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Resumo

A fracdo de vazio € um parametro essencial para a descri¢do da estrutura do escoamento
intermitente gas-liquido. Na producdo de petréleo, por exemplo, em sistemas de elevacio
artificial, a técnica de gas-lift € muito utilizada em pogos verticais para aumentar a producao e
requer a previsdo dos fendmenos que influenciam o escoamento intermitente para sua otimizagao.
Estes efeitos incluem principalmente as distribui¢es radial e axial da fracdo de vazio. Neste
trabalho medidas da fracdo de vazio no pistdo de liquido e na bolha alongada em escoamento
bifasico vertical ascendente de ar-dgua no padrio intermitente em golfadas foram realizadas em
diversas razdes de vazdes de gis e liquido utilizando uma sonda elétrica e um sensor de
impedancia de anéis. Com um conjunto formado por dois sensores de impedancia de anéis
gémeos espagados entre si foi monitorada a passagem dos pistdes de liquido e das bolhas
alongadas e foram determinados os comprimentos dos pistdes e das bolhas assim como a
velocidade de translagdo do nariz da bolha alongada em uma tubulacdo de 26 mm de didmetro.
As técnicas de medidas foram validadas resolvendo as equacdes resultantes do balango
volumétrico na célula unitdria com os valores das fra¢cdes de vazio do pistdo de liquido, da bolha
alongada e da unidade e das velocidades, comprimentos e frequéncias obtidos
experimentalmente. Esta validacdo tem por objetivo mostrar a consisténcia que as medidas
experimentais apresentam com o modelo fisico conferindo as medidas um alto grau de
confiabilidade. Os resultados das fragdes de vazio do pistdo de liquido, da bolha alongada e da
unidade pistdo-bolha foram comparados com correlagdes disponiveis na literatura assim como os
resultados das fracdes de liquido do pistdo de liquido foram comparados e analisados com os
modelos fenomenoldgicos de fracdo de liquido disponiveis. Com os testes utilizando a sonda
elétrica foi possivel levantar além da distribui¢do axial a distribui¢do radial da fra¢do de vazio
local na se¢do transversal da tubulacdo. Os resultados obtidos demonstram a consisténcia das
técnicas de medidas e permitem discutir véarios fendmenos que influenciam o escoamento

bifasico vertical ascendente de ar-dgua no padrdo intermitente em golfadas.

Palavras Chave: Escoamento intermitente em golfadas, escoamento bifasico, fracdo de vazio.
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Abstract

The void fraction is an essential parameter for describing the structure of the gas-liquid
slug flow. In oil production, for example, in artificial lift systems, the gas-lift technique is widely
used in vertical wells to increase the production and requires the prediction of the phenomena
which influence the slug flow optimization. These effects primarily include axial and radial
distributions of void fraction. In this work measures the void fraction of the liquid piston and the
elongated bubble in two-phase flow vertical upward air-water in slug flow pattern were
performed at various ratios of gas and liquid flow rates using an electric probe and a rings
impedance sensor. With a set of two twin rings impedance sensors spaced was monitored passage
of liquid slugs and elongated bubbles and were determined and the lengths of the pistons and
bubbles as well as the translation velocity of the nose elongated bubble in a pipe 26 mm id. The
measurement techniques were validated by solving the equations resulting from the volume
balance in unit cell with the values of the void fractions of the piston liquid, the bubble elongated
and the unit and velocities, lengths and frequencies obtained experimentally. This validation is to
show the consistency with the experimental measurements show the physical model measures
conferring a high degree of reliability. The results of the void fractions of the liquid piston, the
elongated bubble and bubble-piston unit were compared with correlations available in the
literature and the results of the liquid fractions of liquid piston were compared and analyzed with
phenomenological models of liquid fraction available. With the tests using the electric probe was
possible to rise beyond of the axial distribution the radial distribution of local void fraction in the
cross section of the pipe. The results demonstrate the consistency of measurement techniques and
allow discuss various phenomena that influence the two-phase flow in vertical upward air-water

slug flow pattern.

Key words: Slug flow, two-phase flow, void fraction.
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St — Perimetro molhado pelo filme de liquido

S¢ — Perimetro molhado pelo gés

S; — Perimetro interfacial

T, — Periodo da unidade

tr — Tempo de passagem do filme de liquido

t; — Tempo de passagem do pistao de liquido

ty — Tempo de passagem da unidade

up, — Velocidade das bolhas dispersas no pistdao de liquido
ur — Velocidade do filme de liquido

ug — Velocidade do gas na bolha alongada

urs — Velocidade do liquido no pistao de liquido
u¢ — Velocidade do nariz da bolha alongada

V — Voltagem

vt — Velocidade relativa do filme
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v — Velocidade relativa do gas

We — Numero de Weber

Letras Gregas

o¢ — Fragdo de vazio no filme de liquido
o, — Fracdo de vazio no pistdo de liquido
o, — Fracdo de vazio na unidade

B - Fator de intermiténcia

¢ — Fluxo volumétrico

Ui, — Viscosidade dinamica do liquido
Ue — Viscosidade dindmica do gds

pr. — Densidade do liquido

pc — Densidade do gas

o - Tensao superficial

Tr - Tensdo de cisalhamento na parede exercida pelo liquido na regido do filme
Ts - Tensdo de cisalhamento na parede exercida pelo liquido na regido do pistao

Ti - Tensdo de cisalhamento na interface géas-liquido da bolha de Taylor

0 - Angulo de inclinagdo

Subscritos

b — Bolha

¢ - Critico

f — Filme de liquido
G - Gas

i — Interface
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L - Liquido

m - Mistura

s — Pistao de liquido
u — Unidade

w — Esteira

w - Parede

Siglas

2PFG - Two phase flow group
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1. INTRODUGAO

Escoamentos multifasicos ocorrem tanto na natureza (transporte de sedimentos em rios,
tempestades de areia, chuva, etc.) como em diversas aplicacdes industriais (caldeiras,
condensadores, transporte de misturas em tubulagdes, etc.) e referem-se aos escoamentos onde
duas ou mais fases estdo ocorrendo simultaneamente. O termo fase representa uma quantidade de
matéria homogénea (s6lida, liquida ou gés) separada por uma interface.

Um caso particular de escoamentos multifdsicos sdao os escoamentos onde gis e liquido
escoam simultaneamente em tubulacdes. Neste tipo de escoamento as fases podem se arranjar
geometricamente em diversos padrdes, em funcdo das vazodes das fases, da geometria, inclinacdo
e diametro da tubulagdo e das propriedades dos fluidos.

Este trabalho abordard especificamente o escoamento vertical ascendente de uma mistura
de ar e 4gua. A Figura 1.1 apresenta as caracteristicas visuais das distribuicdes das fases
encontradas em um escoamento vertical ascendente de ar e 4gua. Mantendo-se a vazao de liquido
constante, a medida que a vazao de gds aumenta a partir do padrao bolhas (Figura 1.1a) ocorrem
as transicdes para os padrOes capas esféricas (Figura 1.1b), golfadas (Figura 1.1c), golfadas
instaveis (Figura 1.1d), semi-anular (Figura 1.1e) e anular (Figura 1.1f).

Na producao de petréleo ou elevagdo natural, escoamento gas-liquido em uma tubulacao
frequentemente ocorre no padrdo intermitente em golfadas de liquido, também definido
simplesmente como padrdo golfadas ou ainda pelo termo consagrado em inglés slug flow, veja
Figuras 1.1c e 1.1d. Este padrdo ocorre em uma grande faixa de vazodes de gis e liquido. O
padrao golfadas € caracterizado por pistdes de liquido que podem ser aerados por pequenas
bolhas dispersas separados por bolhas alongadas, também chamadas de bolhas de Taylor, como
mostra a Figura 1.1c. Com o aumento da vazdao de gds, aumenta-se a concentracdo das bolhas
dispersas no pistao de liquido e ocorre a transi¢do para o padrao golfadas instaveis apresentado na

Figura 1.1d.



(b) (c) (d) (e) (H

Figura 1.1. Caracteristicas visuais dos padrdes de escoamento encontrados no escoamento
vertical ascendente de ar e 4gua em um tubo de 26 mm de diametro: (a) bolhas; (b) capa esférica;
(c) golfadas; (d) golfadas instdveis; (e) semi-anular e (f) anular. Fonte: Rosa et al. (2011).

1.1.Caracterizacao das golfadas e introducio da nomenclatura

O escoamento vertical no padrao golfadas é descrito por uma sucessdo de células (ou
unidades) constituidas por um pistdo de liquido aerado seguido por uma bolha de gis alongada
que escoa no centro do tubo e separada da parede por um filme de liquido. A principal
caracteristica desse padrao de escoamento € a intermiténcia, no espaco e no tempo. O pistdo de
liquido e a bolha alongada nio ocorrem com tamanhos e periodicidade definidas. Wallis (1969)
propde uma aproximacao periddica para as estruturas de liquido e gés e introduz o conceito de
célula unitdria. O escoamento se repete no espaco € no tempo de forma que se forem definidas as
propriedades de uma célula (unidade) pode-se conhecer o resto do escoamento. A Figura 1.2
mostra uma célula unitdria onde sao definidos os comprimentos do pistdo de liquido, do filme de

liquido e da unidade, L, L e L,, respectivamente, a velocidade de translagdao do nariz da bolha
2



alongada uy, a velocidade do liquido no pistao de liquido urg, a velocidade das bolhas dispersas
no pistao de liquido uy, a velocidade do gds na bolha alongada ug, a velocidade média na secdo
do filme de liquido u¢ (X¢), a frac@o de liquido do pistdo de liquido Ry, a fracdao de liquido média
na secao do filme de liquido R¢ (x¢), a fracdo de liquido da unidade R,, a fracao de vazio do pistao
de liquido a, a fracdo de vazio média na secdo do filme de liquido o (X¢), a fracdo de vazio da
unidade o, e a espessura média na sec¢do do filme de liquido hf (x¢). O termo ‘médio na secio’ se
refere as propriedades definidas na regidio da bolha alongada onde a velocidade, fragcao
volumétrica e espessura representam valores médios na sec¢do transversal do tubo que podem
variar ao longo da coordenada, x;. No pistdo de liquido todas as propriedades sdo consideradas

uniformes em todo o volume.

i e
Pistdo | |
de | |
Liquido | |
l L
| | Bolhas
‘ | Dispersas
‘ \
| o |
L |- &0 - ﬁ
R, O, O | Xt
\ o
\ \
Bolha Ug
Alongada ug
£ } T i |
| \
| R; oy hy |
| \
| \
| \
o L
°f %08 %
O 00 6cOFE
OOSO OOOOO Oooé)
°0L o 0O 0
i

Figura 1.2. Representacdo de uma célula unitéria e suas propriedades.



Como a fracao de liquido na regido da bolha alongada varia ao longo do comprimento do
filme de liquido Ly, € necessario definir propriedades médias volumétricas em fun¢do da posi¢cao
x¢ no filme de liquido utilizando uma modelagem unidimensional.

A velocidade média volumétrica no filme de liquido € definida em termos da velocidade

média na secdo do filme:

1 rr
<u > = L—fjo u,dx,, (1.1)

e a fracdo de liquido média volumétrica do filme em termos da fragdao de liquido média na secao

do filme:

1l 12
<R, > = L_fIO R, dx,. (1.2)

As fracOes de liquido médias do pistdao, do filme e da unidade s@o relacionadas com as

fragdes de vazio médias do pistdo, do filme e da unidade respectivamente por:
<R;>=1-<0>, <R;>=1-<o0,> ¢ <R, > =1-<0o,> (1.3)

A velocidade superficial ou fluxo volumétrico € uma defini¢do cinemaética. Ela representa

a velocidade que uma fase teria se estivesse escoando sozinha na tubulacdo:
JL:— c JG:_’ (14)

onde Ji e Jgsdo as velocidades superficiais das fases liquida e gds, respectivamente.

Pode-se entdo definir a velocidade da mistura em uma se¢ao transversal como:

Jz%zhﬂg. (1.5)



Portanto, a velocidade da mistura € a soma das velocidades superficiais das fases liquida e

gés.
Se considerarmos que uma célula se propaga com a velocidade u; entdo seu deslocamento
no espago e no tempo estd relacionado por (x - u..t) = cte. Deste modo pode-se associar os tempos

de residéncia do pistdo, do filme e da unidade, t, , t; e t, com os comprimentos:

(=t e b (1.6)
ut ut ut
onde:
L,=L +L.. (1.7)

A frequéncia de ocorréncia das estruturas do escoamento no padrao golfadas é definida

como o inverso do tempo de passagem de uma unidade:
f=—. (1.8)

Esse parametro se relaciona com a velocidade de translacdo do nariz da bolha alongada e com os

comprimentos do pistdo e do filme. A frequéncia da unidade pode ser calculada como:

=—L _up _w(-B)
f=—-, f—Lf, f= , (1.9)

onde B é o fator de intermiténcia definido como uma ponderagdo entre os comprimentos ou

tempos de permanéncia da bolha alongada com a célula:

Lf tf
=—L  ou =1, 1.10
B L, B . (1.10)

u



No escoamento vertical a bolha alongada pode ser considerada simétrica em relacdo a
linha de centro do tubo. Nem sempre essa consideracdo € verdadeira. Espinoza e Fabre (2011)
estudaram a forma da bolha no escoamento vertical e mostraram que o nariz da bolha alongada
pode perder sua simetria, veja Figura 5.9. A Figura 1.3(a) apresenta as linhas de corrente a partir
de um referencial que se move junto com o nariz da bolha alongada. A pressdo ao longo da bolha
alongada é considerada constante. O escoamento € suave em volta do nariz da bolha, mas na
cauda forma-se uma esteira onde ocorrem recirculagdes. A Figura 1.3(b) apresenta as linhas de
corrente a partir de um referencial estaciondrio em relacdo ao tubo. A velocidade do filme de
liquido € descendente em queda livre. Na Figura 1.3(c) estdo apresentados os perfis de velocidade
no pistao de liquido e no filme de liquido a partir de um referencial estaciondrio em relacdo ao
tubo. O liquido em contato com a parede esta estaciondrio. Na regido do filme de liquido, as
camadas internas descem por efeito gravitacional. Mesmo a bolha se movendo para cima,

proximo da interface do lado da fase gas a velocidade € negativa.

c}

Regido da esteira —

Regido do pistio —
desenvolvido

Filme Perfil de velocidade

—

descendente no filme de liquido

Perfil de velocidade
na regifio de esteira

Parede mével —
Perfil de velocidade

na regido desenvolvida

Figura 1.3. Linhas de corrente no liquido para um referencial a) se movendo com a bolha b)
estaciondrio em relag@o ao tubo e c) perfis de velocidade no liquido, referencial estacionario em
relacdo ao tubo. Figura adaptada de Hendy (2009).



A presenga de pequenas bolhas nos pistdes de liquido resulta da fragmentacdo da traseira
da bolha alongada. A Figura 1.4 mostra o inicio do processo de entranhamento de gis pelo
impacto do filme de liquido com o pistdo de liquido, Chanson (1996). Devido as instabilidades na
interface gas-liquido no instante (t;) sdo formados bolsdes de gds no instante (t;) que sdo
arrastados com o filme descendente até que eventualmente sejam formadas as bolhas dispersas no

pistao de liquido no instante (t3).
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Figura 1.4. Inicio do processo de entranhamento de gés. Figura adaptada de Chanson (1996).

Pode-se identificar trés regides no pistdo de liquido e duas regides no filme de liquido
como mostra a Figura 1.5. As trés regides no pistdo de liquido de comprimento L sdo
identificadas por: regido de esteira proxima onde ocorre a recirculacio causada pela
desaceleracdo do liquido do filme quando € descarregado no pistio mudando de direcdo, regido
de esteira longe onde o escoamento esti em desenvolvimento e flui num unico sentido
redistribuindo-se ao longo da dire¢do axial até que eventualmente atinja o regime desenvolvido e
a regido de escoamento desenvolvido longe da traseira da bolha. No escoamento vertical o filme
de liquido se desenvolve rapidamente e atinge uma espessura de equilibrio, isto €, ela fica
constante. Dessa forma, dividi-se a bolha alongada de comprimento Ly em duas regides: a regido
do nariz da bolha, onde a espessura do filme varia e a regido do corpo da bolha onde a espessura

do filme é considerada constante.
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Figura 1.5. Regides no pistdo de liquido e na bolha alongada para um referencial
estaciondrio em relagc@o ao tubo.

1.2.Balancos volumétricos

Os dados experimentais obtidos neste trabalho foram validados com resultados
observados na literatura e também por meio do fechamento dos balangos volumétricos no pistao
de liquido e na bolha alongada de gés considerando um escoamento periddico. A seguir €
apresentado um sumdrio das equagdes resultantes dos balancos volumétricos de gas e de liquido
desenvolvidas no Apéndice A e suas diversas formas que foram utilizadas para verificar a

consisténcia dos dados medidos.



I =u R, -Bu, (R -R, ), (A.14)

Io=u, (1-R,)+u, (R, -R,)B, (A.24)
J=J, +J,=u R +u, (1-R,), (A.33)
J=J,+J;=uR, +u, (1-R;), (A.34)

=J. +u,(1-0o )+u o
o = L LS( s) t s’ (A37)

u

a, . , (A38)
=t (02‘1:3:;+JL , (A.39)
U= J(l__% (A.40)

u, =JG+ut((;:°S_O°“), (A.41)
ug = (ub—ultot + C“ , (A.43)
U, = CZ + (uLSR:%RS . (A45)



As equagdes para urs, Up, U; € u, foram resolvidas em fungdo das varidveis medidas

experimentalmente Ji, Jg, uy, Oy, O, Ose P.

Os valores obtidos utilizando a equacdo resultante do balanco volumétrico para a
velocidade de translacdo das bolhas dispersas no pistdo de liquido, u, foram comparados com
correlagdes disponiveis na literatura. A velocidade u, pode ser expressa como uma combinacao

linear da velocidade de deslizamento de uma populagdo de bolhas u,, e da velocidade superficial

de mistura J:

u, =Cg J+uy,, (B.24)

onde Cyp, € o parametro de distribui¢do das bolhas dispersas. A velocidade de deslizamento de

uma populacdo de bolhas u,, € relacionada com a velocidade de deslizamento de uma tnica

bolha u,,, através da fragdo de vazio do pistao de liquido o:

Uy, =g, (1-ay)", (B.23)

onde o expoente n é determinado em func¢do das viscosidades do gés e do liquido. Para p, >>p,,
n=1,75.

As duas principais correlacdes disponiveis na literatura para a determinacio da velocidade
de deslizamento de uma Unica bolha, ugps s3o as correlagdes de Harmathy (1960) e Ishii e Zuber

(1979). A correlagdo de Harmathy (1960) é expressa por:

u,,. =153 gﬁf" : (B.26)
L

e a correlagdo de Ishii e Zuber (1979) por:

u,, =2 géfc. (B.32)
L
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Maiores detalhes e discusses a respeito das velocidades das bolhas dispersas em um
meio continuo e das correlagdes disponiveis podem ser encontradas no Apéndice B.
Para validar a técnica de medida da velocidade de translagdo do nariz do bolha de Taylor,

u, foi utilizada a correlagido que expressa u, como uma relagdo linear da velocidade de elevagao
das bolhas de Taylor escoando em um liquido definida por Nicklin et al. (1962),
u_,=0,35,/(Ap/p, )gD (vdlida para um sistema ar-dgua) com a velocidade superficial da

mistura J:

u, =CyrJ +u_, (1.11)

onde Cyt é o parametro de distribuicao da bolha alongada.

1.3.Motivacao

A influéncia da fracdo de vazio do pistao de liquido no padrao golfadas ainda é pouco
conhecida. Nao se sabe ao certo como a aera¢do do pistdo afeta o comprimento da bolha alongada
e do pistdo de liquido, como ela altera a velocidade da bolha e a frequéncia da unidade. Nao é
conhecido como as bolhas de géds no pistdo de liquido interagem com a esteira que se forma a
jusante da bolha. Um aspecto adicional do conhecimento da fra¢do de vazio no pistdo de liquido
aplica-se ao cdlculo da queda de pressdo. Isto se aplica principalmente em escoamentos vertical e
proximo da vertical uma vez que o peso da coluna aerada € o principal fator que compde a queda
de pressdo. Além disto, ha poucas medidas experimentais da fracdo de vazio no pistao de liquido
como também hd poucos modelos fenomenolégicos ou correlacionais que estimam a fracdo de
vazio no pistdo. Por fim, os modelos baseados no conceito de célula unitdria necessitam de
equagdes ou modelos complementares para prover o conhecimento da fragdo de vazio como

condicdo de fechamento do modelo.
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1.4.0bjetivos

Determinacdo da fracdo de vazio no escoamento intermitente gds-liquido vertical
ascendente por meio de medidas experimentais e sua modelagem. As principais contribui¢des
esperadas com a realizacao deste trabalho sdo:

1. Desenvolver técnicas de medidas para a fracdo de vazio. Descri¢cdo detalhada do método
experimental, do processamento numérico e algoritmos.

2. Reportar os dados experimentais de O, 0 € O, € suas caracteristicas médias e instantaneas.

3. Descrever o mecanismo de aeracdo do pistdo de liquido.

4. Comparar a taxa de aeracdo prevista pelos modelos disponiveis na literatura com os dados
experimentais.

5. Fazer uma critica dos modelos em face dos dados experimentais e dos mecanismos

visualizados.

1.5.0rganizacao do trabalho

O trabalho foi dividido em nove capitulos. Neste primeiro capitulo encontra-se a
introducdo onde sdo apresentadas uma breve descricdo dos conceitos bdsicos de escoamentos
multifasicos e suas aplicacdes, uma classificagdo dos principais padroes de escoamentos bifésicos
verticais e destacado que o trabalho abordara especificamente escoamentos verticais ascendentes
de ar e dgua. O capitulo 2 apresenta uma revisdo bibliografica de escoamentos no padrio
golfadas, das técnicas de medidas de fracdo de vazio e dos principais modelos correlacionais e
fenomenoldgicos para a previsdo da fragdao de vazio e fragdao de liquido. O capitulo 3 descreve o
aparato experimental, as técnicas de medidas, a instrumentagdo utilizada e os procedimentos dos
testes. O capitulo 4 descreve o processamento dos sinais para a determinagao das propriedades do
escoamento no padrdo golfadas assim como o processamento dos sinais para determinacdo das
fracOes de vazio utilizando a sonda elétrica e o sensor de impedancia de anéis. No capitulo 5, sdo

apresentados os resultados experimentais das medidas das fracdes de vazio da unidade, do pistdo
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de liquido e da bolha alongada e das velocidades e comprimentos caracteristicos do escoamento
no padrdao golfadas utilizando as duas técnicas de medidas. No capitulo 6 sdo apresentados a
formulacao e o procedimento de solu¢do do modelo de filme de Taitel e Barnea para determinar a
espessura, a fracdo de vazio e a velocidade no filme de liquido. A distribui¢cao da fragdo de vazio
no filme de liquido obtida com o modelo de filme é comparada com os dados experimentais. E
apresentada também neste capitulo uma secdo para a relagdo de deslizamento, uma importante
relacdo cinemdtica utilizada em escoamentos multifasicos. No capitulo 7 sdo apresentados os
modelos correlacionais da fracao de liquido do pistdo de liquido e da fracdo de vazio da unidade
disponiveis na literatura. Este capitulo destaca os principais modelos correlacionais, explicita se
estes modelos foram desenvolvidos a partir de dados experimentais e por fim comparar as
estimativas com os dados experimentais obtidos. No capitulo 8 sdao apresentados os modelos
fenomenoldgicos existentes para previsao da fracdo de liquido do pistdo de liquido. O capitulo
comega com a apresentacdo do modelo para a transi¢cdo de bolhas para golfadas e na sequéncia
apresenta os modelos fenomenoldgicos de aeragdo do pistdo de liquido. Os principais modelos
sdo implementados e comparagdes sdo feitas com os dados experimentais. O capitulo 9 apresenta
as conclusdes obtidas com as medidas experimentais e os modelos utilizados. Para facilitar a

leitura os desenvolvimentos mais prolongados encontram-se nos apéndices.
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2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

Os trabalhos pioneiros na descricdo do escoamento em golfadas foram realizados por
Griffity e Wallis (1961) e Nicklin et al. (1962), sendo os primeiros a reconhecer a importancia do
movimento da bolha alongada. Zukoski (1966) relatou aumentos significativos na velocidade de
translacao da bolha alongada devido a inclinag@o do tubo, a mudancas na posicao lateral da bolha
e a curvatura do nariz da bolha. Wallis (1969) propds uma aproximacdo periddica para as
estruturas de liquido e gés e introduziu o conceito de célula unitdria. O modelo de célula unitdria
foi desenvolvido por Dukler e Hubbard (1975) para escoamento horizontal e depois por
Fernandes et al. (1983) para escoamento vertical. Bendiksen (1984) mediu a velocidade de
translacdo da bolha alongada em tubos inclinados, e observou que a velocidade de elevagao da
bolha alongada ¢ maior em tubos inclinados do que em um tubo vertical, como previamente
relatado por Zukoski (1966).

