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Resumo da Dissertagdo apresentada a COPPE/UFRJ como parte dos requisitos

necessarios para a obtencao do grau de Mestre em Ciéncias (M.Sc.)

SOLUCOES ANALITICAS DE TRANSFERENCIA DE CALOR CONJUGADA
ESTACIONARIA EM DUTOS

Djane Rodrigus Cerqueira

Agosto/2006

Orientador: Su Jian

Programa: Engenharia Nuclear

Neste trabalho, sdo apresentadas solugdes analiticas aproximadas da transferéncia de
calor conjugada de convecgdo laminar e turbulenta em dutos circulares o canais de placas
planas com conducdo axial nas paredes do duto e condigdo de contorno convectiva
externa. A abordagem de parametros concentrados baseada na aproximac¢do de Hermite
de dois pontos para integrais foi aplicada para reduzir a equagdo de conducao de calor no
solido a uma equacao diferencial ordinaria de segunda ordem para a temperatura média
do so6lido na direcdo radial. A equagdo de energia no fluido foi resolvida através da
técnica da transformada integral generalizada (GITT). O problema de autovalor de
Sturm-Liouville para a equag¢do de energia do fluido foi resolvida pelo método de
contagem de sinal. O sistema truncado de N equagdes diferenciais ordinarias para os
potenciais transformados da temperatura do fluido e a equacdo diferencial ordinaria de
segunda ordem para a temperatura média do s6lido formam um sistema homogéneo de
N+2 equagdes diferencias ordindrias de primeira ordem que sdo resolvidas
analiticamente. Os efeitos da razdo entre as condutividades térmicas do fluido e do
solido, o nimero de Peclet, a espessura da parede e o nimero de Bi no nimero de
Nusselt, a temperatura média do fluido e do so6lido e a temperatura interfacial solido-

cluido foram investigadas.
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ANALYTICAL SOLUTIONS OF STEADY-STATE CONJUGATE HEAT TRANSFER
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August/2006

Advisor: Su Jian

Department: Nuclear Engineering

In this work, we present approximate analytical solutions of steady-state
conjugate heat transfer of laminar and turbulent forced convection in circular pipes and
parallel-plate channels with wall axial heat conduction and external convective boundary
conditions. Improved lumped-differential approach based on two points Hermite
approximation for integrals was applied to reduce the heat conduction equation in the
solid into a second-order ordinary differential equation for the radially averaged solid
temperature. The energy equation in the fluid was solved by applying the generalized
integral transform technique (GITT). The Sturm-Liouville eigenproblem for the fluid
energy equation was solved by the sign-count method. The truncated system of N
ordinary differential equations for transformed potentials of the fluid temperature and the
second-order ordinary differential equation for radially averaged solid temperature form a
homogeneous system of N+2 ordinary differential equations that is solved analytically.
The effects of the fluid-solid thermal conductivity ratio, the Peclet number, the wall
thickness, and the Biot number on the Nusselt number, the average fluid and solid

temperatures, and the fluid-solid interface temperature have been investigated.
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Capitulo 1

Introducao

O conhecimento da transferéncia de calor convectiva é de importancia em di-
versas situacoes fisicas, tais como no acionamento e no desligamento de turbinas a
gas, em trocadores de calor recuperativos e regenerativos e em passagens de resfri-
amento de reatores nucleares de poténcia. Tais problemas de conveccao forcada em
dutos sao normalmente analisados resolvendo-se o problema classico de Graetz onde
impoe-se uma condicao de contorno de temperatura prescrita, fluxo de calor prescrito
ou uma combinagao dos dois no contorno do fluido, ou seja, na parede interna da
tubulagao. Entretanto, para aplicacoes praticas, a condicao de contorno é imposta
na face externa do duto e a distribuigdo de temperatura na interface sélido/fluido é
desconhecida a principio mas depende fortemente do mecanismo acoplado de trans-
feréncia de calor no fluido e da conducao no sélido. Neste caso, as equacoes de
energia no solido e no fluido sao resolvidas conjuntamente e acopladas por condi¢oes
de contorno de fluxo e temperatura continuos na interface. Este problema é fre-
quentemente chamado de problema conjugado.

O problema de transferéncia de calor conjugada de escoamentos laminares e
turbulentos em dutos tem sido estudado por métodos analiticos, métodos numéricos
e métodos hibridos. O problema acoplado de condugao-convecgao é governado por
pelo menos quatro parametros: o niimero de Peclet, a razao de aspecto, o niimero de
Biot e a razao entre as condutividades da parede e do fluido. Duas abordagens foram
utilizadas para tratar a condugao axial: a analise da conducao de calor bidimensional

e a analise unidimensional de paredes finas através da formulacao de parametros



concentrados que promove uma média da distribuicao de temperatura na parede do
duto.

A formulacao de parametros concentrados, embora se espere que seja adequada
em uma faixa de parametros que nao promovam gradientes significativos de temper-
atura através da parede, foi apenas brevemente comparada com solugoes numéricas
que consideram os efeitos bidimensionais. Guedes et al. (1991) apresentou a solugao
analitica desta classe de problemas, através da extensao de idéias da técnica da
transformada integral (GITT), com a finalidade de permitir a aplicagdo de uma
maior variedade de condigoes de contorno que resultam da técnica de parametros
concentrados aplicada na parede do duto.

Este trabalho tem como objetivo estender as idéias de Guedes et al. (1991),
Guedes e Ozisik (1992), Elmor-Filho (1996), analisando a aplicagdo do novo método
de parametros concentrados proposto por Su e Castro (2003) tanto para dutos cir-
culares quanto para canais de placas planas paralelas com escoamento laminar e
turbulento. E tratado o problema conjugado em rcgime permanente para escoa-
mentos laminar e turbulento em dutos circulares e entre placas planas parelelas.
apresentado um aprimoramento na técnica simples de parametros concentrados para
a conducao na parede em problemas de condugao-convecgao conjugados, levando em
conta os efeitos dos gradientes de temperatura na parede do duto. A equacao de
conducao de calor no sélido é integrada na direcao radial e as integrais do fluxo de
calor e da temperatura dos contornos sao aproximadas pela formulacao de Hermite
para dois pontos. A equacao resultante é incorporada na condicao interfacial, que
se torna uma condigao de contorno mais geral para a equacao de energia no fluido.

O segundo capitulo deste trabalho, traz a revisao bibliografica para o problema
de transferéncia de calor conjugado, apresentando as contribuigoes mais relevantes
para a solugao deste problema tanto para placas planas como para dutos circulares
com escoamentos laminares e turbulentos.

O terceiro capitulo mostra formulacao matematica geral para placas planas
paralelas e dutos circulares para o problema de transferéncia de calor nas paredes

do duto e no fluido inclundo a admensionalizagao.

Em seguida, é apresentada a formulacao de parametros concentrados para a



condugao radial e por fim, é aplicada a técnica de transormada integral generalizada
para o fluido.

No quinto capitulo, serao apresentados resultados numéricos para os paramet-
ros de interesese pratico, de acordo com os apresentados na literatura.

Por fim, as conclustes do trabalho serao apresentados no ultimo capitulo da

tese, assim como sugestoes para futuros trabalhos.



Capitulo 2
Revisao Bibliografica

Neste capitulo, é feita uma revisao dos trabalhos mais significativos até hoje
desenvolvidos na area de transferéncia de calor conjugada.

Estes trabalhos podem ser divididos em dois grandes grupos: transferéncia de
calor conjugada estacionéria e transferéncia de calor conjugada transiente. Estes
grupos, por sua vez, podem se subdividir cada um em trés grupos classificados
quanto ao regime de escoamento: perfil de velocidade constante (slug flow), per-
fil de velocidade laminar e perfil de velocidade turbulento. Pode-se ainda fazer a
classificagao dos trabalhos quanto a geometria. Existem trabalhos que tratam da
transferéncia de calor conjugada em dutos de placas planas paralelas e o outro tratam
da transferéncia de calor conjugada em dutos circulares. Ainda quanto a condigao
de contorno aplicada, temos trabalhos desenvolvidos com a condi¢ao de contorno de
primeiro tipo, onde é aplicada uma temperatura constante na superficie externa da
parede do duto; condicao de contorno de segundo tipo, onde é aplicado um fluxo
de calor constante na superficie externa da parede do duto e desenvolvidos com
condicao de contorno de terceiro tipo, que aplica a condi¢ao convectiva na superficie
externa da parede do duto.

A grande maioria dos trabalhos trata da transferéncia de calor em regime per-
manente com escoamento laminar, tanto em dutos de placas planas paralelas quanto
em dutos circulares, com condi¢ao de contorno do segundo tipo. Sao poucos os tra-
balhos desenvolvidos com o perfil de velocidade constante e o perfil de velocidade

turbulento assim como sao muito poucos os trabalhos existentes desenvolvidos com



a condicao de contorno convectiva.

Apesar do presente trabalho nao estudar a transferéncia de calor conjugada em
regime transiente, é feita a revisao bibliografica deste grupo, para melhor posiciona-
mento da dissertacao. O perfil de velocidade constante também nao é desenvolvido,

devido a simplicidade da sua implementagao, diante da proposta apresentada.

2.1 Transferéncia de Calor Conjugada Estacionaria

2.1.1 Pertfil de velocidade laminar

O problema de transferéncia de calor conjugado laminar foi amplamente estu-
dado por diversos métodos.

Davis e Gill (1970) estudaram a transferéncia de calor com conducao axial
na parede em um canal de placas planas parelelas com escoamento de Poiseuille-
Couette, partindo de uma aproximacao por série de poténcias para a distribuicao de
temperatura interfacial. Foi analizada a influéncia da conducgao na parede nesta dis-
tribuigao de temperatura e no niimero de Nusselt local, e colcluiu-se que os paramet-
ros que determinam a importancia da conducao axial sao: a razao entre a espessura
e o comprimento da parede, o niimero de Peclet do fluido, o pardmetro de conju-
gacao formado pelo comprimento do duto, a razdo entre as condutividades térmicas
da parede e do fluido e pela espessura da parede.

Luikov et al. (1971) apresentou dois métodos de solugao gerais para a trans-
feréncia de calor conjugada interna e externa com escoamento de Poiseuille. Para
os escoamentos internos, é utilizado o escomento de Poiseuille em dutos circulares
e de placas planas paralelas. Para o caso de escoamento externo, é considerado es-
coamento de um gas sobre uma placa plana. Luikov (1974) sugeriu solugoes aprox-
imadas para o ntumero de Nusselt local através da solucao do problema conjugado
em escoamento laminar sobre placa plana. Ambos os trabalhos apresentam con-
tribui¢oes de importancia mais teérica do que pratica, sem apresentarem resultados
numéricos.

Seguindo a proposta de Davis e Gill (1970), Mori et al. (1974) e Mori et al.

(1975) analisam a influéncia da condu¢ao de calor na parede na convecgdo laminar
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em dutos circulares e placas planas paralelas respectivamente utilizando a mesma
aproximacao para a temperatura interfacial. Foram considerados neste trabalho os
casos de fluxo de calor ou temperatura uniformes na superficie externa do duto.
Os autores desenvolveram uma solucao analitica aproximada, mostrando os efeitos
da razao entre a condutividade da parede e do fluido e da espessura da perede.
Estes trabalhos sao de contribuicao relevante por mostrarem que a influéncia da
espessura do duto aumenta com a diminuicao das razao entre as condutividades,
ou seja, os efeitos da condugao na parede podem ser negligenciados em dutos de
paredes finas onde a condutividade da parede é muito maior do que a condutividade
do fluido. Adicionalmente, conclui-se que, para valores extremos da espessura do
duto e da razao entre as condutividades, uma parede espessa pode ser tratada como
uma parede fina.

O problema conjugado de Graetz foi resolvido por Papoutsakis e Ramikrishna
(1981a) e Papoutsakis e Ramikrishna (1981b) apresentando o formalismo geral e
o problema soélido-fluido no primeiro e os problemas fluido-fluido no segundo. Foi
aplicado o operador matricial diferencial e a técnica de decomposigao no primeiro
e o segundo foi uma extensao do primeiro com o processo de ortonormalizacao de
Gram-Schmidt.

