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Nomenclatura

Simbole Descricio Unidades
" S.I.  (campo)

Apg aceleraciio da mistura gas-liquido m/ g

A drea da tubulagfio m

Af area frontal equivalente de uma bolha m?

Ag area do filme de liguido m?

Cp,Cy  coeficientes p/ caleulo da velocidade de bolhas -

Ca coeficiente definido por Griffith & Wallis {14} -

c* coeficiente definido por Moissis & Griffith [23] -

Ca coeficiente do termo de massa virtual -

Cn coeficiente de arrasto -

Cy. compressibilidade do liquide pa-l  (psi-])

de didmetro equivalente da bolha m {mm)

D didmetro da tubulagio m (pol.)

Dy didmetro da projegio horizontal de uma bolha m (mm)

Dy didmetro de uma esfera m

E razio de aspecto de uma bolha (E=Hp /Dy ) -

EaP mfimero de Eétvos baseado no difimetro do tubo -

Ko niimero de Edtvos baseado no didmetro da boltha -

fat fator de atrito de Fanning liquido-tubo -

F forca N

Fa forca de massa virtual N

Fa forca resultante das bolhas na fase continua N

Fp forga de arasto N

Yoo forea que a fase gasosa exerce sobre a liquida N

Fr ntmero de Froude -

Fwi forca de atrito entre a parede do tubo e o liquido N

g aceleracfio gravitacional m/ s

H altura m

Hp altura de bolha m

L comprimento m

Le comprimento de célula m

Lg comprimento de estabiliza¢io do escoamento m

Lp comprimento do pistio de liquido m

Lt comprimento do tubo m

iii




Simbolo Descrigio Unidades
S.1. (campo)
m fluxo méssico Kg/s
Mo niimero de Morton -
P pressdo Pa (Kg/em?)
OM quantidade de movimento N
T posi¢éo radial ou distAncia horizontal enire bolhas m {mm)
Ta raio equivalente da bolha m (mm)
Iy escala para o caloulo da velocidade de esteira m ()
R raio de curvatura de uma bolha em seu vértice m {mm)
Ry raio da projeco horizontal de uma botha m {mm)
Re nimero de Reynolds -
Reyy namero de Reynolds da mistura -
Rep nimero de Reynolds da particula -
Rep;. nimero de Reynolds do pistdo de liquido -
Rq raio de uma esfera m
Ry raio da tubulagdo m {pol)
Sy area de contato do liquido com a parede do tubo m2
t tempo S
topy tempo de CPU 8 {(min}
T temperatura absoluta oK
u velocidade m/s
Ba velocidade de uma bolha em meio estagnado m/s
Up velocidade de uma bolha m/s
UgT velocidade de uma bolha de Taylor m/s
Uc velocidade da esteira na linha de centroda bolha  m/s
Upgt velocidade da esteira de uma belha m/s
Up velocidade do filme de liguido m/s
uGs velocidade superficial de gas m/s
ug, velocidade do liquido m/s
Uy g velocidade superficial de liquido m/s
Upg velocidade da mistura gas-liquido m/s
UNEG yelocidade da esteira junto a parede do tubo m/s
tpg velocidade da mistura na sefo de pistdo de liquido m/s
Up velocidade da bolha relativa a mistura m/s
ug? velocidade relativa inicial de uma botha m/s
Uy velocidade efetiva que a bolha percebe o meio m/s
T velocidade relativa terminal de uma bolha m/’s
iv




Simbolo Descriciio Unidades

S.I  (campo)

Vv volume m?
Ve volume total dos pistdes de liquido m3
Vg volume da fase gasosa m3
A volume da fase liquida m?3

Y nGmero de viscosidade -

z posigfo axial ou distdncia vertical entre bolhas m

Z¢ posi¢o axial do centro de uma célula m
(BT fracdo de vazio na seglio da bolha de Taylor -

O fragfio volumétrica do filme de liquido -

0G fracdio volumétrica de gés -

oy fragfio volumétrica de liquido -

Chpr, fracio de vazio no pistdo de liquido -

B razio entre a altura da bolha e o comprimento total -

r taxa de transferéncia de massa do gas p/ o liguido Kg/s
3z comprimento total dos pistdes de liquido na célula m

£ rugosidade absoluta do tubo m {mm)

ni{zt)  funglio definida por Mortensen & Trapp [24] m-1
it fraciio volumétrica da bolha i em um volume -

e viscosidade do liquido Pas {(cP)
3 posigio angular | rd

o densidade Kg/md

Pg densidade do gas ' Kg / m3

PL densidade do liquido Kg/m3
DM densidade da mistura Kg/m?

o tensio superficial N/m

TWL tensio cizathante devido a fricgdo com aparede  Pa

¥(z,1) funcdo de intermiténcia definida por Fabre [11] -
0 razdo entre as velocidades de mistura local e média -




Subscrito Deserigiio

i propriedade da botha identificada pelo indice i

Ji valor médio na célula j da malha de discretizagdo onde ¢ realizado o
balango da gquantidade de movimento

k valor médio na célula k da malha de discretizacio onde € realizado o

balango de massa

BC bolhas cilindricas

NC bolhas ndo-cilindricas
s & jusante da tubulacio
MON . amontante da tubulagio
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Resumo

Uma modelagem para o escoamento bifdsico vertical a
bolhas e pistonado € proposta, através de uma abordagem
Lagrangeana para a fase discreta e um tratamento Euleriano para a
fase continua. Cada bolha € tratada individualmente através de trés
equagdes: as de balango de massa e de quantidade de movimento ¢ a
que determina a sua posigio em relagiio a um referencial fixo na
tubulagfio. A fase continua é resolvida através da discretizagfio com
mathas defasadas das duas equacdes de balango: de massa e de
quantidade de movimento. O acoplamento entre as equagses das duas
fases ¢ realizado através da fragiio volumétdca e das forgas
interfaciais.

Foi desenvolvido um simulador computacional baseado
neste modelo que, devido a abordagem individualizada dada as bolhas,
permite que se faga um tratamento estatistico dos resuitados. Pode-se
determinar, em cada ponto da tubulagdo, o valor médio e o desvio
padrio da altura das bolhas, do comprimento dos pistdes de lquido,
das velocidades das fases e do gradiente de pressio.

Os valores calculados foram comparados com dados
pesquisados na literatura ¢ apresentaram um resulftado satisfatorio
tanto para a altura das bolhas como para o comprimento dos pistdes de
liquido. As velocidades e o gradiente de pressdo previstos obtiveram
boa correlagao com os valores medidos.

Foi realizada ainda uma andlise de sensibilidade para
avaliar como os resultados sio influenciados pela variagdo da vazdo
volumétrica das fases, do dimetro do tubo e da pressio na

extremidade jusante da tubulagfio.
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Abstract

A model to predict the behaviour of vertical two-phase
flow regimes, such as bubbles and slug flow has been proposed, using
a Lagrangian representation of the discrete phase and a Eulerian
representation of the continuous phase. Each bubble is modeled
individually through three equations: the mass and the momentum
balance equations and the bubble position equation, The continuous
phase is solved using a staggered mesh for the mass and momenturm
equations. Volumetric fraction and interfaces forces provide the
coupling of the phase models.

A computer program has been developed based on this
model and it allows a statistical treatment of the results, due to the
individual bubbles approach. It's possible to calculate the average and
standard deviation of the bubbles heights, liquid slugs lengths, phase
velocities and pressure gradient, for each pipe position.

The results were checked against existing data and a
reasonable agreement for the lengths was obtained. The velocities and
pressure gradient show a good correlation with measured data.

It was also performed a sensitive analysis to check the
influence of the phases volumetric flow rates, pipe diameter and outlet

pressure on the simulation results,
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1. Introdugio

Quando liquido ¢ gés escoam numa tubula¢o vertical, diversas
configuragbes geomeétricas - denominadas padrdes de escoamento - podem

ocorrer. No escoamento ascendente os padrfes usualmente aceitos na Hteratura

sdo: bolhas, pistonado, agitante, anular e bolhas dispersas.
O padrio pistonado, também chamado intermitente, € o mais

fregiiente em tubulagdes ¢ pogos produtores de petrdleo, ocorendo num amplo

espectro de vazles das fases e € caracterizado por um escoamento alternado de

liquido € gds. Quando esse padriio de escoamento é observado, a maior parte da
fase gasosa se apresenta em grandes bolhas cilindricas em forma de projétil chamadas bolhas
de Tuaylor. O restante da fase gasosa encontra-se no seio dos pistdes de Hquido, dispersa em
pequenas bolhas. A botha de Taylor ocupa quase toda a segdio transversal da tubulagfo e
possui movimento ascendente em relagdo ao liquido. O pistdo de liquido ocupa toda a seglio
da tubulagfio e perde massa através do filme liquido descendente que ocupa o espago entre a
tubulaciio e a botha de Taylor que o sucede, ao mesmo tempo que agrega massa do filme
liquido proveniente da bolha de Taylor que o antecede, conforme descrito esquematicamente
na figura 2.1, pagina 11.

O escoamento em regime permanente do padrdio pistonado, devido a sua
importancia, ja foi amplamente estudado, ressaltando-se o trabalho de Fernandes [12]. Esse
trabatho e a maioria dos que se seguiram bagearam-se no conceito de célula unitdria, definida
como sendo uma unidade representativa do escoamente com duas segles, a primeira
constituida pela bolha de Taylor e pelo filme liguido e a segunda pelo pistdo de liquido com
as bothas dispersas. A modelagem se baseia na idéia que essa célula se repete de maneira
uniforme com o tempo, ciclicamente, com dimensdes e velocidades constantes para 0 mesmo
ponto no espago. Sabe-se, no entanto, que ndo € assim que o fendmeno acontece. AO
contrario, os pistdes de liquido e as grandes bolhas alternam-se com dimenses variadas ¢
aparentemente'aleatérias, mesmo no regime permanente na regido de escoamento plenamente

desenvolvido, embora uma média seja mantida.
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Para tentar compreender melhor o fendmeno deve-se entender como s¢ forma o
escoamento pistonado. Sabe-se que a formagio das bolhas de Taylor se d4 a alguma distincia
da entrada da tubulagdo, a partir da coalescéneia de bolhas menores. Quando duas bolhas
estiverem a uma distdncia tal que a esteira provocada pela que vai & frente nfio perturbe o
movimento da de trds, elas se manterfo estdveis. Caso contrario elas se aproximardo até a
voalescéncia. O escoamento ¢ dito plenamente desenvelvido quando todas as bolhas estiverem
estabilizadas, sem seofrerem influéneia das bolhas a sva frente e quando ocorrer equilibrio
entre a coalescéneia das bolhas € a fragmentacdo das bolhas maiores.

(O objetive deste trabalho ¢ propor um modelo que considere e reproduza a
formacio do padriio pistonado. Devido ao processo de formagdo do padrio torna-se de certa
forma intuitive que, para modeld-lo adequadamente, deve-se acompanhar cada bolha
individualmente. Isso sugere um tratamentoe Lagrangeano para a fase discreta, ou seja, cada
particula é descrita por equagfes desenvolvidas em relagfo a um referencial fixo na prépria
particula. A fase liquida é considerada um meio continuo, € por isso, tratada a partir do
enfoque Euleriano, como usualmente ¢ realizado.

O trabalho teve como ponto de partida o artigo de Mortensen & Trapp [24],
onde os antores propuseram um modelo para simulagfio numérica do escoamento bifdsico no
padrio bolhas utilizando uma abordagem Euleriana-Lagrangeana. Esse modelo foi estendido
de modo a tratar adequadamente o padrdo pistonado.

Para diferentes didmetros de tubulagio, vazdes de liquido, vazdes de gas e

pressfes deseja-se determinar:

. Padrao de escoamento predominante ( bolhas ou pistonado );

. Distincia necesséria para se atingir o padriio pistonado estavel;

s Média ¢ desvio padrio do comprimento das bolthas e dos pistbes de liquido;
. Média e desvio pédrﬁo da velocidade das bothas de Taylor;

. Média e desvio padrio da preséiic e da velocidade dos pistdes de liquido.

Os resultados encontrados sfo comparados com dados da literatura ¢ modelos

existentes,



2. Revisdo da Literatura

2.1 Escoamento de bolhas em meio liquido

Os primeiros irabathos publicados na literatura e de interesse para o estudo do
escoamento bifasico pistonado vertical foram aqueles voltados & determinagfo da velocidade
de ascensdo das grandes bolhas cilindricas em meio liguido.

Um dos trabathos mais antigos de referéncia obrigatoria ¢ o de Davies & Taylor
{91, publicado em 1950. Esse trabalho descreve, em sua primeira parte, o perfil e a velocidade
de ascensfio de bolhas de ar em dgua e nitrobenzeno em um meio de extensdo praticamente
infinita. Observacdes dos perfis de grandes bolhas obtidas a partir de fotografias indicam gue
a superficie superior dessas bolhas ¢ esférica. A velocidade de ascensfio no meio estagnado foi
calculada teoricamente admitindo escoamento potencial do fluido ao redor de uma esfera onde

a pressdo na superficie é constante. Obteve-se o seguinte valor:
u"‘:%' g-Ry =0.471- g-Dq ' (2.1)

onde Ry € 0 raio e Dy o didmetro da esfera. Experimentalmente, 0s autores comprovaram esse
valor para bolhas, utilizando o raio de curvatura da bolha em seu vértice no lugar de Ry A
segunda parte do trabalho foi dedicada so estudo do movimento de uma grande botha
penetrando em um tubo vertical inicialmente cheio de liquido, e que teve sua extremidade
inferior aberta para a atmosfera. Enquanto a bolha penetra na tubulagio, o liquido € expulso,
devido 2 acfio da forca gravitacional, através do espago anular formado entre a bolha ¢ a
parede do tubo. Uma modelagem do perfil da botha ¢ sua velocidade de ascenso no lquido ¢
proposta ¢ se obtém uma solugdo aproximada a partir do truncamento no primeiro termo da

série de fungdes de Bessel, solugio do problema. Chega-se ao valor tedrico para a velocidade

de ascensio de:

UA:CI‘ HgD (22)

onde €] = 0.328 ¢ D ¢ o difmetro do tubo. Medidas experimentals com tubos de 7.94 em

foram obtidas resultando em valores para a constante Cy entre 0.330 ¢ 0.346.
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Nicklin et al. [25] publicaram em 1962 um artigo onde apresentam uma teoria de
escoamento pistonado baseado em experimentos. Algumas observagdes interessantes quanto 2
forma das bolhas cilindricas foram descritas:

« O perfil do nariz da bolha independe de seu comprimento;

» A fracfo de liguido na regido da bolha situa-se entre 10.2 ¢ 10.7 %;

» A bolha consiste de um nariz ao redor do qual o liquido acelera livremente pela agdo da
gravidade, ¢ uma regifio onde a forga gravitacional no filme de liguido € contrabalangada
pelas forgas cizathantes da parede do tubo € da bolha, € a espessura deste filme torna-se
constante,

Os resultados experimentals mostram que a velocidade de ascensdo das bolhas em
quido estaciondrio pode ser descrita pela equagdo (2.2) com Cy = 0,35. Essa velocidade
independe do tamanho da bolha e sd é modificada quando existe escoamento de liguido
através da secfio acima da bolha. Os autores concluem que essa velocidade ¢ fungfio apenas da
hidrodindmica do nariz da bolha. Quando o fluido estd em movimento, a velocidade da bolha

¢ correlacionada por:

a, =Co -ty +0.35-J gD (2.3)
sendo upy, a velocidade do pistdo de liquido & frente da bolha. O grafico de Cp em funglio do
nameros de Reynolds do pistdo de liquido (Repy} do trabalho de Nicklin, nfio reproduzido
aqui, mostra gue Cgq assume o valor constante de 1.2 para Repy, maior que 8000, enquanto
para némeros de Reynolds préximos de zero esse valor se aproxima de 2. Os autores
concluem que a velocidade da botha ¢ aproximadamente a soma da velocidade do liquido na
linha de centro do tubo com a velocidade de ascensdo em fluido estagnado. Virios anos mais
tarde, em 1986, Fréchou [13] publicou resultados de medidas experimentais que concordaram

com as observagdes de Nicklin e o levaram a propor uma correlagdo para determinar Cy:

0.8
1+107% - Re™”

Cp=12+ (2.4)

Em artigo publicado também em 1962, White & Beardmeore {35] relataram
resultados experimentais realizados com bothas cilindricas e tentaram modelar a velocidade

de ascensio destas bolhas em fluido estagnado, incluindo efeitos de forgas viscosas e
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superficiais. Os autores apresentaram uma correlagio grafica relacionando trés varidveis

adimensionais:
u?
F, = . ‘;:} (ntmero de Froude),
) -g-D? ,
E6” = i‘.’_l.'__{%____ (nfimero de Edtvos) e
y - BHL
P o’

As principais conclusdes dos autores foram:
o Para F6P <4 abolha ndo se movimenta;
» A velocidade néo ¢ afetada pela tensdio superficial caso EaP > 70, pela viscosidade caso

A 3
gD .
LT f:,_ )3-10S e por efeitos inerciais caso JE: (0.05;
i

» Bolhas ndo cilindricas, de capa esférica, também seguem a correlaco grafica apresentada;
» A velocidade da betha cilindrica independe de seu comprimento;
« Cuando efeitos viscosos e superficials sfio despreziveis, a velocidade da bolha de gas é
descrifa pela equacdo (2.2) onde a constante CIII assume o valor 0.345.
Ainda em 1962, Moissis & Griffith [23] estudaram a velocidade das bolhas
cilindricas na regifio de entrada da tubulacfio. Foi considerada a influéncia da esteira de uma
botha na bolha que a sucede, e correlacionou-se a constante €y da equagfo (2.2) com a

disthncia entre bolhas ou o comprimento do pistio, Lp:

¢ =C ‘(1+8-e“1'°6'{“’m) (2.5)

onde C* é o coeficiente de equilibrio, apresentado graficamente contra o ndmero de Reynolds
haseado na velocidade da bolha, didmetro do tubo e viscosidade do liquido. Para Re 2 4, c*
assume o valor constante de (.35,

Em 1978, Collins et al. [6] publicaram uma teoria para descrever o movimenté de
grandes bolhas em liquido nio estagnado em uma tubulagfo, A teoria assume que o liguido ao
redor da botha ¢ ideal, com uma distribui¢io inicial de vorticidade que depende do perfil de
velocidades do liguido & frente da bolha. SolugGes aproximadas sdo dadas tanto para perfis

laminares quanto para turbulentos. Os resultados encontrados confirmam o trabalho de
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Nicklin desde que o volume da bolha exceda (0.4 D)3. O raio de curvatura da bolha em seu
vértice €, nesse caso, igual a 0.71* D [11].

A influéncia da tensdo superficial na velocidade de ascensdo de bolhas foi ainda
estudada por Bendiksen [4] em 1985 e por Couét & Strumolo [7] em 1987,

Outro assunto importante, quando se {rata as particulas gasosas de forma discreta,
¢ o estudo da cinética das pequenas bolhas ndo-cilindricas. Muitos trabalhos foram publicados
abordando tanto a geometria das bolhas como suas velocidades de ascensfio em meio liguido e
respectivos coeficientes de arrasto.