As faixas das vazdes volumétricas de gés e liquido nas quais o escoamento em golfadas
ocorre foram apresentadas em mapas de padrdo que mostram as transicdes para outros padroes de
escoamento nos trabalhos de Taitel e Dukler (1976), Taitel et al. (1980), Barnea (1987), entre
outros.

A velocidade de translacdo do nariz da bolha alongada é a estrutura mais veloz do
escoamento em golfadas e influencia todas as outras formas de interacdes entre as bolhas
alongadas e os pistdes de liquido. O primeiro trabalho que propds um modelo cinemadtico para a
velocidade de translacdo da bolha alongada foi Nicklin et al. (1962). Depois deste trabalho
vieram muitos outros, entre eles o de Bendiksen (1984) considerado uma referéncia para os
trabalhos que lhe sucederam. Fabre e Liné (1992) traz uma descricdo dos fendmenos fisicos
envolvidos com o deslocamento da bolha alongada separando-os em escoamentos horizontais e
verticais, bolhas isoladas e trem de bolhas continuo além dos efeitos de viscosidade e de tensdo
superficial. Vdrios outros trabalhos estudaram a velocidade da bolha alongada: Polonsky et al.
(1998) obteve dados experimentais para a velocidade da bolha alongada em escoamento vertical;
Polansky et al. (1999) estudaram a relagcao entre a velocidade da bolha alongada e o campo de

velocidade a sua frente; van Hout et al. (2002) estudaram o efeito da inclinacdo na velocidade da
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bolha alongada; Kaji et al. (2009) realizaram medidas experimentais da velocidade da bolha
alongada.

A velocidade de deslizamento das bolhas dispersas no pistdo de liquido € causada por um
equilibrio de for¢as envolvendo empuxo, tensdo superficial, viscosidade e inércia. Os primeiros
trabalhos que estudaram a forca de arrasto exercida sobre uma bolha por um escoamento
uniforme foram relatados por Levich (1962); Harper (1972) e Clift et al. (1978). As principais
correlagdes disponiveis na literatura para a determinacdo da velocidade de deslizamento de uma
bolha sdo as correlagdes de Harmathy (1960) e Ishii e Zuber (1979). A velocidade de
deslizamento das bolhas é também influenciada pela proximidade com a parede. O modelo de
drift flux de Zuber e Findlay (1965) para escoamento vertical utiliza uma relacdo similar a de
Harmathy (1960) para a velocidade de deslizamento das bolhas, e expressa os efeitos de parede
através das distribui¢des radiais de velocidade e fragao de vazio.

Os comprimentos médios dos pistdes de liquido foram observados experimentalmente
estarem na faixa de 12 a 30 didmetros em escoamento horizontal (Dukler e Hubbard, 1975;
Nicholson et al., 1978; Ferré, 1979) e entre 8 a 25 didmetros em escoamento vertical (Moissis e
Griffith, 1962; Fitremann, 1977; Fernandes, 1981; Fréchou, 1986; Barnea e Shemer, 1989).
Quando o pistdo de liquido que separa duas bolhas é curto o suficiente para que o perfil de
velocidades ndo esteja completamente desenvolvido hd um efeito de aceleragdo da bolha que vem
a montante da bolha lider devido ao aumento de velocidade induzido pela assimetria do perfil de
velocidades ainda dominado pela esteira da bolha. O trabalho pioneiro no estudo da interacao
entre duas bolhas consecutivas foi de Moissis e Griffth (1962). Depois vieram muitos outros entre
eles Dukler et al. (1985) propuseram um modelo para o comprimento minimo que o pistdo deve
ter para ndo causar aceleracdo na bolha que vem atrds; Pinto e Campos (1996) descrevem uma
investigacdo experimental sobre a interacdo de duas bolhas em escoamento vertical cobrindo uma
larga faixa de viscosidade de liquido; Pinto et al. (1998) realizaram um estudo experimental sobre
a coalescéncia entre duas bolhas em escoamento vertical; Talvy et al. (2000) realizaram um
trabalho experimental de visualiza¢do da interagcdo entre bolhas em tubo vertical; van Hout et al.
(20024, b) referem-se a um comprimento minimo para ter o padrdo golfadas estabilizado; Mayor
et al. (2008) fizeram um estudo experimental de andlise de imagem e propuseram uma correlacao

simples da interacao entre bolhas.
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O pistdo de liquido pode ser divido basicamente em duas regides a jusante da bolha
alongada: uma controlada pela esteira da bolha e outra desenvolvida, isto €, sem os efeitos da
esteira. A esteira da bolha alongada influencia a distribui¢do de bolhas dispersas no pistdo de
liquido e vice-versa. Alguns trabalhos que descrevem a interacdo entre a esteira e a dinamica das
bolhas dispersas foram realizados por Campos e Guedes de Carvalho (1988) que fizeram um
estudo fotografico da esteira de bolhas de gds em escoamento vertical ascendente em colunas
com liquido estagnado; Kawaji et al. (1997) que realizaram um estudo experimental com
visualiza¢do fotocromica da penetracdo do filme de liquido na esteira em escoamento vertical;
Nogueira et al. (2006) que estudaram o escoamento vertical na esteira de bolhas de Taylor
individuais ascendendo numa coluna de liquido Newtoniano estagnado ou em movimento
utilizando PIV.

No escoamento em golfadas o gds € transportado principalmente pelas bolhas alongadas.
A frac@o de vazio no pistdo de liquido € raramente maior do que 25% enquanto que na bolha
alongada € de aproximadamente 70% a 95% se horizontal ou vertical. No entanto poucos
trabalhos tém relatado a influéncia da fra¢ao de vazio do pistdo de liquido nos comprimentos da
bolha alongada e do pistao de liquido e na velocidade de translagdo do nariz da bolha alongada e
este problema € praticamente ignorado.

A fracdo de vazio pode ser medida experimentalmente por diversas técnicas de medidas.
Hammer et al. (2006) listam vdrias destas técnicas, entre elas: métodos de radiagc@o, sensores
opticos, ultra-som e os métodos de impedancia elétrica. Ceccio e George (1996) descreveram
uma variedade de técnicas, incluindo medidores de fracao de vazio local e volumétrico, sondas de
espessura de filme e tomografia de impedancia elétrica. Trabalhos com sensores capacitivos
foram realizados por Abouelwafa e Kendall (1980), Elkon e Rezkallah (1996), Ahmed (2006) e
Carniere et al. (2007). Uma variedade de configura¢des de sensores capacitivos ndo-intrusivos foi
desenvolvida por uma série de pesquisadores (Gregory e Mattar, 1973; Merilo et al. 1977; Sami
et al. 1980; Andreussi et al. 1988; Geraets e Borst, 1988). Selecdes de trabalhos que utilizam
sensores resistivos sao encontradas em Costigan e Whalley (1996), Fossa et al. (2003) e Rocha e
Simdes-Moreira (2008). Os primeiros trabalhos que realizaram medidas das distribui¢des radiais
da fracdo de vazio utilizando uma sonda elétrica foram de Serizawa et al. (1975) e Herringe e
Davis (1976). Mao e Dukler (1989) realizaram medidas da fragdo de vazio do pistdao de liquido na

linha de centro do tubo utilizando um sensor de impedancia de alta frequéncia. Koeck (1980) e
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Nydal (1991) estudaram os efeitos da entrada do liquido, da tensdo superficial e do diametro do
tubo na aeracdo do pistdo de liquido utilizando ar e dgua. O trabalho de Ferschneider (1982)
estudou os efeitos da viscosidade utilizando ar e 6leo. Fréchou (1986) também estudou os efeitos
da viscosidade e tensao superficial na aera¢ao do pistao utilizando ar, 6leo e dgua.

Virias tentativas de sugerir uma correlacdo experimental para a previsao da fracdo de
liquido do pistdo de liquido foram relatadas na literatura. Uma correlacdo frequentemente
utilizada € a de Gregory et al. (1978), que sugere uma dependéncia apenas com a velocidade
superficial de mistura. Outros estudos, entretanto, indicam uma dependéncia da fra¢do de liquido
no pistdo com as propriedades dos fluidos (Malnes, 1982; Ferschneider, 1983) e na inclinacdo do
tubo (Andreussi e Bendiksen, 1989; Felizoli e Shoham, 1995; Gomez et al., 2000). Para
escoamento horizontal Heywood e Richardson (1979); Andreussi et al. (1993); Abdul-Majeed
(1996), (2000); Lewis et al. (2002) e para escoamento vertical Fernandes et al. (1983); Mao e
Dukler (1989); Kaji et al. (2009).

Uma abordagem diferente para modelar a fracdo de liquido no pistdo de liquido foi
sugerida por Barnea e Brauner (1985). Este modelo talvez seja o unico que fornece uma
expressdo analitica para a previsdo da fragdo de liquido. O modelo mostrou estar em boa
concordancia com dados experimentais realizados em pistdes de liquido relativamente longos,
particularmente, em tubos horizontais. Entretanto, em escoamento em golfadas vertical e altas
velocidades superficiais de mistura, este modelo mostrou subestimar a medida da fracdo de gés
no pistao de liquido (Barnea e Shemer, 1989).

A aproximacdo de Barnea e Brauner (1985) foi testada em Brauner e Ullmann (2002)
empregando os modelos de previsao da transicdo para escoamentos dispersos (Brauner, 2001).
Estes modelos sdo baseados em uma extensdo da teoria de Kolmogorov (1949) e Hinze (1955)
para a quebra de bolhas em escoamento turbulento. Quando estes modelos sdo combinados com o
procedimento de Barnea e Brauner (1985), expressdes analiticas sdo obtidas para a fracdo de
liquido no pistdo de liquido. As expressdes obtidas sdo da mesma forma da correlacdo de
Gregory et al. (1978), que obteve para um sistema particular de éleo e gés.

Um modelo semi-mecanicista para prever a estrutura hidrodinamica do escoamento
vertical foi apresentado por Fernandes et al. (1983). O modelo prevé a fracdo de liquido do pistao
de liquido através do uso de correlacdes empiricas. O modelo de Fernandes et al. (1983) nao

levou em conta os efeitos de tensdo superficial, enquanto que em outros modelos os efeitos da
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tensdo superficial foram introduzidos apenas por meio de uma relacdo empirica para a velocidade
de mistura critica para o inicio do arrasto de bolhas. O angulo de inclinacdo tem um impacto
significante na aeracdo do pistdo. A aeragdo no pistdo de liquido para escoamentos horizontais
segundo Andreussi e Bendiksen (1989) depende da velocidade de mistura, do didmetro do tubo e
das propriedades de transporte. Este modelo de aeracdo do pistdo € valido somente para
escoamentos horizontal e levemente inclinado, e ndo leva em conta o aumento significativo da
fracdo de vazio no pistdo de liquido com a inclinagdo do tubo. Para considerar o efeito da
inclinacdo na aeracdo do pistdo, alguns modelos semi-empiricos foram sugeridos na literatura.
Gomez et al. (2000) prop6s uma lei de poténcia exponencial para descrever os efeitos da
inclinacdo.

Poucos trabalhos foram realizados sobre o mecanismo de aeragdo do pistdo de liquido.
Para obter mais detalhes das propriedades do escoamento na bolha de Taylor e no pistao de
liquido, modelos baseados na fisica do fendmeno de aeracdo utilizando a conservacdo dos fluxos
de gés e liquido foram desenvolvidos nos trabalhos de Liné (1983), Brauner e Ullmann (2004),
Guet et al. (2006). Nestes modelos a aeracao do pistdo de liquido € obtida modelando o fluxo de
gds arrastado na traseira da bolha de Taylor. A conservacdo dos fluxos de gis e liquido permite
fechar o modelo e obter a previsdo para a fragdo de vazio média da unidade e para a fracdo de

vazio do pistao de liquido.
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3. APARATO EXPERIMENTAL E TECNICAS DE MEDIDAS

O aparato experimental e as técnicas de medidas utilizadas s@o descritos neste capitulo. O
circuito experimental estd instalado no Laboratério do 2PFG (Two-Phase Flow Group) no
Departamento de Energia da Faculdade de Engenharia Mecanica da Universidade Estadual de

Campinas.

3.1. Descricao do aparato experimental

Um aparato experimental foi montado para medir a fracio de vazio em escoamentos
verticais ascendentes bifdsicos de d4gua e ar no padrao golfadas em diferentes vazdes de dgua e ar.
Um diagrama esquematico do sistema ¢ mostrado na Figura 3.1 e fotos da secdo de testes e da
estacdo de medidas sdo apresentadas na Figura 3.2. A secdo de testes constitui de um tubo de
acrilico transparente com 26 mm de didmetro interno acoplado ao circuito, o qual contém bombas
e compressores que permitem cobrir uma ampla faixa de vazdes de dgua e ar. O circuito é
dividido em duas partes: uma onde os fluidos escoam separadamente e outra onde eles escoam
misturados caracterizando o escoamento bifdsico. Na primeira parte onde os fluidos escoam
separadamente tem-se um circuito de suprimento de ar e outro de dgua. O circuito de dgua é
composto de um tanque de armazenamento com capacidade de 3 m’. A dgua armazenada neste

tanque € bombeada por até duas bombas centrifugas dispostas em paralelo que podem fornecer
uma vazio volumétrica maxima de 1,25x10°m’/s. Depois de bombeada a dgua passa por um
filtro e em seguida através de um medidor de fluxo massico do tipo Coriolis produzido pela
Metroval modelo RHM15, cuja faixa de medi¢do varia de 4 kg/min a 200 kg/min com uma
incerteza nominal de +0,2% . A vazdo desejada € obtida através do controle de rotacdo da bomba
centrifuga, utilizando um inversor de frequéncia que controla o motor elétrico que aciona a

bomba. O circuito de ar € alimentado por dois compressores em paralelo, que podem fornecer
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uma vazdo volumétrica maxima de 9,914x10>Nm’/s a uma pressdo entre 8 bar e 10 bar
descarregando em um tanque de armazenamento com uma capacidade de 2 m>. O ar passa por um
filtro e por uma vélvula reguladora de pressdo. A temperatura é monitorada por um transdutor de
temperatura SMAR modelo TT301 que utiliza um termopar tipo T. O ar € direcionado para um
elemento de fluxo laminar fabricado pela Merian modelo 50 MT10, que pode medir uma vazao
volumétrica maxima de 4,348x10°Nm’ /s com uma incerteza nominal de +0,72% . Este medidor
de vazdo volumétrica é precedido pelos medidores de pressdo e temperatura absolutas para
determinar a massa especifica do gas e, por consequéncia, a vazdo madssica do gés. Por fim, a
corrente bifdsica é formada em um misturador localizado na extremidade inferior da linha. O
misturador tem o angulo de penetragao do gas com relacao ao liquido de 45°, onde o liquido entra
na mesma direcdo da mistura. A pressao manométrica da secdo de testes € monitorada por
transdutores de pressao SMAR modelo LD301 com incerteza nominal de +0,04% , instalados na
secdo de testes e conectados por mangueiras as duas tomadas de pressdo espacadas de 4680 mm
(180D), conforme apresentado na Figura 3.1.

A estacdo de medidas estd posicionada 257D a jusante do misturador. Na estacdo de
medidas, a passagem dos pistdes de liquido e das bolhas alongadas foi monitorada por dois
sensores de impedancia de anéis gémeos espacados de 112,5 mm entre si para determinar os
comprimentos dos pistdes e das bolhas assim como a velocidade de translagdo do nariz da bolha
alongada. Para medir a fracdo de vazio foram utilizados dois tipos de sondas: um sensor de
impedancia de anéis e uma sonda elétrica. A fracdo de vazio utilizando o sensor de anéis foi
medida pelo sinal do sensor a jusante da estacdo. A sonda elétrica estd apds o sensor de anéis
localizada 270D a jusante do misturador. A mistura deixa a estacdo de medidas, percorre uma
distancia equivalente a 49D, faz um curva em U com um raio de 200 mm em uma mangueira
flexivel de 37 mm de didmetro e entdo é direcionada para um tubo vertical de 75 mm de
diametro. O final do tubo € aberto para a atmosfera enquanto que a outra extremidade estd
conectada ao tanque de armazenamento. Este tubo vertical de didmetro maior atua como um
separador ar-dgua de forma que o ar € livremente descarregado para atmosfera enquanto que a
dgua ¢ direcionada para o tanque de armazenamento pela acdo da gravidade. Uma descricdo

detalhada do circuito de teste estd em Duarte (2007) e Bueno (2010).
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Figura 3.2. Fotos da se¢do de testes e da estagdo de medidas.

21



3.2.Sistema de aquisicao de dados

No aparato experimental descrito na se¢do 3.1, a instrumenta¢do pode ser divida em dois
modulos: um para o monitoramento dos fluidos, e outro para o monitoramento da secdo de testes.
O primeiro tem como fungdes controlar e monitorar as vazdes de dgua e ar que alimentam a secao
de testes, enquanto que o segundo tem como func¢des adquirir e armazenar os sinais dos sensores
de impedancia de anéis e da sonda elétrica que permitirdo, apds o processamento, calcular a
velocidade de propagacdo, frequéncia, comprimento e fragdes de vazio do escoamento a medida
que as estruturas se desenvolvem ao longo da tubulacao.

No médulo de monitoramento dos fluidos, as medidas das vazdes mdssicas de dgua e ar
sdo realizadas respectivamente pelo medidor tipo Coriolis e pelo elemento de fluxo laminar
especificados na secdo anterior. A aquisicao dos dados para monitorar os fluidos € feita por uma
rede Adam-4000 da Advantech, que sdo dispositivos de aquisicdo microprocessados,
responsaveis pela interface entre os sensores dos instrumentos e o computador central. Utilizou-
se para essa finalidade uma rede RS-485, usando o protocolo ASCII (aberto). Remotamente, faz-
se o controle dos médulos através de “strings” de comando emitidas no formato ASCII. Através
desse equipamento € possivel adquirir ou emitir sinais de I/O digitais e analdgicos. A rede
amostra a taxa de 1Hz as informagdes provenientes dos sensores usados para 0 monitoramento
dos fluidos.

No médulo de monitoramento da se¢do de testes a saida do circuito eletronico dos
sensores estd conectada a um sistema de aquisi¢cdo da National Instruments, NI modelo SCXI-
1000. Os sinais analégicos variando entre 4 a 20 mA chegam a um conversor AD e multiplexador
NI onde s@o convertidos em tensdo para depois serem armazenados em arquivos com até 13
colunas. O sistema de aquisi¢do opera com uma taxa de 3000 amostras por segundo.

A fun¢do do médulo de monitoramento € digitalizar e armazenar os sinais em um arquivo

de dados para pds-processamento que serd apresentado no capitulo 4.
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3.3.Métodos de referéncia para medida da fracao de vazio

A medicdo da fragdo de vazio nas regides do pistdo de liquido e da bolha alongada é uma
das metas desta tese. Pretende-se utilizar um sensor de impedancia elétrica com eletrodo de anéis.
Porém, para calibrar este sensor, foi necessdrio estabelecer uma referéncia de medida da fracao

de vazio. Para isto foram utilizados dois métodos:

a) Método gravimétrico corrigido e

b) Vélvula de fechamento rapido.

Considera-se que uma comparagdo entre estes dois métodos fornecerd uma boa referéncia
de medida de fracdo de vazio para calibrar o sensor de anéis. A seguir serd feita uma descricao

destes métodos.

3.3.1. Método gravimétrico corrigido

O método gravimétrico baseia-se no peso da coluna vertical da mistura de ar e dgua. A
medida experimental da diferenca de pressdao entre duas tomadas espacadas por uma distancia L.

(Figura 3.3) lida no medidor é dada por:

Ap=(p, —p,)eL. (3.1)

onde pr. é a densidade da dgua, g a aceleragcao da gravidade e p,, é densidade da mistura, definida

por:

pm:pGa’u+pL(1_a’u)’ (3.2)
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sendo que pg € a densidade do ar e o, € a fracdo de vazio da unidade. Ela representa a fracdo de

vazio da mistura compreendida entra as tomadas de pressao espacadas por L. O sinal de pressao
do transdutor flutua devido a entrada e saida do pistao de liquido no volume de medi¢do. Propde-

se que o valor médio da pressdo é proporcional a o, . O préximo passo é estimar 0, em funcio

dos parametros medidos. Para pressdo e temperatura proximas do ambiente, pode-se considerar

que, pg << pr de forma que:

p.=p. (1-a,). (3.3)
: PL
(o | RN
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Figura 3.3. Diferencial de pressdo entre duas tomadas espagadas por uma distancia L.

Substituindo a Eq. (3.3) na (3.1), encontra-se que:

Ap=o,p, gL. (3.4)

A Equagdo (3.4) deve ser corrigida levando-se em conta que a queda de pressdo é
composta por duas parcelas: o peso da coluna e o atrito que a mistura exerce na parede do tubo.

Como o atrito atua na dire¢do da gravidade, sua parcela € subtraida na Eq.(3.4):
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Ap=o p,gL—Ap.. 3.5

A parcela de atrito € estimada considerando uma mistura homogénea dentro do tubo, de

forma que:

L
Ap, = 2C, (Bj p. 1%, (3.6)

onde J € a velocidade superficial da mistura e Cy € o fator de atrito de Fanning.

O fator de atrito é estimado utilizando a relacdo de Blasius para tubos lisos ¢ Re <10’:

0,079
C; R (3.7)
sendo que o nimero de Reynolds da mistura é calculado como:
Re, = 2Pu (3.8)
M
Substituindo a Eq. (3.6) na (3.5), tem-se:
L 2
o,p el =Ap+2C; D p.J° (3.9)
Explicitando o, na Eq. (3.9):
A L 2
a, =P 12C, (—jp—mJ—, (3.10)
pLel DJp. gL

mas p, /p, =(1-a,):
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A L 2
o, = +2Cf(—J(1—0tu)J—, (3.11)
p. gL D gL
ou ainda:
2 2
a =2 Loc (ij——chau (ij—. (3.12)
p gL D )gL D /gL
Colocando a fragao de vazio em evidéncia, tem-se:
2 2
o, [1+2Cf1—j= A L oc L (3.13)
gD ) pgL gbh

O numero de Froude da mistura é definido por Fr, =J/,/gD . Dessa forma:

Ap

+2C, Fr?

o =Pt (3.14)
142C, Fr

ou

2
1420, SO
Ap Ap/p, gL _

o, = >
p, gL 1+2C,; Fr;

(3.15)

O primeiro termo a direita da equagdo (3.15) representa a estimativa sem considerar o
atrito. O segundo termo a direita representa uma correcao devido ao atrito. Considerando a faixa

para o nimero de Froude da mistura 2<F; <12 e o fator de atrito C; =0,008 para Reynolds da
mistura Re  =10000 e C; =0,005 para Re, =50000 pode-se estimar que o termo 2C; .FrJ2 varia

entre 0,04 e 2,30. Isto significa que para 2C; .FrJ2 =0,04, o = Ap , ou seja, ele resulta de um

" peL

equilibrio hidrostatico apenas, Equagdo (3.4). Por outro lado, quando 2C,.Fr} =2,30 os termos
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associados ao atrito ndo podem ser desprezados e a Equacgado (3.15) deve ser usada para o calculo

de .

