento Da Transferéncia De Calor

Os tubos com superficies asperas tém coeficientes de
transferéncia de calor muito mais elevados que os tubos com
superficies lisas. Consequentemente, as superficies do tubo sao
frequentemente intencionalmente tornadas asperas, por meio de
estrias ou alhetas a fim de aumentar o coeficiente de transferéncia
de calor por conveccao e assim a taxa de transferéncia de calor
por conveccao. Consegue-se um aumento de até de 400 por

cento na transferéncia de calor, num fluxo turbulento, em um

tubo tornando aspera a sua superficie.
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8.6.4 Aumento Da Transferéncia De Calor

Tornar aspera a superficie, naturalmente, aumenta também o
coeticiente de friccao e assim a poténcia da bomba ou o
ventilador. O coeficiente de transferéncia de calor por
conveccao pode também ser aumentado introduzindo:

>um fluxo pulsante por meio de geradores de impulso, ou

>um redemoinho introduzindo uma fita adesiva torcida

no tubo
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8.6.4 Aumento Da Transferéncia De Calor

As superficies dos tubos
SA0 frequentemente

tornadas rugosas ou
alhetadas a fim de

aumentar a transferéncia
de calor por conveccao.

_ Estrias
(b) Superficie rugoza
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