Em 1960, Harmathy [15] publicou um artigo onde desenvolveu uma teoria que
fornece um método simples para se calcular a velocidade terminal de particulas fluidas se
movendo em meio infinito ou de extensdo restrita. O modelo ¢ valido, segundo o autor, desde
que o namero de Reynolds do escoamento seja superior a 500, De acordo com Harmathy,
pequenas particulas fluidas slo esféricas ou levemente elipsoidais e se movem em trajetéria
retilinea. Particulas de dimensdes intermedidrias assumem uma forma definitivamente
elipsoidal, tornando-se cada vez mais distorcidas quanto maior forem; € se movem em zig-zag
ou em trajetéria helicoidal cuja amplitude diminui com o aumento da deformagdo. Particulas
maiores assumem a forma de capa esférica e sen movimento € praticamente retilineo. A
transiciio entre os perfls foi determinada em fungfio do niimero de Edtvos baseado no difimetro
equivalente da bolha:

- . 2
Bo= 2084 (2.6)
]

O coeficiente de arrasto fol definido como:
Ep

Lo [mde) o
3 Py 4 A

onde Fyp ¢ a forga de arrasto, dg o didmetro equivalente da bolha, py 2 densidade do meio

(2.7)

Cp =

continuo ¢ u, a velocidade de ascensfo da botha. O autor sugeriu que, para E6 < 1 as
particulas comportam-se como esferas solidas, e nesse caso Cp = 0.44. Para nimero de
Eétvos entre 1 e 13 as bolhas foram classificadas de elipsoidais moderadas e o coeficiente de

arrasto seria dado por Cp, =0.5676- JES . As capas esféricas surgiriam para E6 > 40 ¢ o
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coeficiente de arrasto assumiria novamente um valor constante, igual a 2.6. Harmathy
considerou que o coeficiente de arrasto seria funglio apenas da geometria da bolha, e como as
bolhas do tipo capa esférica t8m geometria fixa, deveriam ter Cg constante, ao contrario das
elipsoidais que se deformam quando crescem de tamanho. O coeficiente de arrasto das bothas,
guando o nimero de Edtvos variasse de 13 a 40, cresceria suavemente do valor calculado para
bolhas elipsoidais moderadas em E0 = 13 até o valor assumido para capas esféricas em
Eé = 40, F interessante notar que para bolhas elipsoidais, a utilizagio de uma correlaciio para
o coeficiente de arrasto proporcional a \/—@ torna a velocidade terminal da bolha
independente do tamanho da particula, fato comprovado experimentalmente por outros

autores [17]. A velocidade terminal resultante dessa correlagiio ¢ :

u=1353 4/~ (2.8)

Para as capas esféricas a velocidade terminal ¢ dada por:

u=0.715- M (2.9)
™

O efeito da parede na velocidade terminal foi também objeto de estudo ¢ uma
equagdo semi-empirica fol proposta correlacionando a velocidade terminal em meio restrito
com a velocidade terminal em meio infinito. O autor observou um didmetro de tubo critico,
abaixo do qual as bolhas cilindricas sdo incapazes de se movimentarem, correspondendo a
Eab = 3.36.

Em seu livro publicado em 1978, Clift et al. [5] realizaram um extraordindrio
trabalho de compilagio, normalizagdo e revisio critica do estado da arte do estudo do
movimento, transferéncia de calor e de massa de bothas, gotas ¢ particulas sélidas em
escoamento multifisico. Destacam-se a andlise das particulas fluidas e a proposta de critérios
para estabelecer a transiglio entre as diversas geometrias assumidas por essas particulas:
esféricas, elipsoidais e capas esféricas.

Em 1979, Ishii & Zuber [17] escreveram um artigo onde desenvolveram
correlages para o coeficiente de arrasto e para a velocidade relativa de escoamento disperso
de bolhas, gotas e particulas sélidas. O modelo se aplica a escoamento multiparticulado onde

tanto o meio disperso quanto o continuo so tratades através de valores médios. Foram
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aplicados critérios de similaridade com o escoamento de uma particula isolada e o conceito de
viscosidade da mistura, que ¢ fungio da fragfio volumétrica da fase dispersa. No caso de
particulas fluidas, tr€s regimes de escoamento foram previstos: o regime viscose, quando as
particulas terlam geometria esférica € o coeficiente de arrasto dependeria da viscosidade; o
regime distorecido, quando o coeficiente de arrasto seria independente da viscosidade, mas
aumentaria linearmente com o didmetro equivalente da particula até um limite méximo,
quando entfo a particula atingiria a condi¢io de capa esférica, no caso das bolhas, ou se
desintegraria, no caso de gotas. Esse nltimo regime foi denominado pelos autores de regime
agitante-turbulento. O efeito da presenga de outras particulas, devido 4 sua resisténcia e a
deformaciio do campo de escoamento, foi computado no valor do coeficiente de arrasto. Esse
enfoque inviabiliza a utilizagdo desse modelo em conjunto com a velocidade do meio alterado
por esteiras de particulas, ja que 0 mesmo efeito estaria sendo contabilizado duas vezes, cofno

serd discutido neste trabatho na secio 3.8,

Nio se pode deixar de citar, em qualquer revisio de literatura sobre escoamento
bifasico vertical, o artigo de Taitel et al. [30] que trata das transigOes entre os diversos
padr&es de escoamento, através de uma modelagem fundamentada em conceitos fisicos. Esses
modelos incorporam o efeito de propriedades dos fluidos ¢ dimensdes da tubulagdio, e assim,
nfio possuem as limitagdes dos mapas de transiglo empiricos ou baseados em correlagbes. A
transigio bolhas/pistonado foi determinada considerando que a fragfio de vazio maxima do

padrio bolhas era igual a 25%. Essa transicfio ficaria entéo definida por:

ligg = 3rug — 1154 (—g-%‘iﬁ] (2.10)
L

e independe do didmetro do tubo. A transigio pistonado/anular se daria quando o escoamento
de gas for suficiente para sustentar uma gota de liquido, equilibrando a agdo da gravidade com

a forga de arrasto, Isso aconteceria para uma velocidade superficial de gas dada por:

(2.11)

e também independe do didmeiro da tubulagio. O padrdo de escoamento agitante foi definido

por Taitel como um padrfio instavel, que antecede a formagiio do padriio pistonado e s6 seria
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observado até uma certa distdncia da entrada da tubulagdo. Fsse padrdo seria caracterizado por
um movimento oscilante do liquido, ou seja, o comprimento do pistdo entre duas bolhas
cilindricas seria menor que o valor minimo para um comportamento estavel. O comprimento
de tubo Lp necessério para se estabilizar o padrio pistonado define a transicdo

pistonado/agitante e obedeceria a seguinte equacio:

L Hge +1U
TE 40,6 518 40,22
D JegD (2.12)

assim, para cada posi¢do da janela de observacfo tem-se uma curva de transicdio. A Gltima
transiglo prevista era entre os padrdes pistonado e bolhas dispersas, Esse padrio seria
observado quando a turbuléncia do liquido fosse de tal ordem que o gis se manteria na forma
de pequenas esferas, sem coalescer e formar bolhas de Taylor.

Esse modelo para determinagfic dos padrdes de escoamento €, ainda hoje,

largamente empregado na inddstria do petroleo.

2.2 Madelos para o escoamento pistonadoe vertical

Diversos modelos tém sido apresentados na literatura, visando explicar e prever o
comportamento do padrio de escoamento pistonado. A grande maioria desses modelos, no
entanto, trata a fase gasosa através de pardmetros médios. Esses modelos normalmente tém
sucesso na previsio de gradiente de pressfio e velocidades das fases, mas néo estdo preparados
para prever ¢ comprimento médio das bolhas de Taylor e dos pistdes de liquido e, muito
menos, para estimar o padriio de distribuigfo dessas varidveis, Apenas recememen{e-, esfor¢os
foram realizados no sentido de tratar o escoamento pistonado de forma estatistica.

Em 1961, Griffith & Wallis [14] realizaram a primeira tentativa de esbogar um
modele para o escoamento pistonado plenamente desenvolvido em tubo vertical de seglio
circular. Para a determinagiio do comprimento de bolha foi proposta uma correlagdo baseada
no comprimento do pistdo de liquido, no didmetro do tubo, nas vazdes das fases ¢ na
velocidade de ascensio da bolha de Taylor, Tal correlagdo possul dois coeficientes ajustados
empiricamente, O conhecimento do comprimento do pistdo de liquido € necessario para se ter

o comprimento da bolha. Um grafico levantado experimentalmente correlaciona o
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comprimento do pistdo com o difimetro do tubo. Os autores tentaram correlacionar a

velocidade de ascensdio da bolha através de uma equagio da forma:
u=C,-C,-J gD {2.13)

onde Cy seria o coeficiente para ascenso em fluido estagnado e Cy se correlacionaria com a
velocidade do fluido. Infelizmente, ndo conseguiram uma correlacdo razodvel para Cq em
fung¢fio do ndmero de Reynolds do lignido, devido ao grande espalhamento dos pontos
experimentals obtidos. Os resultados mais interessantes obtidos por Griffith & Wallis foram
para o gradiente de pressdio. A observag#o dessa varidvel permitiu-thes estimar a flutuacio
desse valor, ou seja, estimar a variag8o méxima do gradiente de pressdo e o periodo dessa

flatuagio. O gradiente médio de pressio foi estimado em:

AP Ay,
AL PMETTL

(2.14)

onde pyy € a densidade média do escoamento € tyy, € a tensfio cizalhante provocada pela
fricclo com a parede, Este atrito com a parede deve ser calculado avaliando a tensdo
cizalhante do escoamento monofasico plenamente desenvolvido do liquido a velocidade da
mistura e multiplicando este valor pela razdo entre a vazo volumétrica do liguido ¢ a total. O
grande mérito desse trabalho foi ter sido o primeiro modelo para o escoamento pistonado, com
determinacdo de gradiente de pressfo. E interessante notar que utilizou-se, ainda que
implicitamente, o conceito de célula unitdria, que veio a se tornar tio popular mais tarde.

Em 1969, Wallis [34] introduziu o conceito de célula unitaria [11] para o calculo
do gradiente de pressfio em escoamento pistonado. A proposta baseocu-s¢ no modelo de
deslizamento simplificado para regime permanente em escoamento plenamente desenvolvido.

Em 1983, Fernandes et al. [12] publicaram um trabatho onde um modelo
hidrodindmico foi descrito a partir do processe fisico que os autores imaginaram ocorrer no
escoamento pistonado gas-liquido em tubo vertical, plenamente desenvolvido ¢ em regime
permanente. O modelo pode ser usado para determinar diversos pardmetros do escoamento
pistonado turbulente, tais como: a velocidade média de gés e de liquido na regido do pistdo de
liguido e na regifio da bolha de Taylor, a razdo entre o comprimento dessas duas regides, a

fragio de vazio total e em cada regifio, a freqliéncia de passagem das bolhas e o gradiente de
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pressdo. Esse artigo € um marco na histéria do estudo do escoamento pistonado vertical, pois
foi o primeiro modelo abrangente desse padrio, Fernandes baseou-se no conceito de células
unitdrias, que € a representacdio do escoamento por uma unidade composta de um pistio de
liquido € uma bolha de Taylor (veja figura 2.1). Virios modelos que se seguiram adotaram

gsse concelio e sdo, na verdade, meras variantes deste.

2,0 @
. oy o
Fime descendente ~ 2 = I ]
B Secdo da
Botha de Taylor Tolha de
Taylor Cétula
Unithria
2022 Secsod
. . . egad dd
Pistio de Ligudo o ° ? oZ Piftéo de
Tt . 5 Licdo
-3 [
A ..............,_...J:.,.,,._..._..._:L_m

Figura 2.1 ~ Célula unitaria do modelo de Fernandes {12]

0 modelo basico € composto de oito equagbes algébricas e onze varidveis,
Assumindo conhecidas as velocidades superficiais do liquido ¢ do gés restam nove incognitas:
as frag@es de vazio total, na segfo da bolha de Taylor (cgy) € na segiio do pistdo de liquido
{apy ); @ razdo entre o comprimento da bolha de Taylor e o comprimento total da célula (B); as
velocidades de cada fase em cada secfio ¢ a velocidade de translagdco da bolha de Taylor.
Quatro das equagdes resultam do balanco de massa de cada fase, na célula ¢ relativamente a
um referencial fixo na bolha. Uma das equagbes correlaciona a fragdo de vazio total com
agp, Opp, © P. Duas equagbes constitutivas permitern calcular a velocidade de translagdo da
bolha de Taylor e a velocidade da fase gasosa na se¢fio do pistdo de liquido. Uma Oltima
equacio correlaciona a velocidade do filme liquido € apy. Tem-se entdo oito equacdes e nove
inchgnitas. Os autores sugerem duas opedes: assumir que a frag@e de vazio no pistdo de
fiquido ¢ conhecida ou solucionar um conjunto adicional de nove equages e oito incognitas
que, juntamente com as equagbes do modelo basico, formam um sistema de dezessete
equagdes ¢ dezessete incognitas. Aparentemente, o modelo simplificado apresenta resultados

tio bons quanto o completo, quando se adota para ¢y 0 valor da fragdo de vazio da transigio
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entre os padrdes bolha e pistonado que, de acordo com Taitel et al. [30], ocorre em
app = 0.25, Quiras equages para a determinagio da fregiiéncia de passagem das bolhas e para
o calculo do gradiente de pressdo sfo propostas.

Em 1987, Sylvester [29] publicou seu trabalho propondo alteracSes no modelo de
Fernandes. O autor utilizou as mesmas equacdes exceto a que determina a velocidade de
translagfio da bolha de Taylor. Fernandes utilizou a equagfo de Nicklin - eq. (2.3) - com
coeficiente Cg = 1.29 enquanto Sylvester adotou o coeficiente original (Cy = 1.20 ). O
fechamento do sistema foi obtido através de uma correlagfo empirica, baseada nos dados de

Fernandes, para a fragfio de vazio no pistio de liquido:

Uos
o = 215
0,425+ 2.65-(ugg +ugs) @.15)

Orell & Rembrand [26], em 1986, propuseram um modelo, resuitado de algumas
simplificagties do de Fernandes, considerando ndo haver escorregamento entre as bolhas e a
fase continua no pistdo de liquido ¢ igualande a velocidade de translagio da bolha de Taylor
com a velocidade de gés na regifio da bolha. O sistema ficou reduzido a seis equagles e sete
incognitas e os autores sugeriram um modelo para a determinagio da fragdo de vazio no pistéo
{otp ). A comparagio com resultados experimentals de outros autores mostrou Stimo
desempenho na previsio dos pardmetros de escoamento, exceto justamente para Qpy,.

Em 1990, Taitel & Barnea [31] publicaram uma abrangente revisdo do
escoamento pistonado e propuseram um modelo para regime permanente. Ainda baseado no
conceito de célula unitéria, o modelo proposto é, no entanto, mais completo que o de
Fernandes. Esse modelo aplica-se tanto para escoamento vertical quanto para horizontal e
inclinado, e apresenta como contribuigdo maior um tratamento cuidadoso do perfil das bolhas
de Taylor. Os balangos de massa levaram em conta a variagio na espessura do filme liquido
com a posigio, ao contrario dos modelos anteriores. Esse rigor foi penalizado com a
necessidade de se resolver numericamente equagtes diferenciais, enquanto os outros modelos
se restringiam a resolver um conjunto de equagdes algébricas. A influéneia do nariz da botha
no caleulo do gradiente de pressdo, objeto de um estudo de Barnea {2] em 1990, certamente

motivou a elaboracfo desse artigo.
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Fabre & Liné [11] apresentaram um trabalho em 1992 propondo uma nova linha

de solugfio do escoamento pistonado, através de um modelo de células estatisticas. Esse
modeio utiliza a média estatistica de um conjunto de equagdes nio-lineares - as equagdes de
conservaglo - e trata as propriedades fisicas através de médias ponderadas em cada padriio de
escoamento; disperso, na segfo do pistdo de liquido; ou separado, na secfio da bolha de
Taylor. A ponderagfo das propriedades foi -efetuada através de uma fungio y(x1)
caracteristica de intermiténcia, que assume o valor 8 em um padrio e 1 no outro (adotou-se
arbitrariamente o valor 1 para escoamento separado ). As equagdes ponderadas envolvem a
probabilidade de ocorréncia de cada padrfo. A soluciio do problema, no entanto, dependia de
atgumas equagtes de fechamento: para 0 movimento das grandes bolhas, para a distribuicdo
das fases nos padres disperse e separado, e para a determinagiio do comprimento
caracteristico de cada padrio. Cada uma dessas questSes foi objeto de uma vasta revisfio

bibliografica e de uma andlise critica das limitagSes dos modelos existentes.

2.3 O enfoque Lagrangeano-Euleriano

Em 1991, Trapp & Mortensen [32] apresentaram um modelo de escoamento
bifasico com particulas discretas em meio continuo. Em 1992 [24] e 1993 {33], novos artigos
foram escritos pelos mesmos autores detalhando esse modelo. Foi feito um acoplamento entre
uma descrigio Euleriana da fase continua e a representacio Lagrangeana da fase discreta.
Trata-se de uma abordagem intermedidria entre o modelo de dois fluidos, totalmente baseado
em valores médios, e a descrigfio local instantdnea de modelagem impraticavel [33]. Para o
caso particular de escoamento isotérmico sem troca de massa, duas equagdes { balango de
massa e de quantidade de movimento ) foram resolvidas para cada fase, sendo que as varidveis
da fase dispersa sdo fungéo apenas do tempo. Uma quinta equagdo permitiu calcular a posigiio
da particula no referencial Fuleriano, baseada na sua velocidade e posigdo anterior. O
acoplamento entre as equagdes das duas fases foi realizado, no balango de massa, admitindo
que o volume ocupado pelas particulas ndo era disponivel a fase continua; e nas equagdes de

quantidade de movimento, considerando que a forga interfacial sobre o Hquido era igual a
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soma das forgas de arrasto e de massa virtual de cada particula presente no volume de controle
das equagdes do meio continuo,

O primeiro acoplamento se mostron extremamente problemdtico devido a
natureza discreta da soma dos volumes das particulas, contrastando com a necessidade de uma
fungBo de natureza suave para a fragfio de liquido (&y). A adoglio de uma fungfo com
variagOes bruscas para oy (z,t} provocava, durante a solugio da equagio de balango de massa
da fase continua, fortes oscilagdes na velocidade do liquido. Essas oscilagdes, que ocorrem
fisicamente de forma localizada, no processo de discretizagfio eram estendidas a toda uma
célula com resultados desastrosos. Os autores propuseram uma suavizagio espacial dessa
func¢do, adotando para cada particula o seu volume real ¢ uma altura suavizada igual ao
comprimento da célula de discretizacfo. Esse artificio permitiu que se obtivesse uma solucio
suave para a fase continua, mas tal solugio talvez nfo possua mais nenhum compromisso
com a realidade, Além disso, essa suavizag@io s atinge seus objetivos quando a altura real das
particulas for bem menor que o comprimento da célula de discretizagfio das equagdes da fase
continua.

O modelo foi validado com dados de laboratério obtidos com velocidades
superficiais da fase discreta extremamente baixas, da ordem de 0.05 m/s. Os pardmetros
comparados limitaram-se a propriedades da fase dispersa, de modo que a validade do processo

de suavizagio ndo pdde ser avaliada.



3. Descri¢iio do modelo proposto

A modelagem desenvolvida neste trabalho, baseada na de Trapp & Mortensen
[24] [32] [33], caracteriza a fase dispersa através de uma descrigdo Lagrangeana, enquanto a
fage continua ¢ descrita através de um enfoque Euleriano.

As seguintes hipdteses basicas foram adotadas:
¢ Fscoamento 1sotérmico;

# Nio hi froca de massas entre as fases liquida e gasosa;

» Nio ha quebra de bolhas devido a turbuléncia do liquido;

» As bolhas coalescem sempre que colidem;

s A pressfo é conhecida na saida da tubulagiio {condigio de contorno);

+  As vazdes sfio conhecidas na entrada da tubulacfo (condigio de contorno).

Ambas as fases podem ser compressiveis e neste caso, a fase gasosa é considerada
ideal e a fase liquida deve ter uma compressibilidade constante.

Foram desenvolvidos modelos gue descrevem as bolhas quanto a forma, arrasto,
coalescénicia e esteira provocada. O liquido é descrito através de propriedades médias em cada
célula de discretizagio.

As bolhas ocupam um espago nio disponivel A fase continua. O deslocamento de
bolhas cilindricas provoca uma transferéncia continua de massa liquida entre o pistdo acima
da bolha ¢ o pistdo de liquido abaixo dela, através do filme descendente localizado entre a
bolha ¢ a parede do tubo, O volume total dos pistdes de liquido de uma célula de discretizacio
é o volume dessa célula subtraido do volume ocupado pelas bolhas cilindricas e seus
respectivos filmes de liquido.

O modelo proposto ¢ unidimensional, j4 que as equagdes diferenciais utilizadas
sdo unidimensionais. No entanto, os modelos de coalescéneia e de esteira adotados requerem
que as particulas sejam localizadas no espago através de coordenadas tridimensionais
{z.# e §). Deve-se notar que as coordenadas horzontais ndo se alteram durante 0 movimento
da particula, e¢xceto quando houver coalescéncia.