Wijeysundera (1986) resolveu pela técnica de superposi¢ao de Duhamel e trans-
formada de Laplace o problema de conveccao laminar em dutos de paredes finas com
conducao axial na parede e conveccao externa. Posteriormente, foi proposta por
Arici (2001) uma solugéo analitico-numérica para o mesmo problema, tendo sido a
solugao do problema de calor no sélido obtida numericamente e o problema de calor
no fluido obtida analiticamente.

Mori et al. (1986) introduziu um novo método que combina solugbes analiticas
com numericas para analisar a convecgao forgada de um fluido aquecido escoando
em um canal de placas planas paralelas submetido a convecgao natural externa. Os
resultados foram comparados com resultados experimentais e confirmaram a eficicia
do novo métido.

O problema bidimensional conjugado em um canal placas planas foi resolvido

analiticamente por Pozzi e Lupo (1989). Os autores consideraram condic¢ao de con-



torno de primeiro tipo aplicada na superficie extena do duto. Foi negligenciada a
condugao de calor axial no duto.

Guedes et al. (1991) obtiveram analiticamente a solu¢do do problema trans-
feréncia de calor conjugada em um escoamento laminar de um fluido Newtoniano
em um duto circular em refime permanente. Somente a conducao longitudinal na
parede do canal foi levada em consideracao, usando o conceito de paredes finas.
O problema de calor no fluido foi resolvido através de uma extensao das idéias
da técnica da transformada integral generalizada a fim de abranger um tipo mais
geral de condigao de contorno que advém da aplicacao da técnica de parametros
concentrados na parede. Elmor-Filho (1996) estendeu as idéias de Guedes et al.
(1991), relacionando a temperatura da interface sélido-fluido e a temperatura mé-
dia do soldo através da expansao de Taylor, obtendo um método de parametros
concentrados melhorado para a conduc¢ao de calor radial no sélido. Su e Castro
(2003) propuseram uma nova abordagem para tratar o gradiente radial de temper-
atura no soélido, criando um outro método de parametros concentrados melhorado,
porém, este trabalho foi de contribuicao apenas teérica, nao tendo sido apresentados
resultados numeéricos.

Alguns autores resolveram numericamente o problema conjugado de convecgao
laminar interna. Barozzi e Pagliarini (1985) combinou o método de elementos fini-
tos na parede do duto considerado como sendo de parede espessa e o principio da
superposicao de Duhamel na interface solido-liquido. O método foi aplicado para
considerar os efeitos da condugao na transferéncia de calor de um escoamento lami-
nar plenamente desenvolvido escoando em um duto submetido a um fluxo de calor
uniforme. Campo e Schuler (1988) resolveram o mesmo problema que Barozzi e
Pagliarini (1985) usando a abordagem de volume de controle, proposta primeira-
mente por Patankar (1980).

Faghri e Sparrow (1980) resolveram numericamente por um método eliptico de
diferencas finitas o problema em um duto de paredes adiabaticas na primeira metade
do comprimento e com paredes aquecidas na outra metade. Foram desprezados os
gradientes radiais de temperatura, por ter considerado um duto de paredes finas.

Os autores mostraram que a conducao axial na parede pode levar uma quantidade



consideravel de calor para para a por¢ao nao aquecida do duto que representa uma
regidao de pré-aquecimento tanto da parede quanto do fluido. Mostrou-se também
que os efeitos da conducao axial no duto sao muito mais relevantes do que no fluido.
Este problema foi reconsiderado posteriormente (Pagliarini, 1988) com a formulagao
bidimensional resolvida pelo métido de elementos finitos a fim de se mostrar os
efeitos da espessura da parede na transferéncia de calor conjugada. Mostrou-se que
a presenca da parede causa uma redistribui¢ao consideravel da transferéncia de calor.

Alzaharnah et al. (2001) estudaram as tensdo térmico em dutos de paredes
espessas sujeitos a escoamentos laminares com um fluxo de calor constante aplicado
na superficie externa do duto pela abordagem de volumes de controle.

Jilani (2002) resolveu por diferencgas finitas o problema conjugado de convecgao
forgada laminar sobre um cilindro com geracao de calor. Foi levada em consideragao
a condugao de calor radial no cilindro, formando um problema bidimensional tanto
no solido quanto no fluido.

Recentemente, Yapici e Albayrak (2004) e Yapici et al. (2005) optaram por
utilizar programas comerciais para estudar numericamente o problema conjugado e
analisar as tensoes térmicas em dutos aquecidos.

Luna et al. (2002) estudaram por um método analitico-numérico a convecgao
em um escoamento laminar num duto circular de um fluido nao-Newtoniano, regido
pela lei de poténcia, sem conducao axial no fluido. Um fluxo de calor uniforme foi
aplicado no contorno externo do duto. Os autores mostraram que, neste caso, a
transferéncia de calor é controlada por quatro parametros: o pardmetro de conju-
gacao, o indice da lei de poténcia do fluido e as razdes de aspecto.

Maranzana et al. (2004) propuseram uma nova modelagem para a transferén-
cia de calor conjugada entre placas planas separadas por um escoamento laminar.
Os autores utilizaram o método de Quadrupole, que é um método quasi-analitico,
baseado na técnica da transformada integral. O problema no fluido é resolvido
analiticamente e, no sélido, é aplicada uma matriz de transferéncia que conecta a
temperatura e a densidade de fluxo entre as duas placas do canal. A técnica é valida
para escoamentos plenamente desenvolvidos hidrodinamicamente e para equacgoes

lineares de transferéncia de calor (parametros termofisicos constantes).



2.1.2 Perfil de velocidade turbulento

Foram muito poucos os trabalhos relevantes encontrados na literatura que
envolvem a transferéncia de calor conjugada turbulenta em regime permanente.

O primeiro trabalho significativo de conveccao conjugada turbulenta foi desen-
volvido por Sakakibara e Endoh (1977). Os autores estudaram analiticamente os
efeitos da conducao da parede na conveccao turbulenta em dutos de placas planas
paralelas através do teorema de Duhamel juntamente com a representacao polino-
mial da temperatura interfacial. Este trabalho foi posteriormente ampliado para
dutos circulares por Lin e Chow (1984). Os autores compararam o trabalho feito
com outros para escoamento laminar existentes na literatura, e concluiram que a
influéncia da conducao de calor na parede é maior em escoamentos laminares que
em escoamentos turbulentos. Concluiram também que os efeitos da conducao na
parede sao mais significativos para baixos niimeros de Prandtl.

Guedes e Ozisik (1992) extenderam o trabalho de Guedes et al. (1991) es-
tudando a convecgao turbulenta conjugada com condi¢ao de contorno convectiva
num duto de placas planas paralelas. Os autores desconsideraram os gradientes de
temperatura transversais e resolveram o problema analititicamente pela técnica da
transformada integral generalizada, estendendo as ideias de (Cotta e Ozisik, 1986,
1987, Guedes et al., 1991, Ozisik et al., 1989, Ozisik e Murray, 1974) para lidar com
o tipo mas geral de condicao de contorno, advinda do procedimento de concentracao
de parametros.

Lin e Jang (2002) usaram métodos numéricos para investigar a transferéncia
de calor conjugada e realizar a analise tridimensional de trocadores de calor com

geradores de vortex, usados para intensificar a troca de calor.

2.2 Transferéncia de Calor Conjugada Nao Esta-
cionaria

Apesar deste item nao ser estudado no presente trabalho, foi feita uma pequena

revisao deste tema, sendo os trabalhos mais importantes de conveccao conjugada



interna transiente apresentados abaixo.

Al-Nimir e El-Shaarawi (1992) apresentam uma solugio analitica, usando a
transformada de Laplace combinada com a separacgao de variaveis, da transferéncia
de calor conjugada transiente entre placas planas e em dutos circulares com escoa-
mento de perfil constante, levando em consideragao a condugao axial tanto na fase
liquida quanto nas paredes do duto. Os transientes considerados neste trabalho
sao induzidos por mudancas na temperatura de entrada do fluido no canal. Apds
a obtencao das distribuicao de temperatura no sélido e no fluido, sdo avaliados o
nimero de Nusselt na superficie interna do duto e a temperatura média do fluido.

Yan (1995) estudou numericamente o problema da convecgao turbulenta tran-
sitente em canais submetidos a convec¢ao do ambiente e seus resultados mostraram
que a conducao da parede tem participacao importante na transferéncia de calor e
que, para sistemas com maiores espessuras do canal adimensional o tempo para ser
atingido o regime estacionario é mais longo.

Um estudo tedrico e numeérico foi feito por Mansouri e Fourcher (1995) sobre a
conveccao laminar em canais de placas paralelas submetidas a uma temperatura de
entrada com variacoes senoidais. A resposta térmica das placas é acoplada ao fluido
via condicoes conjugadas de interface e, externamente, as placas sdo submetidas &
convecgao natural.

Fourcher e Mansouri (1997) estudou o problema de Graetz em um canal de
placas planas paralelas submetido a convecgao externa e com uma variacao senoidal
da temperatura de entrada. Os autores desenvolveram uma solucao aproximada
utilizando o método de Galerkin que foi comparado com uma solucéao por diferencas
finitas. Neste trabalho foi negligenciada a conducao axial no sélido. Posterior-
mente, os mesmos autores estudaram teoricamente o mesmo problema (Fourcher
e Mansouri, 1998) e investigaram os efeitos da condugao de calor transversal e a
capacitancia de calor fluido-sélido nas respostas do comportamento periédico.

Sucec (2002) analisou o problema transiente de transferéncia de calor para um
fluido escoando entre placas planas paralelas com uma geragiao axial com a posicao
axial do duto através do método de diferencas finitas juntamente com outros dois

métodos. Resultados foram encontrados para a temperatura da parede, o fluxo de
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calor e a temperatura média do fluido como funcao da posicao e do tempo. A
precisao e as limitagoes do método foram identificadas.

Bilir (2002) resolveu por diferengas finitas o problema de convec¢do laminar
transiente em um tubo inicialmente em equilibio térmico que é entao submetido a
uma mudanga degrau na temperatura externa. Foi feita a analise bidimensional
tanto no fluido quanto no sélido e os autores concluiram que a inércia térmica do
sistema depende mais fortemente das condi¢oes do escoamento do que das caracteris-
ticas da parede, para a condicao de contorno especificada. Os mesmo autores (Bilir
e Ates, 2003) analisaram posteriormente um problema similar mas com a condigao
convectiva aplicada na superficie externa do duto, sendo o salto de temperatura
aplicado na temperatura do ambiente.

Sueco et al. (2004) simulou 0 mesmo peoblema de Bilir (2002) pelo método de
simulacao em redes com o softwate PSPICE.

Mansouri et al. (2004) examinaram experimentalmente a resposta térmica da
convecgao forgada turbulenta da &dgua escoando entre placas planas paralelas, su-
jeita a uma temperatura de entrada periodica. Os resultados experimentais foram
comparados com a abordagem quasi-estacionria e os autores mostraram que para
baixas frequéncias de entrada, a abordagem quasi-estacionaria é capaz de prever o
comportamento térmico, mas para frequencias mais altas, o modelo se torna inade-

quado.

2.3 Modelos de Parametros Concentrados

A utilizacao de modelos empregando a analise com parametros concentrados
classica (Classical Lumped System Analysis - CLSA), tem sido pratica usual de
engenharia no tratamento de problemas de anélise térmica, em especial na analise
termo-hidraulica de reatores nucleares. Essa técnica permite a simplificacao da
equacao de condugao de calor com a eliminagao de sua dependéncia espacial em
problemas transientes ou a redugao do grau da equagao para regime permanente

através da integracio da variavel espacial. E formulado entdo um problema de

equagoes diferenciais parciais em relagao a temperatura média, obtida através desta
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técnica.

A modelagem CLSA, no entanto, é uma aproximacao razoavel apenas para
sistemas que envolvam gradientes de temperatura moderados em todo o dominio
espacial de solugao, uma vez que a técnica assume que os potenciais nos contornos
podem ser bem aproximados pelo potencial médio. Uma regra pratica com relacao
a aplicabilidade da CLSA, é de utiliza-la apenas para sistemas com ntumero de Biot
menor que 0,1. Contudo, existem diversas situacoes fisicas onde o niimero de Biot
nao se encontra nesta faixa. Pode-se citar como exemplo o cdlculo da conducao de
calor em varetas combustiveis nucleares de reatores tipo PWR. (Pressurized Water
Reactor), onde o nimero de Biot se situa na faixa de 3 a 10, sendo portanto muito
alto para que se possa obter bons resultados com a CLSA.