3.3.2. Vailvula de fechamento rapido

Outro método de referéncia para medida da fracdo de vazio utilizado foi a vdlvula de
fechamento rdpido. O método consiste de duas valvulas de acionamento eletro-pneumatico. As
valvulas sdo do tipo esfera e foram usinadas de forma que o diametro de passagem, quando
completamente abertas, coincidisse com o didmetro da linha, 26 mm de didmetro interno. A fim
de diminuir o tempo de fechamento foram escolhidas védlvulas com abertura pneumdtica e
fechamento por mola. Em cada vélvula foi instalado um conjunto de quatro molas para garantir
um tempo de fechamento entre 10ms e 15ms com um valor médio de 12ms.

Como o tubo possui uma secdo transversal constante, a razdo de volumes pode ser

expressa pela razao dos comprimentos:

H
Cygivata = H_G’ (316)

T

onde Hg € a altura da coluna de gas e Hr € altura total da coluna. Entretanto, por questdes de
instalacdo, a tomada de pressio do mandmetro fica deslocada da face da valvula por uma

distancia h que cria uma altura “morta” na coluna como mostra a Figura 3.4.
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Figura 3.4. Representacdo esquematica da secao com as valvulas de fechamento répido.

Considerando que a altura de coluna de liquido medida pelo mandémetro € Hp, entdo a

fracdo de vazio pode ser calculada em funcao da altura de liquido lida pelo mandmetro:

o _w_ (3.17)

vdlvula —
HT

Quando acionadas, as vdlvulas interrompem o fluxo da mistura e a 4gua e o ar neste
trecho do tubo se separam. A fracdo de vazio € determinada lendo diretamente o nivel de liquido
entre as vdlvulas. Apds cada teste, as vdlvulas sdo reabertas, as vazdes de 4gua e ar
reestabelecidas e o procedimento € realizado por mais quatro vezes. Isto é necessario para se ter
uma repetibilidade das medidas de fragdo de vazio devido principalmente ao nimero de células
capturadas no volume compreendido entre as vélvulas, veja Figura 3.4.

Foi realizada uma comparacgdo entre os resultados obtidos com a vélvula de fechamento
rdpido e os obtidos com o método gravimétrico corrigido. Quatro pontos no padrdao golfadas
foram selecionados com velocidades superficiais de ar e d4gua que variam de 0,25 a 1,05 m/s e
0,30 a 0,61 m/s, respectivamente. Os pontos experimentais podem ser visualizados no mapa de
fluxo de Taitel e Barnea (1980) mostrado na Figura 3.5. A Tabela 3.1apresenta os valores obtidos
para a fragdo de vazio utilizando os dois métodos. Pode-se notar valores muito proximos dos

dados obtidos pela valvula e pelo método gravimétrico corrigido com erros menores que 4%.
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Deve-se observar que embora a simplicidade do método, as valvulas de fechamento rapido
apresentam imprecisdes sendo necessario realizar os testes vdrias vezes enquanto que o método
gravimétrico € mais rapido e pratico. Dessa forma o método gravimétrico corrigido foi o método

escolhido para realizar a calibra¢ao do sensor de impedancia de anéis.
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Figura 3.5. Mapa de fluxo e representac¢do dos dados experimentais.

Tabela 3.1. Comparacdo entre os resultados obtidos com a valvula de fechamento répido e
os obtidos com o método gravimétrico corrigido.

J JL Jg Olgray.  Olvdvula
(m/s)  (m/s)  (mfs) (=) (=)
0,57 0,32 0,25 0,27 0,26
0,83 0,32 0,51 0,49 0,49
1,08 0,30 0,78 0,56 0,55
1,66 0,61 1,05 0,54 0,53
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3.4.Sonda elétrica

Uma sonda elétrica foi construida e utilizada para determinar a fracdo de vazio local no
escoamento vertical ascendente de ar-dgua no padriao golfadas. A Tabela 3.2 apresenta as etapas
do processo construtivo da sonda. O fio que entra em contato com o escoamento € de ouro, pois €
um metal nobre de dificil oxida¢do. Um fio de ouro de 0,9 mm de didmetro foi trefilado até
chegar a 108 wm utilizando uma matriz em forma de canal convergente. O fio foi isolado e
inserido em uma agulha de aco inoxiddvel de 0,9 mm de diametro externo. A sonda foi adaptada
a um micrometro permitindo seu movimento ao longo do didmetro do tubo e possibilitando medir
sua posi¢do. Para que o fio de ouro tenha somente a face em contato direto com o escoamento sua
ponta foi isolada com cola ep6xi Araldite. A sonda elétrica trabalha baseada na condutividade
elétrica entre o ar e a 4gua. Quando a agulha perfura a bolha de gds a condutividade € baixa e
quando ela estd em contato com a dgua a condutividade € alta. O sinal assemelha-se com uma
onda quadrada com os valores de saida alto e baixo correspondendo as fases liquida e gés,
respectivamente. A fracdo de vazio local € medida através da razdo entre o tempo de contato da
fase gas com o fio e o tempo total de aquisi¢do, Serizawa et al. (1975). Mais detalhes construtivos
da sonda estdo em Guerra e Rosa (2010) e os fundamentos da técnica em Hewitt e Lovegrove
(1976).

Existem algumas limitagdes em relacdo a essa técnica de medida. Por ser um método
intrusivo a sonda pode desviar as bolhas de gas no escoamento. Além disso, apesar de considerar
o escoamento vertical simétrico a bolha alongada ndo € exatamente simétrica podendo apresentar
alteracdes na forma do seu nariz e da sua cauda causando imprecisdes em medidas locais. Um
estudo da simetria da bolha alongada no padrao golfadas foi realizado em Espinoza e Fabre
(2011). Como o conjunto de unidades amostradas foi de aproximadamente 300 unidades para
cada teste esses efeitos sdo minimizados. Por fim, a sonda atravessada na se¢do do tubo pode
formar vortices no escoamento causando vibragdes na haste da agulha descritas pelo nimero de
Strouhal o que ndo foi observado em inspecdes visuais nos testes realizados. A Figura 3.6 mostra
a sonda instalada na se¢do de testes em uma tubulagdo de 26 mm de diametro interno e apresenta

um desenho esquematico do deslocamento da agulha na sec¢do transversal do tubo.
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Tabela 3.2. Etapas do processo construtivo da sonda elétrica.

Matriz em forma de canal convergente. Trefilagdo do fio de ouro.

Diametro do fio de ouro com 108 pum. Isolamento do fio de ouro.

g‘HlIIIIlgIIIII-I._

Agulha de aco inox com 0,9 mm de diametro. Rosca de ligacdo da sonda ao tubo.

T
0 \‘{1_ 12

Vedacao e inser¢do do fio de ouro. Agulha com 90° de curvatura.
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Rosca para adaptar a sonda ao micrometro. Ponta da sonda com 2 mm de didmetro.

Figura 3.6. Foto da secdo de teste e posicao da agulha na tubulacio.

Com o auxilio do micrdmetro a sonda foi utilizada em 10 diferentes posi¢des radiais da
tubulagcdo (ver Tabela 3.3) para obter a distribuicao da fracdo de vazio na respectiva secdo de
area. O micrometro foi zerado na parede interna contrdria a entrada da sonda, podendo varrer
toda secdo transversal até o centro do tubo, onde medird 13 mm. Para cada uma das posic¢des
radiais da sonda considera-se, por simetria azimutal, que a concentracdo medida é a mesma em

todo o anel compreendido entre a distancia média de posi¢des radiais vizinhas. A sonda elétrica
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localizada na estacio de medidas 270D a jusante do misturador € ligada ao circuito de
acionamento. Os testes comecam medindo a voltagem de saida do circuito quando a tubulacao
estd somente com &dgua e depois somente com ar para estabelecer as voltagens de referéncia
‘cheio’ e ‘vazio’. Em seguida os testes bifdsicos com dgua e ar sdo iniciados. Cada teste consiste
em posicionar a sonda em uma determinada posicdo radial, ajustar as vazdes de 4gua e ar
desejadas, aguardar a estabilizacdo das vazdes e adquirir os dados por 120 segundos com uma
frequéncia de 3000 Hz. A sonda € posicionada em uma nova posi¢ao radial e o procedimento €
realizado novamente. Para cada posi¢do da sonda o teste foi realizado duas vezes para garantir
uma boa repetibilidade das medidas. A aquisicdo dos sinais € realizada pelo
software LabView da NI que conta com o médulo de monitoramento descrito anteriormente.

A Figura 3.7 mostra como exemplo uma série temporal da voltagem de saida da sonda

para o ponto J; =0,3Im/s e J; =0,52m/s na linha de centro do tubo. A abscissa representa o

tempo de aquisi¢do do sinal em segundos e a ordenada representa a voltagem instantanea
variando entre 1V a 5V. Os valores mais altos do sinal representam a passagem dos pistoes de
liquido e os valores mais baixos a passagem das bolhas alongadas. O sobe e desce no sinal da
voltagem na regido do pistdo de liquido corresponde a passagem das bolhas dispersas

(ver detalhe na Figura 3.8).

Tabela 3.3. Diferentes posicoes radiais da agulha.

Posicado 1/R R (mm)

! 0,95 12,35
2 0,90 11,70
3 0,85 11,05
4 0,80 10,40
5 0,70 9,10
6 0,60 7,80
7 0,50 6,50
8 030 3,90
9 0,10 1,30
10 0 0
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Figura 3.7. Voltagem de saida da sonda para o ponto J, =0,31m/s e J, =0,52m/s na linha de

centro do tubo.
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Figura 3.8. Sinal de um pistdo de liquido destacando a passagem das bolhas dispersas.

A magnitude do sinal da sonda elétrica é normalizada pela razao:

Ve V"V (3.18)
Vmax - ijn

onde V € a voltagem instantanea da sonda, Vp,x € Vpin representam a voltagem quando o tubo

estd cheio com dgua e com ar respectivamente € V* € o sinal da voltagem normalizada. Desse
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modo, o sinal obtido é normalizado de forma que 0 < V* < 1, sendo que V*= 0 corresponde ao
tubo com ar e V*=1 corresponde ao tubo com 4gua.

A Figura 3.9 mostra o sinal da voltagem normalizada, V* da sonda elétrica posicionada
no centro do tubo para o ponto J;, =0,31m/s e J; =0,52m/s e na Figura 3.10 é destacado o
sinal da voltagem normalizada, V* de um pistdo de liquido. Dessa forma € possivel detectar a

fracao de vazio para cada posicao radial e para cada pistdo de liquido.

No capitulo 4 serd apresentado o método de cédlculo da fracdo de vazio para a sonda

elétrica.

N 1,0 el
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00-| . . : . . : 1 L. . . W .
100,000 100,500 101,000 101,500 102,000 102,500 102,000 103,500 104,000 104,500 105,00

Tempo [s]
Figura 3.9. Sinal da voltagem normalizada da sonda elétrica.
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Figura 3.10. Sinal da voltagem normalizada de um pistao de liquido.
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3.5.Sensor de impedancia de anéis

Um sensor de impedancia de anéis foi desenvolvido e projetado em Rosa et al. (2012)
para detectar as fases e medir a fracdo de vazio na secdo transversal do tubo em escoamento de
gdas e liquido operando com o principio de impedancias elétricas. A fundamentagdo tedrica para
as técnicas de impedancia foi estabelecida por Maxwell (1873) que propds um modelo tedrico
baseado na impedancia elétrica para medir pequenas concentragdes volumétricas de finas
particulas sélidas uniformemente dispersas num meio continuo.

O sensor e seus componentes estdo representados na Figura 3.11 e a Tabela 3.4 apresenta
um conjunto de fotografias do sensor e sua montagem. Considera-se que o volume de medida do
sensor seja equivalente ao volume comprometido pelo tubo com um comprimento axial de
aproximadamente 2D. Para referéncia a Figura 3.12 mostra a distribui¢do das linhas de campo
elétrico que emanam dos eletrodos de anéis em direcdo ao tubo (terra). Observa-se que as linhas
de campo estio confinadas a uma distancia de aproximadamente +1D do centro dos eletrodos. Ou
seja, a maior parte do seu sinal vem da variacdo da impedancia ocorrida num comprimento axial
equivalente a 2D. Como a maior parte do campo elétrico esta a +0,5D do centro, considera-se
que o sinal € representativo da fracdo de vazio média na secdo transversal do tubo. Maiores

detalhes construtivos do sensor podem ser encontrados em Flora (2011).

1-Tubo

2-Isolante

3-Eletrodo de Sensoriamento
4- Eletrodo Guarda

5- Haste

Figura 3.11. Representacio esquematica do sensor com apresentacao do tubo, isolante,

eletrodo de sensoriamento, eletrodo guarda e haste. Fonte: Flora (2011).
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Tabela 3.4. Conjunto de fotografias do sensor e sua montagem.

Conjunto de pecas a ser Detalhes dos componentes do Isolante com eletrodos
montado dentro da sensor: isolante e eletrodos. periféricos montados.

carcaga.

Eletrodos guarda, Isolante do eletrodo de guarda. Conjunto de eletrodos isolados
principal, haste e isolante. e montados.

S AEmmms
.|‘t._-..__-' fj.'||1|\\\"\

Figura 3.12. Linhas de campo elétrico dos eletrodos.
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Nessa etapa serd realizada uma descri¢do do procedimento experimental para medi¢do da
fracdo de vazio no escoamento intermitente vertical ascendente ar-dgua utilizando o sensor de
anéis.

Os sensores de impedancia de anéis localizados na estacdo de medidas 257D a jusante do
misturador sdo ligados ao circuito de acionamento. Os testes comecam medindo a voltagem de
saida do circuito quando a tubulacdo estd somente com dgua e depois somente com ar para
estabelecer as voltagens de referéncia ‘cheio’ e ‘vazio’. Em seguida os testes bifdsicos com dgua
e ar sdo iniciados. Cada teste consiste em ajustar as vazdes de dgua e ar desejadas, aguardar a
estabilizacdo das vazdes e adquirir os dados por 120 segundos com uma frequéncia de 3000 Hz.
A corrente de saida € digitalizada e adquirida pela placa da National Instruments onde ¢é
convertida em tensdo e o controle do sistema de aquisi¢ao € realizado pelo software LabView.

A Figura 3.13 mostra como exemplo uma série temporal da voltagem de saida do sensor
para o ponto J;, =0,31m/s e J;=0,57m/s.
A abscissa representa o tempo de aquisi¢cdao do sinal em segundos e a ordenada representa

a voltagem instantnea variando entre 1V a 5V. Os valores mais altos do sinal representam a

passagem dos pistdes de liquido e os valores mais baixos a passagem das bolhas alongadas.

50+
45-
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3,5
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= 25-
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0,5
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0,000 0,250 0,500 0,750 1,000 1,250 1,500 1,750 2,000 2,250 2,500 2,750 3,000 3,250 3,500 3,750 4,000 4,250

Tempo [s]

Figura 3.13. Voltagem de saida do sensor para o ponto J;, =0,31 m/s e Jg=0,57 m/s.

A magnitude do sinal do sensor também € normalizada pela Equagdo (3.18). A Figura
3.14 mostra o sinal da voltagem normalizada, V* do sensor de impedancia de anéis para o ponto

J.=0,3lm/s e J;=0,57m/s.
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Figura 3.14. Sinal da voltagem normalizada do sensor de impedancia de anéis.

3.5.1. Mapeamento de V' em fraciio de vazio

O sensor detecta a presenca das fases por meio da medida da impedancia elétrica que
ocorre dentro do volume de medida devido a passagem das fases. O conhecimento prévio da
impedancia elétrica no volume de medida, a partir das propriedades elétricas dos fluidos, é
fundamental para ajustar a faixa de operagdo do sensor e detectar eventuais limitacdes na
medicdo seja no seu limite inferior ou superior de impedancia. O sensor de impedancia elétrica
foi desenvolvido para operar em um escoamento bifdsico de gds e liquido vertical ascendente.
Uma relacdo entre a voltagem da saida do circuito elétrico do sensor de impedancias e a fracdo de
vazio média na secao transversal do tubo para mistura gés e liquido escoando simultaneamente na
tubulacdo foi desenvolvida em Rosa et al. (2012). Esta relacdo entre a voltagem de saida e a
fracdo de vazio média na se¢do € denominada por mapeamento da fracdo de vazio ou também por
curva de calibracdo do medidor. Dessa forma, € possivel criar um mapeamento da fracdo de vazio
instantdnea média na sec¢do do tubo em fun¢do do valor instantdneo de V*. As curvas de
calibracdo do sensor estdo apresentadas na Tabela 3.5 através das equagdes algébricas que
relacionam os valores de V* com as fragdes de vazio e podem ser visualizadas no grafico da
Figura 3.15, Rosa et al. (2012). Essas equacgdes foram obtidas com fundamentagdo tedrica

baseada na teoria de Maxwell. Os valores mais altos de V* correspondem a ocorréncia do padrao

bolhas dispersas, V >0,83 e os valores mais baixos de V* correspondem a ocorréncia do
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padrao anular, V'<0,37. Os valores entre 0,37<V <0,83 correspondem ao padrao
intermitente. Dessa forma é possivel determinar as fracdes de vazio médias na se¢do transversal
do tubo, o, 0f e o, para cada pistdio de liquido, bolha alongada e unidade pistdo-bolha

respectivamente. Como mostra a Figura 3.15 as curvas de calibragdo sdo lineares para cada

faixa.

Tabela 3.5. Equacdes algébricas entre V* e o.

Padrio o

Bolhas Dispersas .
. 1L19(1-V")
0,83<V <1,00

Intermitente
) 1,41(1—V*)—0,04
0,37<V <0,83

Anular Vv
0,00< V' <0,37 2,45

1.0
0.8 ’ «.\ :
06 - N

3 ] AN

04 - A 8

0.2 b

0.0 — 7 7 T
0.0 0.2 04 0.6 0.8 1.0
V'
Figura 3.15. Curvas de calibrag@o do sensor de impedancia de anéis.
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4. PROCESSAMENTO DOS SINAIS

Este capitulo descreve o processamento dos sinais para: (a) determinacdo das
propriedades geométricas e cineméticas do escoamento no padrdo golfadas obtidos utilizando um
par de sensores de anéis gémeos espacados entre si e (b) determinagdo das fracdes de vazio do
pistdo de liquido, da bolha alongada e da unidade pistao-bolha obtidos utilizando a sonda elétrica

e o sensor de impedancia de anéis.

4.1. Determinacio de L, Ly, u, e f utilizando o par de sensores de impedancia de
anéis gémeos

Para determinar os comprimentos, velocidades e frequéncias no escoamento em golfadas
€ necessdrio inicialmente identificar a ocorréncia de dgua e ar, e isto € feito aplicando um fator de
corte, FC, (0 < FC <1) na voltagem normalizada adimensional V*. FC é uma func¢do logica que

converte o sinal de V* em uma onda quadrada, aplicando o critério:

se V' (t) = FCentio X(t)

=1 (ocorréncia de dgua),
se V' (t) < FC entao X(t) =0 (ocorréncia de ar),

onde a ocorréncia de uma fase (L ou G) € dada pela funcdo indicadora da fase X, sendo que X,
indica a ocorréncia de dgua e Xg indica a ocorréncia de ar . A aplicac@o do fator de corte permite
a identificacdo do inicio do pistdo de liquido e do inicio da bolha alongada. Note que Xy =1 — Xg.
Nio existe uma maneira objetiva de determinar o valor do fator de corte. O critério é obter
uma faixa de valores para o FC de maneira que o nimero de bolhas permaneca constante dentro
desta faixa. Para determinar o valor de FC adequado para o processamento do teste foram
observados os graficos de dependéncia para os dois sensores de impedancia de anéis e

identificadas as regides nas quais as quantidades de bolhas s@o invariantes para os dois sensores.
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Os gréficos da dependéncia de FC para os sensores a montante (quadro superior) e jusante
(quadro inferior) apresentados na Figura 4.1 mostram o nimero de bolhas para diferentes fatores
de corte. A Figura 4.1 mostra os grificos para o ponto J, =0,30m/s e J;=0,28m/s.
Observa-se que o valor de FC pode variar entre 0,5 e 0,8 para os dois sensores. Nos dados
analisados o valor de FC escolhido variou entre 0,6 e 0,8. O grafico de dependéncia € aplicado
para cada um dos sensores de impedancia de anéis e também serd aplicado no pré-processamento

dos sinais obtidos com a sonda elétrica.
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Fator de corte, FC

Figura 4.1. Dependéncia funcional do fator de corte.

A Figura 4.2 mostra como exemplo uma série temporal da voltagem de saida dos sensores

a montante (quadro superior) e jusante (quadro inferior) para o escoamento no padrdo golfadas

com J, =0,30m/s e J;=0,28 m/s.
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Figura 4.2. Sinal da voltagem instantanea dos sensores de impedancia de anéis gémeos.

A Figura 4.3 mostra X;, uma onda quadrada obtida aplicando-se um FC de 0,8 na

voltagem normalizada V* dos sensores a montante e jusante para o ponto J, =0,30m/s e

J,=0,28 m
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Figura 4.3. Sinal da voltagem normalizada dos sensores de impedancia V* e da onda

quadrada, Xi.

43



A Figura 4.4 mostra uma representacdo de X; de dois sensores de impedancia gémeos
estando o sensor (1) a montante e o sensor (2) a jusante. Na Figura 4.4 € apresentada a ocorréncia
de duas unidades para o sensor (1). A notacdo i=1 ou 2 refere-se ao sensor, montante ou jusante,
respectivamente. O indice j identifica a unidade pistao-bolha, onde (1 <j <n). ts;; € o tempo de
residéncia do pistdo no sensor i do conjunto j (pistdo/bolha), tb;; € o tempo de residéncia da bolha
no sensor i do conjunto j (pistdo/bolha), TS;; € o tempo da referéncia zero (t=0) até o inicio do

pistdo j no sensor i e TB;; € o tempo da referéncia zero até o inicio da bolha j no sensor 1.

X : S
- Conj.(1) Pistdo/Bolha Conj.(2) Pistdo/Baolha
-+ L »
1L ts1 1 tslg Sensor (1)
0 L thy) il th) 5
N —b TB,,
g - TSI;
«> 1B,
TSE,]
1L 153 t532
th‘g
0 th thy, Sensor (2)
b >
* : o TByy |
‘- —» TS
“TS—." TB].l
Akt tempo

Figura 4.4. Sinal 16gico idealizado para os dois sensores espacados de S mm. (0) ocorréncia
de gés e (1) ocorréncia de liquido.

O tempo gasto pela j-€sima bolha para percorrer a distdncia S = 112,5 mm separando os

dois sensores €:

AT, =TB, ~TB (4.1)

Lj

A velocidade de translacao do nariz da j-ésima bolha alongada é:
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u,. = ) 4.2)
YOAT,
O comprimento da j-ésima bolha € calculado por:
Lg;=u,;Xtb, ;. 4.3)
O comprimento do j-€simo pistdo de liquido € obtido através da relagdo:
Lg; =u,;Xts, ;. 4.4)
A frequéncia da j-ésima unidade € calculada pela expressao:
1
fi=—om, 4.5)
tu

onde tu; € o tempo de residéncia da unidade no sensor i do conjunto j (pistdo/bolha),

tu,; =ts;; + tbi’j .

O algoritmo usado para processar os dados identifica cada pistdo e bolha separadamente.
Uma descri¢do detalhada do algoritmo de processamento do sinal estd em Duarte (2007).

As estimativas das incertezas nas medidas da velocidade de translagdo do nariz da bolha
alongada u;, do comprimento do pistao de liquido L, do comprimento da bolha alongada L e da

frequéncia f podem ser encontradas no Apéndice C.