Serdo utilizados indistintamente os termos “fase discreta” e "particulas” para

denotar as bolhas de gds em geral, "bolhas cilindricas” para as bolhas de Taylor ¢ "bolhas

15
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ndo-cilindricas” para as bolhas dispersas nos pistdes de liquido. Os termos "fase continua”
"fluido” serdo utilizados para a fase liquida dos pistdes de liquido e o termo "filme" para a
fase liquida ao redor das bolhas cilindricas. Os pistdes de liquido serfo denominados
simplesmente "pistdo”. Note que foram definidas trés regides distintas: a regidio da bolha de
Taylor, a do filme liquido ¢ a do pisto.

0 esquema de solugo resolve as equagBes das fases consecutivamente:
» S8o determinadas as novas posicdes e velocidades de todas as particulas, baseadas nas
propriedades da fase continna do passe de tempo anterior;
s S8o resolvidas as equacgles diferenciais parciais que caracterizam a fase continua,
determinando-se assim as suas velocidades e pressdes;
s FEstas pressGes sfo utilizadas para atualizar as densidades e os volumes das bolhas,
completando assim o calculo para um intervalo de tempo.
Note que ao se resolver uma fase, sfo adotadas as propriedades da outra fase

recém atualizadas.

3.1 Equagdes para a fase dispersa

A fase dispersa é tratada, como j& mencionado, através de um enfoque
Lagrangeano. Cada botha ¢ acompanhada individualmente por irés equagSes: a da
continuidade, a da quantidade de movimento e a da posigio.

Outros modelos foram desenvolvidos para caracterizar a forma, o coeficiente de
arrasto ¢ a velocidade da estera.

A equagdo da continuidade para a fase dispersa pode ser escrita:

dlp; -V, )ﬁ“ri 3.1
dt

onde I'; € a taxa de transferéncia de massa da bolha i para a fase liquida medida em massa por
unidade de tempo; pj ¢ Vj sHo a densidade e o volume desta bolha i.

O modelo tedrico admite troca de massa entre fases. No entanto, o modelo
computacional desenvolvido ndo incorporou essa facilidade, considerando 'y = 0.

A equagio da quantidade de movimento para a fase dispersa &



17
dy, or

Pi’vi‘“ag“zmpi’vi'g“vi‘[“é“z“)__ﬁ (3.2)

onde F; ¢ a forga que a bolha i exerce sobre a fase continua, pj V. g € a forca gravitacional
agindo sobre a bolha e (8P/82); ¢ o gradiente de pressio no local da bolha i.

A forga ¥ pode ser decomposta em duas parcelas:

Fi=Fp; +Faj (3.3)
onde Fp; € a forga devido ao arrasto interfacial,

Fpi=05.pL.Cpi- Afi-fuj-~up]. (uj-uy) (3.4)

e py, ¢ a densidade do Hquido; Cpy € o coeficiente de arrasto da bolha §; w; € a velocidade da
bolha i ¢ up € a velocidade local da mistura géas-liquido na posigdio da bolha, definida na

segdo 3.8. A € a drea frontal equivalente da bolha i defimida por:
Af =mnde? /4 (3.5)

onde dg ¢ o didmetro equivalente da bolha.

F,; ¢ a forga de massa virtual, termo necessariamente presente no trangiente e gue
considera a variaglio do volume de liquido influenciado pelo arrasto devido a variagio da
velocidade relativa da bolha i na mistura, Esta € a dnica forga considerada devido ao
transiente. Forgas como o termo histérico de Basset, forgas devido a oscilagdes da particula ¢

outras foram desprezadas.
Fai=Cya.pL. Vi.(dy/dt-ay) (3.6)
e Cy € 0 coeficiente de massa adicionada e ayy € a aceleragfio da mistura gas-liquido.

O coeficiente de massa adicionada fol assumido igual 2 0.5. [24][16]

Substituindo (3.4) e (3.6) em (3.2), tem-se:

op P Cpi-Ag ]

du,
N C . 4......-1.:‘-- L. +C . N — ——
(pi+Ca-pu)- =t ==pi-g+Capy o2y (azl X7

onde ug; é a velocidade relativa da bolha i, definida por:

Bgi = ¥ - UT (3.8)
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O wratamento Lagrangeano torna as varidveis das particulas fun¢io unicamente do

tempo. Assumindo o coeficiente de arrasto da particula ¢ as varidveis da fase continua

constantes durante o intervalo de integragfio, pode-se resolver analiticamente a equagfio (3.7)
para a velocidade relativa ug; (1), eliminando-se assim os erros inerentes a solugfo numérica.

Apds calcular a velocidade da boltha i, pode-se calcular analiticamente sua nova

posiclo através da equacdo:

dz,

= U, 3.9
oW (3.9)

3.2 Equacdes para a fase continua

A fase continua ¢ tratada com um enfoque Euleriano. Essas equagbes sdo
resolvidas, como serd visto, através de discretizagBo com malhas defasadas, ou seja, as células
onde ha conservacio de massa sfo deslocadas das células onde ¢ efetvado o balango da
quantidade de movimento,

A equacdo de balango de massa para a fase continua podera ser escrita:

ol pe Ve ) Ofapy-Veu )=Z(%‘rf) (3.10)

ot oz

onde oy ¢ a fragio de liquido no pistdo; py, € a densidade do liquido; uy, € a velocidade do
Hguido; V{t) € o volume dos pistdes de liquido presentes no volume de controle V; nje(t) € a |
fracio volumétrica da botha i no volume V e assume o valor 1 quando a bolha estiver
totalmente dentro desse volume, 0 quando estiver totalmente fora, e um valor fraciondrio
quando estiver atravessando a fronteira desse volume. O somatério engloba a transferéncia de
massa para todas as bolhas presentesem V.

A equagdo da quantidade de movimento para a fase continua, desprezando o termo

devido 4 transferéncia de massa entre as fases, ¢

cu du .
ai.‘pL‘VC'"é"t}:”.i-al,'p{.lvc'ui,'__—i‘“:“al,‘pL'VC‘g"FWL#
oz 3.1

~ oty Ve o+ Fyy
(0F 4
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onde Fyy ¢ a resultante das forgas que as particulas exercem sobre a fase continua e as forcas
de difusdo viscosa e turbulenta foram substituidas por um modelo de atrito com a parede do

tubo (Fyy) definido por:
Far= Ya.pp far Sy fugl. (3.12)

sendo 8 a drea do contato liquido-tubo e figy o fator de atrito entre o liquido e a parede do

tubo.

3.3 Solugiio analitica das equacdes da fase dispersa

A equaclo (3.7) pode ser rearranjada, lembrando que ay, = duyp/dt:

du. du opP
(P; +Ca gy )'[*—L”J")zwpi EP Ay “(mj -

dt  dt Pz }.
(3.13)
P Coi Ay
“w“*‘—‘—zlv_ ug; Fug,
onde duyp/dt = (Qup/ot)+ uj. (Sup/ 0z) (3.14)
Usando ug; como definido em (3.8) ¢ fazendo:
A=pitCy.pp (3.15)
op
= p . Y it 3.16
B=-p,-{g+ay) [azl (3.16)
Cmm (3.17)
2-V,
pode-se reescrever a equacglo (3.13) :
A-%ﬁ@;z“c-mw lugy + B (3.18)
t

Existe soluc@o analitica para esta equagfo quando o intervalo de tempo de
integragfo for pequeno o suficiente para que se possa assumir os coeficientes A, B e C,
definidos acima, constantes. Com isso, a eguagho (3.18) transforma-se numa equagio
diferencial ordindria de ugt) .

Note que a nova velocidade da bolha - wj - serd determinada pela equagfio (3.8),

utilizando o valor de ug estimado para o novo passo de tempo:

af ™t zul val At (3.19)
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A equaglo (3.9) que define a posicio da particula pode também ser resolvida
analiticamente.

A integragio completa das equagBes (3.9) e (3.18) encontra-se no anexo A, Os

resultados para os quatro casos possiveis, ja que A e C sfio sempre positivos, ¢ definindo :

|B] L _ VB

U, =0, K= @ =K = .
C \ N (3.20)
s80:
Caso 1: B=0
! (321
“ 1+]uiil-x At .
du. (m)2
oAb+ =L 1 ,para uy. =0
T (dt } 5 p Ri
AZ =+
0 2
Up; | 0 du, ) (At)
=l 1+ el k- Atju, - At L At parau® =0
]u{;il K ( [ Ril ) T {dt} 5 + P Ri
(3.22)
onde “Riﬁ ¢ a velocidade relativa inicial.
Casa2: upi® B20 e B#0
Este € o caso mais comumn cuja solugfo €:
B E"’e}ﬂ)\ﬁt_i
Up; —»ré—lum[m (323)
um+!u§i1
onde e e (3.24)
umuiuﬂil
@-at -4l 2
. d At
az=B Ll 15e *e +uT‘ét+[-——~l—13~]-£~—)— (3.25)
B| £+l dt 2

Caso X uRiO.B«:O, At < AtO
onde At® ¢ o intervalo de tempo necessdrio para anular a velocidade relativa ug;, definido

por:




} (3.26)

A solugio é:

B |uii|-um -tan{e - At) .
Wy, 5% — e k] - .
B 7, +’u§_i’-tan(m-m) 327
uﬂ, 2
Az:m—g-i‘in | R'I-sen(m'At)chos(c}-m} +uT‘m+[duT)-(m)
‘B’ K u, dt 2
(3.28)

A figura 3.1 mostra a variagiio de (ug; / ug) X (©.At) para valores positivos de B.

Cada curva deste grafico representa um valor micial (0.At=0) de ug; / .

Hg; / N

Figura 3.1: Grafico (up;/ Uy ) x (@.AtyparaB>0

Caso 4: ’-‘ri(} B <0, At> AR

24041
" ,:E.u Jjee -1 (3.29)
Ri IE‘I = é‘ez-m-at_i_t
onde E=g -2l (3.30)
u, -cosh{e At - - At* du, ) {at)
pz=B b te ( : )+u.[.m+[~a‘f-‘-)-£-2—)~—~ (3.31)

Bl ) )
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A vanavel B representa o balango entre o empuxo e a forga gravitacional, por

unidade de volume. Este valor sendo negativo indica que a particula terd uma velocidade

relativa de equilibrio negativa, caso tipico de sélidos em liquido. No caso de escoamento de

gas em liquido, existe uma possibilidade matematica de, na solugfo discretizada do liquido,

aesse ser desacelerado de tal forma que B venha a ser negativo. Como foi dito, neste caso a
velocidade de equilibrio serd também negativa.

O grafico da figura 3.2 mostra a variago de (upj/ue) X (0.AL), para uRiOf‘uw = 15

e B positivo e negativo.

B positive
oy " .
E : negative
S AN
Ry
B S
0 I 2 3 4 5
W §

Figura 3.2 : Grafico (upj /us ) x (w. At) para uRiC / Uep = ¥

Utilizando a equaciio (3.8) e substituindo u}*' pela equacio (3.19) tem-se para

10dos 05 casos:

Nt Nl N d“?
Ul = Uy Fup e - At (3.32)

2 =7 + Az (3.33)

E interessante notar que, de acordo com a figura 3.1, para valores iniciais de ug;Y
entre £ 1.5 4y, , a velocidade de equilibrio ¢ alcangada em o At = 4, Para ar-agua ¢ com ¢
tiquido em regime permanente, @ assume valores entre 45 ¢ 90 s°1, o que significa que as
particulas atingem a velocidade de equilibrio num intervalo de tempo da ordem de 0.05 2 0.10

segundos,



23

3.4 Discretizacio espacial das equaces da fase continua

As equacBes de conservagiio da fase continua, (3.10) ¢ (3.11), sdo resolvidas
através de um esquema de discretizagdo semi-implicito de malhas defasadas, conforme
proposto em {24},[32} ¢ [33].

As células onde a massa se conserva serfio identificadas pelo inciicé K e t8m
pressio e densidades constantes, As células onde o balango de quantidade de movimento é

efetuado, identificadas pelo indice J, possuem velocidade constante, conforme o esquema da

figura 3.3.
DISCRETIZACAD
rn L__.__ PIH+1) conhecida
Kepeil et
I
e e g R
K=N —
et J=MN-1
L totai *T“‘ =~ _
] BZ L 3 Celutas J:
k=2 _l_ m ' Velocidades
Ceélufas K
— d=1
Pressio
K=1 . L Densidades
=0
Lo e wee ae ............--!—u.._ul-] Jd=0
P
TL corhecida b

Figura 3.3 - Esquema de discretizacio adotado

A discretizagio da equaco de conservagio da massa (3.10) sera realizada em cada

célula K. A primeira diferencial desta equagfio pode ser expandida, lembrando que:

Gy {0, ) fORN 100 FO1) o f2F (3.34)
ot aop j. ot aT " at ot

. . ar s _ .
para escoamento isotérmico { ——=0 )} onde a compressibilidade do liquido, assumida
o

constante, ¢ definida por:

o = Llén (3.35)
b ap
. T
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O volume dos pistdes de liquido (Vey) presentes em uma célula K € o volume
dessa célula (Vi) subtraido da soma dos volumes das bolhas de Taylor e seus respectivos

filmes presentes em K, ou seja:

Vee = Vi~ 2 [ () Hi()-A] (3.36)

onde 1 € a fragdo volumétrica da bolha inacélula K; H;éaalturadabolhai, Aéadreada
seclio da tubulacdo e o somatodrio € de todas as bolhas cilindricas presentes em K. Pode-se
entfo calcular a variagdo temporal de Vyo

OV dH, | dn, } Ne 4V, dny
Koo A - R NPT udi | S DU KL 2N LAY, DK
at Z[““‘ U i ) 3 (1-a,) dt _r

B8 BC

(3.37)

onde ay ¢ a razdo entre a 4rea do filme liquido e a drea do tubo na regifio da bolha de Taylor

com espessura de filme constante,
De modo andlogo pode-se definir a variagfio da fragfio de liquido do pistdo com o

tempo a partir de:

S k(M- V(1] (3.38)

CK NC

O =1ty =1~

onde o somatério agora envolve apenas as bothas nio-cilindricas presentes na célula K. Entéo:

—%x —""}:""'Zl:nii('dVi "}"Vi .dnik]+ % Z[nm V!]avcx =

&t Voo dt dt | Vi & ot
- ! .Z!:nm.gi.;.vi,%&ii“ (3.39)
Veg T dt dt
u(l“am}‘z g 4V, +A‘H_‘dnu¢
Vo S2l0-ap) d bt
Assim:
oot P Vex ) Boy op Ve
( LK E;.. K =P Vex * a;'K*‘aLK'VCK' a?( +0 Py - 3{;\:

P dVi . dni
=0 Ver P G ’E}{—MQLK .{%[U;K '_d?‘i“ Vi m(?if}

+Y Mk -&+A4Hi~§ﬂﬁ
i (t-op) dt dt

(3.40)
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O gradiente de fluxo massico pode ser discretizado, lembrando que esse termo
representa a diferenca entre a vazio massica que sai e a que enira no volume de controle:

a(al. 'pL'VC‘uL)
0z

:A'(au Pry Uy U Pria ‘uu—l) (3.41)

onde oy y € a fraclo de liquido média dos pistdes de liquido presentes na célula J; py g € ﬁ
densidade média do liquido na célula J; A € a drea da seqfio do tibo e upy é a velocidade
média do liguido na célula J.

Para uma melhor modelagem do fendmeno, deve-se representar a transferéncia de
massa (I‘;l) que ocorre continuamente enire os filmes e os pistdes de liquido, dentro de um
volume de controle. Esta transferéncia pode ser desmembrada em duas parcelas: a primeira
representa o balango do fluxo de massa entre filmes e pistdes considerando os filmes com
volume constante, que s6 sera diferente de zero quando bolhas de Taylor atravessarem a
fronteira do volume de controle. Neste caso, assumiu-se a hipdtese que o espago deixado na
célula de onde a bolha e seu filme saem serd preenchido por uma massa de liquido
correspondente ao volume de Hquido expulso da célula na qual a bolha e seu filme entram.
Assim, caso haja deslocamento de uma bolha de Taylor por uma fronteira - um fendmeno
tocalizado - também haverd uma transferéncia localizada de massa liquida no sentido inverso

a0 deslocamento dessa botha. O saldo desta transferéncia de massa em um volume de conirole

¢ dado por:

. dn.
m = Py -Z{A-Hi "ZH (3.42)
8C

A segunda parcela representa a massa liquida transferida entre filmes ¢ pistdes de
liquido adjacentes quando as bolhas cilindricas variam de altura devido a oscilagéo na pressio
no local onde se encontram. O saldo dessa transferéncia de massa em um volume de controle

¢ dado por:

, dH, O p dv. -
= - A= R 3.43
m: ZYLK Ay at an (1_“{1?) dt (3.43)

B acC
onde Ag € a drea de filme de liquido.

Pode-se entio escrever a equagio de balango de massa da fase continua

discretizada no espago:
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aP dv. dn, dv,
O P Ve Gy '"é;"pu{ { ;c: [ﬂ,-x ”"é“t”“‘*“vi ‘“"&'f‘}*é [’]i&"&‘{“:l }"‘

em K
+A‘[au Py Uy 0 Py ’ULJ—I] = me -0
(3.44)

Os valores de densidade ndo estdo defirudos nas fronteiras da célula K, conforme
requerido pelo termo de gradiente de (3.44). Esses valores serdo assumidos iguais aos
respectivos valores a montante.

A equagio de balango da quantidade de movimento (3.11) serd discretizada para

uma céhula J, observando-se que o termo convectivo pode ser escrito:

Ju .
Oy Py Vel -*gé’*::au Py A '(uu “uLJ—I) (3.43)

Assim;
Su
Uy P Vo "“é‘th*’au PryrAcug '(uu ”‘uuﬂi)x"au Pyt Ve g
i
iy ’A'(Prm "Px)""'z"'far ‘Prs S ’luut'uu +Fyy
{3.46)

onde Fpy € a soma das forgas exercidas por todas as particulas sobre a fase continua existente
na célula J.
Dividindo a equacio (3.46) por { oy . prsy- Vi ) chega-se a forma discretizada ne

espago da equagdo de balango da quantidade de movimento:

-~

Ouy _}_uu‘uu“:uu-: =g 1 _PK+1"”PK _ Z-fm ‘iuL;I‘ULJ+ FBJ
ot 0z £ 4 0z gD ! oy ;P Ve
{3.47)

onde 5z ¢ a soma dos comprimentos dos pistdes de liquido presentes na célula J.

3.3 For¢a exercida por uma particula sobre a fase continua

As particulas ndo-cilindricas exercem sobre 0 meio continuo uma forga Fj como

definida em (3.3), ou seja, igual 4 soma das forgas de arrasto e de massa virtual.
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As bolhas cilindricas, no entanto, nfio se encontram dispersas no pistio de liguido,
mas intercaladas entre pistdes adjacentes. No desenvolvimento da se¢fio 3.4 nio se considerou
essa descontinuidade entre os pistdes de liquido de uma célula. Na verdade, esta abordagem
ndo apresenta problemas desde que se leve em conta corretamente a forga exercida pelas
bolhas de Taylor e seus respectivos filmes nos pistdes que as sucedem.

Em 1988, Barnea [2] publicou um estudo onde mostrou haver uma variagio de
pressdo ao longo do nariz da bolha, ¢ que esse gradiente deveria ser levado em consideragdo
na andlise do escoamento pistonado.

Pode-se estimar esse gradientg de pressfio através de uma andlise em regime
permanente do balango da guantidade de movimento do géds e do filme liquido nessa regido,
através do modelo de fases separadas. A figura 3.4 apresenta esquematicamente wna botha de

Taylor e seu respectivo filme de liquido,

______ e
Naiz |
e\

Figura 3.4 - Bolha Cilindrica

Assim para 0 gas fem-se:

ap
O=—p;g Ve Vg ‘(&)“FGL (3.48)

¢ para o filme:

. oP N .
AM=-p, gV -V, (%Z)-ﬁ- Foo + 5 (3.49)
&2
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onde Vg e Vi, sdo os volumes do gds e do filme; Fy € a forga que o gds exerce sobre o

filme; Fyyy, ¢ a forca de atrito da parede do tubo sobre o filme e AQM ¢ a variacio de
quantidade de movimento do filme.