Baseando-se na aproximagao de Hermite para integrais (Mennig et al., 1983),
Cotta e Mikhailov (1997) propuseram uma formulagdo de parametros concentrados
melhorada (Improved Lumped System Analysis - ILSA), que define temperaturas
médias e fluxos de calor em funcao da varidvel dependente e de suas derivadas
nos contornos. Diversos trabalhos foram publicados utilizando a ILSA na solugao
de problemas de condugao e convec¢io (Aparecido e Cotta, 1989, Corréa e Cotta,

1998, Jr. et al., 2004, Pontedeiro et al., 2004, Regis et al., 2000, Scofano-Neto e
Cotta, 1993, Su, 2001, 2004, Su e Cotta, 2001).

2.4 A Técnica de Transformada Integral General-
izada

A Técnica de Transformacgao Integral Classica (CITT) consiste na transfor-
macao de equagdes diferenciais parciais lineares (EDP) em um sistema de equagoes
algébricas (EA) ou em um sistema de equacoes diferenciais ordinarias (EDO). O sis-
tema resultante é entao resolvido analiticamente e uma férmula de inversao é usada
para obter-se a solu¢ao do problema original (Cotta, 1993, 1998, Cotta e Mikhailov,
1997).

Ao longo das dltimas duas décadas o potencial de CITT foi consideravelmente

expandido, através da solugdo numeérica dos problemas resultantes (EA ou sistema
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de EDO). Esta é uma importante extensdo do problema tendo em vista que desta
forma passa a ser possivel o tratamento de EDPs nao-lineares. Assim, CITT passou
a ter uma estrutura hibrida numérico-analitica, oferecendo um controle automatico
de erro e uma performance computacional razoavelmente eficiente para uma grande
variedade de problemas nao transformaveis, incluindo as formulagoes nao lineares de
interesse em escoamentos e transferéncia de calor, passando a ser referenciada como
Técnica de Transformagao Integral Generalizada (GITT). Como exemplos podem
ser citados problemas de fronteira mével, gcometrias irregulares nao transformaéaveis,
formulagoes de camada limite e equagoes de Navier-Stokes(Cotta, 1993, 1998).

Os passos basicos na aplicacao de G.I.T.T. sao:

1. Escolher um problema auxiliar conveniente (um caso particular do problema

classico de Sturm-Liouville);
2. Desenvolver um par transformada integral apropriado;

3. Transformar o sistema original de Equagoes Diferenciais Parciais em um sis-

tema acoplado de Equacoes Diferenciais Ordinarias ;

4. Numericamente resolver o sistema de Equagoes Diferenciais Ordinérias através

de qualquer subrotina, e.g, IMSL; e
5. Construir o potencial original através da féormula de inversao

A Técnica de Transformacao Integral Generalizada por ter sido tema de di-
versas teses e livros, exigiria um espaco consideravel para se obter uma revisao de
toda a literatura desta poderosa ferramenta de computacao em ciéncia e engenharia,
nos desviando assim do tema aqui proposto. Embora as referéncias citadas acima
nao representem toda a informagao disponivel sobre a técnica, podem ser de grande

valia para se iniciar no assunto.
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2.5 Escoamento Turbulento em Dutos

2.5.1 Correlacoes para o perfil de velocidade

Perfis de velocidade em escoamento turbulento em dutos ou em camada limite
sobre uma placa plana sao normalmente escritas em termos das varidveis internas,

u™ e yT, definidas como

ut =2 (2.1)
Uy
r = Y 2.2
- (22)
A velocidade de atrito ., é definida como
P
Up = 4| — (2.3)
p

onde 7, é a tensao cisalhante na parede, p é a densidade do fluido e v a velocidade
cinematica do fluido.

Varias expressoes foram desenvolvidas para o perfil de velocidade de escoa-
mento turbulento plenamente desenvolvido em um tubo circular liso. Algumas for-
mulas sdo listadas na Tabela 2.1 (Bhatti e Shah, 1987).

Recentemente, Churchill (2001) apresentou uma nova formulagao para a con-

veccao turbulento em dutos. A velocidade adimensional é obtida por um integral

+

y+
+ Y — 7+
" _/0 <1—a—+> 1 — 7 dy+ (2.4)

onde onde a™ = Ru,/v e R & o raio interno do tubo circular e

T
wo T = —p“T“ (2.5)

A nova variavel adimensional w'v'"  é dada por uma correlagio proposta por
Churchill (2001), baseada nos dados experimentais de Zagarola (1981)

onde 7 é a tensao cisalhante total

d S
T = ud—Z — pu't (2.6)
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Tabela 2.1: Formulas para o Perfil de Velocidade de Escoamento Turbulento Plena-

mente Desenvolvido em um Tubo Circular Liso

Autores Formulas para u™(y™) Faixa de validade
Prandtl (1910), ut =y 0<y™ <115
Taylor (1916) uT =25InyT +55 yT >11.5
von Karman (1939) o™ =y~ 0<y" <5
ut =5InyT — 3.05 5 <yt <30
uT =25InyT +55 yT > 30
Reichardt (1951) ut =2.5In(1+0.4y™") todos y
+7.8[1 —exp (—y*/11) — (y*/11) exp (—0.33y™)]
Van-Driest (1956)  u" = 0y+ 1+{1+0.64(y+)2[3iye:p(*y+/26)]2}1/2 todos y
Rannie (1956) u™ = 14.53 tanh (y7/14.53) 0<y™ <275
ut=25InyT+55 yT > 27.5
)7 or\ T

+3\4 +
o [ ' ( 10) * ‘eXp { 0436y | 04360 \' T ot

Uma correlagao para u™ foi desenvolvida usando a formulagao apresentada

(2.7)

acima, na seguinte forma

uT =6.13+

0.436 a

y\? y\’
Iny™ + 6.824 (—) —5.314 (—) (2.8)
+ a+t

2.5.2 Correlacoes para o fator de atrito

Para determinar o perfil de velocidade dimensional u(y) a partir de uma corre-
lagao para a velocidade adimensional u™(y™), é necessario determinar a velocidade

de atrito, u,, pois

U= u;u’ (2.9)

A velocidade de atrito v, é normalmente determinada através do fator de atrito
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de Darcy f, ou de Fanning f’. O fator de atrito de Darcy é definido como

B dp\ D
f= <—%) s (2.10)

enquanto o fator de atrito de Fanning é definido como

g (2.11)

1,72
2P

No escoamento turbulento plenamente desenvolvido em um tubo circular, temos

Tw = <—j—§> g (2.12)

Logo,

f=4f (2.13)

Da definigao da velocidade do atrito, Eq.(2.3), temos

Tw = pU> (2.14)

Da definigao do fator de atrito de Fanning, , Eq.(2.11), temos

1
Tw = f’ipa2 (2.15)

Igualando as Eqs. (2.14) e (2.15), temos logo

% - \/g - \/% (2.16)

Algumas correlagoes para o fator de atrito do escoamento turbulento plena-
mente desenvolvido em um tubo circular liso sdo listadas na Tabela 2.2 (Bhatti e
Shah, 1987).

A seguinte equagio foi proposta por Churchill (2001) para o fator de atrito de

Darcy do escoamento turbulento plenamente desenvolvido em um tubo circular liso
8\ 227 (50\° 1

= =330— — — ——1Ina™ 2.17

(f) P <a+) a6 (217)
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Tabela 2.2: Correlacoes para o Fator de Atrito de Fanning de Escoamento Turbu-

lento Plenamente Desenvolvido em um Tubo Circular Liso

Autores Formulas para u™(y™) Faixa de Re
Blasius (1913) ' =0.0791Re 03 4 x 10% a 10°
Prandtl (1954) ' =0.046 Re~%2 3 x 10% a 10°
Nikuradse (1932) f' =0.0008 + 0.0553 Re 0237 10° a 107
Prandt] (1944), 1//F = 1.73721n (Rey/F) — 0.3946 4 x 103 a 107

von Karman (1934)
Nikuradse (1932)
Bhatti e Shah (1987) f’ = 0.0366Re 018 4 x 10* a 107

3

2.5.3 Correlacoes para o nimero de Prandtl turbulento

O nitmero de Prandtl turbulento é definito como a razao entre a viscosidade
cinemaética turbulenta v; e a difusividade térmica turbulenta o4
Vg

Pr,=— (2.18)

O

Se a hipotese da analogia de Reynolds é assumida, temos

Vg = Oy (219)

Isto é,

Pri=1 (2.20)

Este modelo de Pr; unitario é frequentemente usado na solu¢ao de problemas
de transferéncia de calor convectiva turbulenta, inclusive em simulacoes computa-
cionais. E importante lembrar que este modelo somente é vélido aproximadamente
para escoaementos de camada limite e pode causar erros significantes se for aplicado
para outros escoamentos.

Um outro modelo tao simples como o anterior é o scguintc

Pr,=0.85 (2.21)
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Este modelo baseia-se na existéncia de uma regiao logritmica sobreposta para

os perfis de velocidade e de temperatura

1
um ==InytA (2.22)
K
+_ 1 +
TT=—Iny™B (2.23)
Kt

O ntimero de Prandtl de turbulento é determinada por

2.075
Pro="t =7 L 085 (2.24)
K 2.44

Este modelo nao é vailido para os escoamentos de fluidos com pequenos niimeros
de Prandtl como metais liquidos, pois a regiao logritmica do perfil de temperatura
desaparece.

Uma correlacao simples para o niimero de Prandlt turbulento é proposto por

Jischa e Rieke (1979)

0.015
r

Pry = 0.85 + (2.25)

Weigand et al. (1997) propuseram uma extensao do modelo de Kays e Crawford

(1993), na seguinte forma

1

Pr, = (2.26)
spr + CPe(5,—)/2 — (CPey)? [1 — exp (—mﬂ
onde Pe; = Pre/v e C=0.3
e o0 Pri. é modelado como:
1

onde D; = 100.

Este ultimo modelo serda adotado no presente trabalho.
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Capitulo 3

As Formulacoes Matematicas

3.1 O Problema Fisico

Considera-se um problema de convecgao forcada permanente, laminar ou tur-
bulento, na regiao de entrada térmica de um duto circular ou de um canal de placas
planas paralelas com suas extremidades isoladas, como ilustrado na Figura 3.1. E
suposto o escoamento de um fluido Newtoniano hidrodinamicamente desenvolvido e
com propriedades termofisicas constantes. Sao aplicadas ainda as hipoteses de tem-
peratura de entrada do fluido uniforme, igual a Ty, de que o duto esta submetido
a conveccao externa natural, com o ambiente a uma temperatura constante, T, e
de que nao existe geragao de calor no sistema considerado. Os efeitos de dissipagao
viscosa, conveccao natural e conducao axial no fluido sdo desconsiderados. A con-
ducao axial na parede do duto é considerada, caracterizando o chamado problema

conjugado de transferéncia de calor.