4.2.Determinacao das fracoes de vazio utilizando a sonda elétrica

A ocorréncia de uma fase (L ou G) € dada pela funcdo indicadora da fase X. A fracdo de
vazio em qualquer posi¢do radial do tubo € a razdo entre o tempo de residéncia do ar em contato

com o fio da sonda e o tempo de amostragem, At.
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A fracdo de vazio média no tempo em qualquer posicao (r / R) pode ser escrita como:

oc(lj—iit’ (4.6)
R) A5 '

[ . , 1
onde t, € o tempo que o ar permanece em contato com a sonda. A hipétese do processo de média

no tempo € assegurada desde que a escala de tempo do escoamento seja suficientemente maior
que o intervalo de amostragem, At. Considerando que o sinal analégico do sensor € digitalizado
numa frequéncia de 3000 Hz (ver Figura 4.5), a estimativa de o em qualquer posi¢do radial

(r/R)pode também ser representada pela razdo entre a somatéria de 1-X; e o nimero total de

pontos amostrados N. Dessa forma, tem-se:

r 1<
o{Ej_ﬁZ(l—XLi )- (4.7)

XL
| Fase liquido
T 413000 seo0eceee0 e
Fase gas
0+ eee soo e T X EEEEEN]

W

Figura 4.5. Sinal discreto da sonda elétrica.

O valor do fator de corte escolhido para o processamento dos sinais da sonda elétrica foi
de 0,9 para todos os testes.
A equacdo (4.7) serd utilizada para a determinagdo das fracdes de vazio da unidade, do

pistdo de liquido e do filme de liquido de acordo com o intervalo de amostragem correspondente
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ao numero total de pontos amostrados, ao nimero total de pontos nos pistdes de liquido e ao

nimero total de pontos nos filmes de liquido respectivamente.

4.2.1. Fracao de vazio da unidade, o,

A Figura 3.7 traz como exemplo uma série temporal da voltagem de saida da sonda para o
ponto J, =0,31m/s e J; =0,52 m/s na linha de centro do tubo e amostra a ocorréncia de gas
nos pistdes de liquido e nas bolhas alongadas em um escoamento intermitente continuo.
Considerando que o escoamento tem um pistdo de liquido médio e uma bolha alongada média, os
valores das fracdes de vazio resultantes representam, em uma dada posi¢do radial, a fracdo de
vazio da mistura. A Figura 4.6 mostra a voltagem normalizada V* e a onda quadrada X obtida

aplicando-se o fator de corte 0,9 para o ponto J, =0,31m/s e J; =0,52 m/s na linha de centro

do tubo.

V.

10050 Wie s 102000 102500 w0300 103500 10400 104300

0,0-
Tempo [s]

Figura 4.6. Sinal da voltagem normalizada da sonda elétrica V* e a onda quadrada, X.

Ao aplicar a Equacdo (4.7) em uma sequéncia de varios pistdes seguidos por bolhas, a

fracdo de vazio da mistura aproxima-se da fracdo de vazio da unidade o, para uma determinada

posicao radial:
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r 1 &
a, (EJ —Eg(l—xu ). (4.8)

Repetindo este processo para diversas posi¢des radiais obtém-se a distribuicao radial de

fracdes de vazio da unidade. A Figura 4.7 mostra esta medida para o ponto J, =0,61m/s e

Jo=1L05m/s.

1.0

0.8

0.6 - 7 o

0.4

Fragdo de vazio da unidade, O,
)

0.2

0.0

0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1

r/R

Figura 4.7. Distribuicao radial da fracdo de vazio da unidade para J, =0,61 m/s e
J;=1,05m/s.

4.2.2. Fracao de vazio média da unidade, < o, >

Supondo simetria ao longo da dire¢cdo angular pode-se integrar o, ao longo da direcdo

radial, obtendo a fragcdo de vazio média da unidade definida como:
1 r
<a,> = —jocu (—jandr. 4.9)
A R
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O processo de média da Equacdo (4.9) é, por exemplo, equivalente a integrar a

distribuicdo de o, da Figura 4.7 na area. A Equacdo (4.9) € uma média que condensa a dire¢ao

radial e o tempo em um unico valor <o, >. Este valor serd utilizado para resolver as equacoes

obtidas dos balancos volumétricos desenvolvidas no Apéndice A. Para referéncia o valor da

sz

fracdo de vazio média da unidade obtido para o teste J, =0,6lm/s e J;=1,05m/s €

<o, > =0,50.

4.2.3. Distribuicio da fracao de vazio local do pistao de liquido

Para obter a distribui¢do da fracdo de vazio local do pistdo de liquido na direcdo axial é

necessdrio realizar uma média de conjunto. A média de conjunto de 1-X| para cada posi¢ao
radial (r/R) e axial (Z/D) do pistdo de liquido vai fornecer a fragdo de vazio média local
o, (r/R,Z/D). A posi¢do Z / D tem origem na traseira da bolha alongada, ou seja, na frente do
pistdo de liquido. Em uma determinada posi¢do radial (r/R)obtém-se o sinal da voltagem
normalizada V*. A Figura 4.8 traz como exemplo de sinal o ponto J, =0,31m/s e

J; =0,52 m/s com a sonda posicionada na linha de centro do tubo (r/R =0).

L 10- o
v 09-
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0,6-
0,5-
0.4-
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0,1-
0,0-) . . : . . : 1 L] . . L

100,000 100,500 101,000 101,500 102,000 102,500 103,000 103,500 104,000 104,500 105,00

Tempo [s]

Figura 4.8. Sinal da voltagem normalizada da sonda elétrica.
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O sensor de impedancia de anéis identifica o inicio e o fim de cada pistao de liquido e de
cada bolha alongada. Utilizando o par de sensores de anéis gémeos também ¢ determinada a
velocidade de translacdo do nariz da bolha alongada u; para cada unidade. Com a informac¢do do
sensor de impedancia € possivel selecionar a série temporal de cada pistdo de liquido e de cada
bolha alongada. O exemplo continua somente com a representacdo dos pistdes de liquido como

mostra a Figura 4.9. O procedimento € similar para tratar a bolha alongada.
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08-
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0,6-
0,5-
04-
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02-
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0,0-, . . B . . : 1 le
100,000 100,500 101,000 101,500 102,000 102,500 103,000 103,500

_'|t51|'7 L—tsz—bl L—tss—bj Lts4>J L_tSM_,J

Figura 4.9. Representacio do tempo de cada pistao de liquido.

V*

O préximo passo € transformar cada série temporal em comprimento multiplicando cada
intervalo de tempo de um determinado pistdo de liquido pela velocidade de translagdo do nariz da
bolha alongada u; de sua unidade. Passa-se a ter uma série no espaco sendo que o ultimo
elemento de cada série representa o comprimento do pistio L daquela série. A Figura 4.10

mostra uma representacdo esquematica com os comprimentos de cada pistao de liquido.

Figura 4.10. Representacdo esquemdtica com os comprimentos de cada pistdo de liquido.
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Aplica-se o fator de corte, FC = 0,9 e gera uma onda quadrada X para cada pistdo de

liquido em uma determinada posicao radial (r / R) como mostra a Figura 4.11.

U e
hromn -
LU UL LU e

Figura 4.11. Representacdo de Xy para cada pistdo de liquido em uma determinada posicao
radial (r/ R).

Neste passo é extraido 1-X| correspondente a cada posi¢do axial (Z / D) de todos os

pistdes de liquido em uma posigao radial especifica (r/R) como mostra a Figura 4.12.
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Figura 4.12. Determinacao da fracdo de vazio em cada posi¢do axial do pistdo de liquido.

Utilizando a Equagdo (4.7) é determinada a fracdo de vazio em cada posicdo axial do
pistdo de liquido em uma posicao radial especifica (r / R). A Figura 4.13 apresenta um exemplo

da distribui¢ao axial da fracdo de vazio de todos os pistdes de liquido em (r / R) = 0,80 para

J,=0,31m/s e J;=0,52m/s.
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Figura 4.13. Distribui¢@o axial da fracao de vazio de todos os pistdes em (r / R) = 0,80 para
J,=0,31m/s e J;=0,52m/s.
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O procedimento é repetido para diferentes posicdes radiais e constitui a média de 1-X;

para diferentes pistdes de liquido tomados em diferentes posicoes radiais, ver representacao na

Figura 4.14.

(4.10)

onde M € o nimero de pistdes de liquido.
Para cada posi¢ao radial o sinal de cada pistao foi separado em um arquivo especifico. O

conjunto de pistdes amostrados foi de aproximadamente 300 pistdes para cada teste.

A Y
10 = | I I

\L |

VUL T UL e | | AT e

2D Lgy /D 2D Lsm z/D

Figura 4.14. X de cada pistao de liquido em cada posi¢ao radial.

A Figura 4.15 apresenta um exemplo da distribuicao espacial da fracdo de vazio do pistio

de liquido para J, =0,29 m/s e J;=0,25m/s obtida com a Equagdo (4.10). Esta técnica
permite mapear as distribuicdes axial e radial da fracdo de vazio local do pistao de liquido.
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Figura 4.15. Distribui¢do espacial da fracdo de vazio local do pistdo de liquido para
J,=0,29m/seJ;=0,25m/s.

A Figura 4.16 apresenta como exemplo a distribui¢do axial da fracdo de vazio média do
pistdo de liquido na direcdo radial para J, =0,31m/s e J; =0,52m/s. Esta distribui¢do foi
obtida realizando uma média nas distribui¢cdes apresentadas na Figura 4.13 para cada posicao

radial (r / R) e serd comparada com a distribuicao axial da fracdo de vazio do pistdo de liquido

obtida com o sensor de impedancia de anéis.
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Fragéo de vaziomédia do pistéo, U,

0.0
o 2 4 6 8 10 12 14 16
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Figura 4.16. Distribui¢do axial da fracdo de vazio média do pistdo de liquido na direcao
radial para J;, =0,3Im/s e J; =0,52m/s.
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4.2.4. Fracao de vazio média do pistao de liquido na direcao axial, o, (r / R)

A Figura 4.17 apresenta um desenho esquemadtico representando as fracdes de vazio para
uma posicdo radial em cada pistdo 0 j € seus respectivos comprimentos L.
A fracdo de vazio média do pistao de liquido na dire¢do axial € calculada ponderando a

fracdo de vazio numa dada posi¢do radial para cada pistdo por seu respectivo comprimento Ly:

%(rj:fh;ﬂ+aﬂLﬂ+m+amLm’ @.11)

R L,+L,+..+L

onde o ;€ a fracdo de vazio do pistdo j (1<j<M) medida em uma determinada posi¢do radial

(r / R) e calculada aplicando a equacao (4.7) em cada pistdo de liquido:

r 1
o, ; (Ej —EZ(I—XU), (4.12)

onde N; é o nimero de pontos de cada pistdo de liquido e os comprimentos do pistdo de liquido
L, Ly, etc sd@o obtidos com o procedimento descrito na secdo 4.2.3. Todas as medidas foram

tomadas para uma posi¢ao radial fixa (r / R).
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Figura 4.17. Representacdo esquematica das fracdes de vazio em cada pistdo para uma dada
posicdo (r /R) e seus respectivos comprimentos.

Repetindo este processo para as diversas posi¢oes radiais obtém-se a distribuicao radial de
fragdes de vazio médias do pistdo de liquido na direcdo axial obtidas aplicando a Equacdo (4.11)
em cada posi¢do (r / R). A Figura 4.18 mostra como exemplo a distribui¢do radial para o ponto

J,=0,3Im/s e J;=0,52m/s.

56



0.5
3
J 0.4
=
=]
=
©
5 03 O
s B—a — 9 \‘i
=
2 02
8
> 0O
L
=
o 0.1
g
o
o
L

0.0

0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1

r/R

Figura 4.18. Distribui¢do radial da fragdo de vazio média na direcdo axial de todos os
pistdes para J, =0,31m/s e J,=0,52m/s.

4.2.5. Fracao de vazio média do pistao de liquido, < o>

A partir da informacdo da Figura 4.18 a fracdo de vazio média do pistdo de liquido é
calculada integrando a fracdo de vazio média do pistdo de liquido na dire¢do axial na drea da

secdo transversal do tubo, veja Figura 4.19:

<o, > :ij‘ag(lj%crdr. (4.13)
7 T Al R

Esta € uma média que condensa as dire¢des r e Z para uma concentracdo volumétrica

representada por um dnico valor <o, > uniforme no pistdo. Este valor serd utilizado para resolver

as equagdes obtidas dos balancos volumétricos desenvolvidas no Apéndice A. Para referéncia o

valor da fracdo de vazio média do pistdo de liquido obtido para o teste J, =0,31m/s e

J;=0,52m/s é <o, > =0,23.
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Figura 4.19. Secao transversal do tubo.

4.2.6. Fracdo de vazio média do filme de liquido na direcdo axial, o, (r/R)

O procedimento € similar ao da secdo 4.2.4 s6 que agora aplicado na bolha alongada. A
fracdo de vazio média do filme de liquido na direcdo axial € calculada ponderando a fracdo de

vazio de cada filme de liquido por seu respectivo comprimento L, da seguinte forma:

o, (Lj _ 0Ly 0L, et oy Ly ’ 4.14)
R L,+L,,+..+L,,

onde o ¢ a fracdo de vazio do filme j (1<j<M) medida em uma determinada posi¢do radial

(r/R)e calculada aplicando a equagdo (4.7) em cada filme de liquido:

N

r 1
o | (E) —EZ(l—XLJ), (4.15)

i=l1

onde N € o nimero de pontos de cada filme de liquido e os comprimentos do filme de liquido L,

Lf, etc s@o obtidos com o procedimento descrito na secdo 4.2.3. Todas as medidas foram
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tomadas para uma posicdo radial fixa (r / R). Repetindo este processo para diversas posi¢oes
radiais obtém-se a distribuicao radial de fracdes de vazio médias do filme de liquido na direcao
axial obtidas aplicando a Equagdo (4.14) em cada posi¢do radial (r / R). A Figura 4.20 traz a
distribuicao radial da fracdo de vazio média do filme de liquido para Jp = 0,61 m/s e Jg =1,05

m/s.
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Figura 4.20. Distribui¢ao radial da fragao de vazio média do filme de liquido na dire¢ao
axial para J, =0,61lm/s e J;=1,05m/s.

4.2.7. Fracao de vazio média do filme de liquido, < o>

A partir da informacdo da Figura 4.20 a fracdo de vazio média do filme de liquido é
calculada integrando a fracdo de vazio média do filme de liquido na direcdo axial na area da

secdo transversal do tubo:

1 r
<a, > =— [ (Ej 27rdr. (4.16)
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A Equacdo (4.16) é uma média que condensa a dire¢do radial e o tempo em um Unico

valor <o, > que serd utilizado para resolver as equacdes obtidas dos balancos volumétricos

desenvolvidas no Apéndice A e comparado com a fragdo de vazio do filme de liquido medida
com o sensor de impedancia de anéis. Para referéncia o valor da fracdo de vazio média do filme

de liquido obtido para o teste J, =0,61m/s e J;,=1,05m/s é <o, > =0,69.

4.3.Determinacao das fracoes de vazio utilizando o sensor de impedancia de anéis

A seguir é apresentado o procedimento para determinar as fracdes de vazio utilizando o
sensor de impedancia de anéis. As medidas do sensor correspondem a fracdo de vazio média na
secdo transversal do tubo. Elas equivalem as medidas da sonda elétrica < o, >, < 0g > e < 0 >

calculadas pelas Equacdes (4.9), (4.13) e (4.16) respectivamente.

4.3.1. Fracao de vazio média da unidade, < o, >

A fragdo de vazio média da unidade € calculada numa sequéncia de etapas representadas

na Figura 4.21 e detalhadas a seguir:

(a) A série temporal da voltagem V obtida na saida do sensor € transformada na voltagem
normalizada V*, conforme apresentado através da Equacao (3.18);

(b) A série temporal de V* é mapeada em uma série temporal de fragdes de vazio
utilizando as relagdes da Tabela 3.5 e da Figura 3.15;

(c) Sdo obtidos os valores instantaneos da série temporal de fragdo de vazio, ofi];

(d) A fracdo de vazio média da unidade € calculada em funcdo dos valores instantaneos de

fracdo de vazio como:
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N
<a, > :% Z(x 4.17)

i=

onde N é o ndmero total de pontos da amostra. A Equacdo (4.17) é equivalente a medida da

sonda elétrica usando a Equacdo (4.9).
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Figura 4.21. Sequéncia de etapas realizadas para o cdlculo da fracdo de vazio média da
unidade.
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4.3.2. Distribuicao da fraciao de vazio do pistao de liquido na direcao axial, o

Para obter a distribuicdo da fracdo de vazio do pistao de liquido na direcdo axial é

necessario realizar uma média de conjunto. A média de conjunto de o para cada posicao axial

(Z/D)do pistdo de liquido vai fornecer a fracdo de vazio média, o (Z/D). Inicialmente o

sensor de impedancia de anéis identifica o inicio e o fim de cada pistdo de liquido aplicando o

fator de corte na voltagem normalizada adimensional como descrito na secdo 4.1. A posi¢cdao

(Z/D)tem origem na traseira da bolha alongada, ou seja, na frente do pistdo de liquido. Como o

sensor de impedancia de anéis ja fornece a fracdo de vazio média na secao transversal € possivel

obter a fragdo de vazio média para cada posi¢do axial (Z/D). Sabendo onde comeca e onde

termina cada pistdo de liquido, a distribuicao axial da fracdo de vazio de um pistdo de liquido
pode ser obtida com os valores instantaneos da série temporal de fracdo de vazio, afi] no pistao
de liquido. Para converter o sinal no tempo em uma dependéncia espacial na dire¢do Z multiplica-
se o tempo de duracdo de cada pistao de liquido t; por sua respectiva velocidade de translacdo do
nariz da bolha, u;. A Figura 4.22 apresenta um exemplo da distribuicdo axial da fracdo de vazio

de um pistdo de liquido para o pontoJ, =0,6Ilm/s e J;, =0,80m/s.
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Figura 4.22. Distribui¢do axial da fracao de vazio de um pistdo de liquido para
J, =0,6lm/s e J; =0,80m/s.
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O préximo passo € realizar uma média de conjunto para cada posicdo axial (Z / D) do
pistdao de liquido. A Figura 4.23 mostra como exemplo a média de conjunto realizada em quatro
pistdes na posi¢do Z /D = 8 para J, =0,6lm/s e J; =0,80m/s. Cada pistdo de liquido possui

variagdes de fragdes de vazio e comprimentos diferentes.
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Figura 4.23. Média de conjunto aplicada no pistao de liquido em Z / D = 8§ para
J, =0,6lm/s e J;=0,80m/s.

A fracdo de vazio média de todos os pistdes de liquido em uma dada posicao axial (Z / D)

€ a somatoria da fragdo de vazio de cada pistao dividido pelo nimero de pistoes:

z 1 & z
a, (B) —M;(a&j (BD, (4.18)

onde M € o nimero de pistdes de liquido. A Figura 4.24 apresenta como exemplo a distribuicao

axial da fracdo de vazio de todos os pistdes de liquido para J, =0,61m/s e J; =0,80m/s.
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Figura 4.24. Distribui¢ao axial da fracio de vazio de todos os pistdes de liquido para
J, =0,6lm/s e J; =0,80m/s.

4.3.3. Fracao de vazio média do pistao de liquido, < o >

Identificado o inicio e o fim de cada pistdao pode-se calcular a fracdo de vazio média de

um pistdo de liquido como:

N
o, = %Z alil, (4.19)
i=1

onde ai] sdo os valores instantaneos da série temporal de fracdo de vazio no pistdo de liquido j e
N € o nimero de pontos de cada pistdo de liquido j. Para converter o sinal no tempo em uma
dependéncia espacial na direcdo Z multiplica-se o tempo de duracdo de cada pistdo de liquido t
por sua respectiva velocidade de translacdo do nariz da bolha, u,. A Figura 4.22 apresenta um
exemplo da distribui¢do axial das fracdes de vazio instantaneas de um pistdo de liquido para o

pontoJ, =0,6Im/s e J; =0,80m/s.

A Figura 4.25, similar a Figura 4.23 apresenta como exemplo as distribui¢des axiais das

fracdes de vazio de todos os pistdes de liquido para o ponto J, =0,30 m/s e J; =0,28 m/s.
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Figura 4.25. Distribuicao axial da fra¢do de vazio de todos os pistdes de liquido para o
pontoJ, =0,30 m/s e J;=0,28 m/s.

Como mostra a Figura 4.25 o sinal de cada pistdao de liquido comec¢a com um valor de oi]
de aproximadamente 0,5 indicando a regido da traseira da bolha alongada que possui uma alta
fracdo de vazio e termina com um pico sinalizando o inicio da préxima bolha. A figura mostra
ainda que cada pistdo de liquido possui um ndmero de pontos diferente correspondendo a um
comprimento L diferente. O comprimento de cada pistdao de liquido foi determinado antes do
pico mostrado na figura. Dessa forma, a fracdo de vazio média de todos os pistdes de liquido é

calculada ponderando a fracdo de vazio de cada pistdo por seus respectivos comprimentos da

seguinte forma:

<o, > = 0 L) + 0Ly 44 Oy Ly (4.20)
s Ly +Lg, +...+ Loy ’

onde 04, O, etc. representam, respectivamente, as fracdoes de vazio médias dos pistdes de

comprimentos L, Ly, etc. A Equagdo (4.20) equivale a Equagdo (4.13) utilizando a sonda

elétrica.
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4.3.4. Fracao de vazio média do filme de liquido, <o, >

O procedimento € similar ao da se¢do 4.3.3 s6 que agora aplicado na bolha alongada. O
programa identifica o inicio e o fim de cada bolha alongada e calcula a fragdo de vazio média de

um filme de liquido como:

1y
o =§ZI‘,0¢[1], 4.21)

onde afi] sdo os valores instantaneos da série temporal de fracdo de vazio no filme de liquido j e
N € o numero de pontos de cada bolha alongada j.
A frac@o de vazio média no filme de liquido € calculada ponderando a fracdo de vazio de

cada filme de liquido por seus respectivos comprimentos L, da seguinte forma:

o> = oLy, +0,Lp, +o+ 0y Ly (4.22)
! L, +L,+.+L,, ’

onde o), O, Oy representam, respectivamente, as fracdes de vazio dos filmes de liquido de
comprimentos Ly, Ly, Lav. A equacdo (4.22) equivale a Equacdo (4.16) utilizando a sonda

elétrica.
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5. MEDIDAS EXPERIMENTAIS DAS FRACOES DE VAZIO E DAS
PROPRIEDADES GEOMETRICAS E CINEMATICAS DO
ESCOAMENTO INTERMITENTE

Este capitulo apresenta os resultados experimentais para 17 testes selecionados com
velocidades superficiais de dgua e ar que variam de 0,29 a 1,20 m/s e 0,25 a 1,35 m/s,
respectivamente. Sao apresentados os resultados dos testes realizados com a sonda elétrica e com
o sensor de impedancia de anéis. Foram determinados os comprimentos do pistdo de liquido L e
do filme de liquido Ly, a velocidade de translacdo do nariz da bolha alongada uy, a frequéncia f e
as fracdes de vazio da unidade, do pistio de liquido e do filme de liquido o, O e O

respectivamente.

5.1.Propriedades dos fluidos

Os testes foram realizados a uma pressdo atmosférica média de 945 mbar e uma
temperatura ambiente média de 298 K, utilizando 4gua e ar como fluidos de trabalho. Os valores
de pressdo e temperatura foram obtidos do Centro de Pesquisas Meteoroldgicas e Climaticas
Aplicadas — Cepagri/Unicamp. Como referéncia, as propriedades da dgua e do ar na pressao
atmosférica e temperatura ambiente sdo apresentadas na Tabela 5.1 e utilizadas nos balancos,
simulacdes e modelos realizados. As velocidades superficiais da dgua e do ar sdo apresentadas
nos gréficos e tabelas na ordem o,oo - 0,00, sendo que os trés primeiros digitos representam Ji,

em m/s e os trés ultimos Jg em m/s.
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Tabela 5.1. Propriedades dos fluidos.