Somando as duas equagbes ¢ assumindo que a forga de atrito da parede no filme

pode ser desprezado na regido do nariz da bolha, pode-se escrever:

aQMW-(%g)m——(pm+pG-VG)-g (3.50)

E interessante notar que quando uma bolha de Taylor atinge uma altura tal que se
estabelece um filme de espessura constante, a quantidade de movimento desse filme e a
pressdo néo se alteram mais, A equagéio (3.50) ndo se aplica, j4 que o atrito entre o filme e a
parede ndo é mais desprezivel. Note ainda que como a velocidade do filme liguido no nanz da
botha passa de um valor positivo para um negativo, a forga de atrito - que ja é pequena -
também Inverte o seu sentido, tornando o efeito resultante igual a zero para alguma altura de
bolha.

A forca que uma bolha cilindrica e seu filme liquido exercem sobre o pistio que
os sucedem ¢ formada por duas parcelas: a primeira resulta do gradiente de pressio existente
ac longo da altura da bolha e a segunda é devida 4 quantidade de movimento negativa

adicionada ao pistio pela massa de liguido proveniente do filme. Assim;

opP :
E:AQM+V-[5;]:~(QL~VL+%'VG)-g (3.51)
Fste resuitado so é valido para bothas cuja altura, ou espessura de filme, permita

que se despreze o atrito entre o filme e a parede do tubo. Neste caso pode-se escrever:
F=-py-A-H-g (3.52)

onde pyy ¢ a densidade média na regide da bolha de Taylor, A é a drea do tubo e Hj a altura da
bolha i. Para bolhas maiores, tanto a quantidade de movimento quanto a pressio ndo mais se
alteram. Ainda assim, a equaglio (3.52) ¢ aplicavel, desde que se utilize a altura maxima
Hgmag até a qual a equagdo (3.50) é valida. Neo modelo computacional adotou-se

Hamay = 3.0, onde D é o didmetro da tubulaggo,
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Desse mode a forga que as particulas exercem sobre a fase continua (Fgy) da
equaclo (3.47) pode ser escrita:
By = ZT'E;J “Fine +Z Kac (3.53)
NC i1y

onde 1y € a fraco volumétrica da bolha i na célula J; Fiyo ¢ definida pela equaciio (3.3) e

Figc ¢ definida pela equagio (3.52).

3.6 Fungio forma da bolha e cdlculo da fragio de liguido

Para fins de caleulo de fragfo volumétrica de uma bolha em uma célula, fragio de
lquido nos pistdes de liquido nas células e comprimento ou volume desses pistdes, &
necessario definir uma fungdo que represente o perfil de bolhas e que seja independente das
varidvels de escoamento tals como pressdo ¢ velocidade. Adotou-se para todas as bolhas
menores presentes nos pistdes de liquido (bolhas nfo-cilindricas) um perfil eliptico onde a
altura € o volume sdo iguais aos valores reais da bolha. Note que para bolhas esféricas ¢
elipsoidais o perfil adotado sera igual ao perfil verdadeiro. Para bolhas do tipo capa esférica,
no entanto, havera uma diferenca entre o perfil adotado ¢ o real. As bolhas de Taylor ¢ seus
respectivos filmes de liquidoe, para o céleulo do comprimento efetivo dos pistdes de liquido,
serfio representados por um cilindro de altura igual 2 da bolha e segdo igual & da tubulago.

Defininde Hp como a altura real de uma bolha nio-cilindrica ¢ Rg o seu ralo no
centro de massa (veja figura 3.5), a superficie de uma bolha eliptica pode ser definida pela

2Quagio:

Figura 3.5 - Bolha com perfil eliptico

URICA WS
BIBLIOTECA SERTRAL
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~

L
Ré (HB;"'E)E

=1 (3.54)

Seja a funclio 1y (z.t) definida como a proposta por Mortensen & Trapp [24]:

A (Z,t)

ni(z,t) = r}i(zm % (t)) - Vi{t)

(3.55)

onde z;{t) ¢ a posigfio do centro de massa da bolha i no instante t; Aj(z,t) é a 4rea da bolha i
na coordenada z ¢ no tempo te Vi(t) é o volume da beltha 1 no tempo t.

Combinando as duas equacdes anteriores e lembrando que:

Vi(t)=[A(z)-dz (3.56)

pode-se deduzir a expressio de 13

2
q](z.t):z_;{g-[iw-(ili@” paralz-zi(t) |<Hg/2  (3.57)

n{z,t)=0 Jparajz-zi{t) [>Hg/2 (3.58)

A fracdo volumétrica de uma bolha em uma célula pode ser calculada a partir
destas expressdes. £ importante notar que quando uma bolha se encontra totalmente dentro de
uma célula, a fragio volumétrica é igual a um e quando a bolha estiver totalmente fora da
célula esse valor é zero. SO haverd um valor diferente de zero ou um quando a bolha estiver
cruzando uma fronteira da célula. Para se calcular a fragSo volumétrica da bolha na célula em

um instante t, basta integrar a equagdo (3.57) no espago da célula, ou seja:

nelt)= Jﬂ[ni(z— z,(t)) dz] = —%+-}5—%—%-—)- (3.59)
onde: =t se [o()-gg]» te e
hmsl e [n(0-zg| < PeS e
o Lm0 o i casos
HB

sendo L o comprimento da célula ¢ ¢ a posiclio do centro da célula.

Para as grandes bolhas cilindricas, a equagio (3.59) pode ser simplificada para:

Nie(t) = 85.(1+k) (3.60)
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3.7 Solucio discretizada no tempo da fase continua

O esquema de solugio proposto para a fase continua é baseado no utilizado por
Mortensen & Trapp [24], [32], {33]. Resolve-se, inicialmente, a equagio (3.47)
explicitamente para a velocidade, adotando o gradiente de pressdo calculado no passo de

tempo anterior:

a Ag o, P"
uy, — At uzj-AjuL+g+ i” - F‘:‘
exp bz P8z oy prs e Vg N
Uy = ' 377 (3.61)
e L
Dy,
onde ;ﬁj Uy =Ly ~U5] € ’5‘1{‘1‘1 P PK‘f‘l - PK
Pode-se definir um fator Fp tal que
ul =P+ Fpp (A, B - AP (3.62)

1391

onde uy; € asoluclo da equacio (3.47) assumindo o gradiente de pressdo ne novo passo de

tempo. Substituindo (3.61) e (3.62) em (3.47) chega-se ao valor de Fpy:

At___
prydz
PR M up, |-t
Ry

(3.63)

Fp| =-

de modo que, obtido Ag+p P B, tem-se a solugio para a velocidade.

Para se calcular esse valor utiliza-se a equagdio de conservagio de massa da fase
continua {3.44) e a equago de conservagio de massa da fase dispersa (3.1) que, para gases
ideais, pode ser escrita:

o Wy ¥ ¢ (3.64)

dt P Oot

de onde vem:

mm{i&a} (3.65)
dt Poatop

Substituindo esse resultado em (3.44) e rearranjando pode-se chegar a:




aop R e
%&'[am Ve O P+ Z(ﬂm 'Vi)}'"é“f""A‘&j (aL°pL Uy 1)3

K NC+BC

o %[Vi '%}%[% T .{%-_i&ul)}é{nm T, .(mutﬂ

(3.66)

Note que os dois ultimos termos a direita do sinal de igualdade dependem da troca
de massa entre as fases e, por isso, serfo considerados nulos. Substituindo em (3.66) o valor

de w01 da equagdo (3.62) e lembrando que:

AKHPMI — AP = AP, — AR (3.67)
chega-se a:
—a; Ay Py + (bK +ayy tay )"5*1' Pe —a;-A; P, =rhsy (3.68)
onde:
oy A At
8y = L2 (3.69)
e X VH
D-a,,
1 _
bK:m.m.{aIJK.VCK.CL.pKNP Z(niK'Vi)} (3.70)
At Py NC+BC
d i ¢x!
thsg = Py ‘E[Vi -wg-tlﬁ-:l--—A-AJ(aL 'pL'uLp)+TMK (3.71)
RC

e Ty € © termo de transferéncia de massa definido por:

T, = {%[% T (1-%)}%{% T -(1 -({:%‘—ngm (3.72)

¢ foi considerado nulo no simulador desenvolvido.

Esse resultado se aplica as células K = 2 a N-1. Para as extremidades do tubo
deve-se acoplar as condigdes de contorno do problema. Adotou-se como C.C. na base do tubo
uma velocidade superficial de liquido conhecida u;¢®. Assim, a equagdo para a célula K=1
Horna-se:

(b, +a,) AP ~a, AP, = rhs, (3.7

onde:
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dn.
ths, = py, 'Z(Vi '“ﬂi)"’A‘(pu Oy ULy _QLﬂ'ugS)+TM'1

2. Gt (3.74)

A outra condicio de contorno ¢ pressdo constante 3 jusante da tubulaciio, de modo

que ApPy+1 = 0 ¢, para a célula K = N, tem-se:

(by+ay+ay ) APe~a, -AP,, =rhs, (3.75)

Note que a primeira parcela de rhsy em (3.71) e (3.74) representa a influéneia do
deslocamento de bolhas nio-cilindricas através da fronteira da célula K nas varidveis da fase
continua . Este valor € conhecido neste instante, j4 que as novas posi¢Ses das particulas foram
calculadas pela equagdo (3.33).

O problema se resume na resolugfo do seguinte sistema matricial:

- AP ] [ rhs, ]
AL B rhs,
- AP ths
M x B } {3.76)
A Py rhsy
ARy | rhsy |
onde:
b, +a, ~a, 0 0 0 A
~a, by+a,+a ~ 8 0 0
i 0 -, b,+a,+a 0 O
M - 2 3 H8; T A,
0 0 0 by, tay, +ay., 8y
0 0 —~By by +ay +ay .,

Note que M ¢é uma matriz tridiagonal, simétrica e diagonalmente dominante,
desde que by seja diferente de zero. Isso garante que haja uma solugdio dnica para o problema.
Resolvendo (3.76) tem-se as diferencas temporais da pressfio para todas as células
K. Introduzindo esses valores e (3.63) em (3.62) calcula-se as velocidades de liguido no novo

passo de tempo. As novas pressdes vém da aplicagio direta de:

PRt =Pl 44, P, (3.77)
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Estes valores de pressfio permitirdo, através das equacgdes de estado, atualizar as
densidades das fases e os novos volumes das particulas discretas e, consegiientemente, a

fracdo de vazio em cada célula.

3.8 Modelo de forma e coeficiente de arrasto das bolhas

Uma das opgOes para se modelar a forga de arrasto provocada pela passagem das
bolhas no liquido seria basear-se no trabatho de Ishii & Zuber [17], onde um modelo de
arrasto de particulas em méio multiparticulado € proposto. Esse modelo, no entanto, foi
desenvolvido para tratamento da fase dispersa como um todo, utilizando-se valores médios.
Caso fosse utilizado, todas as particulas de mesma dimensfo teriam a mesma velocidade
terminal. Em outras palavras, a perturbagfo na velocidade do meio devido a presenga de
outras particulas proximas - o efeito de esteira - estd mnserido no préprio coeficiente de arrasto
Cp ., © este deve ser usado em conjunto com a velocidade da particula relativa & velocidade
média do Hquido, sem perturbagfio. Neste caso ndo se obteria jamails a aproximacio entre
particulas que torna possivel a coalescéncia entre elas, mecanismo principal de formacdo das
grandes bolhas cilindricas.

0 enfoque Lagrangeano das particulas, de modo individualizado, requer a adog#o
de um coeficiente de arrasto que possa ser utilizado em conjunto com a velocidade efetiva que
a bolha "percebe" o meio continuo. Em vista disso, considerou-se mais adequado utilizar o
coeficiente de arrasto desenvolvido para particulas isoladas em conjunto com a velocidade do
meio alterada tanto pela esteira de bolhas proximas quanto pela posicio radial da bolha,
levando em consideragio o perfil de velocidade. Assim, a 'forga de arrasto definida pela
equagio (3.4) utiliza a velocidade do meio wy que pode ser escrita:

up = uy Hlggy (3.78)

orde a velocidade média da mistura upy € calculada por:

Wy =0y Uy +Zl:mnic Y el } (3.79)
C

MO
e ) & a raziio entre a velocidade local da mistura e a sua velocidade média na segiio, Este
coeficiente & funcio da posiglo radial local ¢ do nimere de Reynolds da mistura (Reyy),

definido por:
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Re,, _ P Duy (3.80)
Hy

onde py, ¢ Wy, 580 as densidade e viscosidade do liquido respectivamente e D é o didmetro da
tubulagfio. Para escoamento turbulento, Rey > 4000, assumiu-se que a velocidade da mistura
segue a lei exponencial com expoente 1/7. Para escoamento laminar, Rey, < 2000, adotou-se
umn perfil parabélico para a velocidade da mistura. Na transicfo o coeficiente ¢ interpolado
entre 0s valores limitrofes, ponderado por Reyy.

A velocidade local devido a uma possivel esteira (uggy) serd discutida na proxima
secdo.

A figura 3.6 mostra os tipos de bolha adotados neste trabalho. Aumentando-se o
volume das bolhas, evolui-se de bolhas esféricas para distorcidas ou elipticas, dai para capas
esféricas e, quando o didmetro da bolha se aproxima do difimetro do tubo, para bolhas
cilindricas ou bolhas de Taylor. Adotou-se uma transicdo suave entre as capas esféricas e as
bothas de Taylor, quando a presenga da parede do tubo comega a ser percebida, a qual se

denominou capas deformadas.

Fafbrica Eliptica Capa Esfénes Cilindrica

o@@@

Figura 3.6 - Tipos de bolhas adotados

As bolhas esféricas possuem trajetdria de ascensdo no meio continuo retilinea
[151. O coeficiente de arrasto para uma particula isolada ¢ uma fungfo do miirmero de Reynolds

da particula (Rep) definido por:

Re, __.M (3.81)
My

onde py e iy, 530 as densidade ¢ viscosidade do liguido respectivamente; ug; € a velocidade

relativa definida em (3.78) e d, € o didmetro equivalente da bolha.
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Foram avaliadas formulas para o céleulo do coeficiente de arrasto segundo teés
autores: Clift [51, Harmathy {15] e o proprio Ishii [17]. Uma das formas sugeridas por Clift

para bolhas esféricas é a seguinte:

24
Cp == {1+0.15-ReX®)  para Rep <800 (3.82)
P

[shii propde:

24 )
O =" {1+0.10-Red” 3.83
o) Rei, ., § ) ( «3)

Harmathy, com a ressalva que seus resultados s6 devem ser usados para
Rep > 500, propde para bolhas esféricas o valor constante:

Co=044 (3.84)

Neste trabalho optou-se pela equacio de Ishii até o limite de Rep < 1000 e, acima
desse valor, a constante de Harmathy.

Para bolhas distorcidas-elipsoidais existe um consenso na literatura que a
velocidade terminal de ascensdo independe do difimetro. Normalmente, o coeficiente de
arrasto para gsse tipo de bolha é apresentado como proporcional & raiz quadrada do nimero de

Edtvos (Ed) detinido por:
Ep = —=—¢C (3.85)

onde Ap € a diferenca entre as densidades do liquido ¢ da bolha; g & a aceleragio gravitacional

£ o a tensio superficial. Harmathy propde:
C, =0.5676- Eb (3.86)

¢ Ishii sugere:
C, == E6 : (3.87)

Adotou-se nesse trabatho o coeficiente proposto por ishil.

-3

b

O terceiro tipo de bolha, capa esférica, se caracteriza por possuir coeficiente de
arrasto constante [3], [17]. Interpretando o que Ishil denomina regime agitante-turbulento

como sendo a condicio da presenga desse tipo de bolha, ele e Clift concordam em:

Co=84 (3.88)
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¢ Harmathy propde:
Cp =26 (3.89)
Adotou-se o valor sugerido por Clift e Ishii,
As bothas de Taylor possuem uma velocidade de ascensdo em meio estagnado, em
condicdes tats que se possa desprezar as forcas devido & tensfo superficial e & viscosidade, de
(51, [71, 193, [123,[22], [25], [34), [35}:

w2035 | 22 4.p (3.90)

P

onde D ¢ o difimetro da tubulagfo. Esse resultado implica em um coeficiente de arrasto

definido como em [32]:
Cp =10.884- 9/ (3.91)

A transigfo entre o3 diversos tipos de bulha baseou-se nos trés trabathos citados,
mas principalmente visando a continuidade no coeficiente de arrasto. O grafico da figura 3.7
mostra as transicdes eatre bolhas esféricas, distorcidas-elipsoidais e capas esféricas segundo

£sses aulores.

1E+3 . RN b niilh bbb d
1F+2 L lshii & Zuber (1979 \: B i -
PE+HL-of . Clifteal (1978) LT :
";‘ B0 ............ - Harmathy {960} - ’T ) ;!" :W
= [E-] - R I -
S 1B-3 s o P oo
P 1E-S o Z J f § '
& : ; ’ P H
= TE-6 .- SE T
g B-7 : .......
“E 1E-8 EREERICA ,"f DESTORCIDA CAPA b
Zz B9 S 1 I
1E-10 - e e
LE-11 . ;;1{ _______
{E-1 1E+0 18+1 1E+2
Nitmero de Eitvos ( E8)

Figura 3.7 - Transi¢Oes segundo diversos autores

O eixo haorizontal representa o niimero de Edtvos, conforme j4 definido e o eixo

vertical representa o namero de Morton, definido por:
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Mo::&p ghy

3.92
T (3.92)

Considerou-se que a transicdo de bolha esférica para bolha distorcida acontece
quando os valores de Cp calculados por (3.83) e (3.87) se igualam. Note que essa transicio
depende de Rep. A transigfio entre bolha distorcida e capa esférica se dé, de acordo com Clift,
para E6 = 40, Segundo Harmathy, bolhas distorcidas existem para E6 < 13, capas esféricas
para Ed 2 40 e existe uma transicio suave entre os dois modelos. Ja Ishii sustenta que para
particulas gasosas a transi¢do ocorre em Ed = 16 ¢ para particulas liquidas em E6 = 36. O
conceito de Harmathy parece mais razodvel, prevendo uma regifio de transigfo entre os dois
tipos de bolha. No entanto, por simplificagiio e para garantir a continuidade em Cyp adotou-se
a fransicdo em Eo = 16.

O efeito de parede, de acordo com Clift, pode ser percebido para valores de dg/D
tao pequenos quanto 0.3. Novamente, para manter a continnidade em Cp, considerou-se que a
equacdo (3.91) se aplica a partir de dg = 0.245D. Neste limite, os valores determinados pelas
equagdies (3.88) e (3.91) sdo iguais. Para esta dimensdo e considerando que a bolha é do tipo
capa esférica, o didmetro real da bolha no plano horizontal & de aproximadamente 43% do
didmetro da tubulagfio.

Alguns autores [13], [35] sustentam que a equagdio (3.90) aplica-se também a
bothas do tipo capa esférica de didmetros maiores. Assim, apesar do efeito da parede comegar
a ser percebido no coeficiente de arrasto a partir de do/D = 0.245, as transi¢Bes entre 0s tipos
capa esférica, capa deformada ¢ bolha de Taylor foram definidas por critérios meramente
geométricos. Capas esféricas ##m, em média, um angulo interno de 500 {3}, [8] que fui
assumido constanfe. Admitiu-se que a maior capa esférica possui um raio de curvatura igual
a0 raio méaximo de uma bolha de Taylor ( Rbyax ). A transigiio entre capa esférica ¢ bolha
de Taylor & feita geometricamente suave, mantendo-se o raio de curvatura da botha constante
¢ variando o angulo interno de 500 a 909, A menor bolha de Taylor € uma semi-esfera de raio
Rbagax:

As geometrias adotadas foram:

s Bolhas esféricas

Hg = Dg = dg (3.93)
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onde Hg ¢ a altura € Dy € o didmetro da botha.
s Bolhas elipsoidais:
Quanto maior o ndmero de Eétvos, mais distorcida tora-se a bolha. Clift propde

uma correlacdo entre a razdio de aspecto da boltha - E - ¢ o mimero de Eétvos - Ed

I
E =
(1+0.163-E5°™)

, para Mo < 10-6 ¢ Eo < 40 (3.94)

Essa correlagio foi utilizada até o limite E6<16, apesar de apresentar uma pequena
descontinuidade nas transicdes para bolha esférica ¢ para capa esférica. A condigio

Mo < 10-6 ¢ satisfeita para fluidos usuais, nfio muito viscosos.