3.2 A Formulacao Matematica Dimensional

A formulacao matematica para o problema em questao é apresentada a seguir,
j& com a aplicacao das hipoteses apresentadas na equagao de energia. Trata-se de
uma formulagao geral, aplicavel a todas as combinagoes de gcomctria e escoamento

propostas anteriormente.
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To (1)

Figura 3.1: Ilustragao do problema fisico

Regiao Sélida

O?Ty(z,r) 190 <TP8TS(a:,r)

o +r1’8r o ) =0, ry<r<ry, O<z<L (3.1)

com as scguintes condicoes de contorno

oT5(0,r
7<‘§x ) =0, re<r<rg, (3.2)
oT,(L*,
(L7, 1) =0, r<r<rg, (3.3)
Ox
- kq% = he(Ts(x,r9) — T4), r=ry, O<zx<L” (3.4)

onde p = 0 para o canal de placas planas paralelas e p = 1 para o duto circular
respectivamente, =z e r sao as coordenadas longitudinal e radial respectivamente.
Para o duto circular, r{ e ry sao os raios interno e externo do duto respectivamente;
para o duto de placas planas, r; e rp sdo as distancias das faces interna e externa
do duto, medidas a partir da linha de simetria entre as placas. T, é a temperatura

do solido, k, a condutividade térmica do solido, hy o coeficiente de transferéncia de
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calor entre a superficie externa do duto e o fluido ambiente (em r = ry) e T, é a
temperatura constante do fluido ambiente.
Regiao Fluida

u(r)w = 19 <rp(oz + ay)

P Or

8Tf($,’l“)

r

) O<z<[L*, O<r<r: (3.5)
com as condicoes de entrada e de contorno

T¢(0,7) =Ty, O<r<m (3.6)

8Tf<$, O)

or

onde T é a temperatura do fluito, a a difusividade térmica do fluido, a4 a difusivi-

=0, r=0, O<z<L” (3.7)

dade turbulenta e u(r) o perfil de velocidade.
As condigoes de continuidade aplicadas na interface s6lido-fluido sao apresen-

tadas abaixo:
Te(x,m) = Ts(x, 1) O<z<L” (3.8)

” T (z,71) _ s(x, 1)

5 5 0<z<L (3.9)

3.3 A Formulacao Matematica Adimensional

Definem-se os seguintes parametros adimensionais:

r Ty ks xz 1 uD
" T 1 & k. ¢ ry Pe ¢
L* 1 hary T(z,r)—T,
L="—" Bi,= (e n) = 3.10
1 Pe 2 ks (&n) Ty —1T, ( )
_ u(r) _7PU(n)
Ul =—= W) =",
_.p Qt
ety =" (1+°)



onde D = 2r; é o didmetro hidraulico do duto circular e D = 4r; é o didmetro

hidraulico do canal de placas planas. Deve-se notar que o ntimero de Biot da con-

vecgao externa é definido utilizando-se a condutividade do fluido £¢, e r{, o raio

interna do duto circular ou a meia largura do canal de placas planas.

O problema é entao formulado na forma adimensional, como se segue

Regiao Sélida

0%0,(&m) | Pe* 0 ,00:,(Em)\ _
o¢? w on\| on -

com as condicoes de contorno

96,(0,1)
) 1<n<6
o€ "
90,(L,n)
’ — 1<n<§
o€ 0 =1
_98,(£.9)

= kBi20,(&, ) R=96, 0<&¢<LL

3

an
Regiao Fluida

86;(6,m) O 96, (¢,
vwmi%%ﬂzégemy2%£5 0<é<L, O<ny<l

com as condicoes de entrada e de contorno
0;(0,m)=1, 0<n<l1

Mzo, n=0, 0<é< L
on

e as condigOes de continuidade aplicadas na interface solido-fluido

0:(£,1) =0,(6,1)  0<&<L

OB(E1) _ 96,6 1)
on  On

0<éE< L

22

1<n<y, 0<éE< L

(3.11)

(3.12)

(3.13)

(3.14)

(3.15)

(3.16)

(3.17)

(3.18)

(3.19)



|
n=6 \iﬁ 8.(€ 1)
n=1
\ N— 0,6 5)

B (€, 7)= 62, 1)

wWin) B:(E,17)

Figura 3.2: Ilustragao do sistema de coordenadas adimensionais

3.4 Os Perfis de Escoamentos Laminares

3.4.1 Em tubo circular

O perfil de escoamento laminar plenamente desenvolvido em dutos circulares

u(r) = 2 [1 - (:—1)2] (3.20)

onde r{ é o raio interno do duto. Na forma adimensional:

é dado por

W(n) = g (1—n%) (3.21)

3.4.2 Em canal de placas planas

O perfil de escoamento laminar plenamente desenvolvido em canais de placas

u(r) = gu [1 _ (%)1 (3.22)

planas paralelas é dado por



onde r; é a meia-largua do duto de placa plana. Na forma adimensional:
3 2
Wn) =35 (0-=n") (3.23)

3.5 Conveccao Forcada Turbulenta

3.5.1 Escoamento turbulento em tubo circular

Churchill (2001) apresentou a seguinte expressao para a distribuicao da veloci-
dade média turbulenta, baseada nos dados experimentais de Zaragola (1996)

y\ y™ )’
Iny™ +6.824 <—+) —5.314 <—+) (3.24)

a a

uT =613+

0.436

onde u™ = u/u,, y© = yu, /v, a* = riu, /v. A velocidade de atrito é definido por
ur = (1/p)*>.
A velocidade de atrito adimensional é relacionada com o fator de atrito de

Darcy através da seguinte expressao

% - (é)m (3.25)

Para tubo circular, temos para o raio interno em variaveis internas a™

- (3.26)

. Tiur  12rmt@u, Re [(f 1/2
a fry = — _— = —

v 2 v ou 2
O fator de atrito de Darcy f é calculado através da seguinte equacao, também

dada por Churchill (2001)
8\ 227 (50\* 1
— =330 — — — ——1Ina™ 27
(f) pra <a+> o4z (3.27)
A viscosidade cinemética turbulenta v, é dada por (Churchill, 2001)

14 W++
I (3.28)

v 1-— u/7)’++
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—-8/7

+

1 L (., 695y
eXxX —
Pl0436yt [ 0.436a+ o

3.5.2 Escoamento turbulento em canal de placas planas

O processo de calculo do perfil de velocidade turbulento em canais de placas
planas paralelas é similar ao de dutos circulares, mudando apenas os parametros

apresentados a seguir.

y y™\°
T =6.13 Iny™ +6.824 (] —5.314( 3.30
B toae Y T <b+> <b+> (3:80)
_ 1/2
pr = Mur _ Ldntu,  Re (] (3.31)
v 4 v u 4 \ 8
O fator de atrito de Darcy f é calculado através da seguinte equagao

8\ "* 155 1
— =4.615— — Inb™ 3.32
<f> bt 0436 " (3:32)

3.5.3 O nimero de Prandtl turbulento

A difusividade turbulenta é obtida através do niimero de Prantdl turbulento

Pry= 2 (3.33)

Portanto, temos

@ _ mo_ v _wmbr (3.34)
a «aPr, vPr,aa v Pr '

E utilizado o modelo de niimero de Prandtl turbulento de Kays e Crowford

extendido, proposto por B. Weygand e Crowford (1997)

1

et e (o)

25

Pry = (3.35)




onde Pe; = Pre/v e C=0.3

e 0 Pri. € modelado como:

D,

Priee =085+ 25—

(3.36)

onde D = 100.
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Capitulo 4

Solucao

4.1 O Modelo de Parametros Concentrados para a

Conducao de Calor na Parede do Duto Circular

4.1.1 Formulacao integro-diferencial para a conducgao na parede

Neste trabalho, a fim de simplificar o problema proposto, o gradiente de tem-
peratura transversal sera levado em consideragao de maneira aproximada, utilizando
um modelo aperfeicoado de pardmetros concentrados, tendo como base o trabalho
de Guedes et al. (1991), Elmor-Filho (1996) e Su e Castro (2003). A scguir, sera
apresentada a metodologia.

A temperatura média da parede é definida como

3 (& m)dn

es,av(f) S (41)
Ji ndn
logo
s
es,av(f) = / 7795<£,77)d77 (42)
02 -1/
Multiplicando (3.11) por 7, integrando em 1 de 1 a § e usando (4.1) e (4.2),
obtem-se:

(4.3)

PO,,(€) 2P [ 00,(6,5) 06,6 1)]
dé2 +52—1[5 o oy ]_0
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Usando a condigao de contorno (3.14) e as condigoes interfaciais (3.18) e (3.19)
em (4.3), obtem-se:
d?0 4p(E)  2P€? 904(€,1)

d§2 + 62 1 _5532295<£, 5) — /{Tn =0 (44)

4.1.2 Aproximacao de Hermite para integrais

Na anélise classica de parametros concentrados, as temperaturas dos contornos
sdo assumidas como sendo iguais a temperatura média, ou seja 6, ,, (&) = 05(€,0) =
0,(£,1). Porém, esta abordagem é limitada a baixos nimeros de Biot. A idéia
basica da abordagem de parametros concentrados é fornecer relagoes razoavelmente
precisas entre os fluxos nos contornos e as temperaturas médias. Elmor-Filho (1996)
aproximou a integragal da temperatura média pela integracao de uma expansao
em série de Taylor. Neste trabalho, é aplicada a regra do trapézio na integral da
temperatura média e do fluxo de calor.

A equagao geral para aproximacao de Hermite H, 3 é dada por

b « «
/ y()de =3 Coor BEy() () + 3 CuB, ah™y(v)(b) + O(he5+%)  (4.5)

onde h=b—ae

(a+ D a+5+1—0v)!
(v + Dl (a—v){a+8+2)!

Usaremos Hy o que equivale a regra simples do trapézio

Cu(aaﬁ) =

b h
[ vt = Syl +ye) (7)

onde h = b — a.

4.1.3 Formulacao aperfeicoada

Aplicando esta aproximacao na defini¢ao de 6; 4, € no fluxo de calor 86,/9n,

respectivamente, vem que
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s )
Ounl®) = 5 [ 6= G B ) +00.68) (49

12

/15 90, (6-1) (aes(i;l) N 395@,5)) (4.9)

As condig¢oes de contorno e interfaciais, Egs.(3.14, 3.18, 3.19), respectivamente,

sdo substituidas na Eq.(4.8, 4.9), produzindo

es,av (f) = !

= 57 (046, 1) +00,(¢,0)) (4.10)

95(5: 5) - ef(gv 1) =

§—1 [ 864(€,1)
2 <K on

A temperatura da parede da superficie externa, 6,(, ) é obtida da Eq.(4.10)

(0 +1)8s.00(§) — 0£(&, 1)

05(€,6) = 5 (4.12)
que é substituida na Eq.(4.11) para gerar
00,(€,1
ef(f, 1) = Cles,av(f) - Kw féi ) (413)
onde
B k6(0 —1) 0+ 1)(2+ (6 — 1)kBiy)
Y2246+ (0~ 1)kBiy G = 2+ 26 + (6 — 1)k Bi, (4.14)
Das Egs. (4.12 e 4.13), nos temos que
693(5: 5) - (5 + 1)85,(11)(5) - ef(ga 1)
00,(€,1
= (54 Duanl®) — Cihan() + LT (4.15)
00,(€,1
— (54 1= Cu)fn@) + K, D

Eq.(4.15) é substituida na Eq.(4.4), nos levando a
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dzes,av(f) 2P62 . ‘ 89f<£ 1)
dfz - 52 1 KZBZQ((S + 1— Cl)es,av<€) + (K:Blsz -+ fg)a—n =0
(4.16)

que é rearranjada na forma

d295 av(f) . 89f<£- 1)
’ _ B * — 2 7 .
570[52 *05,a0(€) an (4.17)
onde
5_(524) 1 _ (§—1)2+ 26+ KBig(6 — 1) (4.18)
~ 2Pe? k(14 BiyK,) 2Pe? 24 kBiy(6 —1) '
Bi* = Bi, o+1-G, ' 2 (4.19)

1+ BixK, 224 rBis(6 — 1)

4.1.4 Formulacao Aproximada da Transferéncia de Calor Con-
jugada
Temos agora uma nova formulagao para o problema de calor no fluido com

uma condigdo de contorno geral aplicada na interface sélido-fluido que engloba os

efeitos da parede. A nova formulagao para dutos circulares fica na seguinte forma:

00.) =1, 0<n<i (4.21)
aefa(i, O _0  s=0 o0<e<lL (4.22)
893g2, n _ 0, 1<n<s6 (4.23)
893((92,17) _o, 1<n<s (4.24)

30



dzes,av (f) % _ 89f<£ 1)
7 — B es,av(f) - T (425)

onde § é o parametro de conjugacao, que traz consigo informagoes sobre a espessura

B

da parede e seu material, e informagoes sobre o fluido e regime de escoamento através
das variaveis: §, Pe e k que sao a espessura da parede, o niimero de Peclet e a razao
entre as condutividades térmicas respectivamente.

Deve-se notar que, quando os efeitos da conjugacao tornam-se despreziveis, ou
seja, quando 3 — 0, retoma-se o problema classico de Graetz com a condigao de

contorno convectiva.