Fluido p u o
[kg/m’] [kg/m.s] [N/m]
Agua 997 893x10* 0,072
Ar 1,18 1,84x10° -

5.2.Sonda elétrica

Por meio da sonda elétrica foi medida a fragdo de vazio local do escoamento no padrio
golfadas. Identificando o inicio e o fim de cada pistdo de liquido pode-se também determinar a
fracdo de gds local de cada pistdo de liquido. Os dados sdo pds-processados como média de
conjunto para obter a fracdo de vazio média da unidade e a fracdo de vazio média do pistdo de
liquido, além do perfil de fracdo de vazio do pistdo de liquido e sua evolu¢do ao longo da direcdo
axial. A técnica mapeia um setor da secdo transversal do tubo. O resultado € estendido a toda
secdo pressupondo que o escoamento em média seja simétrico em relacdo a dire¢do tangencial.
No entanto, hd estudos da forma da bolha que mostram que o nariz da bolha alongada pode
perder sua simetria, Espinoza e Fabre (2011).

Quatro pontos foram selecionados com velocidades superficiais de dgua e ar que variam
de 0,29 a 0,61 m/s e 0,25 a 1,05 m/s, respectivamente. As velocidades superficiais utilizadas nos
testes sdo mostradas na Tabela 5.2 e suas representacoes no mapa de fluxo de Taitel e Barnea

(1980) mostrado na Figura 5.1 revelam que elas sdo representativas do padrdo golfadas.
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Tabela 5.2. Velocidades superficiais.

Teste J JL Jo
# (m/s) (m/s) (m/s)
1 0,54 0,29 0,25
2 0,83 0,31 0,52
3 1,07 0,29 0,78
4 1,66 0,61 1,05

10
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0.1 /
0,0 0.1 1 10 100
Je [mis]

Figura 5.1. Representacdo dos dados experimentais no mapa de padrdes de Taitel e Barnea
(1980).

A Tabela 5.3 apresenta uma comparacdo da fracdo de vazio média da unidade <ou,>
medida utilizando a técnica da sonda elétrica com as medidas utilizando as técnicas de referéncia
apresentadas no Capitulo 3. Apesar das velocidades superficiais de liquido e gis nido serem
exatamente as mesmas € possivel observar uma concordancia dos resultados. O teste 1 foi
realizado com velocidade superficial de liquido Ji. = 0,29 m/s e comparado com as medidas de
referéncia realizadas com velocidade superficial de liquido Ji = 0,32 m/s apresentando desvios
absolutos de 0,04 para o método gravimétrico e 0,05 para a védlvula de fechamento rapido. Os
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demais testes foram realizados com velocidades superficiais Ji, e Jg bastante préximas obtendo

desvios absolutos de 0,01 a 0,04.

Tabela 5.3. Comparagdo de <a,> experimental com as medidas de referéncia.

Teste JL Jg <0> JL Ja Olgrav.  Olévula
# (m/s) (m/s) () (mfs) (mfs) () (---)
1 0,29 0,25 0,31 0,32 0,25 0,27 0,26
2 0,31 0,52 0,46 0,32 0,51 0,49 0,49
3 0,29 0,78 0,58 0,30 0,78 0,56 0,55
4 0,61 1,05 0,50 0,61 1,05 0,54 0,53

5.2.1. Valores experimentais médios

Com o conjunto formado pelos dois sensores de impedancia de anéis foi monitorada a
passagem dos pistdes de liquido e das bolhas alongadas e foram determinados os comprimentos
dos pistdes de liquido, L e das bolhas alongadas, L¢ assim como a velocidade de translagdo do
nariz da bolha alongada, u; e a frequéncia, f. Utilizando a sonda elétrica foram determinadas as
fracdes de vazio médias da unidade < o, >, do pistdo de liquido < o > e da bolha alongada
< o > através das Equagdes (4.9), (4.13) e (4.16) respectivamente. A Tabela 5.4 apresenta as
medidas experimentais médias obtidas para os 4 pares de velocidades J; e Jg da Tabela 5.2
revelando a velocidade de translagdo do nariz da bolha alongada uy, o fator de intermiténcia 3, os
comprimentos do pistdo de liquido L, da bolha alongada L e da unidade L, a frequéncia f e as
fracdes de vazio médias da unidade < o, >, do pistdo de liquido < o > e da bolha alongada

< O >.
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Tabela 5.4. Valores experimentais médios.

Teste J JL J Ug B L/D L¢yD LJ/D f <> <0> <oyp>
#  (m/s) (m/s) (m/s) (mfs) () (-) (=) (=) Hz) () () ()

0,54 029 025 082 030 1519 643 21,62 127 031 0,13 0,774
0,83 031 052 1,18 046 1590 13,54 2944 143 046 023 0,74
1,07 029 0,78 1,54 0,61 16,72 26,69 4341 1,33 058 027 0,77
1,66 061 1,05 2,16 058 16,56 22,61 39,17 2,14 050 0,24 0,69

AW N =

As Figuras 5.2, 5.3 e 5.4 trazem algumas andlises dos valores experimentais das fracdes

de vazio médias da unidade <o, >, do pistdo de liquido <o > e da bolha alongada <o, > em

funcdo da velocidade superficial de mistura J definida pela Equagdo (1.5), do fator de
intermiténcia B definido pela Equagdo (1.10) e do comprimento do pistio de liquido L
determinado pela Equagao (4.4).

Uma importante relacdo cinemadtica utilizada em escoamento no padrio golfadas € a
relacdo de deslizamento definida como a razdo da velocidade superficial de gas, Jg e a fracdo de

vazio da unidade, o, originalmente proposta por Zuber e Findlay (1965):

Jo

a_u:c01+<uG,J>au , 5.1)

onde o pardmetro de distribui¢io C,=(a,J)/(a,)(J) expressa a influéncia da distribuicdo das
fases e a velocidade de deslizamento local do gés <uG»J>a“ =<(X‘uuG,J>/ (a,) expressa a
magnitude do movimento relativo entre as fases. Os valores dos pardmetros C, e <uGJ>au
utilizados para o padrdo golfadas sdo baseados em estudos cinemdticos da velocidade de

propagagdo de uma bolha isolada. Hibiki e Ishii, 2003 sugerem C;=12 e <ug; >, =0,345/gD

baseados nos estudos de Nicklin et al. (1962) e Zuber e Findlay (1965). O valor do parametro de

distribuicdo C, é um valor médio e serd abordado em detalhes no Capitulo 6. Para escoamento

vertical de dgua e ar em um tubo de 26 mm <ug, >, =0,17 m/s. O ajuste apresentado na Figura
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5.2 para os dados experimentais € linear proximo a relagdo de Zuber e Findlay (1965) mostrando

a consisténcia do método utilizado para a medida da fragdo de vazio média da unidade com a

relacdo de deslizamento.

2,5 i
Zuber e 'Finldleq,.r J—
20 | | fﬁﬂ@
y=12x4+017 //
A 15 —
£ =3
° — Experimental ©
— e
g 1,0 ———
{f’
0.5
0,0
0.4 0,6 0,8 1,0 1,2 1.4 1,6 1,8
J[m/s]

Figura 5.2. A razdo entre a velocidade superficial do gés e a fracao de vazio média da
unidade em funcdo da velocidade superficial de mistura.

O fator de intermiténcia B definido pela Equacdo (1.10) em func¢io dos comprimentos da
bolha alongada L¢ e da unidade L, pode ser expresso em funcdo das fragdes de vazio médias da

unidade <o, >, do pistdo de liquido <o >e do filme de liquido < &, >como:

<o, >—<a > (5.2)
<o >—<o, > '

B

A Figura 5.3 apresenta uma comparacdo do fator de intermiténcia 3 avaliado por
diferentes técnicas de medidas através das Equacdes (1.10) e (5.2). A concordancia dos

resultados empregando as duas técnicas distintas de medidas mostra a consisténcia do método

utilizado para a determinacao das fracdes de vazio.
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Figura 5.3. Fator de intermiténcia em funcao das fracdes de vazio médias da unidade, do
pistao de liquido e do filme de liquido.

A Figura 5.4 mostra a influéncia do comprimento do pistdo de liquido Lg na fracdo de
vazio média do pistdo de liquido <o >. Pode-se notar o aumento linear de <0, >com o

aumento de L. Este resultado serd comparado com os dados obtidos com o sensor de impedancia

de anéis que possuem um faixa de aplica¢do maior.
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Figura 5.4. A fracdo de vazio média do pistdo de liquido em fun¢do do comprimento do
pistao de liquido.

73



A seguir sdo apresentados valores locais da fracdo de vazio da unidade o, do pistdo de

liquido o e do filme de liquido o;. Considera-se esses dados uma contribui¢do original deste

trabalho.

5.2.2. Distribuicao espacial da fraciao de vazio do pistao de liquido

As distribuicdes espaciais da fracdo de vazio do pistdo de liquido, o para os testes da
Tabela 5.2 sdo apresentadas na Tabela 5.5. A posicdo Z / D = 0 representa a frente do pistdo de
liquido ou a traseira da bolha de gds alongada. Todos os testes apresentam uma queda abrupta da
fracdo de vazio em Z/D=0indicando o inicio do pistdo de liquido. Nesta regido (esteira
proxima) ocorrem as recirculacdes e a velocidade é alta (veja Figura 1.5) fazendo com que a
fracdo de vazio atinja um minimo em Z/D =3. Na regido da esteira longe (veja Figura 1.5)
Z/D >3, os perfis radiais da fracdo de vazio apresentam um pico proximo a parede em
r/R =0,8 elonge da parede 0<r/R <0,8 sdo aproximadamente planos para cada Z / D. Como
mostram as figuras da Tabela 5.5 os perfis radiais da fracdo de vazio no pistdo de liquido
apresentam flutuacdes para regides mais afastadas da traseira da bolha. Esta flutuagdo € atribuida
ao processo de média que € realizado para cada posi¢dao Z / D. Enquanto as médias da fracao de
vazio em posicdes Z / D menores sdo realizadas com todos os pistdes de liquido, as médias da

fracdo de vazio em posicdes Z / D maiores sdo realizadas somente com alguns pistdes de

comprimentos L, /D maiores.
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Tabela 5.5. Distribuicao espacial da fra¢do de vazio do pistdo de liquido para os testes da
Tabela 5.2.

J,=0,29m/seJ;=0,25m/s J,=0,31m/s e J;=0,52m/s

J,=0,29m/seJ;=0,78m/s J,=0,6lm/s eJ;=1,05m/s
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5.2.3. Perfis radiais da fraciao de vazio da unidade, o,

O perfil da fracdo de vazio da unidade, o, tomado para cada posicdo radial (r / R)
conforme definido na Equagdo (4.6) é mostrado na Figura 5.5 para as diferentes velocidades
superficiais J, e Jg. As distribui¢cdes da fracdo de vazio mostram um decréscimo préximo a
parede do tubo indicando a existéncia de uma camada de liquido com baixa fracdo de vazio.
Longe da parede, r / R < 0,8 o perfil é aproximadamente plano. Isto se deve a presenca alternante
da bolha alongada de gds que ocupa a regido central do tubo. Mantendo a velocidade superficial
de liquido, Ji. constante e aumentando a velocidade superficial de gas, Jg os perfis sdo deslocados
para cima. Para os pontos com a mesma razdo de ar e dgua, isto &, Jp e Jg de 0,31-0,52 m/s e
0,61-1,05 m/s, os perfis s@o praticamente coincidentes.

Estes resultados mostram que a fracao de vazio da mistura no escoamento em golfadas é
relativamente uniforme na direcdo radial e valida a hipétese da modelagem unidimensional para

escoamento no padrao golfadas para modelos de mistura.

1,0
5
= 03
[0
s
[10]
©
S 06 S SR +0,29-0,25 [m/s]
s o O 0 ononnog, [10,31-0,52 [m/s]
(o]
N - 0,29-0,78 [m/s]
o 04 £ 0,61-1,05 [M/s]
e X
(o]
c 0
L 02

0,0

o o1 02 03 04 05 06 07 08 09 1
r/R

Figura 5.5. Perfis radiais da fracdo de vazio da unidade.
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5.2.4. Perfis radiais da fracao de vazio do pistao de liquido

As variagdes da fracdo de vazio ao longo do comprimento axial do pistdo de liquido
foram condensadas em uma tnica posi¢do radial utilizando a Equacdo (4.11). Fazendo uma
varredura em diferentes posi¢des radiais, € possivel determinar o perfil radial da fragao de vazio,
como mostrado na Figura 5.6. Observa-se que proximo a parede a fracdo de vazio € menor, como
esperado. Devido a migracdo lateral das bolhas os perfis apresentam um pico em torno de

r/R=0,8 e, em seguida, apresentam uma ligeira diminuicdo na linha de centro do tubo.

Observa-se que no pistdo de liquido a fracdo de vazio na regido central é de 0,15 a 0,30.
Comparando-se este resultado com a Figura 5.5 constata-se que a diferenca entre os valores de
fracdo de vazio na regido central deve-se a presenca da bolha alongada. Na Figura 8.3 do capitulo
8 ¢ apresentada uma representacdo dos perfis radiais de fragdo de vazio no mapa de Taitel et al.
(1980) apresentado por Liu (1993) apud Serizawa e Kataoka (1987). Os perfis propostos por
Serizawa sao classificados basicamente em pico na parede, pico no centro e plano. Os testes
mostram que os perfis sdo relativamente planos e que um modelo unidimensional na direcao
radial representa a distribui¢ao de o, em r. Pode-se observar também na Figura 5.6 que mantendo
o escoamento de liquido constante e aumentando o escoamento de gés os perfis da fracdo de
vazio se deslocam para cima, veja Ji. e Jg igual a 0,29-0,25 m/s e 0,29-0,78 m/s e fixando a
mesma razao de ar e dgua, veja Jp e Jg igual a 0,31-0,52 m/s e 0,61-1,05 m/s os perfis resultantes

sao semelhantes.
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Figura 5.6. Perfis radiais da fracao de vazio do pistao de liquido.

5.2.5. Perfis axiais da fraciao de vazio do pistao de liquido

Utilizando a Equacgao (4.7) € determinada a distribuicao axial da fracdo de vazio do pistao
de liquido em uma posi¢do radial especifica (r / R). Realizando uma média nas distribui¢des para
cada posicao radial é obtida a distribui¢do axial da fracdo de vazio média do pistdo de liquido. A
Figura 5.7 mostra os perfis exibindo uma diminui¢@o de 0 atingindo um minimo em z/D =3e
em seguida, ocorre um suave aumento de o, a medida que Z / D aumenta. A queda € atribuida ao
aumento da velocidade na zona de recirculacio na cauda da bolha de gis mostrada na Figura 1.5.
As populacdes de bolhas dispersas dentro desta zona mantém-se em um ciclo de desprender e
voltar para a traseira da bolha alongada. Outra parte das bolhas geradas permanece na regido de
esteira, veja Figura 1.5, e por serem mais lentas que u; permanece no pistdo de liquido. Como
mostra a Figura 5.7 a regiao de recirculac@o varia de 2 a 5D para todos os testes e coincide com

0o, minimo que ocorre para maiores velocidades. Na regido de esteira longe, Z / D > 5 o
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escoamento se redistribui dentro do tubo, isto €, se desenvolve. A medida que se distancia da
origem, O aumenta até atingir um valor estdvel sugerindo o estado desenvolvido. Observa-se na
Figura 5.7 que a partir do ponto de minimo a fracdo de vazio do pistdo de liquido cresce
monotonicamente até, eventualmente, atingir um valor constante. Exceto para regido de
recirculacdo o emprego de um valor médio € representativo para o fendmeno uma vez que o
crescimento € suave. Isto valida a hipdtese de modelos de fracdo de vazio do pistdo de liquido

que condensam toda a informacao num tnico valor médio.
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Figura 5.7. Perfis axiais da fracdo de vazio média do pistao de liquido.

5.2.6. Perfis radiais da fracao de vazio do filme de liquido

As variagdes da fra¢do de vazio ao longo do comprimento axial da bolha alongada foram

condensadas na direcdo radial utilizando a Equagdo (4.14) como mostrado na Figura 5.8.
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Observa-se que na linha de centro do tubo (r/R=0), o, =0,8, indicando a presenca da bolha

alongada. Tecnicamente seria de esperar que em (r/R=0), o, =1. Isto ndo ocorre porque a

bolha alongada pode perder sua simetria como mostrado na Figura 5.9. Observa-se que proximo a

parede, (r/R>0,8) ocorre uma queda brusca de 0, indicando a presenca do filme de liquido.
Nesta regido seria de esperar o, =0, mas devido as ondulacdes na interface da bolha com o filme

a medida obtida com a sonda apresenta desvios para a fra¢do de vazio local do filme 0.
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Figura 5.8. Perfis radiais da fracao de vazio do filme de liquido.
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Figura 5.9. Formas da bolha alongada. Fonte: Espinoza e Fabre (2011).

5.2.7. Estimativa das velocidades baseadas no balan¢o volumétrico

Para fins de referéncia a Tabela 5.6 apresenta os resultados obtidos utilizando as equagdes
desenvolvidas no balango volumétrico do Apéndice A. As velocidades do liquido no pistao de
liquido ugs, das bolhas dispersas no pistdo de liquido uy, do gds na bolha alongada ug e do filme

us foram obtidas utilizando as Equagdes (A.39), (A.41), (A.43) e (A.45) respectivamente.

Tabela 5.6. Estimativa das velocidades baseadas no balan¢o volumétrico do Apéndice A.

Teste J JL JG Uy¢ urs Uy Ug Us

# (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) (m/s)
1 0,54 029 025 082 051 077 081 -0,23
2 08 031 052 1,18 0,76 1,06 1,14 -0,07
3 1,07 029 0,78 154 1,05 1,13 1,40 -0,04
4 1,e6 061 1,05 216 154 203 212 -0,63
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5.3.Sensor de impedancia de anéis

A fracdo de vazio no padrido golfadas foi medida em diversas vazdes de gas e liquido
utilizando o sensor de impedancia de anéis. Uma grade de testes foi selecionada contendo 13
pontos com velocidades superficiais de d4gua e ar que variam de 0,30 a 1,20 m/s e 0,28 a 1,35 m/s,
respectivamente. Os testes 5, 6, 7 e 11 destacados em negrito na Tabela 5.7 sdo os testes que mais
se aproximam daqueles da Tabela 5.2 e foram selecionados para serem comparados com 0s testes
utilizando a sonda elétrica. As velocidades superficiais utilizadas nos testes sdo mostradas na
Tabela 5.7 e suas representagdes no mapa de fluxo de Taitel e Barnea (1980) mostrado na

Figura 5.10 revelam que elas sdo representativas do padrdo golfadas.

Tabela 5.7. Velocidades superficiais.
Teste J JL Jo
# (m/s) (m/s) (m/s)
5 0,58 0,30 0,28
6 0,88 0,31 0,57
7 1,13 0,30 0,83
8
9

0,87 0,60 0,27

1,16 0,61 0,55
10 1,41 0,61 0,80
11 1,70 0,61 1,09
12 1,45 0,92 0,53
13 1,72 0,90 0,82
14 2,01 0,91 1,10
15 2,02 1,20 0,82
16 2,28 1,21 1,07
17 2,55 1,20 1,35
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Figura 5.10. Representagcdo dos dados experimentais no mapa de padrdes de Taitel e
Barnea.

A Tabela 5.8 apresenta uma comparacdo da fracdo de vazio média da unidade <ou>
medida utilizando o sensor de impedancia de anéis com as técnicas experimentais de referéncia
apresentadas no Capitulo 3. Os resultados obtidos com a técnica do sensor de impedancias
apresentam desvios absolutos menores ou iguais a 0,02 em comparacdo com o método

gravimétrico e menores ou iguais a 0,03 em comparacio com a valvula de fechamento ripido.

Tabela 5.8. Comparagdo de <o,> experimental com as medidas de referéncia.

I Jg Olgray. Olyglvula  <Oly>
(m/s)  (m/s) () (---) (---)
0,32 0,25 0,27 0,26 0,28
0,32 0,51 0,49 0,49 0,49
0,30 0,78 0,56 0,55 0,58
0,61 1,05 0,54 0,53 0,56




Definido o método gravimétrico como medida de referéncia para o sensor de impedancia
de anéis varios outros testes foram realizados com velocidades superficiais de d4gua e ar variando
de 0,30 a 1,21 m/s e 0,25 a 1,49 m/s, respectivamente. A Tabela 5.9 apresenta uma comparagao
da fracdo de vazio média da unidade <o,> medida utilizando o sensor de impedancia de anéis

com o método gravimétrico apresentando erro absoluto de no maximo 0,02.

Tabela 5.9. Comparacdo de <o,> experimental com o método gravimétrico.

JL J sy <OU>
(m/s) (m/s) (--) (--)
0,32 0,25 0,27 0,28
0,31 0,29 0,33 0,33
0,32 0,51 0,49 0,49
0,31 0,61 0,51 0,51
0,31 0,77 0,57 0,58
0,30 0,88 0,59 0,59
0,60 0,30 0,25 0,25
0,61 0,60 0,38 0,38
0,61 0,87 0,48 0,48
0,62 0,99 0,52 0,54
0,61 1,17 0,55 0,55
0,92 0,59 0,30 0,30
0,90 0,90 0,41 0,41
0,89 1,17 0,47 0,47
1,20 0,61 0,26 0,26
1,20 0,89 0,35 0,35
1,21 1,18 0,40 0,39
1,20 1,49 0,46 0,44
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5.3.1. Valores experimentais médios

Na Tabela 5.10 sdo apresentadas as medidas experimentais médias utilizando o par de
sensores de impedancia de anéis para os 13 pares de velocidades Ji e Jg da Tabela 5.7 revelando
o fator de intermiténcia 3, a velocidade de translacdo do nariz da bolha alongada u;, os
comprimentos do pistdo de liquido L, da bolha alongada Ls e da unidade L, e a frequéncia f.
Utilizando o sensor de impedancia de anéis a jusante na esta¢ao foram determinadas as fracdes de
vazio médias da unidade < o, >, do pistdo de liquido < 0 > e da bolha alongada < o > através

das Equacdes (4.17), (4.20) e (4.22) respectivamente.

Tabela 5.10. Valores experimentais médios.
Teste ] JL Jg B U¢ L/D L¢D L,/D f <> <0><0>
# (m/s) (m/s) (mfs) () (mfs) (=) () (=) Hz) (=) () ()
5 058 030 028 036 084 1383 7,82 21,65 148 0,34 0,12 0,75
6 088 031 057 063 1,18 10,34 1735 27,69 1,64 0,51 0,16 0,72
7 1,13 030 083 059 1,55 1838 2644 4482 1,33 0,59 0,25 0,80
8
9

0,87 0,60 027 030 1,12 13,51 5,69 1920 224 0,25 0,09 0,67

1,6 0,61 055 038 149 14,65 9,14 23,79 239 038 0,14 0,74
10 141 061 080 047 1,73 17,89 16,00 33,90 2,01 048 0,21 0,78
11 1,70 o061 1,09 053 206 18,10 20,62 38,73 2,04 054 0,24 0,79
12 145 092 053 032 1,80 1551 733 2284 3,02 030 0,14 0,65
13 1,72 090 0,82 041 2,09 1625 11,16 2741 292 041 0,19 0,72
14 201 091 1,10 047 247 17,49 1545 3294 288 047 0,23 0,74
15 202 1,20 082 036 244 1643 937 2580 3,5 034 0,19 0,63
16 228 121 107 041 275 16,65 11,78 28,43 3,770 0,39 0,21 0,66
17 255 120 135 044 324 1847 14,66 33,14 3,771 044 0,24 0,69
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As Figuras 5.11 e 5.12 trazem algumas anélises dos valores experimentais das fracdes de

vazio médias da unidade <o, >, do pistdo de liquido <o > e da bolha alongada <o, > em

funcdo da velocidade superficial de mistura J definida pela Equacdo (1.5) e do fator de
intermiténcia B definido pela Equagao (1.10).