_de
D, = / E (3.95)

Hy = E.Dg (3.96)
. Capas Esféricas:
D= 17470 . ds (3.97)

(3.98)

Figura 3.8 - Capa esférica

+ Bothas cilindricas .
O nariz das bolhas cilindricas foi considerado como uma semi-esfera de raio igual
a0 da bolha que, por sua vez, € igual a 0.93 vezes o raio do tubo. No anexe B sdo discutidos

0s motivos pelos quais se adotou esta razio entre os raios da botha e do tubo. Assim:
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Db =093.D (3.99)

D 43
Hy, = ~—éi—-(1+4- %i) (3.109)

1.9 Modelo da velocidade de esteira da bolha

Na segfic anterior foi dito que a velocidade com que uma botha "percebe” o meio
continuo a sua volta é composta de dois termos, um dos quais denominado esteira. Este termo
representa a perturbacio na velocidade do meio devido ao deslocamento de uma bolha com
velocidade superior a4 do meto. Foram desenvolvidos dois modelos para quantificar essa
perturbagio, em qualquer posigdo da tubulagio,

O primeiro modelo se aplica quando a bolha geradora da esteira possui dimensio
pequena em relagdo & tubulagdo. Neste caso se utiliza a teoria cldssica descrita por
Schlichting [28] para bolhas se deslocando em meio infinito, onde a distribuicfio radial da
esteira ¢ exponencial;

- ([’f'li'w)z

U (z,1) = uc(2) € (3.101)

onde u-(z) ¢ a velocidade da esteira ao longo da linha de centro da bolha geradora; ry € um
parimetro de escala a ser definido; z ¢ a distdncia vertical 4 boiha ¢ r é a distincia horizontal
4 linha de centro conforme indicado na figura 3.9,

O coeficiente de arrasto pode ser definido por:

Fy

- 3.102
Bopy ol 1%

CD

onde Fp, ¢ a forga de arrasto; re € o raio equivalente da bolha e ug a velocidade relativa da

bolha.

YR

|

|
2|
| J g gz}
[

r

Figura 3.9 - Esteira provocada por bolhas
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A forga de arrasto deve ser igual a varlagio de quantidade de movimento devido a

gsteira, ou seja;
FD:ﬁixua'fum-(ln-r)'dr (3.103)
]

¢ integrando chega-se a:
Fp = pL. Ug . Ve Tt Iy (3.104)

Substituindo a equacio (3.104) em (3.102) pode-se determinar o valor de ry:

T w:Eﬂ.u_R .(3 105)
Io 2 u )

¢ a velocidade da esteira pode ser escnita como:

Upgr (1.2)= uc(Z)-eXP(-i-E@{iﬂ (3.106)

Co U Te

O problema se resume agora em calcular a velocidade da esteira ao longo do
centro da bolha geradora ue(z). Em um trabalho publicado em 1971, Crabtree [8] descreveu
um experimento para medir indiretamente a velocidade da esteira provocada por uma botha, a
partir da medi¢do da velocidade de aproximagfo de uma segunda bolha, posicionada na
mesma linha vertical da primeira. Apesar do experimento ter se restringido a capas esféricas,
os resultados obtidos serdo adotados também para bolhas esféricas e distorcidas. Os pontos
experimentais obtidos foram mostrados em um grafice uc(zyug x 2/re.

A correlacdo proposta pelos autores é:
uc(z) 62

, (3.107)
Ug ZiTy

Mortensen & Trapp [24], utilizando os mesmos dados expenimentais,
propuseram uma segunda correlagéo:

ue(z)=ug . [045 + 0.12.(2z/Rg) + 001 .(z/Rg 32 1! {3.108)
onde Ry € o raio real da botha no plano horizontal que, para capas esféricas cyjo Angulo

interno ¢ 30V, ¢ igual a.

Rg = 1.747 . 5 (3.109)
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Os pontos obtidos por Crabtree [8] situam-se na faixa de z/rp entre 5 e 40. O

espathamento existente permite diversas correlagdes, O autor nfio observou aproximagio para

bolhas espagadas de um valor superior a 40 r.. Este fato sugere que o decaimento da

velocidade de esteira com a distdncla deve ser acentuado. Uma correlagfio com base
exponencial possivelmente seria mais adequada. A fungdo

UelD) | 5y o~ R 16 (3.110)
Uy

ajusta bem os pontos experimentais, com a vantagem de um decaimento mais rdpido para
distiincias superiores a 40 £,
O grafico da figura 3.10 mostra as trés correlagdes na faixa de 2/rp entre 0 ¢ 100.

Para 7/1, = 62, por exemplo, a correlagdo de Crabtree prevé uma velocidade de esteira de

10% do valor de ug , enquanto a de Mortensen prevé 5.8% e a exponencial resulta em 2.5%

[ Crabtres

pr o Mortensen

06 i R exponenciat

05

llEgl*fﬁR

[HES

a3 o

Figura 3.10 - Velocidade da esteira na linha de centro da botha

As equagdes (3.106) e (3.110) permitem calcular a velocidade da esteira
provocada por uma bolha pequena, em qualquer posiglo (z,r) relativa a bolha.

Um segundo modelo foi desenvolvido com o objetivo de calcular a esteira
provocada por uma botha cilindrica, ja que o modelo classico de botha em meio infinito,
ohviamente, ndo se aplica. Sabe-se que junto a botha e proximo 4 parede do tubo, a velocidade

do meio é negativa, devido ao jato do filme liquido.
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Uma formulagiio simples para a esteira pode ser conseguida com algumas

hipdteses: seja ung(Z) 0 valor da velocidade descendente junto & parede, a uma distincia z
da bolha, ¢ U(z,r) tal que;

Uz, 1) =t (2, 0) + Uy (2) (3.111)

A figura 3.11 mostra esquematicamente essas velocidades. Admite-se ainda que U tenha um

perfil exponencial de expoente 1/7, ou seja:

U(z,r)xgg.({j).(h%y (3.112)

onde <U> ¢ a média de U(z,r) na secio; r ¢ a posiglo radial e Ry € o raio do tubo. Note que:
<U>:<uEST+uNEG>:<uEST>+<uNEG>:uNEG (3113)

j& que unpg; € constante na seqdo ¢ a média da velocidade de esteira na sedo € zero, devido a
continuidade. Pode-se entdo ¢screver:

1
7

60 T
uEST(Zar):E‘uNEG (Z)'(l”’”}’{"‘;} = Uygg (Z) (3.114)
ou ainda;
}
60 r Y 49 |
uﬁsr(zaf):@'ur{m (z) (I”E) ~50 (3.._115)
e

(UG

00 02 064 06 08 L0

o

Figura 3.11 - Esteira de bolha cilindrica
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Sabe-se que o valor da velocidade da esteira decresce assintoticamente com a
disténcia. Assim, admitindo que: U, (2)=u’ 5% que para z = 0 e r = 0 a velocidade do

meio € 3 velocidade do gés no centro da bolha cilindrica, ou seja: uge(0,0) = —Z—g g , tem-se:

ut = %.uﬂ. Dai pode-se escrever:

!
60 ~&z |60 r 49
U . [ S . e —a 1.—._......._. PR .
est (Z.T) 39 Uy o€ T ( RT) T (3.116)

O valor de & serd determinado considerando-se dois critérios: uma transigio
continua entre os dois modelos e os valores relatados na literatura de comprimento estavel dos
pistdes de liquido. Note que na linha de centro da bolha, temos:

modelo 1: u{z)=122-u4 e (zfre)/16

{3.117)
modeto 2 : to(2) =122, ¢ 5° (3.118)
De onde se conclui que & = 1 /(16 . 1ot ), onde ret é o raio equivalente da botha
onde ocorre a transicio entre os dois modelos. E razodvel admitir que esta transi¢fo se dé
quando a presenca da parede comega a ser percebida pelas particulas, ou seja, na transigo

entre capa esférica e capa deformada. Pode-se¢ mostrar que a maior capa esférica, como

definida na secdo 3.8, possui ra = 0.204 D, onde D € o didmetro da tubula¢io. Assim tem-se:

= (3.119)

e o segundo modeio estd completo. Deve-se ainda verificar o segundo critério para se
determinar o valor de &, Para z = 16 D, comprimento de pistdo de liquido reportado por
Taitel et al. {30] como estavel, a velocidade da esteira é de apenas 1% da velocidade relativa
da bolha cilindrica, 0 que mostra que esse modelo € coerente.

A figura 3,12 mostra os perfis das velocidades da esteira, a uma distdncia z = 5D
da botha, para a maior capa esférica e para a menor bolha cilindrica. Estes s3o os limites,
minimo e méximo respectivamente, da capa deformada.

A equagdo (3.116) 56 foi usada para bothas cilindricas. Para bolhas do tipe capa
deformada, adotou-se a interpolagiio enire os dois modelos, ja que a distribuigfo radial de cada

modelo ndio permite um ponte com transigdo continua.
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Figura 3,12 - Perfil da esteira para z = 5D

3.10 Qutros modelos utilizados

(O modelo adotado para a coalescéncia entre duas bolhas permite que se estabeleca
um valor minimo de superposi¢io horizontal e vertical para que esta se processe. Utilizou-se
nas simulacBes uma superposicdo minima vertical igual a zero e horizontal igual a 50% do
diametro da menor bolha. Estes valores representam o critério de que duas bolhas irfo
coalescer caso:

«  Apenas se toquem e suas projegdes verticais;
» A projegdo horizontal do centro da bolha menor esteja no interior da projecio horizontal
da botha maior.

Quando apenas o critério de superposicio horizontal ndo ¢ satisfeito, estd se
representando a situagfio das bolhas que, ao se aproximarem, deformam-se e invertem de
posiciio, sem yue haja coalescéneia.

O modelo para calcutar o fator de fricgio do liguido com a parede € um modelo
desenvolvido para escoamento monofésico, que considera a possibilidade de escoamento
laminar ou turbulento e que, para escoamento turbulento, inclui o efeito da rugosidade relativa
do tubo. Por falta de um critério mais adequade, adotou-se que o escoamento serd laminar
caso o namero de Reynolds definido por Re=p, -u, -D/u, seja menor que 2000 e nesse caso
tem-se fy = 16/Re. Caso o nldmero de Reynolds seja supetior a 4000, o fator de fricgfo serd

calculado pela equagio simplificada de Colebrook:
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(3.120)

i & ) &
= —4.] '/D E—Q-?—'Logm[ /D +E]

s " 0 —————
JE %37 " Re 37 Re

onde £/ € arugosidade relativa do tubo.

Na transigio { 2000 < Re < 4000 ) adotou-se uma interpolagio linear, de modo a
se ter continuidade do fator de atrito em toda a faixa de Re.

A entrada de bolhas ¢ realizada respeitando-se a velocidade superficial de gas
especificada como condigdo de conforno, e as bolhas sio distribuidas aleatoriamente quanto
ao volume, entre valores limites especificados. As bolhas serfio introduzidas na tubulacio em
um trecho de entrada de comprimento igual a 10D, distribuidas também aleatoriamente nesta
seqdo. A velocidade inicial € igual ao fluxo volumétrico total, ou seja, as bolhas entram na
tubulacfio com a mesma velocidade do liguido { velocidade relativa igual a zero ).

Nio se estd considerando troca de massa entre as fases (I'j= 0).

3.11 Procedimento de sclugio adotado

Ao se iniciar um passo de tempo, considera-se conhecidas todas as varidveis do
instante anterior. O procedimento de cdleulo em cada tempo segue as seguintes etapas:

« Para cada bolha € determinada sua velocidade e posi¢do no novo instante;

« Introduz-se na seciio de entrada da tubulagdo as novas bolhas, correspondendo
ao fluxo volumétrico de gas especificado;

« Sio calculadas as novas velocidades de lquido em cada célula J e as novas
presses em cada célula K;

« Atualiza-se as densidades de liquido e gds, o volume de cada bolha ¢ o
gradiente de pressdo em cada celula J;

« Sio eliminadas as bolhas que saem pela extremidade superior do tubo;

« As bolhas que satisfazem o critério de coalescéneia estabelecido s3o agrupadas;

» Calcula-se a velocidade da mistura para cada célula J;

» Caleula-se as fragdes de vazio nos pistdes de liquido e a razdo entre ©
comprimento total dos pistdes ¢ o da célula, em cada célula J e K,

+ Imprime-se os resultados desse passo de tempo.



4. Analise do modelo e dos resultados obtidos

Este capitulo estd subdividido em tzés se¢des. A primeira se¢fo ¢ dedicada a uma
analise critica do modelo, sob o ponto de vista tedrico. Na segunda segfio sdio comparados os
resultades obtidos com alguns dados experimentais encontrados na literatura. A dltima segfio
traz wma andlise de uma série de simulacdes, de modo a se identificar como os resultados sdo
influenciados pelos pardmetros especificados, tais como: as velocidades superficiais de

liguido e de gés, a pressio e o difmetro da tubulagdo.

4.1 Analise tedrica do modelo

O modelo proposto baseou-se no trabalho de Trapp & Mertensen {24], [32],
1331, O simulador desenvolvido por estes autores trata de maneira idéntica as bolhas dispersas
no meio liquido e as bolhas de Taylor. A proposta atual trata cada uma dessas bothas de uma
maneira diferenciada.

No modelo proposto as equagdes de balango de quantidade de movimento ¢ de
posicio de cada bolha silo resolvidas analiticamente, eliminando-se o0s erros inerentes &
discretizagfio. E possivel obter uma solugdo analitica para estas equagbes, desde que se
assuma algumas hipdteses, também assumidas na solugfio discretizada. Deve-se admitir que as
variaveis da fase liquida - velocidade e pressfio - e o coeficiente de arrasto de cada particula
possam ser considerados constantes durante o intervalo de integragio. A solugdio analitica €
extremamente vantajosa na entrada das bolhas na tubulagfio, quando as velocidades relativas
sio nulas. Na solugdio discretizada, a forga de arrasto € nula durante todoe o intervalo de
integragdo, o que provoca grandes aceleragdes iniciais nas particulas. Na solugdo analitica
essa distorglio desaparece.

As bolhas dispersas seguem o enfoque proposto por Trapp, interagindo com a fase
continua através das forcas de arrasto e de massa virtual. A velocidade do meio continuo €
afetada pelas bothas dispersas através destas forgas interfaciais. O estudo aqui proposto tem,
como mator contribuicio, o tratamento diferenciado dado as bolhas cilindricas. Sabe-se que
este tipo de bolha perturba fortemente o gradiente de pressio e, por isso, deve ser tratado de

maneira especifica. Enquanto as bothas menores influenciam o diferencial de pressdo apenas
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pela sua participagfo na densidade da mistura, as bolhas de Taylor alteram drasticamente a
velocidade do meio continuo ¢ a pressdo ao longo de seu comprimento pode ser considerada
praticamente constante {14], [31}, [34]. Assumiu-se que a fase continua em uma célula de
discretizagdo € a massa de liquido presente apenas nos pistdes de liquido. Esta hipotese
considera que 0 volume formado pelas bolhas de Taylor e seus respectivos filmes de- liquido
interage com a fase continua de modo diversc das bolhas dispersas. Considera-se haver
continuamente uma desaceleracBo, on uma aceleraciio negativa, da fase continua entre o topo
¢ a base da bolha de Taylor. Esta desaceleragio é considerada no balango da quantidade de
movimento da fase continug, assim como o peso do gés ¢ do filme de liguido presentes no
rariz da bolha.

Ao se considerar uma continua transferéncia de massa entre os pistdes de lquido
acima e abaixo de uma mesma bolha de Taylor, é possivel resolver as equagles da fase
continua sem a necessidade de adotar uma solugfo suavizada para a fungfio fra¢do de liquido,
como discutido na secio 2.3. O comportamento instavel observado por Trapp & Mortensen
pode ser explicado através da equagfo da continuidade do liguido que, para fluido

incompressivel e sem troca de massa entre as fases, pode ser escrita:

a{IL + a(ai_ 'UL)

= to=0 (4.1)

Com o tratamento individualizado dado as particulas, a fracfo de liquido oy, €
fungio de uma soma finita dos volumes das bolhas presentes no volume de controle. 8¢ uma

bolha de grande dimensdo deixa este volume de controle no intervalo de tempo considerado,

ot N N N
pode ocorrer que —= assuma um valor t3o grande que a solugdo para a equagdo (4.1):
&t

oo
Ogy Uy r"aumi'uu—t"é‘z‘{ a;K} (4.2)

seja negativa. Na verdade esta solugdo ¢ correta, desde que se recorde que ity 5 ¢ a velocidade
na fronteira do volume de controle K. O problema ocorre quando se utiliza esse valor
estritamente local como um valor representativo da velocidade do liquido em toda uma célula
de discretizagdo. Note que, quando uma bolha de Taylor atravessa a fronteira do volume de
controle, a velocidade calculada nesta fronteira é a velocidade do filme descendente de

liquido. Esta ¢ a razio pela qual no trabatho de Trapp & Mortensen, sem tratamento



49
diferenciado para bolhas cilindricas, foi necessario recorrer a uma suavizagfo da fungio fragdo
de liguido.

QOutro conceito implementado foi o modelo de esteira para bolhas cilindricas
tevando em consideragio a presenga da parede do tubo, conforme discutide pa se¢dio 3.9. No
trabatho de Mortensen, o modelo para calcular a esteira de todas as bolhas € o desenvolvido
nara meio infinito,

O modelo proposto neste trabalho possui uma limitagdo para a attura mdxima que
uma bolha cilindrica possa atingir. Esta altura ndo pode ser maior que o comprimento de uma
célula de discretizacfio. Essa limitagfo resulta da imposi¢o de haver massa da fase continua
em todas as células da malha de discretizagio para que o problema tenha solucdo. Por este
motivo nio se pode utilizar o modelo em condigdes proximas a transigiio entre os padrdes
pistonado e anular.

As bolhas cilindricas, durante uma simulagio, podem atingir de 2 a 2.5 vezes 2
sua altura média. Recomenda-se dimensionar as células com comprimento pelo menos trés
vezes a altura média esperada das bolhas.

Para se determinar o valor ideal para o intervalo de tempo de cada etapa de
solucdo, deve-se analisar seus efeitos tanto no cdleulo das bolhas quanto no céleulo da fase
continua. A solucdio analitica para a fase gasosa permite, teoricamente, que se adote qualquer
valor para esse pardmetro. No entanto, admitiu-se que a velocidade e pressdo da fase continua
eram constantes durante o intervalo de integragdo. Assim, existe uma limitacfo de fato. Note
que, embora a variagio da velocidade da fase continua seja normalmente suave, a velocidade
de uma possivel esteira possui uma dependéncia exponencial com a distancia entre as boihas.
Um passo de tempo longo pode provocar a uma botha, sob forte influéncia de uma esteira, um
deslocamento vérias vezes maior que a distdncia que a separa da bolha causadora da esteira.
Fssa bolha ultrapassaria a bolha a sua frente e continuana com a mesma velocidade, como se
ainda estivesse sob influéncia da esteira. Essa distorgo deve ser evitada.

Do ponto de vista da fase continua, o tratamento implicito dado a0 gradiente de
pressio no balango da quantidade de movimento dispensa a necessidade de se adotar como
limite de estabilidade a velocidade do som no meio. Deve-se, no entanto, respeitar o critério

do limite material de Courant fazendo At € Az/u,, . onde wygax € a maior velocidade entre
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os fluidos. Este critério equivale a limitar o intervalo de tempo de modo que uma bolha ndo
atravesse toda uma célula de discretizagfo em uma etapa de solugo. Este limite é muito
elevado para que se possa considerar constante a velocidade de esteira, como discutido no
pardgrafo anterior. Apds analisar as respostas obtidas variando esse par@metro, adotou-se
como padrdio para At o intervalo de tempo necessério para que uma bolha percorra a distincia
equivalente a um didmetro da tubulac8io, escoando na velocidade média das bolhas, ou seja:
At =D/ ug.