4.2 Modelo De Parametros Concentrados para a
Conducao de Calor na Parede do Canal de Placas-

Planas

4.2.1 Formulacao integro-diferencial

A mesma simplificagao utilizada para o caso de dutos circulares é aplicada
para o canal de placas planas paralelas. A temperatura média da parede é definida

como

é
Buanl) = 575 [ OulEmn (4.26)

Multiplicando (3.15) por 7, integrando em 77 de 1 a § e usando (4.26), obtem-se:

P0u(§) , P {895@75) _8945:1)] —0 (4.27)

dg? o—1 on on
As equagdes de contorno e interface, Eqgs.(3.18) e (3.19) respectivamente, sdo
substituidas na Eq.(4.27), nos levando a
dzes,av (f) P€.2 89f<£ 1)

dez + 51 {—ﬁBizQS(ga 6) — KT} =0 (4.28)
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4.2.2 Formulacao aperfeicoada

Como na se¢ao anterior para o duto circular, é aplicada a regra do trapézio nas
integrais da temperatura média e para o fluxo de calor. Aplicando esta aproximagao
na definigdo de 6, 4, e no fluxo de calor 96,/9n, respectivamente, vem que

1 5

es,av(f) = — 93(57 n)dn o~

1
5—1), 5 (0:(€, 1) +6,(€,9)) (4.29)

5 90, (c.
/] Mdn = 0,(€,0) — 0,(€,1) =

= ) (4.30)

2 < on + on

As condigoes de contorno e interface, Fqgs.(3.14, 3.18, 3.19) respectivamente,

sdo substituidas na Eq.(4.29, 4.30) produzindo

Buanl€) = 5 (B5(6,1) + 04(6,6) (4.31)

A temperatura da parede na superficie externa, 6,(£,9) é obtida a partir da

Eq.(4.31)

51 <K89f<£; D e Bibi(c, 5)) (4.32)

05(€,0) = 205,00(8) — 0£(&, 1) (4.33)

que é substituida na Eq.(4.32) e assim obtemos

904(&,1
01(6,1) = CaBs (€ — Kq,,fgi 1) (4.34)
onde

B k(6 —1) _ 4+2(6 —1)kBiy

YT 440 —-1kBiy ' 4+ (06— 1)kBiy (4:85)
Das Egs. (4.33 e 4.34), temos que
90,4(&,1

0.(6.8) = (2= Co)p () + K, HED (1.36)

A Eq.(4.36) é substituida na Eq.(4.28) fornecendo
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POsa(§)  Pe* [, 90(¢,1) 904(¢,1)
’ — — )0 K,— —=2 21 =0
i =y Do (2 0t + D) 2
(4.37)
que é rearranjada na forma
d295 av(f) . 89f<£- 1)
’ _ B * — ~2r 7 .
Bt = B0, () = L (4.39
onde
5_<5_1) 1 _ (0—1) 4+ KkBiy(0 — 1) _(5—1)i (4.39)
~ Pe? k(1+ BiyK,  kPe? 4+2kBiy(6 —1) kPe? C; '

T4 Boke P53 wBin( — 1)

Temos agora uma nova formulagao para o problema de calor no fluido com
uma condi¢ao de contorno geral aplicada na interface sélido-fluido que engloba os
efeitos da parede. A nova formulagao para canais de placas planas paralelas fica

idéntica & apresentada para dutos circulares.

4.3 A Solucao pela Técnica Da Transformada Inte-

gral Generalizada

O problema de transferéncia de calor no fluido seré resolvido utilizando-se a
técnica da transformada integral generalizada, uma vez que a técnica da transfor-
mada integral classica nao acomoda o problema tratado neste trabalho, no qual a
condic¢ao de contorno para o problema de temperatura no fluido, Eq. (4.25) ou Eq.
(4.38), ndo esté entre os tipos usuais que ocorrem em problemas convectivo-difusivos
tratados na literatura.

Um problema de autovalor auxiliar apropriado é escolhido:

d dii(n) 2 _
an (6(77) a0 ) + W (n)i(n) =0 (4.41)
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—0, 7n=0 (4.42)

Yiln) =0,  n=1 (4.43)

que permite a definicdo do seguinte par transformada-inversa para 6¢(€, n):

Transformada
A ' ¥i(n)
0 N;
Inversa
¢ Yi(n) 5
orie,m = > 2, (6 (1.45)
i1 IV
onde a norma N; é definida por
1
N; = / W (n)y2(n)dn (4.46)
0

A solugado do problema acima definido pelas equagdes (4.41-4.43), conhecido
como problema de Sturm-Liouville para os autovalores \;, autofungoes ¢;(R) e nor-
mas N;, é obtida com precisao através do método de contagem de sinal.

A Eq.(4.20) é operada com fo wi(n)/N; 1/ dn para fornecer a transformacao
integral do problema. Apoés utilizar a definigdo da Eq.(4.44) e integrar por partes,

obtemos

de_f,i (f )
dg

1 dii(1)
N2 dn

96;(£,1)
o

+ il (8) = — (4.47)

|:01937av (f) - KW

Integra-se entdo a Eq.(4.20) na segao transversal do duto e a inversao (4.45) é

chamada novamente, para fornecer

aefu Zf]defj | (4.48)
onde
1 1
fi= s || Wt (4.49)

2
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Usando Eq.(4.48) na Eq.(4.47) e na (4.25), obtemos

déf,i(f) 27 1 di(1) defj
d§ + H; 0f7i (f) - Ni1/2 dn (Cl s av — K, Z f] , (450)
e
dzes,av(f) deJ

B = Bifs40(€) + Z Ji (4.51)

de?
As Eqgs.(4.50) e (4.51) devem ser resolvidas &multaneamente, com as condi¢oes

de entrada transformadas para a temperatura do fluido e as condic¢oes de contorno

para a temperatura média do s6lido

0::00)=fi, i=1,2,... (4.52)
dfsar(0)

T 0, (4.53)
dbs a0 (L)

i 0. (4.54)

O sistema infinito de equagdes de primeira ordem, Eq.(4.50), é agora truncado

em uma ordem suficientemente grande, N, como

N —_
di;(1),dbr;(8) | oz Cy dyy(1)
- K : +u;05,(8) = — ———05.40(&), 4.55
;( wli & ) ge Tl (&) N2 dn (&) (4.55)
ou
N —_
dby;(€) | oz Ci dyi(1)
Zaij + % 8f7z(€) = 495,@1}(5)' (456)
2% g N dn
Na forma matricial, temos
Ay' + Dy = gb; 4,(§), (4.57)
onde
di;(1) -
Q5 = 5ij — Ky dn fj: (4-58)
dij = 8113, (4.59)
C1 dyy(1)
; = _N-1/2 i (4.60)

)
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y ={0;1,042,...,0; 5} (4.61)
O sistema (4.57) é entdo operado com a inversa da matriz A, gerando
y'+ By = h0,4.(§), (4.62)
ou

do
“ ) Zewem hifsan(E), (4.63)

onde

E=A"'D e h=A"lg.

A Eq.(4.63) é diretamente substituida na Eq.(4.51), resultando-se em

dzesav N N _ _
e de? BZ+Zf’ O Z(kaekj)aﬂj(f). (4.64)

Reescreve-se agora a Eq.(4.64) em duas equagoes de primeira ordem, que sao
entdo unidas com a Eq.(4.63) para formar um sistema de N + 2 equagbes. Apresen-

tando na forma matricial, temos

Y'(6) = BY (), (4.65)
onde
Y = {071,672, 0pn, 0500, 0% 00} (4.66)
reescrevendo
9_1, —En hy O 01
9_2’ hg 0 0_2
oy —Eyn hy O On
0 o 0o . . 0 01 000
| oav | T ay v 0] | O

36



onde

1 N
=—2 ) fiE;
8 ,; *
1 N
- BijhJ

A Eq.(4.65) é prontamente resolvida, uma vez que a matriz de autovalores e

autovetores B tenha sido obtuda, de acorto com a solugao do problema algébrico

(B — AI)¢ =0, (4.67)

onde \;’s sdo os autovalores e v;s sdo os autovetores da matriz B. A solugao vetorial

da Eq.(4.65) é contruida através da expressao:

N+2

= Z Cszie)‘i£= (4-68)
i=1

onde as constantes ¢; sdo computadas restringindo-se a solugao (4.68) para satisfazer

as condigoes de entrada e de contorno:

N+42 _
Y e =1 i=1,2,..,N (4.69)
=1
N+2 )
> CnED, =0 (4.70)
=1
N+42
Z CiNED, (e = (4.71)

Os problemas (4.67, 4.69—4.71) sdo manipuados automaticamente e com pre-
cisao por subrotinas bem estabelecidas para problemas matriciais de autovalor e
sistemas algébricos lineares. Estas subrotinas estao disponiveis em pacotes cienti-
ficos tais como a biblioteca IMSL. A formula para inversao (4.45) é entao evocada

para fornecer o campo de temperatura original no fluido.
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4.4 (Quantidades de Interesse

Obtido o vetor de solucao Y (£), as quantidades de interesse podem ser calcu-
ladas.

A temperatura méda na parede, 0; 4, pode ser obtida diretamente,

es,av(f) = YNJrl(f) (472)

A temperatura média do fluido é obtida através da scguintc definicao

_ fo W( )9]«(5 77
bral) = 1L <, / W (n)65(€, m)dn (4.73)
onde
1
Ch= (4.74)
Jo W(n)dn

Usando a formula da inversa, Eq.(4.45), na Eq.(4.73), temos

0ta0(§) = Ca/o W(n) Z ‘]@(173 07.:(€)dn (4.75)

que pode ser reescrita como

0f.00(€) = C, Z i074(€) (4.76)
fi= /0 W(n)%zdn (4.77)

O fluxo térmico adimensional na interface fluido-sélido é calculado usando a

Eq. (4.48)

aef 5 1) nydefj (478)

A temperatura do fluido e do sohdo na interface é calculado usando-se a Eq.

(4.13) ou Eq. (4.34)

06;(£,1)

o (4.79)

ef(gv 1) (5 1) C11 sav(f) - Kw
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com os coeficientes C e K, para as gcometrias do tubo circular e do canal de placas
paralelas respectivamente.

A temperatura do so6lido na superficie externa do duto é calculado usando se
a Eq. (4.12)

0,(€,0) = Chs 1)95"“’? — 06 1) (4.80)

para o duto circular e a Eq. (4.33)

93(5: 5) - 295,@1}(5) - ef(ga 1) (4-81)

para o canal de placas paralelas.
Finalmente, o nimero de Nisselt é calculado como

289f(£a1)

Nul®) = o T y® (4.82)

para o duto circular e a Eq. (4.33)

4 295(E)

NulO) = o e (4.83)

para o canal de placas paralelas.
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Capitulo 5

Resultados

Neste capitulo sao apresentados os resultados obtidos a partir da formulacao
apresentada a fim de se investigar os efeitos da espessura da parede e do ntimero de
Biot solido-fluido na transferéncia de calor.

A solugao analitica, Eq.(4.68) é prontamente construida apoés ser obtida a
solu¢do do probrelam de autovalor de Sturm-Liouville Eqs.(4.41-4.43) através do
método de contagem de sinal. Os autovalores e autovetores da matriz B foram
obtidos usando subrotinas do IMSL. A ordem de truncamento foi fixada em N = 80
para garantir a convergéncia na regiao de entrada térmica.

Foram obtidos resultados para a temperatura média do fluido (6,,), a tem-
peratura da parede na interface interna do canal (6,;), a temperatura da parede na

interface externa do canal (6,3), a temperatura média na parede (6,)e o nimero de

Nusselt local (Nu) para canais de cobre e aluminio

5.1 Placas Planas

5.1.1 Escoamento Laminar
Influéncia da Espessura da Parede

As figuras (5.1 - 5.14) mostram a distribuicao das temperaturas calculadas
(051); (B52); (Ba0) € (6,) ao longo do comprimento do canal, para as combinagoes:

Tubulagao de cobre com escoamento de ar(Cu/Ar) e duto de aluminio com escoa-
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mento de ar (Al/Ar), para uma dada espessura da parede. O nimero de Peclet foi
fixado em 1000.

Intuitivamente, esperava-se que a diferenca entre as temperaturas da interface
interna e externa do duto aumentesse com o aumento da espessura (delta), ou seja,
as curvas para f, e 6,5 devem se distanciar com o aumento da espessura. Podemos
observar nas figuras 5.1, 5.2 que este comportamento foi representado com eficiéncia
pelo modelo para a combinagido (Cu/Ar) assim como nas figuras 5.8 € 5.9 para o
par (Al/Ar). Nitidamente, as curvas de (051) e (652) se afastam com o aumento da
espessura ¢, mostrando o aumento da diferenca entre as temperaturas.