Fazendo a mesma andlise realizada com os dados obtidos com a sonda elétrica o ajuste
para a relacdo de deslizamento apresentado na Figura 5.11 mostra a consisténcia do método de
medida de fracdo de vazio média da unidade quando comparado com a relagdo de deslizamento

proposta por Zuber e Findlay (1965), Equacdo (5.1).
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Figura 5.11. A razdo entre a velocidade superficial do gds e a fragdo de vazio média da
unidade em funcdo da velocidade superficial de mistura.

A Figura 5.12 apresenta a comparagdo do fator de intermiténcia [ determinado pela
Equagao (1.10) em fung¢do dos comprimentos da bolha alongada L¢ e da unidade L, e pela

Equacdo (5.2) determinado em fun¢do das fracoes de vazio médias da unidade <o, >, do pistdo
de liquido <o > e do filme de liquido <@, >. A concordancia dos resultados mostra a

consisténcia do método utilizado para a determinacdo das fracdes de vazio.
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Figura 5.12. Fator de intermiténcia em fungao das fra¢cdes de vazio da unidade, do pistdo e
do filme de liquido.

5.3.2. Dependéncia da fracio de vazio média do pistao de liquido com as variaveis

médias

Esta secdo tem o objetivo de explorar a dependéncia da fracdo de vazio média do pistio
de liquido <0, > com as velocidades superficiais da mistura J, do liquido Ji, e do gds Jg assim
como a dependéncia de <, > com o fator de intermiténcia 3 e a frequéncia f. A Figura 5.13
mostra a fragdo de vazio média do pistdo de liquido< o, >em fung¢do da velocidade superficial de

mistura J para quatro velocidades superficiais de liquido J;, constantes. Pode-se notar um aumento

linear de <o, >a medida que a velocidade superficial de mistura J aumenta para cada velocidade

superficial de liquido Ji. constante. Observa-se uma tendéncia desse aumento diminuir & medida

que Ji aumenta.
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Figura 5.13. Fragdo de vazio média do pistdo de liquido, < o, >em funcdo da velocidade
superficial de mistura, J para quatro velocidades superficiais de liquido, J;. constantes.

A Figura 5.14 mostra a fracdo de vazio média do pistdo de liquido< o, >em funcio da

velocidade superficial do gds Jg para quatro velocidades superficiais de liquido J;, constantes.

Pode-se notar um aumento linear de <o >a medida que a velocidade superficial de gis Jg

aumenta para cada velocidade superficial de liquido Ji constante. Observa-se uma tendéncia

desse aumento diminuir a medida que J; aumenta.
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Figura 5.14. Fragdo de vazio média do pistdo de liquido, <o, >em funcdo da velocidade
superficial do gés, Jg para quatro velocidades superficiais de liquido, Ji. constantes.
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A Figura 5.15 mostra a fracdo de vazio média do pistdo de liquido< o, >em fun¢do do

fator de intermiténcia B para quatro velocidades superficiais de liquido Ji. constantes. Pode-se

notar 0 mesmo aumento de<o, >a medida que o fator de intermiténcia aumenta mas &

dependente da velocidade superficial de liquido Jy.
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Figura 5.15. Fragdo de vazio média do pistdo de liquido, < o, >em funcdo do fator de

intermiténcia, B para quatro velocidades superficiais de liquido, J. constantes.

A Figura 5.16 mostra a ocorréncia do comprimento do pistdo de liquido L na fracdo de

vazio média do pistdo de liquido <o >. Como observado nos dados da sonda elétrica pode-se

notar o aumento de <o, >com o aumento de Ly/D.
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Figura 5.16. A fracdo de vazio média do pistao de liquido em funcdo do comprimento do
pistao de liquido.

E esperado que Ly/D pequeno tenha < o, >baixo devido a existéncia do ponto de minimo.
A medida que L¢/D aumenta <o >cresce. Acredita-se que para pistdes de liquido com
comprimento superior a Ly/D=19 a taxa de crescimento de <o, >diminui.

A Figura 5.17 mostra a fracdo de vazio média do pistdo de liquido <o, > em fungdo da

frequéncia f para quatro velocidades superficiais de liquido Ji. constantes. Observa-se uma

tendéncia de <o > diminuir com o aumento da frequéncia para as velocidades superficiais de
liquido J, =0,30m/s, J, =0,60m/s, J, =0,90m/s enquanto que para J, =1,20m/s a

tendéncia € de <0, > aumentar.
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Figura 5.17. Fragdo de vazio média do pistdo de liquido < o, >em funcdo da frequéncia f
para quatro velocidades superficiais de liquido, Ji, constantes.

5.3.3. Perfis axiais das fracoes de vazio do pistao de liquido e da bolha alongada

Na Figura 5.18 s@o apresentadas as distribuicdes na direcdo axial das fra¢cdes de vazio do
pistdo de liquido o e da bolha alongada o para os testes da Tabela 5.7. Todos os testes
apresentam um sinal alto para a fra¢do de vazio do pistdo de liquido 0x em Z/D =0 indicando a
regido da traseira da bolha alongada que possui uma alta fracdo de vazio. H4 uma incerteza ao
determinar o final da bolha alongada e o inicio do pistdo de liquido. Esta regido nao € definida
por uma linha, mas uma faixa, pois a traseira da bolha flutua e a regido do pistdo é muito aerada.
Baseado na aplicagdo de fatores de corte é definido o comprimento de cada pistdo e bolha. Estes
valores passam a ser as defini¢cdes do comeco e fim dos pistdes e bolhas. Os graficos da Figura
5.18 por se tratar de médias apresentam valores maximos de 0 em Z/D =0 que sdo considerados
representativos. Fazendo uma varredura em diferentes posi¢cdes axiais € possivel avaliar o perfil
axial da fragdo de vazio no pistao de liquido ai. Os perfis mostram uma diminuicao acentuada de
0, na regido de recirculacdo da bolha alongada atingindo um minimo em Z/D=2a5e em

seguida, ocorre um suave aumento de 0 a medida que Z/D aumenta. Como observado nos
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dados da sonda elétrica, veja Figura 5.7, a queda € atribuida principalmente ao final da zona de
recirculacdo na traseira da bolha de gés, veja Figura 1.5. A populagdo de bolhas dispersas dentro
desta zona mantém-se em um ciclo de desprender e voltar para a cauda da bolha alongada. Outra
parte das bolhas dispersas segue para o pistdo abaixo. Como mostrado nas figuras a regiao de
recirculacao varia de 2 a 5D e coincide com o minimo que ocorre para maiores velocidades. A
medida que distancia da origem O aumenta até atingir um valor estdvel sugerindo o estado
desenvolvido.

Para a fracdo de vazio da bolha alongada ot em Z/D =0, os testes apresentam valores
entre 0,3 e 0,5 indicando o nariz da bolha alongada. Fazendo uma varredura em diferentes
posicdes axiais € possivel avaliar o perfil axial da fragdo de vazio da bolha alongada o. Os perfis
mostram um acentuado crescimento de oy at€ Z/ D = 5e em seguida, apresenta um valor estdvel
no corpo da bolha, veja representacdo na Figura 1.5.

Para todos os testes a distribui¢do da fracao de vazio do pistdao de liquido na dire¢do axial
mostra duas regides distintas com comportamentos bem diferentes. Enquanto a regido da esteira
préxima da bolha alongada (Z/D <2 a5)apresenta grande variagdo nos valores da fragdo de
vazio do pistdo de liquido variando na maioria dos testes de 0,4 a 0,1, a regido do pistdo de

liquido desenvolvido (Z/D>10)apresenta pequena variagio com um comportamento uniforme

para 0 podendo tratar a fracdo de vazio nessa regido como unidimensional. Para a regido da
esteira da bolha alongada é necessario levar em conta as variacdes da fracdo de vazio tanto na

direcdo radial quanto axial.
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5.3.4. Correlacoes para as fracoes de vazio

Esta secdo explora a existéncia ou a falta de correlagdo entre os valores de fracdo de vazio
no pistdo e no filme em fung¢do dos comprimentos do pistdo e filme respectivamente. Para isto
sao utilizados os valores experimentais de cada pistdo e de cada filme, medidos individualmente,
e comparados contra as medidas experimentais dos respectivos comprimentos de pistdo e de
filme.

Para a fracdo de vazio na regido do filme de liquido hd um s6lido modelo matemaético, a
ser introduzido no capitulo 6 que, em termos qualitativos, revela que: (i) quanto maior for o
comprimento do filme maior € a fragdo de vazio sendo que o limite maximo € definido pela
fracdo de vazio quando o filme atinge o equilibrio, isto €, a espessura do filme deixa de variar;
(i1) a fra¢do de vazio na condi¢do de filme em equilibrio varia fracamente com a velocidade da
mistura, isto quer dizer que para filmes com grandes comprimentos a tendéncia é que as fragdes
de vazio na regido do filme tendam a valores muito préximos. Esta tltima consideracdo aplica-se
aos dados somente porque todos eles provém de testes com o mesmo par de fluidos (ar e dgua) e
mesmo didmetro de tubulacgao.

Nao € conhecimento do autor que haja dados experimentais na literatura relativo a
correlagdes relativas a fracdo de vazio no pistdo de liquido contra o comprimento do pistao de
liquido. Ainda pouco se conhece sobre a variabilidade das fracdes de vazio no pistao de liquido
com relacdo ao comprimento do pistdo. Pretende-se inferir algum comportamento a partir dos
modelos estudados no capitulo 8, entretanto para 0 momento espera-se que quanto menor for o
pistdo menor serd a fragdo de vazio pelo fato dela estar dominada pela regido de recirculacido que
possui um minimo de .

Os dados experimentais estdo mostrados nas Figuras 5.19 a 5.22 e organizados em fungao
de Jr. Assim as Figuras 5.19 a 5.22 mostram as correlagdes para os grupos de dados com Ji
constante de 0,30 m/s, 0,61 m/s, 0,91 m/s e 1,20 m/s respectivamente. Basicamente busca-se
numa inspecao nas figuras verificar se os dados confirmam o comportamento descrito acima, se
existe correlacdo com os comprimentos e a variagdo ou distribui¢do dos dados ao redor da média.
Outra informacao importante contida nas figuras € relativa ao tamanho da populacdo. Ele estd

representado pelo nimero de pontos experimentais que aparece em cada figura. Na maioria dos
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testes as populacdes foram superiores a 300 pontos, entretanto hd casos experimentais onde este
nimero é bem menor como poderé ser observado inspecionando as figuras.

Iniciando pela fragdo de vazio no pistdo de liquido, pode-se observar nas Figuras 5.19 a
5.22 que <a> para Ly/D >10 € relativamente insensivel ao comprimento do pistdo de liquido.
Entretanto para comprimentos de Ly/D <10 ele comega a mostrar uma tendéncia de aumento a
medida que L¢y/D diminui como era esperado. O espalhamento dos dados ao redor da linha de
tendéncia (ndo mostrada no grafico) mostra um aumento a medida que a velocidade do liquido
aumenta. Tipicamente para Ji = 0,30 m/s ele é de +0,05 enquanto que para J. = 1,20 m/s ele
passa a ser de 20,1. Como observado nas Figuras 5.19 a 5.22 a correlacdo de Ly/D e o, de cada
pistdo de liquido, medidos individualmente, segue aproximadamente a correlagdo linear obtida
com os valores médios de Ly/D e o apresentada na Figura 5.4 para os dados da sonda elétrica e
na Figura 5.16 para os dados do sensor de impedancia de anéis.

As correlagdes entre fracdo de vazio na regido do filme de liquido e o comprimento do
filme mostram uma tendéncia de aumento como o esperado. Os dados nas figuras revelam que
para elevados valores de L¢/D, <a> aproxima-se de 0,8; a excecao € para os testes com J = 1,20
m/s onde este limite aproxima-se de 0,7. O espalhamento dos dados ao redor da linha de
tendéncia (n@o mostrada na figura) revela uma tendéncia de aumento a medida que L¢D < 10,
tipicamente de 0,1, a medida que L¢/D > 25 a tendéncia dos dados mostra uma reducdo do

espalhamento, tipicamente de 0,05.

95



0,30 - 0,28

0,31 -0,57

0,30 - 0,83

04
0.35
0.3
0.25
0.2
0.15
0.1
0.05

0.4

0.35

0.3

0.25

0.2

0.15

0.1

0.05

0.4

0.35

0.3

0.25

0.2

0.15

0.1

0.05

]
5 10 15 20 30 35
L/D
23
o
o o 6 Lo
©0% 1o
5 10 15 20 25
L/D
< o
o
2.8 B0 So o
© BB L o .
o0 3
%%
10 20 30 40 50

L./D

0.9
0.8
0.7
0.6
0.5
0.4
03
0.2
0.1

0.9
0.8
0.7
0.6
0.5
0.4
0.3
0.2
0.1

0.9
0.8
0.7
0.6
0.5
0.4
0.3
0.2
0.1

<
<
4 6 8 10 12 14 16
L/D
oy g ¥ ° °
< &
5 10 15 20 25 30
L/D
FAPPIGTT 000
6% o %
10 20 30 40 50 60
L/D

Figura 5.19. Correlacdes da o e 0 com L e Ls para os testes 5, 6 e 7 da Tabela 5.7.

96



0,60 — 0,27

0,61 - 0,80 0,61 - 0,55

0,61 -1,09

0.4 1

035 0.9
0.8
03
0.7
0.25 06
g 02 3 os
0.15 0.4
01 03
0.2
0.05
0.1
0 0
0 5 10 15 20 25 30 o B 4 6 s 0
Ls/D L/D
0.4 1
035 0.9
0.8
0.3 L3
0.7
0.25 06
<o
g 02 ¢ s . g 05
O < .
0.15 @ 0.4
&3 0.3
0.1 02
0.05 0.1
0 0
0 5 10 15 20 25 30 35 40 0 5 10 15 20
L;/D L/D
04 1
035 0.9
0.8 2 5
03 o
0.7
0.25 5 06
& 02 3 05
0.15 04
03
0.1
0.2
0.05 01
0 0
0 10 20 30 40 50 0 5 10 15 20 25 30 35
Ls/D L/D
04 1
035 0.9 N
0.3 Q. 08 <
’ s 2D < 07
025 < & 0.6
. EY L .
4 02 5 3 05
0.15 0.4
0.3
0.1
0.2
0.05 o1
0 o
4] 10 20 30 40 50 60 o] 5 10 15 20 25 30 35 40
Ls/D L/D

Figura 5.20. Correlacdes da o e 0 com L e Ls para os testes 8, 9, 10 e 11da Tabela 5.7.

97



0,92 - 0,53

0,90 - 0,82

0,91 -1,10

0.4
0.35
0.3

0.25

0.15
0.1

0.05

04
0.35
0.3

0.25

0.15
0.1

0.05

0.4
0.35
0.3
0.25
z 02
0.15
0.1

0.05

Ls/D

0 5 10 15 20 25 30 35
L/D
Lol
[¢] 10 20 30 40 50
Ls/D
<
i &
<&
0 10 20 30 40 50

O

Ol

Ot

0.9
0.8
0.7
0.6
0.5
0.4
0.3
0.2

0.1

08
0.8
0.7
0.6
0.5
0.4
03
0.2
0.1

0.9
0.8
0.7
0.6
0.5
0.4
0.3
0.2
0.1

o <&
4 6 8 10 12 14 16
L/D
<
5 10 15 20 25
L/D
10 15 20 25 30 35
L/D

Figura 5.21. Correlacdes da o5 € 0y com L e Ls para os testes 12, 13 e 14 da Tabela 5.7.

98



1,20 - 0,82

1,21 -1,07

1,20 - 1,35

0.4

0.35

03

0.25

0.15

0.1

0.05

0.4

0.35

0.1

0.05

0.4
0.35
03
0.25
4 02
0.15
0.1

0.05

Ls/D

<
©
10 20 30 40 50
Ls/D
<
10 20 30 40 50
Ls/D
%
<
10 20 30 40 50

Oy

O

O

09

0.8

0.7
06 -
05

o2

% % o

04

03

02
01

L/D

20

25

0.9

0.8

0.7
0.6

0.5

0.4

0.3

0.2
0.1

L/D

25

30

0.9

08

0.7

0.6

<

0.5

0.4

03

0.2
0.1

L/D

25

30

35

Figura 5.22. Correlagdes da o, e 0 com L e L¢ para os testes 15, 16 e 17 da Tabela 5.7.

99



5.3.5. Funcao densidade de probabilidade das propriedades do escoamento no

padrao golfadas

As fungdes densidade de probabilidade de u;, Ly/D, L¢D, <o,>, <0t> e <o0y> revelam
como as populagdes destas grandezas estdo distribuidas ao redor da média na estacdo de medida
localizada 257D a jusante do injetor de ar e 4gua. Observa-se que esta distancia para alguns testes
¢ suficiente para ter um escoamento no padrdo golfadas desenvolvido, mas em outros o
escoamento estd em desenvolvimento.

As Figuras 5.33, 5.34 e 5.35 constituem um bom exemplo de escoamento desenvolvido.
Observa-se a que a densidade de probabilidade de u;, Ly/D, <o>, <oy> e Ly/D apresentam uma
tinica moda enquanto que a densidade de <o,> mostra claramente uma distribui¢do bi-modal
revelando a natureza intermitente do escoamento em golfadas.

Por outro lado as Figuras 5.25 e 5.26 constituem um bom exemplo de escoamento em
desenvolvimento. Nas figuras citadas pode-se observar que as bolhas viajam em duas populagdes
uma rdpida e outra mais lenta. A medida que as bolhas répidas coalescem com as bolhas lentas a
velocidade u; muda. O que possuimos € um instantaneo na estacdo de medida. Fenomeno similar
¢ também observado nas populacdes de Ly/D e Ly/D. No entanto, as populagdes de <o> e <oy>
aparecem distribuidas ao redor da média mas em alguns casos sugerem que as populacdes estdao
ainda num processo de interacdo de forma que ha dois picos porém préximos entre si. Por tltimo
a populacdo de <o,> permanece como bimodal caracterizando a ocorréncia alternada de gas e
liquido no regime de golfadas.

Considera-se que as demais figuras apresentam um estado em desenvolvimento
intermedidrio sendo caracterizado num extremo por aquele mostrado nas Figuras 5.25 € 5.26 e no
outro pelas Figuras 5.33, 5.34 ¢ 5.35.

As densidades de probabilidade relativas a <ug>, Ly¢/D e L¢/D ja foram objeto de estudos de
outros pesquisadores. Destaca-se que para escoamento desenvolvido, isto €, aquele onde a
interacdo entre bolhas vizinhas cessaram de ocorrer, as populacdes para u; e L¢gD sado
caracterizadas por distribui¢des normais enquanto que para Ly/D como log-normal. No entanto

ndo € de conhecimento do autor algum trabalho relativo as distribui¢cdes de <ou,>, <0> € <0>.
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Observa-se que <0,,> para qualquer um dos pontos experimentais apresenta um comportamento
bi-modal caracterizado pela alternancia da passagem dos pistdes de liquido seguidos pelas bolhas
de gds. As distribuicdes de <o> e <0> sdo caracterizadas por um unico pico € com um
espalhamento variando entre +0,05 a £ 0,1 ao redor da média como havia sido previamente
detectado na secdo anterior. Pelo fato de possuirem uma tnica moda e terem baixo espalhamento
elas sugerem potencial para aplicagdo em modelos de simulagdo utilizando apenas os seus valores
médios.

Como excecdo quer-se ressaltar os testes 6 e 13, veja Figuras 5.24 e 5.31, onde a
populacdo de comprimento de filme estd em formagdo. Elas exibem populagdes com grandes e
pequenos comprimentos coexistindo que influenciam na distribuicdo de <o> uma vez que
comprimentos menores de L¢/D estdo associados as menores fragdes de vazio. J4 a populacdo
para <0> ¢ menos sensivel ainda que a populagdo de <oy> e é bem caracterizada por uma
populagdo simétrica (3° momento estatistico nulo ou skewness nulo) e 4° momento estatistico

maior que 1 ou kurtosis >1.
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Figura 5.28. Teste 10: Ponto J;=0,61m/s e J5=0,80m/s.
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Figura 5.29. Teste 11: Ponto J;=0,61m/s e Jg=1,09m/s.
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Figura 5.31. Teste 13: Ponto J;=0,90m/s e J5=0,82m/s.
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Figura 5.33. Teste 15: Ponto J;=1,20m/s e J5=0,82m/s.
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Figura 5.34. Teste 16: Ponto J;=1,21m/s e Jg=1,07m/s.
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Figura 5.35. Teste 17: Ponto J;=1,20m/s e Jg=1,35m/s.

5.3.6. Estimativa das velocidades baseadas no balan¢o volumétrico

Para fins de referéncia a Tabela 5.11 apresenta os resultados obtidos utilizando as

equacgdes desenvolvidas no balango volumétrico do Apéndice A. As velocidades do liquido no

pistao de liquido us, das bolhas dispersas no pistdo de liquido uy, do gds na bolha alongada ug e
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do filme uy foram obtidas utilizando as Equagdes (A.39), (A.41), (A43) e (A.4S5)

respectivamente.

Tabela 5.11. Resultados para as velocidades do padrao golfadas.

Teste J JL Jg U; Urs Up ug Us
# (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) (m/s)
0,58 0,30 0,28 0,84 0,55 0,75 0,82 -0,14
0,88 0,31 0,57 1,18 0,87 0,92 1,13 -0,04
1,13 0,30 0,83 1,55 1,10 1,24 1,45 -0,18
0,87 0,60 0,27 1,12 0,86 1,05 1,11 0,37
1,16 0,61 0,55 1,49 1,12 1,40 1,47 0,30
10 1,41 0,61 0,80 1,73 1,37 1,58 1,72 0,34

O o0 9 O W

11 1,70 0,61 1,09 2,06 1,62 1,97 2,03 -0,43
12 1,45 0,92 0,53 1,80 1,41 1,72 1,78 0,82
13 1,72 0,90 0,82 2,09 1,67 1,94 2,05 0,89

14 2,01 0,91 1,10 2,47 1,96 2,15 2,37 0,97
15 2,02 1,20 0,82 2,44 1,92 2,44 2,43 1,33
16 2,28 1,21 1,07 2,75 2,16 2,70 2,74 1,39
17 2,55 1,20 1,35 3,24 2,44 2,89 3,12 1,28

Como esperado a maior velocidade no escoamento em golfadas é a velocidade de
translacdo do nariz da bolha alongada u,. A bolha alongada praticamente preenche toda a secao
transversal do tubo fazendo com que a velocidade do gis na regido da bolha alongada ug seja
maior que a velocidade superficial do gds Jg que representa a velocidade que a fase géds teria se
estivesse escoando sozinha na tubulagdo. A velocidade do liquido no pistao de liquido urg €
menor que a velocidade superficial de mistura J devido a presenca das bolhas dispersas no pistao
de liquido. As velocidades do filme de liquido uf apresentadas na Tabela 5.11 foram obtidas
resolvendo a Equagdo (A.45) utilizando valores médios da fracdo de liquido no filme de liquido

R, resultando em velocidades de filme de liquido positivas e negativas. Isto ndo pode ser feito de
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forma direta uma vez que a fracdo de liquido no filme de liquido varia localmente em func¢do da
espessura local do filme de liquido hs. A solugdo € resolver um modelo de filme de liquido que
estima a fragdo de liquido local no filme de liquido a partir do conhecimento do perfil da bolha
alongada e determina a velocidade média do filme de liquido em fungdo das velocidades locais
do filme de liquido. O modelo de filme de liquido de Taitel e Barnea (1990) serd implementado
no Capitulo 6 para determinar a velocidade média do filme de liquido us. A secdo a seguir
compara as velocidades das bolhas dispersas no pistao de liquido u, obtidas utilizando a Equacao

(A.41) desenvolvida no balango volumétrico com as correlagdes disponiveis na literatura.