A utilizagio do simulador permite que se observe um comportamento interessante
da velocidade do pistiio de liguido na saida da tubulagiio, quando a pressdo do sistema € baixa.
Nessa condicdo a velocidade do pistdo de liquido apresenta um comportamento oscilante, com
uma freqiidncia de oscilagdo igual a freqiiéncia de salda das bolhas da tubulag@o e com uma
amplitude proporcional a altura média das bolhas. Esse comportamento possivelmente
reproduz a realidade e pode ser explicado do seguinte modo: no espago de tempo que uma
bolha leva para sair da tubulagio, a pressdo do sistema como um todo aumenta, ja que ©
espago deixado por essa botha é ocupado pelo pistdo que a sucede. Esse aumento na pressdo
do sistema causa um aumento na densidade das bolhas, reduzindo seu volume. O espago
deixado pela contragdo das bolhas deve ser ocupado pelo liquido, Assim, parte do volume de
liquido que entra & montante da tubulagfio nesse intervalo de tempo preenche esse espago ¢
apenas uma parte se desloca efetivamente na extremidade jusante do tubo, o que causa a
queda observada na velocidade. Por outro lado, quando o pistdo de liquido deixa a tubulagio a
pressiio do sistema cai, reduzindo a densidade das bothas que se expandem. Esta expansao
provoca a expulsdo de um volume de liguido superior ao volume que entra na tubulago,
refletindo-se em um aumento da velocidade & jusante. E possivel estimar essa flutuagdo na

velocidade. Griffith & Wallis [14] determinaram a flutuagfo na pressdo através de:
A{AP)=p, 2L, (4.3)

Para gases ideais pode-se aproximar a variagiio do volume das bolhas por:

:(ZVB)P'&{&P):(1‘”{1{,)'\;'9;,'%'[‘? (4.4}

AV,

&

A variagdo na velocidade do liquido pode ser calculada ja que:
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Au = e &tm}-&

Upp

onde A ¢ a drea da tubulaciio, At 0 tempo que o pistio de liquido leva para sair da tubulagio,
Lp ¢ 0 comprimento do pistdo e upy, € a velocidade média do pistdo, assumida igual ao fluxo
volumétrico total. Com tsso:

Au -g-L
~—~:(1—ch)‘~——-———-~£}“ Mt (4.3}

Uy,

onde Lt € o comprimento do tubo. A pressdo média P pode ser estimada aproximadamente

por:
P=Puyst(opLgly)/2 (4.6)

Para Py g << (op.pL.g.Ly) /2 aequagho (4.5) pode ser escrita:

.é..!:l.,: 2'(1*(1{_) (47)

Uy, Uy

Quando a fragdo de liquido é da ordem de 50%, a velocidade do pistéo de liquido
pode variar entre 0 e 2.up; . com uma freqiiéncia de oscilaglo proxima a da saida das bolhas e
pistdes na extremidade superior da tubulagfo.

Para minimizar essas oscilagdes deve-se procurar trabathar com a tubulagdo
pressurizada sempre que possivel. Para Pyyg >> ( ay.pp.g.Ly )/ 2 e para valores usuais de
ay tem-se Au/upy << 1, que é o desejavel.

A maior restrigio do simulador desenvolvido é ndo possuir um modelo de quebra
de bolhas pela turbuléncia da fase continua, como observado por Taitel et al. [30] entre
outros. Esta facilidade ndo era do escopo previsto para este trabalho, mas sua auséncia
inviabilizou a utilizagdo de um modelo de desintegracio da cauda das bolhas de Taylor pela
agdo do filme descendente. O modelo previsto era baseado no de Fernandes et al. [12]. A
fracio de vazio resultante imediatamente atrs da bolha de Taylor era de tal ordem que, sem
um modelo de turbuléncia, as pequenas bolhas geradas rapidamente coalesciam, ora com a
balha de onde foram geradas, ora entre elas formando uma nova bolha de Taylor. Nio se

conseguiu manter um pistdo de liquido aerado estivel.
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4.2 Validacio do modelo

Para a aferi¢fo do grau de conflabilidade do simulador desenvolvido em cada uma
das varidveis calculadas, procurou-se na literatura dados experimentais obtidos na faixa de
aplicagdo do meodelo, Quatro variaveis calculadas foram verificadas: a altura da bolha, o
comprimento do pistio de Hquido, a velocidade das bolhas e o gradiente de presso. Uma
outra varidvel importante, a fragho de vazio no pistdo de liquido, ndo pdde ser calculada
apropriadamente, conforme discutido na segfio anterior. Os dados experimentais foram
obtidos a partir de trés trabalhos: o de Griffith & Wallis [14], o0 de Mao & Dukler [20] e o
de Liné & Masbernat {18].

4.2.1 Comparacéo com os dados de Griffith & Wallis {14]

O aparato experimental utilizado por Griffith & Wallis consistia de uma tubulago
de 18 pés ( aprox. 5.5 m ) de didmetros 1/2", 3/4" 1", onde foram injetados dgua e ar. A
comparagiio foi realizada apenas com os dados relativos a 1", jd que nos tubos de menor
dimetro as forcas superficiais nfio poderiam ser desprezadas como o foram no modelo.
Adotou-se na simulagfio pressio a jusante de 98.1 kPa (1 Kg/em?) e temperatura de 25 °C. O
tubo foi discretizado em dez células e o intervalo de tempo fol estimado de modo que as
bolhas percorressem a distdncia equivalente 2 um didmetro do tubo por passo de tempo. As
bothas introduzidas na entrada da tubulagdo possulam raio equivalente entre 1 e 3 mm.
Estimou-se que as bolhas sairiam da tubulagdo apds 216 passos de tempo. Cada simulago
teve duraciio de 1000 passos de tempo e a estatistica dos dados foi realizada nos altimos 500.
As vazdes de Hquido e de gés foram medidas & montante do aparato, assim nfo foi necessario
corrigir 0 valor desses dados. Os autores mediram experimentalmente a altura média das
bolhas, 0 comprimento médio dos pistdes de liquido ¢ o gradiente de pressio.

A figura 4.1 mostra 0s pontos experimentais em um mapa de padrio de
escoamento come proposto por Taitel et al. [30]. Os quatro pontos inferiores referem-se na
verdade a liguido estagnado, ndo sendo possivel representd-los fielmente em um grafico
Log-Log. A linha tracejada refere-se a transi¢io teorica balhas-pistonado, que, de acordo com

Taitel, nfio se observa em tubulagdes de 1" com escoamento ar-dgua.
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Figura 4.1 - Dados de Griffith & Wallis {14] no mapa de padréo de escoamento de Taitel

A tabela 4.1 mostra os resultados experimentais e os obtidos pelo modelo. Os
casos marcados com (*) foram simulados com o tubo dividide em apenas sete células, devido

ao tamanho maximo atingido pelas bolhas.

Tabela 4.1 - Comparagdo com dados de Griffith & Wallis {14}

Caso | ug | Ugs At Hp/D Lp/D dP/dz {Pa/m]

m/s m/s s medido modelo | medido modelo | medido maodelo

01 | 0.000 0068 | 0.100 | 565 3.23 10 14.2 7355 7520
02 10.000 | 0088 0.090 6.3 5.81 13 132 6982 7103
03 {00001 01161 0.080 8.1 7.24 13 13.1 6453 6383 | *
04 | 0.000 1 0.149 | 0070 | 107 7.69 15 15.7 5933 55853 { *

05 1 0.116 1 0.073 | 0.060 2.9 1.89 10.5 13.5 8189 7942
06 | 0.114 1 0.091 | 0.060 3.6 2.41 13 12.4 7875 7591
47 10116 | 0.118 | 0.055 4.8 3.08 13 13.8 7433 7132
08 {01171 0.155 ] 0.050 6.5 426 10.5 13.0 6884 6617
09 | 0.118 1 0.195 | 0.045 8.2 7.82 15 15.0 6404 6115 | *

10 | 0268 1 0164 | 0.033 1 491 n.d. 14.6 7502 7148
11 {1 0.268 | 0300 1 0.030 6.5 §.33 10 13.5 63502 6244 | *
12102731 0431 0025 9.8 i1 13 12.0 5658 5529 |~

As figura 4.2, 4.3 ¢ 4.4 apresentam os resultados comparativos de altura de bolha,

comprimento do pistdo e gradiente de pressdo respectivamente.
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Figura 4.2 - Comparago da altura das bolhas com dados de Griffith & Wallis {14]

O modelo aparentemente apresentou uma tendéncia de subestimar a altura das
bothas. No entanto, ha de se levar em consideragdo que o valor calculado pelo stmulador €
uma média de todas as bothas presentes nos tltimos 3 pés (1 m ) do tubo, enquanto os dados
experimentais sdo médias apenas das bolhas de Taylor presentes nesse trecho da tubulago. E
de se esperar que para baixos valores da fraglo de vazio, correspondendo as menores alturas
de bolha, a presenca de pequenas bothas do tipo capa esférica tenham influenciado na média
calculada. J4 para as fragbes de vazio mais elevadas, onde as bolthas sio maiores, € menos
provivel a presenca de capas esféricas a 200D da entrada da tubulagdo. Os valores calculados
situam-se numa faixa de £ 35 % dos medidos. O ponto destacado por um circulo, caso 10 da
tabela 4.1, corresponde provavelmente a um erro experimental, ja que o valor do com-
primento do pistdo de lquido desse caso ndo foi informado ¢ o valor da altura da botha ndo
segue a tendéncia dos demais pontos experimentais.

Os valores calculados para o comprimento do pistdo de liquido apresentaram uma
boa concordancia com os medidos, guando estes eram superiores a 11 didgmetros. Na verdade,
come serd visto na secdio seguinte, o modelo apresenta uma tendéncia de estimar este

parimetro sempre entre 12 ¢ 17 didmetros da tubulagdo.
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Comprimento dos pistes de liquido ( Lp/ D)
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Figura 4.3 - Comparagdo do comprimento dos pistdes de Hquido com dados de

Griffith & Wallis [14]

Os melhores resultados, porém, ocorreram na comparacio do gradiente de
pressdo. Os valores calculados situaram-se dentro de uma faixa de + 5 % do medido, com uma
ligeira tendéncia do modelo de subestimar esse pardmetro.
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Figura 4.4 - Comparagiio do gradiente de pressio com dados de Griffith & Wallis {14]
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4.2.2 Comparaciio com os dados de Mao & Dukler [20]
O aparato expenimental utilizou um tubo de 12 m x 2", conectado a um separador
ar-liquido & presséo atmosiérica. Os fluides eram ar e uma soluclio de mesma viscosidade e
densidade da agua, mas com uma baixa tensfio superficial (0.01 N/m). A temperatura
reportada é de 25 £ 3 OC, Os dados publicados referem-se a trés estagbes de medigfio, situadas
a 5.46, 6.68 e 8.87 metros da entrada do tubo. Os dados de velocidade superficial das fases
foram medidas na ltima estagio (@ 8.87 m). Isso tornou necessario corrigir a velocidade
superficial do gés relatada para a pressdo na entrada da tubulagdo, conforme requerido pelo
stmulador. Devido ao elevado tamanho das maiores bolhas em cada caso, tornou-se necessario
discretizar a tubulag@o em apenas quatro ¢élulas de 3 m cada. Ainda assim, apenas {rés dos
cinco casos reportados no padrdo pistonado puderam ser simulados. Como cada caso foi
medido em trés pontos diferentes tem-se nove valores para comparacgio. O intervalo de tempo
foi estimado de modo que as bolhas percorressem a distdncia equivalente a um didmetro do
tubo por passo de tempo. As bolhas introduzidas na entrada da tubulagio possuiam raio
zquivalente entre 1 ¢ 5 mm. Estimou-se que as bolhas sairiam da tubulagfio apds 236 passos
de tempo. Cada simulagdo teve duragio de 1000 passos de tempo ¢ a estatistica dos dados fof
realizada nos titimos 500 passos. Os autores mediram, experimentalmente, o valor médio e o
desvio padrio da altura das bolhas, do comprimento dos pistSes de liquido e da velocidade das
bothas. A tabela 4.2 identifica os casos simulados, cujos resultados experimentais ¢ os obtidos

pelo modelo encontram-se na tabela 4.3,

Tabela 4.2 - Dados para comparag&o com experimento de Mao & Dukler {20]

{as0s W g Hag At ( Ugs )MON
my/s m/s segundos m/s
01 0.322 0.76 0.030 0.61
a2 0.490 0.76 0.030 0.53
03 0.121 0.16 0.075 0.10

Na tabela 4.3, os valores médios da aitura de botha ¢ do comprimento do pistdo de
liquido encontram-se em didmetros da tubulagdo. A velocidade é dada em m/s. O desvio
padrio (d.p.) ¢ dado em percentagem do valor médio. As posigdes 5.46m, 6.68m ¢ 8.87m s3o

as localizagoes das estagdes de mediclio do aparato experimental.
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Tabela 4.3 - Comparacfo com dados de Mao & Dukler [20]

Posigéo - 546m 6.68 m 8.87m
Casos Altura | medido modelo | medido modelo | medido modelo
bolha
01 média 10.2 9.56 12.0 11.5 17.0 144
d.p.(%) 46.2 74.0 57.2 73.4 50.3 54.8
02 média 7.87 7.25 8.66 8.32 11.5 11.1
d.p.(%) 42.5 61.3 40.4 66.6 48.0 64,1
03 média 3.54 2.92 4,13 3.78 3.92 4.99
d.p.(%) 33.6 104 88.0 84.6 87.8 61.8
Posigho - 546 m 6.68 m 8.87m
Casos | Comp. | medido modelo | medido modelo | medido modelo
pistio
01 média 11.4 9.57 12.4 11.1 15.6 11.4
d.p.(%) 50.3 50.2 85.5 34.7 47.8 31.7
02 meédia 10.6 917 12.4 15.0 122
d.p.(%%) 457 49.1 47.0 50.5 31.8 4472
03 media 12.2 12.5 10.2 2.7 12.5 12.8
d.p.(%) 542 36.7 39.2 31.9 54.1 28.1
Posicio d 546 m 6.68 m 8.87 m
Casos Veloe. | medido modelo | medido modelo | medido modelo
holha
01 média 1.80 1.46 1.77 1.35 1.625 1.36
d.p{¥) 20.8 13.7. 28.3 15.6 21.9 25.5
a2 média 1.96 1.46 1.95 1.64 1.876 1.70
d.p.(%) 18.0 16.8. 17.4 159 18.2 19.8
03 média 0.71 0.53 0.69 0.56 0.658 0.555
d.p.(%o} 255 15.5 274 7.7 284 11.2
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O grafico da figura 4.5 apresenta 0s pontos experimentais de Mao & Dukler no

mapa de padrfo de escoamento de Taitel. Os pontos cheios so aqueles que puderam ser
simulados com quatro células de 3 m. Considerou-se que a redugo do niimero de células nio
permitiria obter resultados adequados para a comparagdo. Dos pontos ndo simulados, apenas
dois foram observados no padrio pistonado. Os demais encontravam-se em transi¢do ou

totalmente no padrfio agitante.
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Figura 4.5 - Dados de Mao & Dukler [20] no mapa de padrio de escoamento de Taitel

As figuras 4.6, 4.7 ¢ 4.8 apresentam uma comparagdo entre os valores calculados
medidos da altura das bothas, do comprimento dos pistdes de liquido e da velocidade das
bolhas. A figura 4.6 mostra que o modelo prevé a altura da bolha com um erro menor que
20%, praticamente repetindo o desempenho obtido para as bothas maiores com os dados de
Griffith & Wallis [14], cuja tubulagdo possuia outro didmetro.

Para 0 comprimento dos pistdes de liquido, o grifico da figura 4.7 mostra que 0s
vatores previstos pelo modelo apresentam erros inferiores 2 25% dos valores medidos. E
interessante notar que os dados relativos A primeira estagio de medigio, onde © escoamento

ainda estd em desenvolvimento, também obtiveram um bom desempenho.
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Figura 4.6 - Comparago da altura das bolhas com dados de Mao & Dukler [20}
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Figura 4.7 - Comparagiio do comprimento do pistdo com dados de Mao & Dukler [20}

A figura 4.8 mostra que o modelo prevé uma velocidade de bothas inferior a
medida. A diferenca média & de 16.8%. Esta diferenca pode ser explicada, j4 que a velocidade
prevista pelo modelo ¢ a velocidade do centro de massa da botha, enquanto a velocidade
medida, pela metodologia adotada, ¢ a velocidade do nariz da bolha. Como a hotha 8o se
deslocar encontra pressdes cada vez menores, ela se expande e e¢sta expansao .causa um

aumento aparente na velocidade. Esse fenbmeno € particularmente importante quando a
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pressdo absoluta do sistema € baixa, como € o caso desse experimento. Qutra possivel fonte
dessa diferenc¢a ¢ o fato de que o modelo, como ja fol discutidoe na se¢io 4.1, ndo consegue
manter o pistdo de liquido aerado como 0 € na realidade. A coalescéneia de bolhas dispersas
no pistdo de Hquido no nariz das bolhas de Taylor causa um aumento aparente na velocidade
dessas bothas, Mao .& Dukler [19] discutiram esse assunto e explicaram a diferenga entre os
coeficientes adotados por Nicklin et al. [25] ¢ por Fernandes et al. {12} para a equagio da

velocidade da bolha de Taylor, a luz dessa hipotese.
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Figura 4.8 - Comparagio da velocidade das bothas com dados de Mao & Dukler [20}

Se os valores médios dos pardmetros medidos por Mao & Dukler puderam ser
previstos pelo modelo com uma pequena margem de erro, o desvio padriio apresentou
diferencas de até + 60% em relagdo ao medido. A figura 4.9 mostra a com;ﬁarat;ﬁo entre 08
valores calculados e medidos do desvio padrfio, em percentagem, dos {rés parametros
determinados,

A despeito do grande espathamento dos pontos pode-se assumir que o desvio
padrdo previsto apresenta um erro consideravel, mas limitado. Como esse parimetro mede a
distribuigfio esperada das varidveis, possul menor importdncia que os valores médios, esses

sim com um methor resuitado.
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Figura 4.9 - Comparagio do desvio padrio com dados de Mao & Dukler [20]

4.2.3 Comparaciio com os dados de Liné & Masbernat [1§]

Os autores utilizaram o circuito de testes de Boussens, equipado no aparato de
fluxo vertical com uma tubulagfio de 25 m x 3". Os {fluidos utilizados foram gés e éleo a uma
pressio de 981.0 kPa (10 Kg/em?). As propriedades dos fluidos estdo relatadas no artigo. A
temperatura adotada na simulagio foi de 20 ©C e a tubulago foi discretizada e cinco células
de 3m (casos 1, 2 ¢ 4) e em quatro células de 6.25m (casos 3 ¢ 5). O intervalo de tempo foi
estimado de modo que as bolhas percorressem a distdncia equivalente a um didmetro do tubo
por passo de tempo. As bolhas introduzidas na entrada da tubulac3o puderam variar entre | ¢
8 mm de raio equivalente. Estimou-se gue as bolhas sairiam da tubulacfio apos 328 passos de
tempo. Cada simulacfo teve duragfio de 1000 passos de tempo e a estatistica dos dados fot
realizada nos altimos 500. Os autores mediram experimentalmente os valores médios da
velocidade das bolhas e do gradiente de presséo.

A figura 4.10 apresenta os pontos experimentals no mapa de padrio de
escoamento de Taitel. Os pontas cheios representam os dados que puderam ser simufados pelo
maodelo, ¢ utitizados na comparagfo.

A tabela 4.4 apresenta os resultados experimentais e os obtidos pelo modelo.
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Figura 4,10 - Dados de Liné & Masbernat [18] no mapa de padriio de escoamento de Taitel

Tabela 4.4 - Dados para comparagio com experimento de Liné & Masbernat [18]

Caso tGg Uy g At | Veloc. bolha (m/s) dP/dz ( Pa/m)
m/s m/s 3 medido modelo medido modelo

i (.98 1.00 0.030 2.7 2.78 5760 5570

1.61 1.00 0.020 3.9 3.58 4690 4763

3 3.31 1.00 0.015 3.6 5.73 3650 3740

4 1.80 1.60 0.020 n.d. 4.55 5670 5663

3 3.30 1.66 D.010 6.25 6.60 5000 4565

A previsio do modelo para esses dados foi muito boa. Os valores previstos para a
velocidade da botha mantiveram-se numa faixa de erro inferior a 10%. O gradiente de pressio

abteve novamente o melhor desempenho, com erro menor que 5 %. Os resultados

experimentais foram obtidos com o sistema pressurizado ( P = 10 Kg/em? ). Como foi
discutido na sego 4.1, este procedimento evita oscilagdes tanto na velocidade do liguido
quanto na pressio. E possivel que essa particularidade tenha contribuide para o methor
desempenho observado nesta comparagio.