Os graficos para a distribuigao do nimero de Nusselt (5.3 e 5.10) lucal ao longo
do canal mostra que um aumento na espessura da parede implica na diminuigao do
niimero de Nusselt para uma mesma abscissa considerada

Asfiguras (5.3a 5.7 e 5.11 a 5.14) mostram o comportamento das temperaturas
de interesse separadamente ao longo do comprimento do canal. Pode-se observar
que, com o aumento da espessura, ha um achatamento na distribui¢ao de todas as
temperaturac calculadas na regiao de entrada térmica do canal.

Podemos observar nas figuras (5.7) e (5.14) que para uma dada abscissa, o

aumento da espessura provoca uma diminuicao da temperatura média do fluido.

Influéncia do Nimero de Peclet

As figuras (5.15) a (5.19) mostram a influéncia do niimero de Peclet nas tem-
peraturas de interesse e no niimero de Nusselt local ao longo do comprimento do
canal. Podemos observar nas figuras (5.15 - 5.18) que a temperatura média do flu-
ido nao sofreu grande influéncia do niimero de Peclet, tendo se alterado pouco com
a variacao do mesmo. No grafico (5.19) que mostra a distribuicao do ntmero de
Nusselt local, nota-se que o que a diminuicao do ntimero de Peclet provoca uma
diminuicao discreta do ntimero do Nusselt, em uma faixa da rcgiao de entrada tér-
mica do canal.

Com relagio as temperaturas de interesse (041, ©4e0,), podemos observar que
a diminui¢ao do nimero de Peclet provoca o achatamento dos perfis de temperatura

na regiao de entrada térmica do canal.
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Influéncia da Condutividade Térmica

Para analisar a influéncia da condutividade térmica sélido-fluido na distribuigao
das temperaturas em questao e no nimero de Nusselt, foram testados os pares:

(Cu/Ar) Escoamento de ar em um duto de cobre (Kfs = 6.8X107°)

(Al/Ar) Escoamento de ar em um duto de aluminio (K, = 2.0X107%)

(Cu/Agua) Escoamento de 4gua em um duto de cobre (K, = 1.5X107%)

(Al/Agua) Escoamento de 4gua em um duto de cobre (K, = 2.9X1073)

Nas figuras 5.20 a 5.24 vé-se o comportamento das temperaturas de interesse e
do nimero de nusselt para varios Kys. Observa-se que a variacao da condutividade
quase nao provoca altera¢do na temperatura média do fluido (6,,). Nas demais
temperaturas (0,1, fs2€65) o resultado é um achatamento no perfil com a diminuigao
da condutividade.

Nota-se no grafico (5.22) para a distrivuicao de 9, ao longo do canal que o par
(Al/Agua) tem um comportamento discretamente diferente dos outros pares logo na
entrada do canal. A temperatura primeiro sore um pequeno aumento para depois
voltar ao comportamento normal, similar as outras distribuicoes. Este fato ocorre,
provavelmente, devido & alguma instabilidade do modelo.

A distribuicao do ntumero de Nusselt apresenta um comportamento no qual

um aumento da condutividade (K s;) representa um aumento do niimero de Nusselt.

Influéncia do Niimero de Biot

As figuras 5.25 a 5.29 mostram o comportamento das temperaturas de inter-
esse e no niimero de Nusselt com a variacio do nimero de Biot. A medida em que
se diminui-se a resisténcia térmica do meio exterior através do aumento do niimero
de Biot, observamos que as temperaturas do solido (6, 6,1€0,2) diminuem acentu-
adamente. Este resultado é o esperado pois, diminuindo-se a resisténcia térmica do
meio exterior ocorre um aumento do fluxo de convecc¢ao para o mesmo e mais calor
é perdido para o ambiente.

Na figura (5.28) pode-se ver o efeito da variacdo do nimero de Biot na tem-

peratura média do fluido. Para valores mais elevados do nimero de Biot, observa-se

42



uma perda maior de calor do fluido para o ambiente representada pela variagao mais
acentuada da temperatura média do fluido.
Pode-se observar ainda na figura (5.28) que o aumento do nimero de Biot

provoca um deslocamento da curva do niimero de Nusselt para baixo.
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Figura 5.1: Cu-Ar - Distribuicao das temperaturas de interesse ao longo do compri-

mento do canal (Bi=1;e=0.02)
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Figura 5.2: Cu-Ar - Distribuicao das temperaturas de interesse ao longo do compri-

mento do canal (Bi=1;e=1.00)
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Figura 5.3: Cu-Ar - Distribuicao do ntimero de Nusselt ao longo do comprimento

do canal para diferentes valores de espessura da parede(Bi=1)
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Figura 5.4: Cu-Ar - Distribuicao da temperatura da interface interna do duto ao

longo do comprimento do canal para diferente valores de espessura da parede(Bi=1)
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Figura 5.5: Cu-Ar - Distribuicao da temperatura da interface externa do duto ao

longo do comprimento do canal para diferente valores de espessura da parede(Bi=1)
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Figura 5.6: Cu-Ar - Distribuicao da temperatura média da parede do duto ao longo

do comprimento do canal para diferente valores de espessura da parede(Bi=1)
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Figura 5.7: Cu-Ar - Distribuigao da temperatura média do fluido ao longo do com-

primento do canal para diferente valores de espessura da parede(Bi=1)
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Figura 5.8: Al-Ar - Distribui¢ao das temperaturas de interesse ao longo do compri-

mento do canal (Bi=1; e=0.02)
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Figura 5.9: Al-Ar - Distribuicao das temperaturas de interesse ao longo do compri-

mento do canal (Bi=1; e=1.00)
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Figura 5.10: Al-Ar - Distribuigao do niimero de Nusselt ao longo do comprimento

do canal para diferentes valores de espessura da parede(Bi=1)
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Figura 5.11: Al-Ar - Distribuicao da temperatura da interface interna do duto ao

longo do comprimento do canal para diferente valores de espessura da parede(Bi=1)
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Figura 5.12: Al-Ar - Distribuicao da temperatura da interface externa do duto ao

longo do comprimento do canal para diferente valores de espessura da parede(Bi=1)
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Figura 5.13: Al-Ar - Distribui¢cao da temperatura média da parede do duto ao longo

do comprimento do canal para diferente valores de espessura da parede(Bi=1)
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Figura 5.14: Al-Ar - Distribuicdo da temperatura média do fluido ao longo do

comprimento do canal para diferente valores de espessura da parede(Bi=1)
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Figura 5.15: Cu-Ar - Distribuicao da temperatura da interface interna do duto ao

longo do comprimento do canal para diferentes valores Pe
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Figura 5.16: Cu-Ar - Distribuicdo da temperatura da interface externa do duto ao

longo do comprimento do canal para diferentes valores Pe
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Figura 5.17: Cu-Ar - Distribui¢do da temperatura média do sélido ao longo do

comprimento do canal para diferentes valores Pe
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Figura 5.18: Cu-Ar - Distribuicao da temperatura média do fluido ao longo do

comprimento do canal para diferentes valores Pe
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Figura 5.19: Cu-Ar - Distribuicao do niimero de Nusselt ao longo do comprimento

do canal para diferentes valores Pe
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Figura 5.20: Distribuicao da temperatura da interface interna do duto ao longo do

comprimento do canal para diferentes valores de Kfs
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Figura 5.21: Distribuigdo da temperatura da interface externa do duto ao longo do

comprimento do canal para diferentes valores de Kfs
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Figura 5.22: Distribuicao da temperatura média do sélido ao longo do comprimento

do canal para diferentes valores de Kfs
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Figura 5.23: Distribuicao da temperatura média do fluido ao longo do comprimento

do canal para diferentes valores de Kfs
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Figura 5.24: Distribuicao da temperatura do nimero de Nusselt ao longo do com-

primento do canal para diferentes valores de Kfs
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Figura 5.25: Cu-Ar - Distribuicao da temperatura da interface interna do duto ao

longo do comprimento do canal para diferentes valores de Bi
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Figura 5.26: Cu-Ar - Distribuigao da temperatura média do duto ao longo do com-

primento do canal para diferentes valores de Bi
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Figura 5.27: Cu-Ar - Distribuicdo da temperatura da interface externa do duto ao

longo do comprimento do canal para diferentes valores de Bi
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Figura 5.28: Cu-Ar - Distribuicao da temperatura média do fluido ao longo do

comprimento do canal para diferentes valores de Bi
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Figura 5.29: Cu-Ar - Distribuicao do niimero de Nusselt ao longo do comprimento

do canal para diferentes valores de Bi
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5.1.2 Escoamento Turbulento
Influéncia da Espessura da Parede

As figuras (5.30 - 5.36) mostram a distribuicao das temperaturas calculadas
(051), (051), (Ba) € (6,) ao longo do comprimento do canal, para as combinagoes
(Cu/Ar) e (Al/Ar) para uma dada espessura da parede.

Assim como no caso de escoamento laminar, esperava-se que a diferenca entre
as temperaturas da interface interna e externa do duto aumentesse com o aumento
da espessura. Podemos observar nas figuras 5.30, 5.31 que este comportamento foi
representado com eficiencia pelo modelo para a combinacdo (Cu/Ar) assim como
nas figuras 5.37, 5.38 para o par (Al/Ar). Nitidamente, as curvas de (65) e (651) se
afastam com o aumento da espessura §, mostrando o aumento da diferenga entre as
temperaturas.

Comparando os resultados para escoamento laminar com os resultados obtidos
para o escoamento turbulento, pode-se notar que ha um deslocamento dos perfis de
temperatura para cima nos casos com escoamento turbulento, ou seja, as temperat-
uras sao mais altas.

Os graficos para a distribuicao do nimero de Nusselt mostram que o aumento
da espessura do duto provoca uma queda no niimero de Nusselt local numa deter-
minada regiao do canal.

Pode-se observar que, com o aumento da espessura, hd um achatamento na
distribuicao das temperaturas na rcgiao de entrada térmica do canal para as tem-
peraturas de interesse, apresentadas nas figuras 5.33 a 5.36.

Observou-se nos graficos apresentados que a temperatura média do fluido,
com o aumento da espessura do canal, apresenta uma queda notéria para uma dada
abscissa. A variacao da temperatura média do fluido ao londo do canal é mais

acentuada para os casos de maior espessura do canal.

Influéncia do Nimero de Peclet

A influéncia do nimero de Peclet nas quantidades de interesse calculadas é

mostrada nas figuras (5.39-5.43) Podemos observar nas figuras que a diminuigao do
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Pe, representado pela diminuicao do nimero de Reynolds, implica num achatamento
dos perfis das temperaturas de interesse (0,1, ©,€0,), comportando-se de maneira
similar aos casos analisados para escoamento laminar.