5.3.7. Comparacao da velocidade das bolhas dispersas no pistao de liquido u;, com

as correlacoes disponiveis

A velocidade de translagdo das bolhas dispersas no pistdo de liquido, u, pode ser expressa

como uma combinagdo linear da velocidade de deslizamento de uma populagdo de bolhas u,, e

da velocidade superficial de mistura J:

u, =CyJ +uy,, (B.24)

onde Cyy, é o parametro de distribui¢ao das bolhas dispersas que depende do tamanho das bolhas,
dos perfis da fracdo de vazio das bolhas e da velocidade superficial de mistura na secao
transversal. O parametro Coy, para escoamento disperso vertical situa-se entre 1,0 e 1,5 com um
valor mais provavel de aproximadamente 1,2.

A velocidade de deslizamento de uma populagdo de bolhas u,, € relacionada com a
velocidade de deslizamento de uma tnica bolha u,, através da fragdo de vazio do pistdo de

liquido o:

Ugp = Uy pg (1_ o )n > (B.23)
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onde o expoente n é determinado em func¢do das viscosidades do gis e do liquido. Para p, >> L,

n=1,75.
As duas principais correlacdes disponiveis na literatura para a determinacdo da velocidade
de deslizamento de uma Unica bolha, ugps s3o as correlagdes de Harmathy (1960) e Ishii e Zuber

(1979). A correlacao de Harmathy (1960) € expressa por:

u,, =153 gﬁf" : (B.26)
L

e a correlacdo de Ishii e Zuber (1979) por:

u,, =2 gé‘j“. (B.32)
L

Maiores detalhes e discussdes a respeito das velocidades das bolhas dispersas em um
meio continuo e das correlagdes disponiveis podem ser encontradas no Apéndice B.

A Figura 5.36 apresenta a comparac¢do da velocidade das bolhas dispersas no pistdo de
liquido up estimada pelo balangco volumétrico do Apéndice A com as correlagdes de Harmathy
(1960) e Ishii e Zuber (1979). O valor do parametro de distribuicao utilizado nas correlagdes foi
Cop=1,0 para todos os testes. Pode-se notar desvios de 5 a 10% nos valores de uy, obtidos com o
balanco em relagcdo as correlacdes para velocidades superficiais de mistura J maiores que 2 m/s.
Adotando Cyp=1,1 para essa faixa de J pode-se ajustar os valores de uy, obtidos com o balanco
com os determinados com as correlagdes. A concordancia dos resultados mostra a consisténcia do

método utilizado.
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Figura 5.36. Velocidade das bolhas dispersas no pistao de liquido up.

5.4.Comparacao da sonda elétrica com o sensor de impedancia de anéis

A Tabela 5.12 apresenta uma comparagao dos resultados obtidos com as duas técnicas de
medidas para as velocidades e fracdes de vazio médias do escoamento intermitente no padrdo
golfadas. Uma comparagdo entre as distribui¢des da fragdo de vazio local no pistdo de liquido é
mostrada na Tabela 5.13. Os testes 1 e 5 foram realizados com velocidades superficiais de liquido
Jp bastante préximas 0,29 m/s e 0,30 m/s e com velocidades superficiais de gis Jg com 12% de
diferenca, 0,25 m/s e 0,28 m/s. Os resultados obtidos para as fra¢des de vazio médias apresentam
desvios absolutos de 0,01 para < o > e <ag > e 0,03 para < o, >. A distribuicao da fracdo de
vazio local no pistdo de liquido para esses dois testes seguem o mesmo comportamento como

mostrado na figura da Tabela 5.13 apresentando o, =0,45em Z/D =0, depois a mesma queda
acentuada de o na regido de recirculagdo atingindo um minimo em Z/D =2 com o, =0,10
para a sonda elétrica e o =0,05 para o sensor de impedancias. Na regido do pistdo
desenvolvido (Z/D>6)as duas técnicas obtiveram a mesma distribui¢do da fra¢do de vazio
local no pistdo de liquido com um valor uniforme de o, =0,12. Os testes 2 e 6 foram realizados

com a mesma velocidade J, =0,31 m/se com 10% de diferenca para as velocidades Jg, 0,52 m/s
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e 0,57 m/s. Os resultados obtidos apresentaram desvios absolutos de 0,02 para < o >, 0,05 para
<oy >e 0,07 para < o > o que significa desvios de até 44% como no caso da fracdo de vazio
média do pistao de liquido. Verificando a func¢iao densidade de probabilidade das propriedades do
teste 6, Figura 5.24, observa-se o comportamento de um escoamento em desenvolvimento. Ha
uma incerteza ao determinar o final da bolha alongada e o inicio do pistdo de liquido num
escoamento em desenvolvimento. Isso reflete diretamente nos comprimentos do pistdo de liquido
L e da bolha alongada L¢, ja que estes comprimentos sdo definidos pela aplicacdo do fator de
corte, e consequentemente altera as concentracdes de gds. Nas distribui¢cdes da fracdo de vazio

local no pistdo de liquido apresentadas na figura da Tabela 5.13 para os testes 2 e 6 pode-se

observar o, = 0,42 para a sonda elétrica e o, = 0,24 para o sensor de impedanciasem Z/D=0.

Isto sugere que, ao aplicar o fator de corte para definir o comprimento do pistdo de liquido no
teste 6, provavelmente definiu-se o inicio do pistdo de liquido ja na regido de recirculagcdo. Com
isso, a regido de recirculagdo do teste com o sensor de impedancia ficou mais curta atingindo um

minimo em Z/D=2 com o, =0,12 enquanto que o teste com a sonda elétrica atingiu um
minimo em Z/D=3 com o, =0,14. Na regido de pistdo desenvolvido (Z/D>5)as
distribui¢des mostram um crescimento de o até atingirem o = 0,23 para a sonda elétrica e

o, =0,18 para o sensor de impedancia. Os testes 3 e 7 foram realizados com velocidades

superficiais de liquido J;, bastante proximas 0,29 m/s e 0,30 m/s e com velocidades superficiais
de gés Jg com 6% de diferencga, 0,78 m/s e 0,83 m/s. Os resultados obtidos para as fracdes de
vazio médias apresentam desvios absolutos de 0,01 para < a, >, 0,02 para < 05 > e 0,03 para
< o >. A distribui¢do da fracdo de vazio local no pistao de liquido para esses dois testes seguem

comportamentos semelhantes como mostrado na Tabela 5.13 apresentando o = 0,45 para a
sonda elétrica e o, = 0,42 para o sensor de impedancias em Z/D =0, depois a queda acentuada
de o na regido de recirculacdo apresentou certa diferenca atingindo um minimo em Z/D =2
com o = 0,17 para a sonda elétrica e um minimo em Z/D =4 com o = 0,19 para o sensor de

impedancias. Na regido do pistdo desenvolvido a técnica da sonda elétrica apresentou um valor

uniforme de o, =0,20até Z/D =11e um crescimento acentuado até a fragdo de vazio local no

pistdo de liquido flutuar em torno de o = 0,27 para Z/D >12 enquanto que o sensor de anéis
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apresentou um crescimento acentuado de o depois da zona de recirculacdo até atingir um valor
uniforme de o =0,27para Z/D>11. Os testes 4 e 11 foram realizados com a mesma

velocidade J; =0,61 m/se com 4% de diferenca para as velocidades Jg, 1,05 m/s e 1,09 m/s. Os

resultados obtidos para as fracdes de vazio médias apresentam desvios absolutos de 0,04 para
<oy > e 0,10 para < o >. A fracdo de vazio média do pistdo de liquido determinada pelas duas

técnicas foi a mesma: <o, > = 0,24 . Nas distribui¢des da fragdo de vazio local no pistdo de
liquido apresentadas na figura da Tabela 5.13 para os testes 4 e 11 pode-se observar o, = 0,48
para o sensor de impedancias e o, = 0,30 para a sonda elétricaem Z/D =0. Isto sugere que ao

se aplicar o fator de corte para definir o comprimento do pistdo de liquido no teste 4

provavelmente definiu-se o inicio do pistdo de liquido ja na regido de recirculacdo. As duas

técnicas atingiram um minimo em Z/Dentre 3 e 5 com ¢, = 0,18 e depois na regido de pistao
desenvolvido (Z/D>5)as distribuigdes mostram um crescimento de o até atingirem
o, =0,25. Todos resultados mostram concordancia entre as duas técnicas conferindo

confiabilidade as medidas.

Tabela 5.12. Comparagao das duas técnicas de medidas.

Teste J I Jg U <0y > <0g> < O >
# (m/s)  (mfs)  (m/s)  (m/s) (=) (=) (=)
SONDA ELETRICA
1 0,54 0,29 0,25 0,82 0,31 0,13 0,74
2 0,83 0,31 0,52 1,18 0,46 0,23 0,74
3 1,07 0,29 0,78 1,54 0,58 0,27 0,77
4 1,66 0,61 1,05 2,16 0,50 0,24 0,69

SENSOR DE IMPEDANCIA DE ANEIS

5 0,58 0,30 0,28 0,84 0,34 0,12 0,75
6 0,88 0,31 0,57 1,18 0,51 0,16 0,72
7 1,13 0,30 0,83 1,55 0,59 0,25 0,80
11 1,70 0,61 1,09 2,06 0,54 0,24 0,79
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Tabela 5.13. Comparacio entre as distribui¢cdes da fragdo de vazio local no pistao de
liquido.

Ponto J;=0,30 m/s e Jg=0,28 m/s

Ponto J;=0,31 m/s e Jg=0,57 m/s

0.5 - 05 ;
0.45 —5onda de anéis 045 == Sonda de anéis
0.4 —Sonda elétrica 6.4 —Sonda elétrica
0.35 035 \\
0.3 0.3
& 0.25 » 095 \ Vall
0.2 \ s (.)_2 \\ \\ /. ///\\/_/\/\
0.15 —~ e
01 \\ ™ Sy, N\ 0.15 \_
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2 4 6 8 10 12 14 16 18 20 22 0 o 5 4 6 s 10 12 14 16
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0.5 A
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0.3 \ \ N 03 \ —
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s NN " 02 S
0.2 et
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6. MODELO DE FILME DE LiQUIDO E RELAGCAO DE
DESLIZAMENTO

Na primeira parte deste capitulo sdo apresentados a formulacdo e o procedimento de
solu¢do do modelo de filme de Taitel e Barnea (1990) para determinar a espessura, a fracdo de
vazio e a velocidade no filme de liquido. Os resultados do modelo de filme sdo mais uma forma
de validar as medidas experimentais. Outro objetivo € determinar a velocidade média volumétrica
do filme de liquido a partir das velocidades médias em cada secdo do filme de liquido. Foi
possivel também obter resultados para a condi¢ao de equilibrio do filme de liquido necessarios
para resolver os modelos de Fernandes (1983), Brauner e Ullmann (2004) e Guet (2006) que
serdo apresentados no capitulo 8. Na segunda parte do capitulo é estudada a relacdo de
deslizamento, uma importante relacdo cinemdtica utilizada em escoamentos multifasicos de
relevincia para os modelos de mistura. E analisado como a relacio de deslizamento e a

velocidade de translacdo do nariz da bolha alongada, u; se correlacionam e proposto um modelo

de correcdo entre elas.

6.1.Modelo de filme de liquido

Os modelos de filme de liquido estimam a fra¢do de gés no filme de liquido. Uma vez que
o perfil da bolha € conhecido, € possivel determinar o comprimento do filme e a fragdo de liquido
média através de um balanco de massa. Os modelos de filme de liquido derivam das equacdes de
conservacgao de quantidade de movimento de fases separadas.

O modelo de filme de Taitel e Barnea (1990) é considerado o mais completo entre os
modelos de filme (Mazza et al., 2010) e foi implementado computacionalmente para obter as
distribuicdes da espessura, da velocidade e da fracdo de vazio do filme de liquido na direcao

axial assim como os valores das propriedades na condicao de equilibrio. A Figura 6.1 mostra um
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desenho esquemadtico de uma bolha alongada escoando concéntrica a um filme de liquido ndo
aerado onde sdo definidas as velocidades relativas do filme de liquido e do gas, v e vg a partir de
um referencial que se move com a velocidade de translagdo do nariz da bolha alongada, uy, as
tensdes de cisalhamento no filme de liquido e na interface, T € T; a espessura do filme de liquido,
hs . A origem da abscissa € no nariz da bolha alongada apontando para baixo como indicado na
Figura 6.1 pela coordenada xs .

O modelo de filme proposto por Taitel e Barnea (1990) baseia-se na espessura do filme de
liquido. A forma final da equagdo diferencial a ser resolvida para um escoamento vertical e

considerando um filme néo aerado é:

S, T, ( 11 ] T
LU .
dh, _ A P A Ag PL 6.1)
dx, (pL_pG]_(V (ut_uLS)&eriGV (ut_ub)l_stSi
f

PL R, R; p. ¢ R, 1-R; JA

Foi desenvolvido um cdédigo computacional em linguagem FORTRAN para integrar
numericamente a Equacdo (6.1). As varidveis medidas experimentalmente Ji, Jg, u;, Oy, Oy €
B, veja Tabela 5.10, assim como as propriedades dos fluidos pr, ps, UL, MG € O, veja Tabela 5.1, e

o diametro do tubo, D foram os dados de entrada do programa.
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Figura 6.1. Representacdo de uma célula e suas propriedades.

A seguir € apresentado um roteiro do algoritmo implementado numericamente para

escoamento vertical.
1. Estimativa inicial:
Inicialmente é necessario arbitrar um valor para a espessura de filme de liquido hy e o

passo de integracao Ah¢ correspondente a Ax¢. Uma escolha natural para o valor inicial em x; = 0

é:
hf
—+=0,50 6.2
D ©.2)
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para escoamento vertical, onde hf corresponde a uma espessura do filme de liquido equivalente a

fragdo de liquido do filme R; . O passo de integragdo Ah;foi arbitrado em 1x107*,
2. Calculo da fragdo de liquido no filme:

Para avancar Axy:

= _ An,. (6.3)

R, =abe(1-2 ) ©4)

3. Célculo das propriedades geométricas:
Filme anular simétrico:

Area do filme de liquido na secdo transversal:

A, =D’ %(1—%). (6.5)
Area da bolha alongada na se¢io transversal:
A, = ’ﬂjz ( —z—gsz. (6.6)
Perimetro molhado pelo filme:
S, =7D. (6.7)
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Perimetro molhado pelo gas:

S; =0. (6.8)
Perimetro interfacial:
S, = nD( —z—hfj. (6.9)
D
Diametro hidrdaulico do filme de liquido:
D, :4Af =4D£(1—£)=DRF (6.10)
S; D D
Diametro hidraulico do gés:
D, = A :D(l—z—hfj. 6.11)
Sg +S, D

4. Calculo das velocidades absolutas:

As velocidades absolutas do liquido no pistdo de liquido, urs , das bolhas dispersas no
pistdo de liquido, uy, do filme de liquido, uf e do géds na bolha alongada, ug , sdo calculadas
resolvendo as Equagdes (A.39), (A.41), (A.43) e (A.45) obtidas dos balancos volumétricos
desenvolvidos no Apéndice A.

5. Calculo das velocidades relativas:

Utilizando as Equagdes (A.8) e (A.17), as velocidades relativas v¢ e vg sdo dadas por:
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v =(u, —ug)=", (6.12)

(I-R,)
v =(u,—u,) = (6.13)

¢ ’ (1_Rf)

6. Calculo das tensoes:
As tensdes de cisalhamento sao calculadas em termos das velocidades absolutas:
C.p.u.u
T, = ffpf—f|f|, (6.14)
2
C u.—u.)u. —u,

T = fipG( G t)| G t|’ (6.15)

onde C; e C; sdo os fatores de atrito entre o filme de liquido e a parede, e a interface gas-liquido.

Considerando tubos lisos, pode-se usar a correlacdo de Blasius para calcular o fator de

atrito entre o filme de liquido e a parede:

C; =CRe;", (6.16)
onde o nimero de Reynolds é:
Re, = Pt 6.17)
ML

Para escoamento turbulento hidrodinAmicamente desenvolvidoC =0,079 ¢ n=-0,25. O fator

de atrito na interface gas-liquido para escoamento vertical pode ser calculado através da

correlacdo de Wallis:
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C =0,005(1+300h—ij. (6.18)

As expressoes para C; e C, sdo estimativas para o fator de atrito cuja incerteza ndo ¢ conhecida,

sabe-se, no entanto que quanto maior for a bolha e o pistao melhor s@o estas aproximacodes. Os

fatores de atrito C, e C; sdo estimativas sujeitos a erros num modelo 1D.

7. Calculo da equacdo de Taitel e Barnea:

Neste ponto, todas as varidveis da Equagdo (6.1) podem ser calculadas.

8. Se dh, > ( volta ao passo 2.
dx,

9. Escreve arquivo de saida:

X¢ hf

BaBaRpuf’Tf— (619)

6.2.Comparaciao do modelo de filme e os dados experimentais

Na Tabela 6.1 sdo apresentados os resultados obtidos com o modelo de filme para as
propriedades médias e para as propriedades na condi¢do de equilibrio do filme de liquido. Na

regido onde a espessura do filme de liquido ndo varia significativamente com x¢, dh, /dx, =0 e

a Equacao (6.1) fica simplificada a:
S T_f_[L+LJSii=O, (6.20)
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podendo estimar a espessura de equilibrio do filme de liquido, hg, a fracdo de vazio e a
velocidade do filme na condi¢do de equilibrio, O € uf.. A espessura média do filme, hgyeq € maior
do que a espessura na condi¢do de equilibrio, hg. de forma que a fragdo de vazio na condicdo de
equilibrio, O seja maxima e a espessura de equilibrio do filme, hs minima. Observa-se na

Tabela 6.1 os valores numéricos de o, ., <0, como era esperado. O modelo de filme também

revela que para o comprimento de bolha medido Otmeq € bem proximo de Q. , isto €, o filme se
desenvolve para o equilibrio. Do ponto de vista do modelo de filme, o desenvolvimento ocorre

rapidamente de forma que o, =, , € uma boa aproximacdo para L¢/D maiores que os valores

apresentados na Tabela 6.1. A fracdo de vazio média do filme de liquido medida
experimentalmente, <og> € comparada com a fracdo de vazio média do filme de liquido, Olmed
calculada pelo modelo de filme apresentando erros absolutos entre 0,08 e 0,17. Como esperado a
velocidade média do filme de liquido determinada em fun¢do das velocidades em cada secdo do

filme de liquido € sempre negativa.

Tabela 6.1 Propriedades médias e condi¢do de equilibrio.

Teste I Jo  Dhfmed/D hepe/D Ofmed Olfe <O>  Ufmed Ufe L/D
# [m/s]  [m/s]  (-) (--) (--) (--) (--)  [m/s] [m/s] ()
5 0,30 0,28 0,0294 0,0274 088 0,89 0,75 -1,588 -1,551 7,82
7 0,30 0,83 0,0293 0,0278 0,88 0,89 0,80 -1,502 -1,548 26,44
11 0,61 1,09 0,0260 0,0247 090 090 0,79 -1,360 -1,437 20,62
14 0,91 1,10 0,0326 0,0260 0,87 0,89 0,74 -1,652 -1,477 15,45
17 1,20 1,35 0,0354 0,0326 086 0,87 0,69 -1426 -1,623 14,66

As velocidades do filme de liquido us apresentadas na Tabela 5.11 foram obtidas
resolvendo a Equacgdo (A.45) utilizando valores médios da fracdo de liquido no filme de liquido
R, resultando em velocidades médias de filme de liquido positivas e negativas. Isto ndo pode ser
feito de forma direta uma vez que a fracdo de liquido no filme varia localmente em funcdo da
espessura do filme de liquido hy. Utilizando o modelo de filme a estimativa da fracdo de liquido
média na secdo do filme de liquido foi realizada a partir do conhecimento do perfil da bolha
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alongada e a velocidade média volumétrica do filme de liquido foi determinada em funcdo das
velocidades médias nas sec¢des do filme de liquido.

Nas Figuras 6.2 a 6.6 sdo apresentados os perfis da espessura do filme de liquido, h¢/D, da
velocidade do filme de liquido, uf e de fracdo de vazio do filme de liquido, o obtidos com o
modelo de filme de Taitel e Barnea (1990) e por medidas experimentais para os testes 5, 7, 11, 14
e 17 da Tabela 5.7. E apresentado também um grafico com o ndmero de bolhas em fungio do
comprimento do filme utilizado para o cdlculo experimental de o Para todas as simulagdes a
espessura local do filme de liquido h¢/D apresenta uma queda abrupta na regido do nariz da bolha

(veja Figura 6.2) até x,/D=3, em seguida na regido do corpo da bolha apresenta uma queda

mais suave até x; /D =10 e por fim apresenta um comportamento uniforme indicando que atingiu

a espessura de equilibrio onde a velocidade e a fragao de vazio do filme de liquido nao variam
mais. As Figuras 6.2 a 6.6 apresentam os perfis simulados da velocidade do filme uf na dire¢dao

axial e mostram a inversdo do sinal da velocidade do filme. O filme de liquido é ascendente
proximo ao nariz da bolha alongada x; /Dentre 1 a 5 e depois é descendente em queda livre no
corpo da bolha como esperado. O grifico do nimero de bolhas em funcdo do comprimento do
filme mostra a ocorréncia das bolhas para cada comprimento x; /D . Como mostram as Figuras
6.2 a 6.6, os perfis da fracao de vazio no filme de liquido obtidos experimentalmente apresentam
flutuagdes para posi¢des X; /D maiores. Estas flutuacdes sdo atribuidas ao processo de média que
¢ realizado para cada posicao x, /D . Enquanto as médias da fragdo de vazio em posi¢des Xx; /D
menores sdo realizadas com todas as bolhas, as médias da fracdo de vazio em posi¢cdes x; /D

maiores sdo realizadas somente com algumas bolhas de comprimentos maiores. Pode-se observar

na Figura 6.6 um comportamento uniforme do perfil da fracdo de vazio no filme de liquido até
X; /D=100onde a média da fracdo de vazio foi realizada com aproximadamente 190 bolhas
enquanto que para X, /D>18 o perfil da fracdo de vazio apresenta flutuacdes devido ao nimero
reduzido de bolhas para fazer a média. A distribuicao da fracdo de vazio média na secao do filme
de liquido na direcdo axial determinada com o modelo de filme foi comparada com a distribui¢ao
obtida experimentalmente. Existem algumas razdes para as diferencas observadas entre os
valores obtidos com o modelo de filme e os dados experimentais: (1) A velocidade do filme de

liquido uy flutua devido a condi¢@o dindmica de medida, (2) A regido do nariz da bolha alongada,
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x; /D<3, € dificil de modelar, pois o escoamento é 3D. Nesta regido o filme de liquido estd em
desenvolvimento ndo podendo aplicar a correlacdo de Blasius, (3) Na regido do corpo da bolha,
x; /D>3, o filme estd praticamente em equilibrio e pode ser que a correlagdo para o atrito

interfacial ndo seja representativa para todos os pontos. De qualquer forma o modelo de filme
serve bem para a regido do corpo da bolha alongada. Pode-se observar uma concordancia do
modelo numérico com os dados experimentais, mas em todos os testes o modelo numérico
superestimou os valores da fracdo de vazio local em 5 a 20%. O modelo de filme de liquido é
muito util para estimar a espessura, a fragao de vazio e a velocidade do filme de liquido uma vez
que as equacdes desenvolvidas no balanco volumétrico necessitam de propriedades médias na
secdo em fungdo da posicdo xf no filme de liquido. Outra utilidade situa-se na estimativa da
espessura, da fracdo de vazio e da velocidade do filme de liquido na condi¢do de equilibrio

requeridas nos modelos fenomenoldgicos implementados no capitulo 8.
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Figura 6.2. Teste 5: Ponto J;=0,30m/s e JG=0,28m/s.
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Figura 6.6. Teste 17: Ponto J;=1,20m/s e Jg=1,35m/s.
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6.3.Relacao de deslizamento e a relacio cinematica de u,

Na formulacdo unidimensional empregada nos modelos de mistura, a informagdo ¢é
condensada em um tnico ponto através de processos de média simples ou ponderada pela fracao
volumétrica da fase na drea A da sec@o transversal do tubo. Os processos de média de uma

varidvel genérica y na secdo transversal do tubo sdo definidos pelas equagdes:

(v) :% [waa. 6.21)

(y), =1L (6.22)

Uma importante relagdo cinemadtica utilizada em escoamentos no padrdo golfadas € a
relacdo de deslizamento definida como a razdo da velocidade superficial de géas, Jg e a fracdo de

vazio da unidade, o, originalmente proposta por Zuber e Findlay (1965):

ch_Gu: Col +{u, ), - 6.23)

onde o parAmetro de distribuicdo C, =(a,J)/(at,)(J) expressa a influéncia da distribui¢do das

fases e a velocidade de deslizamento local do gas <uGJ> =<(X‘uuGJ>/ <(xu> expressa a
I, :

magnitude do movimento relativo entre as fases. Os valores dos pardmetros Cy e <uG J>
I a,

utilizados para o padrio golfadas sdo baseados em estudos cinematicos da velocidade de

propagacdo de uma bolha isolada. Hibiki e Ishii (2003) sugerem C,=12 e

= C_./(Ap/p, ) gD baseados nos estudos de Nicklin et al. (1962) e Bendiksen (1984).