As figuras 4.11 ¢ 4.12 mostram a comparagio dos pardmetros calculados com o3

valores experimentais reportados.
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Figura 4.11 - Comparago da velocidade das bolhas com dados de Liné & Masbemnat [18]
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Figura 4.12 - Comparagdo do gradiente de pressio com dados de Liné & Masbernat [18]

O modelo teve seu desempenho verificado através da comparagdo de seus

resultados com trés trabalhos experimentais de diferentes autores, utilizando diferentes

didmetros de tubulacdio, fluidos e pressdes. Para cada variavel comparada - altura da bolha,
comprimento de pistio, velocidade da botha ¢ gradiente de pressio - foram utilizados dados
de dois autores diferentes. Os resultados apresentados permitermn admitir que a precisio do

maodelo ¢ da ordem de 35% para a altura das bothas e para o comprimento dos pistdes de
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liquido, de 10% para a velocidade do centro de massa da bolha e de 5 % para o gradiente de
pressfo. Os unicos dados experimentais referentes ao desvio padriio dessas varidveis indicam
um fraco desempenho do modelo na previsiio da distribuicdo dos parmetros com relagfo a

média, apesar de se manter a ordem de grandeza desse valor, com erro da ordem de + 60 %.

4.3 Andlise dos resultados

De modo a verificar a influéneia dos dados de entrada do modelo em seus
resuliados foram realizadas diversas simulacdes. Adotou-se um padrfio para comparagfio com
os demais casos. Este padriio € o caso denominade A09 e representa uma simulacio em tubu-
lacdo de 25m x 2", de uma mistura ar-dgua a 20 9C, pressfo a jusante de 490.3 kPa
(5 Kgf/em?) manométrica ou 591.66 kPaygg , velocidade superficial tanto de liquido quanto
de gas de 0.30 m/s medidas a montante da tubulagio. A discretizagdo foi realizada através de
dez células de 2.5 m cada e o intervalo de tempo utilizado fo1 de 0.05 segundos, suficiente
para que uma bolha percorra a distincia equivalente a um difmetro de tubulagdo em sua
velpcidade média. Como a tubulagio possui comprimento de quase 500 didmetros, a primeira
bolka deve sair a jusante ap6s 500 passos de tempo aproximadamente. A simulagio teve
duraciio de 2000 passos ¢ a estatistica dos resuitados foi feita nos ltimos 1000 passos.

Antes de qualquer comparagfo, deve-se verificar a capacidade de repetig@o dos
valores calculados entre simulagBes com os mesmos pardmetros de entrada. Os resultades irdo
variar, j4 que na entrada da tubulagio existe uma distribuicdo aleatéria de posico ¢ volume
das bolhas. Trés casos iguais ao caso padrfo foram simulados (BO1, B02 e BO3). Os
resultados encontram-se na tabela 4.5.

Os valores encontrados, apesar de nio deterministicos, apresentam um grau de
repetigio muito bom para todas as varidveis envolvidas.

A primeira comparagio cfetuada refere-se a variagio nas vazdes dos fluidos.
Foram simulados, para cada caso, 2000 passos de tempo. Estimou-se o valor de intervalo de
tempo de modo que a primeira bolha saia da tubulagdo apés 500 passos de tempo. A tabela 4.6
apresenta as velocidades superficiais dos tluidos a montante € 0 respectivo intervalo de tempo
adotado. Os resultados médios apresentados na tabela 4.7 foram obtidos nos Gitimos 1000

passos de tempo, quando espera-se que o fluxo esteja totalmente desenvolvido.
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Tabela 4.5 - Comparacgfo entre os resultados de quatro simulacdes com os mesmos dados

CASOS —> A09 BOI B02 BO3 Média
Hg/D 10.7 10.3 10.7 10.9 106 + 3%
dp. (%) 36.1 36.7 30.9 47.1 37.7
Lp/D 13.7 13.4 13.6 14.0 13.7 + 2%
d.p. (%) 389 283 277 17.5 33.1

B=Hg/(HgtLp) | 04385 04346 04403 04378 | 04378 + 0.7%

ug (m/s) 0.996 0993 0996  0.99 0.996 + 0.3 %
dp. (%) 10.6 9.9 10.7 10.6 10.5
dP/dz (Pa/m) 6285 6277 6273 6285 6280+ 0.1 %
Puion (kPa) 74880 74859 74849 74878 | 74866 + 0.02%
dp. (%) 0.47 0.42 0.45 0.48 0.45

Tabela 4.6 - Dados da variacio nas vazdes volumétricas

Caso U g UGs At Caso Uy g uGs At
/s m/s S /s m/s ]
AD1 1.00 0.01 0.035
A02 1.00 0.03 (.035 AlD 0.10 0.01 0.125
AD3 1.00 0.10 0.030 All 0.10 0.03 0.125
A04 1.00 0.30 0.030 Al2 0.10 0.10 0.160
ADS 1.00 1.00 0.020 Al3 0.10 0.30 0.070
ADB 0.30 0.01 0.080 Al4 0.03 0.01 0.150
AD7 0.30 0.03 0.080 Al5 0.03 0.03 0.150
ADE (.30 0.10 0.070 Al6 0.03 0.10 0.125
AD9 0.30 0.30 0.050 Al7 0.03 0.30 0.080

A figura 4.13 mostra estes pontos no mapa de padrdo de escoamento de Taitel.
Barnea {3} sugere que uma botha seja considerada cilindrica quando sua altura for maior ou
igual a dois difimetros da tubulagio. Utilizou-se entdo, neste modelo, a altura média das
bothas como critério para a transigfio bothas-pistonado. Assumiu-se que a transi¢lo ocorreria
quando a altura média das bothas fosse igual a trés didmetros do tubo. A linha pontithada da
figura 4.13, paralela 4 transigio do modelo de Taitel, representa essa transi¢do, Essa curva foi
levantada com o auxilio do gréfico da figura 4.14 onde a altura média das bothas é

apresentada para cada valor de vazio das fases.
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Figura 4.13 - Pontos simulados no mapa de padrio de escoamento de Taitel

A tabela 4.7 apresenta os resultados de velocidade média da botha (ug),

velocidade média do pistdo de liquido (upy), gradiente médio de pressio (dP/dz) em Pa/m e

. P
i " 1 4 A o . 5 — MON
velocidade superficial do gas 4 jusante calculada através de (“Gs)ms _(uGS)MON e

H

Prus
formula valida para gases ideais. S#o apresentados ainda, os valores médios da altura das
bothas (Hg) ¢ do comprimento dos pistdes de liquido (Lp) na saida do tubo, em valores
relativos ae didmetro da tubulaglo (D), assim como a razéo § = Hg/ { Hg + Lp ). Por fim, o
niumern médio de bolhas na tubulagio ( Ng ) e o tempo de CPU em minutos ( tepy ), em um
microcomputador modelo AT386- DX - 40 MHz com coprocessador aritmético,

O grafico da figura 4.14 apresenta curvas para cada velocidade superficial de
liquido, do comportamento da altura média das bolhas com a velocidade superficial de gas.
Neste grafico encontram-se identificados os valores das velocidades de gas que provocam
bolhas de altura média igual a trés didmetros, para cada velocidade de liquido. Esses valores
foram os utilizados no grifico da figura 4.13 para mostrar a transi¢do bolhas-pistonado (linha

pontithada), de acordo com o critério estabelecido no modelo.



Tabela 4.7 - Resultados da variagdo nas vazdes volumétricas
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Caso | ug upy, | dP/dz | (ugshus | He/D | Le/D B Np | tepy
s nv/s | Pa/m m/s - - - - min.
Al 1.49 1.010 § 9945 0.0142 0.25 - - 545 846.9
A02 1.31 1.631 9800 0.0424 (.66 - - 371 2957
AD3 1.60 1.101 | 9335 0.1394 1.69 139 1 0.1084 | 382 307.7
A4 1.86 1.303 | 8205 0.4040 4 .80 14,3 102513 420 4373
AQD5 2,76 1 2011 | 5850 1.2473 15.2 13.8 105241 | 414 570.6
ADH 0.63 | 0.310 | 9655 0.0141 0.52 - - 293 23572
AQD7 0.65 | 0.330 | 9320 0,0418 1.29 145 [ 0.0817 | 286 2153
A0 0.74 | 6,401 | 8305 0.1351 3.50 146 | 02108 | 338 3274
A09 1.00 | 0.602 | 6285 0.3797 10,7 13.7 | 0.4385 | 343 345.7
AlD 038 | 0.110 | 9520 0.0140 0.77 150 | 0.0488 | 231 | 1354
All 0.41 0.130 { 8990 0.0414 1.90 13.5 10.1234 | 266 228.7
Al2 050 | 0202 1 7470 (0.1316 5.70 132 {03016 307 -
Al3 0.75 § 0410 | 5090 0.3645 174 4.1 {0.53524 | 308 335.2
Al4d 033 | 0.040 | 9465 0.0140 (.88 147 [ 0.0565 199 130.0
AlS 0.35 1 0.060 § 88335 0.0412 2.25 13,7 10.1411 243 184.6
Al 0.41 0.131 | 6950 (.1294 7.25 13.5 103494 (| 272 260.5
Al7 0.67 | 0333 | 4470 0.3567 22.2 143 {0.6082 1 298 3383
100 ...
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Figura 4,14 - Variagiio da altura média das bothas com as vazdes dos fluidos
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Griffith & Wallis [14] propuseram uma correlacio para a altura das bolhas, a
partir dos dados medidos para tubos de 1/2", 3/4" e 1". A correlagio pode ser escrita sob a

forma:

X (5&)4-0.5?61

H, 0913 \D 4s
2 = — 4.8)

0.913

onde X = ﬁ, ugs ¢ a velocidade superficial do gés, up ¢ a velocidade das bolhas de Taylor,
UB

Lp ¢ 0 comprimento do pistdo ¢ D o didmetro do tubo, A faixa de aplicagfo da correlagfo,
segundo seus autores, é para altura de bolhas entre dois e vinte difmetros. A figura 4.15
mestra uma comparagio entre 08 dados simulados ¢ os previstos pela equaco (4.8). O modelo
apresenta resuitados compativeis com a {érmula de Griffith & Wallis, que possui a vantagem
da simplicidade,

A figura 4.16 apresenta um grafico da altura da bolha (em diametros da tubulagio)
pela razdo entre a velocidade superficial do gds e a velocidade da bolha de Taylor.
Aparentemente, para as mesmas condicdes de pressio, temperatura, didmetro do tubo e
fluidos envolvidos existe uma fungdo entre essas duas varidveis adimensionais. E interessante
notar que a razdo ugg/Mg, para os casos onde ndo ha bolhas dispersas no pistio de lquido, €
igual a fracdo de vazio.

Alrura das bolhas (Hg /D)
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/
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o
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Figura 4.15 - Comparago entre 0 modelo e a correlagdo de Griffith & Wallis {14}
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A figura 4.17 apresenta os resuitados para o comprimento médio dos pistdes de
liquido. Barnea & Shemer [3] j4 haviam observado que o valor médio do comprimento dos
pistdes de Hquido situa-se na faixa entre 10D e 15D, e que esse valor seria independente das
vazdes dos fluidos. Dukler et al. [10] sugerem valores entre 8D ¢ 16D. No modelo
desenvolvido, esse pardmetro variou entre 12D e 17D, sem haver também uma correlagdo

clara com as vazdes,
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Figuea 4.17 - Variagio do comprimento médio dos pistdes com as vazdes dos fluidos
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A velocidade média das bolhas de Taylor deve, teoricamente, obedecer a equagio
de Nicklin apresentada no capitulo 2. A figura 4.18 apresenta os resultados obtidos com o

maodelo ¢ a linha tracejada representa a equagfio de Nicklin com uma perfeita concordéncia.
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Figura 4,18 - Variacdo da velocidade das bolhas com a velocidade dos pistdes de liquido

O comportamento do gradiente de pressdo ¢ apresentado na figura 4.19. Nota-se
que, para baixas vaz@es de liquido e de gas, o gradiente calculado se aproxima do gradiente
hidrostatico do liquide ( pg.g ). Para vazdes de liquido proximas a zero, mesmo um pequena
vazio de gas ja ¢ suficiente para reduzir o gradiente, como pode ser observado, Quanto maior
a vazio de liguido, maior € o gradiente, devido a parcela de atrito. Aumentando-se a vazdo de
gds, ao contrario, reduz-se o gradiente, devido a redugio da componente gravitacional. O
comportamento observado esta coerente com a realidade.

Para verificar a influéneia do diimetro da tubulagfio nos pardmetros calculados,
foram simuladas tubulaces de uma, duas (padrdo), irés e quatro polegadas, para as mesmas
condicdes do caso padrio. Visando manter exatamente as mesmas condigdes de simulagiio,
alterou-se o Intervalo de tempo em cada caso, de modo que wma botha percorra, neste
intervalo, wma distancia de um didmetro em sua velocidade média esperada. Especificou-se
ainda que as bolhas introduzidas na entrada da tubulagdo terfio, no maximo, um raio

equivalente de 10% do didmetro do tubo. A tabela 4.8 apresenta, para cada didmetro, os
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valores utilizados para o intervalo de tempo (At) e para 0 maior raio equivalente das bolhas
introduzidas. S&o ainda mostrados os valores calculados para a altura média das bolhas, para o

comprimento médio dos pistdes de liquido, para a velocidade média das bolhas e para o

gradiente de presséo.

v BRAY .

Gradiente de pressio
(([dP/dz) / (rol*g) )

+
i Ao \\j
04 - LK
.‘, . 160
R
0'2 : . P R R B i
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Velocidade superficial do gas
(/s )

Figura 4.19 - Variag@o do gradiente de pressZo com as vazdes dos fluidos

Tabela 4.8 - Influéncia do didmetro da tubulagio

D At (re)MAX {'IB{D LpfrD [t} dP/dz
pol. seg. mim. - - m/'s | Pa/m
1 0.025 2.5 11.7 § 136 | 092 | 5904
2 0.050 5.0 10.7 | 137 | 100 | 6285
3 0.073 7.5 9.7 13.6 | 1.06 | 6572
4 0.160 10.0 9.6 142 | Li1 | 6771

A altura média das bolhas varia ligeiramente, apresentando um decaimento
assintético com o aumento didmetro, O comprimento médio dos pistdes de liquido nfio sofre
qualquer influéncia. O grifico da figura 4.20 mostra que a velocidade média das bothas
aumenta linearmente com a raiz guadrada do didmetro do tubo. Esta relagdo linear era prevista

por Nicklin [25].
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Figura 4.20 - Variagfio da velocidade das bolhas com +/D

0 gradiente de press@o cresce com o aumento do didmetro, conforme mostrado no
grafico da figura 4.21. O motivo pode ser explicado pela relacdio anterior: quanto maior o
didmetro, maior a velocidade das bolhas de gis, mator o escorregamento e, conseqiientemente
menor a fracfio de vazio. Com isse, a densidade da mistura ¢ a parcela gravitacional do
gradiente de pressfio so maiores. Apesar da parcela devido ae atrito com a parede ser menot,

o comportamento da componente gravitacional € predominante.
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Figura 4.21 - Variagiio do gradiente de pressiio com o difmetro
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A figura 4.22 mostra, para 0s quatro casos, a varlagdo do comprimento médio dos

pistdes de liquide com a posiglo. Para este grafico foram realizadas estatisticas em 100
trechos de 0.25m cada, durante os Gltimos 1000 passos de tempo. Apesar da dificuldade em se
quantificar a distdncia da entrada da tubulagiio onde o escoamento possa ser considerado
plenamente desenvolvido, qualitativamente pode-se verificar que, quanto maior o didmetro,

maior € esta distdncia. Os valores de desvio padro de cada varidvel nfio sofreram alteragdes

significativas.

0

Comprimento dos pisties
de liquido (Lp/D)

) 5 i.{) i35 2.0 25
Posiciie (m)

Figura 4.22 - Variagio do comprimento médio dos pistdes de liquido com a posigéo

A influéncia da pressiio nos resultados foi avaliada simulando a condigdo padrio
com dois outros valores a jusante da tubulagfio: 98.1 kPa (1 Kg/om?) e 882.9 kPa (9 Kg/em?).
Nio se consegue manter exatamente as mesmas condi¢Oes nos trés casos, j4 que ¢ mesmo
valor da velocidade superficial do gés na saida da tubulagdo (0.38 m/s) corresponde a
diferentes valores na entrada: 0.20 m/s para pressio de 98.1 kPa, 0.30 m/s para 490.5 kPa
(padrdo) e 0.33 my/s para 882.9 kPa.

O resultado mais importante observado € o comportamento das propriedades do
lquido, principalmente a vazdo volumétrica. A figura 4.23 mostra, para os trés casos, ©
comportamento da velocidade dos pistdes de liquido na saida da tubulagdo ao longe do tempo.
Nota-se claramente que quanto maior € a pressdo, menor ¢ a amplitude da oscilagio desta

velocidade, confirmando o que foi discutido na se¢do 4.1.
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Figura 4.23 - Variagfio da velocidade dos pistes de liquido a jusante com o tempo

A figura 4.24 mostra o comportamento da pressdo a montante da tubulagfo com o
tempo para cada caso. Nota-se que, para baixas pressdes, existe também um acréscimo na

amplitude de oscilagfo daquela variavel.
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Figura 4.24 - Variagfo da pressiio 4 montante com o tempo

Quando uma bolha sai da tubulag@o & jusante, o acréscimo da pressfio no sistema

provoca um aumento na densidade de todas as bolhas na tubulagio, o que causa um aumento

adicional da pressdo abaixo de cada uma delas. Este fendmeno causa uma amplificagdo da
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oscilag@io da pressiio 2 mentante da tubulac#o, que serd maior quanto menor for a pressio
média.

Foram avaliados como os resultados do caso padrdo eram influenciados pela
variagiio de alguns pardmetros especificos da simulagfo, tals como: tamanho da célula de
discretizagio, incremento de tempo utilizado e dimensfo das bolhas introduzidas na
tubulagfo.

A tubulagio foi dividida em cinco, dez e dezesseis trechos sem que se verificasse
gualquer alteragfo nos valores calculados, exceto por um ligeiro acréscimo na pressdo
calculada & montante, quando o nimero de trechos é maior. Este comportamento era esperado,
4 que quanto maior o nitmero de trechos, mais préxima da entrada da tubulagiio estd o ceniro
da primeira célula, e portanto, maior a sua pressio.

A influéncia do incremento de tempo foi verificada para os valores de 6.025, 0.05
e 0.10 segundos. Nesta faixa de variagdo nfio houve alteracio nos valores médios calculados,
mas os valores de desvio padrio sofreram ligeira queda com o aumento do intervalo de tempo.
Na escolha do passo de tempo a ser utilizado deve-se evitar a aceleraglo do processo de
coalescéncia das bolhas, como foi discutido na seqdo 4.1.

Verificou-se ainda o comportamento dos resultados variando o tamanho maximo
das bolhas introduzidas na tubulacfio entre 3.5, 5.0, 7.5 ¢ 10 mm de raio equivalente. Todos os
valores médios mantiveram-se inalterados, mas o desvio padrdo da altura das bolhas sofreu
uma significativa redugdo no trecho inicial do tubo quande as bolhas eram maiores. A maior
diferenca foi no nimero médio de bolhas ra tubulagdo e, consegiientemente, no tempo de
CPU. A tabela 4.9 apresenta estes valores e verifica-se que, para bolhas de at¢ 3.5 mm, 0

tempo foi extremamente elevado.

Tabela 4.9 - Influéneia do raio maximo das bolhas introduzidas

{tehuax | Numero tepy
mm, de bothas | minutos
35 - 900 3164.9
5.0 343 345.7
7.5 117 279
10.0 71 10.4
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As comparagdes realizadas variando os pardmetros de simulaglio permitiram

definir o critério utilizado em todas as modelagens realizadas. Deve-se utilizar sempre o maior
namere de trechos possivel, desde que o comprimento das células seja maior que trés vezes a
altura média das bothas. O incremento de tempo sugerido € aquele que permita uma bolha
percorrer a distncia equivalente a um didmetro do fubo em um passo de tempo. O raio
equivalente maximo das bothas introduzidas na tubulagdo deve ser de aproximadamente 10 %

do didmetro do tubo,



Lk

9.