A temperatura média do fluido praticamente nao sofreu influéncia da variacao

do ntimero de Peclet, tendo se alterado muito pouco como mostra a figura (5.43)

Influéncia do Niimero de Biot

As figuras 5.44 a 5.48 mostram o comportamento das temperaturas de inter-
esse e do nimero de Nusselt com a variagao do niimero de Biot. De maneira similar
ao comportamento apresentado pelo mesmo caso apresentado para escoamento lam-
inar, a medida em que diminui-se a resisténcia térmica do meio exterior através do
aumento do niimero de Biot, observamos que as temperaturas do solido (0,0, e 0,2)
diminuem acentuadamente. Este resultado é o esperado de maneira intuitiva, pois
diminuindo-se a resisténcia térmica do meio exterior ocorre um aumento do fluxo de
conveccao para o ambiente, diminuindo as temperaturas do sélido. No fluido, este
aumento na perda de calor para o ambiente é representado por uma variacao axial
da temperatura média do fluido mais acentuada para niimeros de Biot mais altos,
como podemos observar na figura (5.47)

Pode-se observar ainda que, o aumento do niimero de Biot provoca uma queda
bastante discreta no niimero de Nusselt local para uma dada abscissa em uma regiao

do canal.
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Figura 5.31: Cu-Ar - Distribuicao das temperaturas de interesse ao longo do com-

primento do canal (Bi=1; e=1.00)
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Figura 5.32: Cu-Ar - Distribuicao do niimero de Nusselt ao longo do comprimento

do canal para diferentes valores de espessura da parede(Bi=1)
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Figura 5.33: Cu-Ar - Distribuicao da temperatura da interface interna do duto ao

longo do comprimento do canal para diferente valores de espessura da parede(Bi=1)
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Figura 5.34: Cu-Ar - Distribuicao da temperatura da interface externa do duto ao

longo do comprimento do canal para diferente valores de espessura da parede(Bi=1)
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Figura 5.35: Cu-Ar - Distribuigao da temperatura média da parede do duto ao longo
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Figura 5.36: Cu-Ar - Distribuicao da temperatura média do fluido ao longo do

comprimento do canal para diferente valores de espessura da parede(Bi=1)
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Figura 5.37: Cu-Ar - Distribuicao das temperaturas de interesse ao longo do com-
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Figura 5.38: Al-Ar - Distribuicao das temperaturas de interesse ao longo do com-
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Figura 5.39: Cu-Ar - Distribuicao da temperatura da interface interna do duto ao

longo do comprimento do canal para diferentes valores de Pe - Pr=0.72
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Figura 5.40: Cu-Ar - Distribuicao da temperatura da interface interna do duto ao

longo do comprimento do canal para diferentes valores de Pe - Pr=1.0
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Figura 5.41: Cu-Ar - Distribuicdo da temperatura da interface externa do duto ao

longo do comprimento do canal para diferentes valores de Pe - Pr=0.72
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Figura 5.42: Cu-Ar - Distribuicdo da temperatura da interface externa do duto ao
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Figura 5.44: Cu-Ar - Distribuicao da temperatura da interface interna do duto ao
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Figura 5.45: Cu-Ar - Distribuigao da temperatura média do duto ao longo do com-

primento do canal para diferentes valores de Bi
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Figura 5.46: Cu-Ar - Distribuicdo da temperatura da interface externa do duto ao

longo do comprimento do canal para diferentes valores de Bi
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Figura 5.47: Cu-Ar - Distribuicao da temperatura média do fluido ao longo do

comprimento do canal para diferentes valores de Bi
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Figura 5.48: Cu-Ar - Distribuicao do nimero de Nusselt ao longo do comprimento

do canal para diferentes valores de Bi
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5.2 Duto circular

5.2.1 Escoamento Laminar
Influéncia da Espessura da Parede

Para analise da influéncia da espessura da parede nas quantidades de interesse,
o niimero de Peclet foi fixado em Pe=1000 e o niimero de Biot em Bi=1.

As figuras (5.49 - 5.61) mostram a distribuicao das temperaturas calculadas
(051), (051), (6av) € (65) e do nimero de Nusselt ao longo do comprimento do canal,
para as combinagdes (Cu/Ar) e (Al/Ar) para uma dada espessura da parede.

Intuitivamente, esperava-se que a diferenca entre as temperaturas da inter-
face interna e externa do duto aumentesse com o aumento da espessura. Podemos
observar nas figuras (5.49)e (5.50), que este comportamento foi representado com
eficiéncia pelo modelo para a combinag¢ao (Cu/Ar) assim como nas figuras (5.55) e
(5.56) para o par (Al/Ar). Nitidamente, as curvas de (65;) e (6,3) se afastam com o
aumento da espessura ¢, mostrando o aumento da diferenca entre as temperaturas
da interface interna e externa do canal. Nota-se também que as curvas para 0, e 6,
apresentaram-se praticamente sobrepostas, mostrando que o modelo proposto nao
foi capaz de diferenciar graficamente estas temperaturas. Esperava-se que a tem-
peratura média da parede do canal (6,) se localizasse em um ponto entre as curvas
para a temperatura da interface interna do canal (6,;) e para a interface externa do
canal (6,2).

Na figura (5.54) da distribui¢ao da temperatura do fluido ao longo do canal
para diversos valores de espessura, nota-se que um aumento na espessura da parede
do canal provoca um deslocamento das curvas para a esquerda em uma determinada
faixa do canal, ou seja, tendem a decrescer mais abruptamente conforme se aumenta
a espessura da parede do duto. Para valores mais altos de Biot, esta tendéncia é
ainda maior.

Observa-se nas figuras que mostram a distribuicao das temperaturas de inter-
esse (0,1,0; e 0,3) separadamente que, para valores crescentes da espessura do duto,

a distribuicao de temperatura é progressivamente achatada na entrada térmica do
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canal.
A figura (5.66) para a distribui¢do do niimero de Nusselt ao longo do compri-
mento do duto mostram que um aumento na espessura acarreta numa diminui¢ao

do valor do ntimero de Nusselt, para uma mesma abscissa cnsiderada.

Influéncia do Nimero de Peclet

Para a analise da influéncia do ntimero de Peclet na distribuigao das quanti-
dades de interesse ao longo do comprimento do canal, foram fixados o ntimero de
Biot em Bi=1 e a espessura do canal em e=0.02.As figuras (5.62- 5.66) apresen-
tam a distribuigao das temperaturas calculadas e do niimero de Nusselt ao longo do
comprimento do canal para diferentes niimeros de Peclet.

Podemos observar na figura (5.65) que a temperatura média do fluido prati-
camente nao se alterou com a variagao do niimero de Peclet. Quanto ao niimero de
Nusselt, nota-se na figura (5.66) que a diminui¢do do ntimero de Peclet provoca uma
diminuicao discreta do ntimero de Nusselt para uma mesma abscissa considerada.

Com relacdo as temperaturas de interesse (61,0, e 52 ), nota-se que a diminuigao
do niimero de Peclet provoca o achatamento dos perfis de temperatura na regiao de
entrada térmica do canal. Este fato deve-se a que uma diminuicao do niimero de
Peclet acarreta no aumento do pardmetro de conjugacao 8 e, aumentar o [ significa
aumentar a importancia da condugao de calor na parede do duto, gerando assim um

aumento do fluxo de calor por condugao ao longo da parede do duto.

Influéncia da Condutividade Térmica

Para analisar a influéncia da condutividade térmica sélido-fluido na distribuicao
das temperaturas em questao e no numero de Nusselt local, foram testados os pares:

(Cu/Ar) Escoamento de ar em um duto de cobre (K, = 6.8X107°)

(Al/Ar) Escoamento de ar em um duto de aluminio (Kfs = 2.0X107%)

(Cu/Agua) Escoamento de 4gua em um duto de cobre (K, = 1.5X107%)

(Al/Agua) Escoamento de 4gua em um duto de cobre (K, = 2.9X1073)

Alguns parametros foram fixados para execucao desta analise. Foram estes: o

nimero de Biot, fixado em Bi=1; a espessura do duto, fixada em e=1 e o niimero

95



de Peclet, fixado em Pe=1000.

Nas figuras 5.67 a 5.71 vé-se o comportamento das temperaturas de interesse e
do nimero de Nusselt para varios K;. Observa-se que a variacao da condutividade
quase provoca uma altera¢do muito discreta na temperatura média do fluido (8,,).
A diminuigao da condutividade do par sélido-fluido acarreta numa pequena queda
da temperatura média do fluido apenas em uma faixa do comprimento do canal. Na
distribuicao do niimero de Nusselt local ao longo do comprimento do canal, nota-se
que com o aumento do Ky, também aumenta discretamente o valor do ntimero de
Nusselt.

Nas temperaturas da parede (6,1,052e0,) o resultado é um achatamento no
perfil com a diminuicao da condutividade.

Nota-se na figura (5.68) que, antes de comegar o decaimento da curva, ha um
aumento da temperatura na parte inicial do duto. Este comportamento deve-se,
provavelmente, a algum problema de instabilidade que fica camuflado em graficos

de escala logaritmica.

Influéncia do Nimero de Biot

Para analise da influéncia do niimero de Biot nas temperaturas de interesse e
no numero de Nusselt local, o ntimero de Peclet foi fixado em Pe=1000 e a espessura
do canal foi fixada em e=0.02.

As figuras 5.72 a 5.76 mostram o comportamento das temperaturas de inter-
esse e no nimero de Nusselt com a variacio do ntiimero de Biot. A medida em que
se diminui-se a resisténcia térmica do meio exterior através do aumento do niimero
de Biot, observamos que as temperaturas do solido (6, 0,1e6,5) diminuem acentu-
adamente, de maneira esperada intuitivamente, ji que a diminuicao da resusténcia
térmica do ambiente representa um aumento do fluxo de calor para o ambiente.

Na figura 5.75 , que mostra a influéncia do nimero de Biot na temperatura
média do fluido vé-se que o aumento do niimero de Biot acarreta numa queda mais
brusca da temperatura média do fluido, ou seja, a variagao axial da temperatura
média do fluido é mais acentuada ja que a peda por conveccao aumenta. Fica clara

a tendéncia da distribuigdo de temperatura atingir uma situac¢éo limite (Bi— oo)

3
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alcangando-se um problema com condigao de contorno de primeiro tipo (temperatura
prescrita na parede

Pode-se observar ainda (5.76) que, o aumento do niimero de Biot provoca um
deslocamento para baixo na distribuicao do nimero de Nusselt numa regiao mais ao

final da entrada térmica do duto.
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Figura 5.49: Cu-Ar - Distribuicao das temperaturas de interesse ao longo do com-

primento do canal (Bi=1; e=0.02)
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Figura 5.50: Cu-Ar - Distribuicao das temperaturas de interesse ao longo do com-

primento do canal (Bi=1; e=1.00)
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Figura 5.51: Cu-Ar - Distribuicao do niimero de Nusselt ao longo do comprimento

do canal para diferentes valores de espessura da parede(Bi=1)
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Figura 5.52: Cu-Ar - Distribuicao da temperatura da interface interna do duto ao

longo do comprimento do canal para diferente valores de espessura da parede(Bi=1)
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Figura 5.53: Cu-Ar - Distribuicao da temperatura da interface externa do duto ao

longo do comprimento do canal para diferente valores de espessura da parede(Bi=1)
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Figura 5.54: Cu-Ar - Distribuicao da temperatura média do fluido ao longo do

comprimento do canal para diferente valores de espessura da parede(Bi=1)
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Figura 5.55: Al-Ar - Distribuicao das temperaturas de interesse ao longo do com-

primento do canal (Bi=1;e=0.02)
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Figura 5.56: Al-Ar - Distribuicao das temperaturas de interesse ao longo do com-

primento do canal (Bi=1;e=1.00)
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Figura 5.57: Al-Ar - Distribuigao do niimero de Nusselt ao longo do comprimento

do canal para diferentes valores de espessura da parede(Bi=1
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Figura 5.58: Al-Ar - Distribuicao da temperatura da interface interna do duto ao

longo do comprimento do canal para diferente valores de espessura da parede(Bi=1)
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Figura 5.59: Al-Ar - Distribuicao da temperatura da interface externa do duto ao

longo do comprimento do canal para diferente valores de espessura da parede(Bi=1)
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Figura 5.60: Al-Ar - Distribui¢cao da temperatura média da parede do duto ao longo

do comprimento do canal para diferente valores de espessura da parede(Bi=1)
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Figura 5.61: Al-Ar - Distribuicdo da temperatura média do fluido ao longo do

comprimento do canal para diferente valores de espessura da parede(Bi=1)
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Figura 5.62: Cu-Ar - Distribuicao da temperatura da interface interna do duto ao

longo do comprimento do canal para diferentes valores Pe
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Figura 5.63: Cu-Ar - Distribuicdo da temperatura da interface externa do duto ao

longo do comprimento do canal para diferentes valores Pe
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Figura 5.64: Cu-Ar - Distribuicao da temperatura média do sélido ao longo do

comprimento do canal para diferentes valores Pe
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Figura 5.65: Cu-Ar - Distribuicao da temperatura média do fluido ao longo do

comprimento do canal para diferentes valores Pe
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Figura 5.66: Cu-Ar - Distribuicao do niimero de Nusselt ao longo do comprimento

do canal para diferentes valores Pe
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Figura 5.67: Distribuicao da temperatura da interface interna do duto ao longo do

comprimento do canal para diferentes valores de Kfs
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Figura 5.68: Distribuigdo da temperatura da interface externa do duto ao longo do

comprimento do canal para diferentes valores de Kfs
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Figura 5.69: Distribuicao da temperatura média do sélido ao longo do comprimento

do canal para diferentes valores de Kfs
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Figura 5.70: Distribuicao da temperatura média do fluido ao longo do comprimento

do canal para diferentes valores de Kfs
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Figura 5.71: Distribuicao da temperatura do nimero de Nusselt ao longo do com-

primento do canal para diferentes valores de Kfs
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Figura 5.72: Cu-Ar - Distribuicao da temperatura da interface interna do duto ao

longo do comprimento do canal para diferentes valores de Bi
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Figura 5.73: Al-Ar - Distribuicao da temperatura média do duto ao longo do com-

primento do canal para diferentes valores de Bi
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Figura 5.74: Cu-Ar - Distribuicdo da temperatura da interface externa do duto ao

longo do comprimento do canal para diferentes valores de Bi
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Figura 5.75: Cu-Ar - Distribuicao da temperatura média do fluido ao longo do

comprimento do canal para diferentes valores de Bi
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Figura 5.76: Cu-Ar - Distribuicao do niimero de Nusselt ao longo do comprimento

do canal (para diferentes valores de Bi
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5.2.2 Escoamento Turbulento
Influéncia da Espessura da Parede

Para a analise da influéncia da espessura da parede nas quantidades de inter-
esse, foram fixados o niimero de Biot em Bi=1 e o niimero de Peclet em Pe=1000.

As figuras (5.77 - 5.83) mostram a distribuigdo das temperaturas calculadas
(051), (8s51), (Baw) € (65) € do niimero de Nusselt local ao longo do comprimento do
canal, para as combinagbes (Cu/Ar) e (Al/Ar) para uma dada espessura da parede.

De maneira analoga aos casos ja apresentados para a influéncia da espessura
nas temperaturas de interesse, esperava-se que a diferenca entre as temperaturas da
interface interna e externa do duto aumentesse com o aumento da espessura. Nas
figuras 5.77 , 5.78 fica nitido que este comportamento foi mais uma vez representado
com eficiéncia pelo modelo para a combinac¢ao (Cu/Ar). As curvas de (64) e (052)
se afastam com o aumento da espessura ¢, mostrando o aumento da diferenca entre
as temperaturas.

Os graficos para a distribui¢ao do niimero de Nusselt nao se alteraram signi-
ficativamento com o aumento da espessura.

Pode-se observar que, com o aumento da espessura, ha um achatamento na
distribuicao das temperaturas na regiao de entrada térmica do canal para as temper-
aturas de interesse (6,1,052 € ;) apresentadas nas figuras 5.33 a 5.36. Mais uma vez,
a diferenca principal entre os resultados para o escoamento laminar e o escoamento
turbulento reside no fato de as curvas para o escoamento turbulento se situarem
numa regiao mais alta do que as curvas para os mesmos casos analisados para es-
coamento laminar. A temperatura média da parede do duto ficou praticamente
sobreposta & temperatura da interface interna do duto, mostrando que o modelo
nao foi capaz de representar bem o comportamento desta temperatura. Esperava-se
que a temperatura média da parede se situasse numa regiao entre a curva para a
temperatura da interface interna do duto e a curva para a temperatura da interface
externa do duto.

A temperatura média, diferentemente dos resultados apresentados para a mesmo

caso com escoamento laminar, se alterou significativamente com a variagao da es-
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pessura do canal. O aumento da espessura do canal acarreta numa variacao axial

mais abrupta da temperatura média do fluido.

Influéncia do Niimero de Peclet

Na anélise da influéncia do ntimero de Peclet nas temperaturas de interesse
(051, Os2, Os € B4,) e no nimero de Nusselt local foram fixados alguns parametros:
niimero de Biot, Bi=1 e a espessura, e=0.02.

Podemos observar nas figuras (5.84-5.89) que a diminui¢do do Pe, represen-
tado pela diminui¢ao do nimero de Reynolds, implica num achatamento dos perfis
das temperaturas de interesse, comportando-se de maneira similar ao mesmo caso
analisado para escoamento laminar.

As figuras para a temperatura média do fluido (5.88 e 5.89) mostram que
a variagdo do numero de Peclet praticamente nao altera a temperatura média do

fluido, na faixa de parametros analisada.

Influéncia do Niimero de Biot

Para a analise da influéncia do niimero de Biot nas quantidades de interesse,
foram fixados o niimero de Peclet em Pe=1000 e a espessura da parede do duto em
e=0,02.

As figuras 5.90 a 5.94 mostram o comportamento das temperaturas de interesse
e no numero de Nusselt com a variacdo do nimero de Biot. Similarmente aos
resultados apresentados para as outras situagoes, a medida em que se aumenta o
niimero de Biot, ocorre uma diminuicao da resisténcia térmica do meio exterior que
acarreta na diminuigdo acentuada das temperaturas do solido (6,6,1€6,). Este
resultado é o intuitivamente esperado pois, diminuindo-se a resisténcia térmica do
meio exterior ocorre um aumento do fluxo de convecgdo para o mesmo.

A distribuicao da temperatura média do fluido, apresentada na figura 5.93, foi
a que sofreu maior influéncia do nimero de Biot dentre todos os casos analisados
(canais de placas planas/duto de se¢do circular - escoamento laminar /turbulento).
Com o aumento do niimero de Biot, a distribuicao de temperatura foi decaindo cada

vez mais abruptamente e a variagao axial da temperatura média do fluido torna-se
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cada vez mais acentuada.
Pode-se observar ainda na figura 5.94 que, o aumento do niimero de Biot
provoca um deslocamento para baixo na curva do nimero de Nusselt ao longo do

canal.
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Figura 5.77: Cu-Ar - Distribuicao das temperaturas de interesse ao longo do com-

primento do canal (Bi=1; e=0.02)
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Figura 5.78: Cu-Ar - Distribuicao das temperaturas de interesse ao longo do com-

primento do canal (Bi=1; e=1.00)
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Figura 5.79: Cu-Ar - Distribuicao do nimero de Nusselt ao longo do comprimento

do canal para diferentes valores de espessura da parede(Bi=1)
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Figura 5.80: Cu-Ar - Distribuicao da temperatura da interface interna do duto ao

longo do comprimento do canal para diferente valores de espessura da parede(Bi=1)

132



08 —
|
06 —
™~
L]
I:u —
o i 8 2 2
—
0.4 —
F
02 — 4+ delta=1.02
O—O—& delta=12
_ O—&—€) delta=15
e delta=2.0
a | IIIIIII| | IIIIIII| | IIIIIII| | IIIIIII| I T TTTT
1E-005 0.0001 0.001 0.01 0.1 1

Figura 5.81: Cu-Ar - Distribuicao da temperatura da interface externa do duto ao

longo do comprimento do canal para diferente valores de espessura da parede(Bi=1)
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Figura 5.82: Cu-Ar - Distribuigao da temperatura média da parede do duto ao longo

do comprimento do canal para diferente valores de espessura da parede(Bi=1)
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Figura 5.83: Cu-Ar - Distribuicao da temperatura média do fluido ao longo do

comprimento do canal para diferente valores de espessura da parede(Bi=1)
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Figura 5.84: Cu-Ar - Distribuicao da temperatura da interface interna do duto ao

longo do comprimento do canal para diferentes valores de Pe - Pr=0.72
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Figura 5.85: Cu-Ar - Distribuicao da temperatura da interface interna do duto ao

longo do comprimento do canal para diferentes valores de Pe - Pr=1.0
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Figura 5.86: Cu-Ar - Distribuicdo da temperatura da interface externa do duto ao

longo do comprimento do canal para diferentes valores de Pe - Pr=0.72
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Figura 5.87: Cu-Ar - Distribuicdo da temperatura da interface externa do duto ao

longo do comprimento do canal para diferentes valores de Pe - Pr=1.0
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Figura 5.88: Cu-Ar - Distribuicao da temperatura média do fluido ao longo do

comprimento do canal para diferentes valores de Re com Pr = 0.72
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Figura 5.89: Cu-Ar - Distribuicao da temperatura média do fluido ao longo do

comprimento do canal para diferentes valores de Re com Pr =1.0

141



0.8 —
_$
0.6 —
= ¢ o e
m
s _
-
'_
0.4 —
S
024 |o—o o B
O—6&—X) Bi=10
| [ Bi=20
0 I |||||||| I |||||||| I |||||||| I |||||||| T
1E-005 0.0001 0.001 0.01 0.1 1

Figura 5.90: Cu-Ar - Distribuicao da temperatura da interface interna do duto ao

longo do comprimento do canal para diferentes valores de Bt
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Figura 5.91: Cu-Ar - Distribuigao da temperatura média do duto ao longo do com-

primento do canal para diferentes valores de Bz
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Figura 5.92: Cu-Ar - Distribuicdo da temperatura da interface externa do duto ao

longo do comprimento do canal para diferentes valores de Bt
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Figura 5.93: Cu-Ar - Distribuicao da temperatura média do fluido ao longo do

comprimento do canal para diferentes valores de B1
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Figura 5.94: Cu-Ar - Distribuicao do nimero de Nusselt ao longo do comprimento

do canal para diferentes valores de Bz
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Capitulo 6

Conclusoes e Sugestoes

Neste ultimo capitulo, apresentam-se as principais conclusoes sobre o presente
trabalho, baseadas nos resultados ja apresentados no capitulo anterior, assim como
sugestoes para futuros trabalhos na linha de pesquisa de transferéncia de calor con-

jugada.

6.1 Conclusoes

Do presente trabalho, pode-se concluir que nem sempre conducao de calor
no meio s6lido nos problemas de condugao-convecgao pode ser desprezada, pois o
processo de transferéncia de calor é afetado, principalmente nas regices de grande
gradiente térmico como na rcgiao de entrada térmica do fluido, pelas propriedades
da parede.

Comparando qualitativamente o comportamento do modelo de parametros
concentrados proposto no presente trabalho em dutos circulares e em canais de placas
planas paralelas com escoamentos laminares com as conclusoes apresentadas no tra-
balho de Elmor-Filho (1996), vé-se que o modelo funciona bem para as duas geome-
trias estudadas, apresentando de maneira clara a diferenca entre as temperaturas
das interfaces interna e externa do duto diferentemente do trabalho de Elmér-Filho
(1996),0onde o modelo de concentragao proposto funciona de maneira mais eficiente
em dutos circulares ja que, os resultados apresentados pelo autor para placas planas

paralelas nao apresentaram a diferenca entre as temperaturas das interfaces interna
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e externa do duto. Apesar do bom comportamento no que diz respeito as temperat-
uras nas interfaces interna e externa do duto, a temperatura média nao apresentou
o comportamento que se esperava intuitivamente. A principio, a temperatura média
da parede do duto deveria se situar numa posicao intermediaria entre as temperat-
uras das interfaces interna e interna, entretanto, esta temperatura se aproximou da
temperatura da interface interna do duto.

Com relacao aos casos rodados para escoamento turbulento, as conclusoes sao
similares as feitas para o escoamento laminar, tendo o modelo se comportado de
maneira esperada para este tipo de ecoamento tanto em dutos circulares quanto em
canais de placas planas paralelas. Notou-se também um deslocamento de todas as
curvas para as temperaturas de interesse (6,1, 05 € 6,,) para cima em relagao aos
resultados apresentados para o escoamento laminar tanto em canais de placas planas
paralelas quanto em dutos circulares.

O presente trabalho apresentou um novo modelo mostrando sua funcionali-
dade e seus limites e, trouxe contribuicao para a comunidade cientifica dire¢ao ao
conhecimento da fronteira entre problemas considerado como sendo de paredes finas

e problemas de parede espessa.

6.2 Sugestoes para Trabalhos Futuros

A fim de dar continuidade a este trabalho e aprofundar a investigacao de
problemas de condugao-conveccao conjugados, sugere-se a exploracdo do mesmo
problema para outros modelos de parametros concentrados, aplicando-se por exem-
plo, uma aproximacao de Hermite de ordem superior a experimentada no presente
estudo.

Além da condicao de contorno convectiva, a metodologia de solucao pode ser
aplicada também para os problemas de transferéncia de calor conjugada estacionaria
em dutos sujeitos as condigOes de contorno de temperatura prescrita ou fluxo térmico
prescrito na superficie externa do duto.

Uma extensao imediata do presente trabalho seria o estudo de transferéncia

de calor conjugada, estacionaria, em um duto com geracao de calor na parede. O
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problema é de grande interesse para a engenharia de reatores, para a resfriamento de
aparelhos eletronicos e para a garantia de escoamento de produgao de gas e petroleo
em aguas profundas.

A metodologia apresentada neste trabalho pode ser estendida, naturalmente,
para obter solugOes analiticas ou hibridas analitico-numéricas de transferéncia de

calor conjugada nao estacionaria em dutos.
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