5. Conclusdes ¢ Recomendacdes

As seguintes conclusdes resumem os resultados obtidos neste trabalho:
Foi desenvolvido um simutador computacional para o escoamento bifasico vertical, com
um enfoque Lagrangeano para a fase dispersa e Euleriano para a fase continua;
0O modelo proposto € adequado para escoamento isoiérmico e sem troca de massa entre
as fases;
Nio se conseguiu modelar a desintegragfio da cauda das grandes bolhas cilindricas pela
acho do filme de liquido, devide & auséncia de um modelo de quebra de bolhas em meio
altamente turbulento;
As variaveis previstas pelo modelo foram comparadas com dados experimentais,
obtendo um desempenho satisfatério, Foram utilizados valores reportados por trés
autores, que usaram diferentes fluidos e didmetros de tubulagio;
Com base nesses dados, pode-se esperar uma preciso de £ 35% tanto nos resultados de
altura média das bolhas quanto nos de comprimento médio dos pistdes de liquido,
+ 10% nos valores previstos para a velocidade do centro de massa das bolhas ¢ + 5% no
gradiente de pressdo calculado;
A distribuicio desses parimetros, medida pelo desvio padrio, s6 pdde ser comparada
com dados de um tinico autor, Esses valores apresentaram erros de até & 60%;
O critério de transicio adotado entre os padrfes de escoamento bolhas e pistonado
(altura média das bothas igual a trés vezes o didmetro da tubulagdo) praticamente
coincide com a transicdo prevista pelo modelo de Taitel et al. [30];
O modelo prevé a altura média das bolhas com uma boa concordancia com a correlaglo
proposta por Griffith & Wallis {14], dentro da faixa de aplicagdo desta correlaglio
{altura das bolhas entre dois e vinte didmetros do tubo);
A pressio média do sistema influencia a oscilago das velocidades das fases ¢ da propria
pressdio. Quanto mais baixa for a pressio do sistema, mator serd a amplitude destas

oscilacdes, cuja freqliéncia ¢ a de saida das bolhas da tubulagio.
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As seguintes recomendacdes sdo feitas para futuros estudos:

Estadar um modelo para a quebra de bolhas em meio altamente turbulento. Os trabalhos
de Hinze [16] ¢ de Otake et al. [27] podem ser utilizados como referéneias iniciais;
Desenvolver um mecanismo de desintegragfo da cauda das grandes bolhas cilindricas
pela acdo do filme de liquido. O artigo de Fernandes et al. {12] apresenta um modelo
que pode ser utilizado como ponto de partida para esse estudo;
Integrar no modelo proposto o calculo mais preciso do perfil das bothas de Taylor,
determinado pelas caracteristicas dos fluidos e do escoamento. Alves [1] ¢ Mas &
Dukler [21] ¢ [27] apresentam propostas que devem ser consideradas;
Incluir as equacdes de energia para que se possa modelar escoamentos ndo 1sotérmicos.
O artigo de Mortensen & Trapp [24] apresenta o desenvolvimento destas equagdes.
Introduzir um modelo de troca de massa entre as fases liquida e gasosa para que se
possa aplicar o simulador em pogos de petrdleo;
Obter mais dados experimentais de altura das bolhas e comprimento dos pisides de
liquido. Procurar obter estes dados utilizando pressdes tais, que o efeite de oscilagdo das

velocidades das fases seja desprezivel.



Anexo A

Integracio analitica das equacdes da fase dispersa

A equagcdio diferencial ordindria a ser integrada é:

N
dt

~C-| u|-u+B

onde A ¢ C sdo positivos. Devemos analisar todas as hipoteses possivels, de acordo com o

sinal do coeficiente B e da velocidade w

Hipotese 1:u20 e B> 0

Fazendo u,=./|B|/C ex=C/A

du

(A1)

podemos escrever:

=K -dt (Az)
u, —u’
1 'R
u, +u
Para u, 2 u, tem-se a solugfo: ‘In( = } =K-At (A.3)
2-u, U, -4
Uy
u, +u u_ +u oy .
Chamando & =—2—L ¢ @ =K. 0y tem-se: 2 T8 g .e? 9 8 4 ainda
u, —U, u, ~Uu
v At
g ~t
=1+ mf'%‘i_— (A4)
g +1
1 u
u—u
Para U, < u tem-se in( 2 ) =—%-di (A.5)
‘u, U+,
ui]
-u | S Y .
e entdio YTl o fgmro M ou ainda
u+u, g
2-0-At
2r -1
u=u, | 2 (A.6)
E.e” +1
que € 0 mesmo resultado de (A.4).
Hipotese 2: u<0 ¢ B>0
A equagdo diferencial fica:
d _
2 ek (A7)
ur o+ u
1]
X Y i dou
cuja solucdo & ¢ —-fan” | —— =x-At {A.8)
U u
£ ) t,
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dai , pode-se escrever:

tan™" (3—1—]: tan™' (Ei’-]Jr o - At {A.D
u, u,
Caleulando a tangente ¢ lembrando que tan (3 +b)= tan (a) + tan (b) tem-se:
1—tan {a)- tan (b)
U u, j+tanio At
u_ (nu)ren(o a0 At

u 1-{u, /u,)-tan (- At)

kel

& rearranjando:

— U, + U, -tan (o - At) (A1)
u, — U, -tan (o - At)

Deve-~se notar que este resultado s6 € vilido enquanto w for negativo. No entanto,
se At for grande o suficiente, u pode tornar-se positivo e, neste caso, deve-se utilizar-se a
equagdo (A.4) do caso 1. O valor de At a partir do qual a velocidade serd positiva € dado ao

se anular o numerador da equagio (A.11), ou seja:

At xl-tan"(‘i’i—l) (A.12)
i3}

u

[}

Assim, caso o intervalo de tempo seja inferior a A8, a equagdio (A.11) & aplicavel.
(Caso contrario, utiliza-se a equacio (A.4) tomando-se o cuidado de se usar ug=0 ¢ At= At-

A, Nestecaso:& =1 e tem-se:

Y. £ At AL
e‘.‘m At -AL )&1

0= 5 {A.13)
= iy { AL =
e“{.) {At ~A1Y) ol
 a2eAtl . 0
e chamando agora £ =¢ pode-se escrever, para At > AtV
% ‘e?.m-zlt —1
i
u=1, (A1)
é _ez'ﬁ}'ﬁt 1

expressio semelhante & equagio (A.4).
Hipétese3: u< e B<O

Este caso é equivalente 2o caso 1, ja que podemos escrever a equagio diferencial
da forma:

d(uu)

3 —=x-dt (A.15)
ul, - (~u)
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e por analogia a equagiio (A.2), pode-se escrever a solugio como:

£ 24t
u=—u, 28T (A.16)
Bl
, . U, ~ Uy
onde £ ¢ definido agora por:  § = ——-—-
u, +4,

Hipdtese 4: u=20 ¢ B<0
Este caso ¢ equivalente ao caso 2, ja que a equagio diferencial pode ser escrita de

maneira similar a equagdo (A7)

d{~u)

= :K'dt A.I?
ui +(—u)‘ ( )

Utilizando procedimento andlogo ao antetior, pode-se definir o intervalo de tempo
A9 necessdrio para se anular a velocidade pela equagio (A.12) e a solugdo, enquanto a

velocidade u é positiva, ou seja, enquanto At < A0, sera dada por:

u, —u, -tan {0 - At)

(A.18)
u, +Uu,-tan (o - At)

u=u

1
oty

Quando o intervalo de tempo for grande o suficiente para gue a velocidade torne-

se negativa, ou seja, quando At > AtV | a solugo fica:

W Uy | g (A.
com £= g ROAL
Hipdtese 5: u20 e B=0
Neste caso tem-se:
_d_? =K -dt (A.20)
W
. . T
cuja solugho € ~(~— - m) =~k Al (A2D)
uoou,
ou ainda:
SR, T (A.22)

w1+uﬂw‘:-ﬁt



Hipdtese 6: u< e B=9

Neste caso a equacfio diferencial fica:

du

112

=i dt

cuja solugdo &
Yy

1l = e
l—u,-k-At

Pode-se resumir as seis hipdteses acima em quatro casos possiveis:
Caso 1: B=0
De (A.22) ¢ (A.24) tem-se:

Ug

g Y
T+lu,|x- At

Caso2: u.B>0e B0
De (A4), (A6) e (A.16) tem-se:

B ‘:.62-03-&“1
ERRRTRLC N S 2
Bl 7L gt
onde & = ta Mol
uﬁwluui
Laso3: u.B<(}eAtSM0

onde : At° mi.tan-i(l__}fﬂ__‘)
@ u

oy

De (A.11) ¢(A.18) tem-se:

B u,, - tan(o - At) ~ |u,|
u"ﬁ'u” lu,|-tan(w - At) +u,
Case d: u.B<0 e At>Atd

De (A.14) ¢ (A.19) tem-se:

Bt
Bl 7L et

(A.23)

{A.24)

(A.25)

(A.26)

(A27)

(A.28)
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A solugdo para a posigio da particula pode ser igualmente resolvida
analiticamente, desde que sejam assumidas certas hipdteses. Note que a velocidade da botha é

dada por: uy = u, +u, onde ug ¢ a velocidade relativa determinada pelas equagdes (A.25) a

{A.28) e uy € a velocidade do meio (ou da mistura), levando-se em conta a esteira de bolhas

proximas. Se for possivel aproximar ur{t) por:

ur(ty=u (') +

du (t°) ¢ o
- (t=1°) (A.29)

considerando a derivada total constante no intervalo t0, pode-se calcular o deslocamento da

particula nesse intervalo de tempo através de:

du, (1) (At)’

t At o
M:Li,ua’dtmLuR(‘r}dtnkuT(t )-At+

dt 2
ou
2
%y (At
A:axéz+uT(t°)—At+duT( )-( ) {A.30)
dt 2
onde
i i au tD
du, (t ): du, (t )+u3(t0)' +{t")
dt ot oz
e
. at
dz = Lug(r)-d‘c
Para cada caso tem-se uma solugdo de 6z
Caso 1 B=10
Integrando a equagdo (A.23):
para ug =0, oz =0
paraug 20, ﬁz:hvi-!n(lﬂuo[‘n-m) ' (A.31)
|
Caso 2: u.B>90 B0
Integrando a equagio (A.26):
PRNCE- .Y
sr= o Lyl (8 FE ! (A.32)
Ble o\ Exl

onde & =210l Hu
’ unw|u9|
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Caso 3 uB <0 At < Al

Integrando a equagdo (A.27):

52:-—~§~~—1~-1n (bﬁi~sin (m~At)+cos(m'At)) (A33)
[B| X U,
Caso 4: B <0 At > AtD

Neste caso faz-se 6z = 8z + 6z , onde dzq serd calculado por (A.33) com At=At0
e Oz seré calculado por (A32)comE=1 e At=At- A0, Assim,

B 1 u, -cosh (@ At— @ - At°)
bz = —In
B x Vol

(A.34)



Anexo B

Andlise do filme de liquido ao redor de uma Botha de Taylor

Balanco de massa na Bolha de Taylor:

Considerando fluxo incompressivel pode-se escrever:

g, = Ugp (-t )+ ug -y (B.1)

Balan¢o de massa no filme:
0 (C‘F ‘(‘4‘1-' - ua‘r))
dz

. da du
ou ainda: (Lx,:_um)wg—f--&ap- -
z

=}

=0 (B.2)

Balango da quantidade de movimento no filme:

olu, -u
PL'&F'V'(UE "HBT)‘"—_“%“Z“EI}“E

=Py 0 Vg =Ty m DL+ Fy
{B.3)

onde Ty, ¢ a tensdo cizalhante com a parede e Fgy, € a forga exercida pela botha no filme ¢

que sera desprezada.
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Dividindo (B.3) por py.V e fazendo vy, =+.f, -p, -jue| u, tem-se:
du Ty

ai*'(uF “uar)‘“é"zf"“"“f‘g“ D

-2

Jugluy (B.4)

Substituindo (B.2) em (B.4) de modo a eliminar a diferencial da velocidade, tem-

880

5 da, 21,
P (B.5)

(UF ~Ugy

Note que g 30 ird se estabilizar quando o termo a direita do sinal de igualdade for

igual a zero, Isso se dard apenas quando ug for negativo e:

o -g-D |
u, = Si (B.6)

at

Pela equagdo (B.1) ¢ utilizando o resultado de Nicklin et al [25] para a

velocidade da bolha em meto liquido turbulento:

0.2.u, +0.35 /%
4y =121y +0.35 /g D - ”"Lf?’ gD (B.7)

¥

Igualando (B.6) e (B.7) de modo a eliminar uy tem-se:

Kool +[12-v+0.35] 0, ~[0.2-v+0.35] =0 (B.8)

onde K= |} e v= R
vZ-ia vg-D
Para estimar o valor da fragio volumétrica do filme adotou-se um fator de atrito
entre o filme liquido ¢ a parede da tubulagio constante e igual a 0.005. Assim K= 10 ¢ a

equagdo (B.8) pode ser solucionada para cada valor de v, conforme a tabeia B.1:

Tabela B.1 - Possiveis valores de Dg/ D

v Oy Dg/D
o 0.167 0.913
19.5 0.1536 0.920
5.12 0.1351 0.930
1.46 0.1164 0.940
0 0.09975 0.9488
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onde Dp/D € a razio entre os didmetros da Bolha de Taylor e da tubulacio ¢ ¢ calculada por:
D
o/ = (=) (B.9)

Para D = 2 polegadas ¢ fluxo volumétrico entre 0.5 ¢ 10 nv/s tem-se v variando
entre 0.7 ¢ 14.1 . Para D = 4 polegadas essa faixa de fluxo volumétrico implica em v entre 0.5

e 10. Adotou-se no simulador computacional um valor constante de Dg/D igual a 0.930.



Anexo C

Determinacio das velocidades caracteristicas do problema

O problema a ser resolvido consta de uma equagiio de conservagiio da massa para
cada bolha e uma para a fase continua e uma equagdio de balango da quantidade de movimento
para cada bolha, além de uma para a fase continua. Assim, para um sistema com N bolhas
tem-se (Z.N+2) equagbes diferenciais. As varidveis independentes sfo x e t, enquanto as
varidveis dependentes sfo uje Vi, parai= 12, . Nalémde uy e P.

As equagles da fase dispersa, para a condiglio particular de fluxo sem troca de
fases  (I'j = 0), temperatura constante e gas ideal sdo:

{ ontinuidade:
op av,

V.24 p iy C.1)
"o b (

(uantidade de movimento:

du, au du oy k.
+ O, 2Ry ,.wl.-_)_‘_.......: -p, - —b co
(pi+Ca-pr )~ ap{,[&{ LR o R v
E,
H
Para a fase continua, as equagdes sio:
Continuidade:
P 1Y dv, ap au, |
Qe o1+, -Cu - —+a —==1hs;, (CJ3
a Gy 2 v, Z[Wc dt] Gy by rliy B T, ; )
{uantidade de movimento:
Bu, IS | du} du, o, OP
v — . e oWl ey, — e e 2l = ths
Oy @Y+QL'VC Z[m{: Pi ¥y at LT o, o7 2

(C.4)
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Podemos rearranjar esse sistema em uma forma matricial:

0 a, b, .. b, 0 .. 07 [ap/an]
@C, 0 0 .. 0 d .. d,| |éu/et
0 a ¢ 0 0 06 .. 0 du, /Ot
0 0 ¢, 0 0 | augsat|”
00 o P 0 ol |av/a
0 .. 0
V. 00 0 0 0 P| |av/a
[ a/p, accu, 0 .o 0 0 .. 0] [ oP/oz ] [rhs, ]
o, C,ouyy o« 0 00 0 00 ou, oz ths,
t asy, 0 .. 0 0 .. O ou, /6z E,
any 0 .. 0 0 .. 0| |ou/oz| | Ey
0 6 0 .. 0 0 .. 0 |av/ez| | 0
0 0 0 .. 0 0 0 0] |aVyjaz] [0
ande a=~p, -C; , biznig[:?;r—:ﬁ , ¢ =p,+Cip, € dg:‘“%‘j

Para se determinar as velocidades caracteristicas do problema, deve-se fazer

det { AA - B ) =0, onde A ¢ B sio as matrizes da equagio (C.5). Assim,

(C.6)

¢ty [Py a, {A-u ) bA o byX 0 0
o, Cp (L -uy) o, 0 .. 0 d -k .. dy-A
-4 a-{h-u,) ¢x 0 O 6 .. O
0 .. 0 . e

=0

-1 a-{h—uy) 0 0 cg:2 O .. 0 .
VR 0 o .. 0 PA O O
0 .. 0
Vg A 0 0 0 0 0 P

0 caleulo do determinante de uma matriz (2N+2) x (2N+2} requer uma

simplificagio da mesma através de operagfes entre linhas.
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Fazendo: linha [1] = Iimha [1] - (b /¢y ) . linha [k+2], parak = 1,2,.. N
linha {2] = linha [2] - (dy / P) . linha [k+N+2], parak = 1,2,..N

feme-se;
(C.7)
Xy Xy, 0 ] ¢ .. 0
Xy, Xy, 0 .. 0 0 0
-1 afr-y) ¢2 0 0 0O 0
0 0
1 a{i-u) 0 0 cyh O o |=°
VA 0 0 0 PA O O
0 0
Y, A 0 0 0 0 PA
onde:

0 determinante acima pode ser reescrito como:
X X

=0 (C.8)

det (A-A-B)=P"{c ¢, ...} ¥V

Xap Xg2
Verifica-se que a equagio (C.8) possul 2N raizes L = 0 e as outras duas raizes
saem do determinante da matriz 2x2. As 2N raizes A = 0 eram esperadas, j4 que as 2N

varidveis dependentes das particulas sfio funcio apenas de t.
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E possivel calcular as outras duas raizes em alguns casos particulares:

L(og >

Nesse caso temn-se:

o
xu:“‘p—l' ' X:z:alﬂ'(}"‘“utﬁ) : xmzaL‘cL'(}““U;_) s Xpy =y
L
0&2 ) 2
e det,, = —£—al -C -(A-u, ) =0 (C.9)
L
cuja solugiioé A=u +\/ : = i, /-Ei—Pu (C10)
L pL'CL L dpL '

Note que o segundo termo a direita do sinal de igualdade € a velocidade do som na

fase liquida, como era de se esperar,

2. ( a2, #* 1):

Nesse caso deve-se estudar duas hipdteses:

21.Cy=0.

Caso o coeficiente de massa adicionada ndo seja considerado, pode-se fazer

N
e : ¥Non. -V 1-2.
algumas simplificagdes, visto que a = 0 , ¢; = p; , X, =Ty E Me Vs 1-2ay e
P P Ve 4

Xp = o (A—ug ).
Deve-se supor que oy .C; P << (1-ap ). Pode-se resolver:

l—-c )
(o) o)
Py P

_o(20,-1)

det,, = =0 (C.11)

cuja solugdo &

e BIESE
o . 2 i""‘a[‘ pL

E interessante notar que para valores pequenos (menores que 0.5) da frago de

liquido, a velocidade caracteristica deixa de ser real e 0 problema torna-se mal posto.
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22.Cq20.
Neste caso pode-se supor que Cu.pp >> pp € assim:
@ -ty )R
¢=-a=Cy.py ., X,=-—, x,=a.(A-u), Kzlﬁa{,'ct,’(?““ul,)“j'(*‘“‘“‘“ﬁ““
P P
e X, ==,  €aequaglo a se resolver é:
: l—o, }oh
det,, :E;‘_,OEL.(;W%).&W}”L:Q (C.13)

L

cuja soluglo é:

] 2
l:}-j-ki (EA) + bt E (C.14)
2 2 -, )p,

A solugdo definida em (C.14) ainda pode ser dividida em 2 hipteses:

a. gp —> 0: Tem-se as caracterfsticas A1 =0 ¢ Ay =u
b. oy, # 0 : Supondo que a segunda parcela do discriminante de (C.14) seja muito malor que a

primeira parcela, pode-se escrever:

A= ( ! }P | (C.15)

t—a, Ipy
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