<Ugy >
No padrao golfadas a velocidade de translacdo do nariz da bolha alongada, u; é definida
em termos do pardmetro de distribuicdo da bolha alongada, Cor, da velocidade superficial de

mistura, J e da velocidade de elevacio da bolha de Taylor, u. 1:
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u,=CypJ+u, . (6.24)

Estudos experimentais de Nicklin et al. (1962) e posteriormente de Polonsky et al. (1999)
mostraram que o parametro de distribui¢do da bolha alongada, Cyr € aproximadamente igual a

razdo das velocidades maxima e média do liquido a frente da bolha alongada:

Yindx (6.25)

média

Cor=s

O valor de Cyr depende se o regime € laminar ou turbulento. Espera-se que o nariz da
bolha alongada se desloque com a velocidade maxima do liquido a sua frente. Nicklin et al.
(1962) fizeram esta constatacdo por meio de experimentos com uma bolha isolada em
escoamento de liquido ascendente em regime turbulento encontrando 1,1 < Cpr < 1,2. Para
regime laminar, os valores encontrados variam de 1,8 a 2,0, Bendiksen (1984).

A velocidade de translacao das bolhas de Taylor relativa a velocidade média do liquido

foi definida por Nicklin et al. (1962) como:

u,, =0,35(Ap/p, )gD. (6.26)

A Equacgdo (6.26) é valida para 4dgua e ar sem efeito de tensdo superficial. Tomando como

velocidade caracteristica /gD pode-se adimensionalizar as Equagoes (6.23) e (6.24) na forma:

) Jala (u6s),
_— = u :C FI' + L 6.27
[auj /—gD o~ J /—gD ( )
€
u=—"=c, Fr+—=L (6.28)

\eD JeD’

onde Fr; € o nimero de Froude da mistura definido como:
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Fr,=— (6.29)

N}

5 *
Os termos das equagdes acima sdo similares sugerindo que u,=(Jg;/o,) . Ambas

dependem de Froude e dos parametros constantes. Entretanto, a natureza dos parametros

envolvidos € diferente. Na Equacado (6.30) ¢, vem de uma correlacdo entre perfis de o e J. Ja na
Equagdo (6.31) C;,vem de um perfil de velocidade a frente da bolha. Para escoamento em

golfadas é frequente a praticade C,=Cy e <uGJ> =u_.,, Hibiki e Ishii (2003), uma vez que é

relativamente mais facil a medida da Equagdo (5.28) do que a Equacao (5.27).
A obtencdo de uma expressdo para realizar uma comparacdo entre as duas relagdes
comega a partir da fracdo de vazio da unidade, definida pela Equacdo (A.38) desenvolvida no

Apéndice A:

Oy z[JG+0LS (ut—ub):|/ut, (6.32)

onde 04 € a fracdo de vazio no pistdo de liquido e u, é a velocidade de translagdo das bolhas
dispersas no pistao de liquido.
Multiplicando o inverso da Equagdo (6.32) pela razdo J;/u, obtém-se a razdo entre a

relacdo de deslizamento e a velocidade de translagdo do nariz da bolha alongada:

Jg oy _ 1
u; 1+0cs[(ut—ub)/JG].

(6.33)

Analisando a Equacdo (6.33) pode-se constatar que para o, =0, isto &, pistdo nao aerado,
Jo/o,e u sdo coincidentes. Para pistdo aerado, o >0, tem-se que (J,/a,)<u,. Se

o, [(ut —uy )/ Jg ] <<1 a Equagdo (6.33) pode ser simplificada para:

Jg 1oy

El—ocs[(uI —ub)/JG]+O([0LS[(ut —ub)/JGﬂz) (6.34)

Uy
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e J, /o, =u, pode ser considerado como uma aproximag¢do de ordem zero vdlida somente para
pistdes ndo aerados. A medida que o, [(ul —ub)/JG}ocS cresce € necessario uma correcdo em

fun¢do dos parametros uy, Uy, Jg € 0.
O sucesso dos modelos de mistura é baseado na precisdo da relacdo de deslizamento,
Equagao (6.23), que, em ultima anélise, depende dos valores do parametro de distribuicao Cy e a

da velocidade de deslizamento local do gas <u a. J> .

Até o momento hd pouco conhecimento sobre como a relacdo de deslizamento e a
velocidade de translacdo da bolha alongada se correlacionam no padrdo golfadas. A relacao de
deslizamento € relevante para os modelos de mistura enquanto que a velocidade, u, € relevante
para o modelo de célula unitdria. O objetivo é relacionar Jg/o, com u, para identificar situagdes
em que eles sdo coincidentes.

A Figura 6.7 mostra a relacdo de deslizamento e a velocidade de translagdo da bolha
alongada em fun¢do do nimero de Froude da mistura. Os resultados experimentais mostram que

a razdo entre a relacdo de deslizamento e a velocidade u, satisfaz a relacio para pistdo aerado:

(J—C’J/ul <1, paraFr >1. (6.35)
0

u

: =

) % o u*
' o 0 (Jgla,)*

u®, UJe/ou)™

0 1 2 3 4 5 6
Fr,

Figura 6.7. Relacdo de deslizamento e a velocidade de translacdo da bolha alongada, u.
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* * o . , . .
Ambas as relagdes mostram que u, e (J;/a,) sdo lineares com Fry porém o coeficiente

angular de u é sempre maior que o de (J;/a,) .

Na Figura 6.8 sdo apresentados os resultados obtidos para a razdo entre a relacdo de
deslizamento e a velocidade u; em funcdo da velocidade superficial de mistura J para diferentes

velocidades superficiais de liquido J;..

1.02
1.00
X
0.98 - A
2 006 o g A < JL=0.30 [m/s]
% \ \ . OJL=0.60[m/s]
- 094 B A X AJL=0.90 [m/s]
. X JL=1.20 [m/s]
) . =1.20[m/s
0.92 . o
<
0.90
0.0 0.5 1.0 1.5 2.0 2.5 3.0
J[m/s]

Figura 6.8. A razdo entre a relac@o de deslizamento e a velocidade u;em funcao da
velocidade superficial de mistura J para quatro diferentes valores de Jy.

Pode-se observar na Figura 6.8 que ao agrupar os pontos de velocidade superficial de
liquido constante, obtém-se relacdes lineares entre a razdo da relagdo de deslizamento e a
velocidade u; com a velocidade de mistura J. Analisando as curvas, observa-se que a medida que
a velocidade superficial da mistura J aumenta, o valor da relacao de deslizamento chega a ser de
até 92% do valor da velocidade de translagdo do nariz da bolha alongada u;.

Neste ponto serd calculado o lado direito da Equacdo (6.33). Do ponto de vista
experimental, a velocidade de translacdo do nariz da bolha alongada, u; pode ser medida através
de uma variedade de técnicas de medidas experimentais, entre elas o sensor de impedancia. A

velocidade superficial do gés, Jg pode ser facilmente medida pelo elemento de fluxo laminar do

aparato experimental. A dificuldade é medir as fracdes de vazio da unidade, O, e do pistdo de
liquido, O e a velocidade de translacdo das bolhas dispersas, u,. Todas as varidveis da Equacao
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(6.33) foram medidas experimentalmente com excec¢do da velocidade de translagdo das bolhas
dispersas.
A velocidade de translacdo das bolhas dispersas, u, pode ser expressa como uma

combinag@o linear da velocidade de deslizamento das bolhas dispersas u,, e da velocidade

superficial de mistura J. A velocidade de elevacdo de uma bolha € dada pela relacdo de Harmathy

(1960) (ver detalhes no Apéndice B):

( _ )G 174
ud,b=1,53{%} . (6.36)
L

Considerando o perfil de concentracdo uniforme através da secdo transversal, pode-se

escrever a velocidade de translacdo das bolhas dispersas, u, no pistao de liquido como:

u, =J+1,53{M} (1-a,). (6.37)
P,

A Figura 6.9 mostra a razdo entre a relagdo de deslizamento e a velocidade u; em fung¢do

da Equacdo (6.33).

100

098

+2% Errg ——"
096 sl

Jafonfu,
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0.90 092 034 036 0.98 1.00 102
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Figura 6.9. A razao entre a relac@o de deslizamento e a velocidade u;em fungao do
argumento da Equacao (6.33).
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Como mostra a Figura 6.9 a expressdo pelo lado direito da Equacdo (6.33) € util para
efeito de comparacdo com a razdo da relacdo de deslizamento e a velocidade u, apresentando
desvios menores que 2%. Isso valida experimentalmente a relacdo entre o lado direito e esquerdo
da Equagdo (6.33) e propde um modelo de corregcdo entre u e J / o, .

Os resultados confirmam que a velocidade de translagdo do nariz da bolha alongada é
sempre maior que a relacdo de deslizamento para pistdes de liquido aerados. Com o aumento da
velocidade superficial de mistura J esse efeito se torna mais pronunciado. Na auséncia de dados
para determinar os parametros que definem a relacao de deslizamento, os resultados mostram que

€ possivel empregar os pardmetros Core u_, da equagdo que define a velocidade de translacio

da bolha alongada nos parametros C, e <qu]>Oc da relacdo de deslizamento desde que

o, [ (u, —u,)/Jg ] <<1.
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7. MODELOS CORRELACIONAIS DA FRACAO DE LiQUIDO DO
PISTAO DE LIiQUIDO E DA FRACAO DE VAZIO DA UNIDADE

Este capitulo faz uma revisao dos modelos correlacionais da fra¢do de liquido do pistao de
liquido e da fracdo de vazio da unidade. Ele tem por finalidade explicitar se estes modelos foram
desenvolvidos a partir de dados experimentais e por fim comparar as estimativas contra os dados

experimentais.

7.1.Fracao de liquido do pistao de liquido

Virias propostas de correlacdes para estimar a fracdo de liquido no pistao de liquido sdo
relatadas na literatura. Uma correlacdo amplamente utilizada é a de Gregory et al. (1978), que
sugere uma dependéncia apenas na velocidade superficial de mistura, J. Outros estudos,
entretanto, indicam uma dependéncia da fracdo de liquido no pistdo com as propriedades dos
fluidos, Malnes (1982).

A fragdo de liquido no pistdo de liquido € frequentemente determinada a partir de
correlagdes obtidas de dados experimentais, que nao levam em conta as distribui¢cdes radial e
axial de liquido no pistdo e expressam Rg; como um valor médio para todo o pistdo em funcdo
basicamente da velocidade superficial de mistura. A correlacdo de Gregory et al. (1978) utiliza
apenas a velocidade de mistura para prever R e do ponto de vista dimensional, ndo é consistente.
Malnes (1982) utilizou os dados experimentais de Gregory e propds uma nova correlacdo
incluindo as propriedades dos fluidos, velocidades e o didmetro da tubulagdo. Marcano et al.
(1998) propuseram correlagdes com base em novos dados experimentais.

A Tabela 7.1 apresenta de forma sintética os principais modelos correlacionais para a
fracdo de liquido do pistao de liquido e suas aplica¢des. Esses modelos foram desenvolvidos para

escoamento horizontal. O tnico modelo correlacional disponivel que leva em conta a inclinagdo
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da tubulacdo é o modelo de Gomez (2000), mas os desvios obtidos em compara¢do com os dados
experimentais sdo muito grandes e ndo serd relacionado. Na Tabela 7.2 sdo apresentados os
resultados experimentais para a fracdo de liquido no pistdo de liquido, Ry e os modelos
correlacionais de Gregory et al. (1978), Malnes (1982) e Marcano et al. (1998). A Figura 7.1

mostra a comparacao entre os dados experimentais e os modelos.

Tabela 7.1. Principais modelos correlacionais para a fracao de liquido do pistdo de liquido.

Autores R, Observacgodes
-1
Gregory et al. (1978) [1 + (J /8, 66)1’39 J Experimental, horizontal
Experimental, horizontal,

Malnes (1982) 1-(1+83Fr, Bo"*)" Fr, =J/\/gD,
Bo, =gD’p, /o

Marcano et al. (1998) (1, 0014+0,0179J +0,0011J> )71 Experimental, horizontal

Os modelos correlacionais disponiveis para a previsdo da fragdao de liquido no pistdo de
liquido baseiam-se em dados experimentais e aplicam-se para condi¢des préximas daquelas que
os dados foram obtidos. Os resultados obtidos com os modelos correlacionais apresentam valores
superestimados para Rg, proximos a unidade, o que impede uma comparagdo com os dados
experimentais. Deve ficar claro que estas correlacdes foram desenvolvidas para escoamento

horizontal e seu uso para escoamento vertical nao deve ser aplicado.

142



Tabela 7.2. Comparacdo da fracao de liquido obtida experimentalmente com as principais
correlacdes encontradas na literatura.

Teste Ju Jg exp Gregory Malnes Marcano
# (m/s) (m/s) R, R, R, R,
5 0,30 0,28 0,88 0,98 1,00 0,99
6 0,31 0,57 0,84 0,96 0,99 0,98
7 0,30 0,83 0,75 0,94 0,99 0,98
8 0,60 0,27 0,91 0,96 0,99 0,98
9 0,61 0,55 0,86 0,94 0,99 0,98
10 0,61 0,80 0,79 0,93 0,99 0,97
11 0,61 1,09 0,76 0,91 0,99 0,97
12 0,92 0,53 0,86 0,92 0,99 0,97
13 0,90 0,82 0,81 0,90 0,99 0,97
14 0,91 1,10 0,77 0,88 0,98 0,96
15 1,20 0,82 0,81 0,88 0,98 0,96
16 1,21 1,07 0,79 0,87 0,98 0,95
17 1,20 1,35 0,76 0,85 0,98 0,95
1.00 Ban AR RS Ko i /
2K A o
0.83 £ Gregory Lo o . g
090 I S e
A Malnes < #0’6 ="
o 085 o e
5 e
- . Marcano -
S 080 -z .
E e 7
& 075 +10% Emo—="" // _—
0.70 e o !
L _#==—— -10% Erro
0.65 i
0.60
0.60 0.65 0.70 0.75 0.80 0.85 0.90 0.95 1.00

R; experimental

Figura 7.1. Comparacao da fra¢do de liquido no pistao de liquido dos dados experimentais e
dos modelos correlacionais.
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7.2.Fracao de vazio da unidade

Uma comparag¢do do desempenho de 68 correlagdes para a fracdo de vazio da unidade
disponiveis na literatura foi realizada por Woldesemayat e Ghajar (2006). A andlise mostrou que
a maioria das correlacdes desenvolvidas € muito restrita devido a manipulacdo de uma grande
variedade de conjuntos de dados. Considerando o escoamento vertical ascendente a correlagao de
Minami e Brill (1987) foi a dnica que fez uma previsdo na faixa de 5% de erro com os dados de

Beggs (1972). Ela é dada por:

4,3374
InZ, +9,21]"
o, =expq—| — = 7.1
" p{{ 8,7115 } } 7D

onde

0,575 0,5804 —0.25 0.05
Z = L 84J0L0277 0‘3)6];6 0,1804 ( P j HLO’I‘ (7.2)
J;D” g0 101325

Sendo p a pressao atmosférica dada em Pa e Z; é um parametro adimensional. Na Tabela 7.3 sdo
apresentados os resultados experimentais para a fracdo de vazio na unidade, o, e os resultados da
correlacdo de Minami e Brill e a Figura 7.2 apresenta uma comparacdo entre os dados

experimentais e a correlacdo mostrando boa concordancia entre os resultados com erros menores

que 10%.
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Tabela 7.3. Resultados experimentais para a fracao de vazio média da unidade e os
resultados da correlacdo de Minami e Brill.

Teste JL JG exp Minami
# (m/s) (m/s) <0y> Oy
0,30 0,28 0,34 0,33
0,31 0,57 0,51 0,46
0,30 0,83 0,59 0,54
0,60 0,27 0,25 0,26
0,61 0,55 0,38 0,38
10 0,61 0,80 0,48 0,45
11 0,61 1,09 0,54 0,51
12 0,92 0,53 0,30 0,33
13 0,90 0,82 0,41 0,41
14 0,90 1,10 0,47 0,47
15 1,20 0,81 0,34 0,38
16 1,21 1,07 0,39 0,43
17 1,20 1,35 0,44 0,48

O o0 3 O W

1.0

0.9 /

0.8

07 et

0.6 B
s

"

05 -
+10% Erro _¢T"‘ ¥

0.4 :
’*'*,,L; -10% Erro

03 /,-
0.2 / -
0.1

0.0

o, correlagdo

0.0 0.2 0.4 06 0.8 1.0

o, experimental

Figura 7.2. Comparacao da fragdo de vazio na unidade obtida experimentalmente contra a
correlagdo de Minami e Brill.

145



8. MODELOS FENOMENOLOGICOS DA FRACAO DE LiQUIDO
E FRACAO DE VAZIO NO PISTAO DE LiQUIDO

A existéncia de pistdo de liquido aerado ou ndo e a propria existéncia de golfadas passa,
necessariamente, pela compreensdo dos mecanismos fisicos que conduzem a transicdo do
escoamento gas-liquido para o padrio golfadas. Observa-se também que os modelos
fenomenoldgicos de aeracdo recorrem de forma direta ou indireta aos mecanismos fisicos de
transi¢do para golfadas.

Devido aos aspectos fenomenoldgicos considerou-se relevante comecar este capitulo com
a apresentacdo do mecanismo de transicdo bolhas dispersas para golfadas e na sequéncia
apresentar uma revisdo dos modelos fenomenolégicos existentes para a previsdo da fracdo de

liquido ou frag¢do de vazio e suas comparacdes com os dados experimentais.

8.1.Mecanismo de transicao para golfadas

Esta secdo enfoca somente nos mecanismos fisicos que conduzem a transicado do padrdo
disperso para o padrao golfadas. Esta revisao baseia-se no trabalho originalmente proposto por
Taitel et al. (1980).

O padrdo disperso é aquele em que a fase gds estd distribuida na forma de indmeras
bolhas na fase liquida. Ele pode ser subclassificado em: bolhas esféricas, bolhas distorcidas e
capas esféricas. O padrdo bolhas esféricas representa o escoamento de bolhas com formas
esféricas, tamanho uniforme, em trajetorias retilineas, baixas concentra¢des e sem interac@o entre
as bolhas. O padrdo bolhas distorcidas representa o escoamento de bolhas que apresentam
tamanhos variados, com formas distorcidas descrevendo trajetérias helicoidais. As bolhas viajam
ao longo da tubulagdo, interagem entre si e podem apresentar coalescéncia. As formas e
trajetérias das bolhas sdo resultantes de efeitos de tensdo superficial, viscosidade, inércia e

empuxo, Wallis (1969). O padrdo capa esférica foi originalmente descrito por Davies e Taylor
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(1950) e constitui uma transi¢do do escoamento disperso para o escoamento no padrdo golfadas.
Este padrdo € caracterizado por bolhas que podem preencher parcialmente ou totalmente a se¢dao
transversal da tubulacdo na forma de uma capa de gés (ver Figura 1.1b).

A transicdo do padrdo bolhas dispersas para o padrdo golfadas observada em baixa
velocidade superficial de liquido necessita de um processo de aglomeracdo ou coalescéncia.
Quando a velocidade superficial do gds aumenta, a concentracdo das bolhas aumenta, o
espacamento entre as bolhas diminui e resulta em um aumento na taxa de coalescéncia com o
surgimento de bolhas maiores e posteriormente as golfadas. A regido onde este fendmeno ocorre
estd representada pela linha A na Figura 8.6. No entanto, quando a velocidade superficial do
liquido aumenta, as flutuacdes turbulentas podem causar ruptura ou quebra das bolhas maiores
formadas. Se o mecanismo de quebra € suficientemente intenso para evitar coalescéncia, entao o
padrao bolhas pode ser mantido. Assim, para prever condicdes para esta transicdo, deve-se
determinar quando cada um desses fatores dominam o processo. Este raciocinio é valido para

baixas pressoes, isto é p, << p, , dessa forma o aumento da velocidade superficial do liquido leva

ao aumento da turbuléncia, pois a inércia do liquido é bem maior que a inércia do gés.

Quando gés € injetado em uma coluna vertical com liquido escoando pode-se formar o
padrao bolhas dispersas. Usualmente o didametro das bolhas € pequeno e elas se apresentam com
formas esféricas elevando-se verticalmente em movimento retilineo. Entretanto, se a vazao de gas
aumenta o diametro das bolhas também aumenta e acima de um tamanho critico as bolhas
comeg¢am a se deformar e sua trajetéria ascendente € descrita por um caminho de zig-zag com
considerdvel aleatoriedade. O diametro critico para ocorrer uma distorcao na forma esférica da

bolha € estabelecido pela razdo entre forca de empuxo e tensdo superficial expresso na forma do

nimero de Eo6tvos, Eo=ApgD’/c. Quando Eo>Eo a tensdo superficial ndo consegue

crit °

manter a forma esférica. Experimentos mostram que Eo_, =0,4, Brodkey (1967), portanto:

172

dcrl’l = & (81)
(pL —Pg )g
ou
d. 0,663
at — 2 7 (8.2)
D Eo,
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Se o didmetro da bolha, d,for maior que o didmetro critico, d as bolhas estao no

crit *
padriao distorcido. Com o aumento na velocidade superficial de gés, em baixas velocidades
superficiais de liquido, a concentragdo aumenta, as bolhas colidem e eventualmente coalescem,
formando as capas esféricas. Isto resulta em uma transi¢io para escoamento em golfadas.
Experimentos sugerem que a fracdo de vazio de bolhas em que isto acontece € em torno de 0,25 a
0,30, Griffith e Snyder (1964). O padrdo de bolhas para a transi¢ao em baixo nivel de turbuléncia
representado pela curva B da Figura 8.6 € o padrdo distorcido.

Uma forma alternativa é considerar esse problema do ponto de vista do maximo
empacotamento possivel das bolhas em um arranjo cubico. Se for considerar que a bolha tem
forma esférica e arranjada em um cubo, a fracdo de vazio pode ser no maximo, 0,52 (ver Figura
8.1). Entretanto, como resultado da sua deformacdo e caminho aleatério, a taxa de colisdo e
coalescéncia irdo aumentar de forma acentuada em fragdes de vazio bem abaixo do espacamento
em que elas se tocam. Portanto, a distancia mais proxima entre as bolhas antes da transicdo deve
permitir alguma liberdade de movimento para cada bolha individual. Presume-se que a
coalescéncia das bolhas aumenta fortemente quando a distancia entre elas € igual a metade do seu
raio, e isto corresponde a 25% de vazio como mostra a Figura 8.2. Dados publicados concordam
que a fracdo de vazio no escoamento bolhas raramente excede 0,35, enquanto que para fracdes de
vazio menor que 0,20 a coalescéncia € raramente observada, Griffith e Wallis (1961). Portanto,
em velocidades superficiais de liquido suficientemente baixas tais que a quebra das bolhas devido
a turbuléncia é pequena, considera-se como critério para transi¢do de bolhas para golfadas

quando 0. =0,25, Taitel et al. (1980).

O yyax = 052

Figura 8.1. Mdximo empacotamento possivel das bolhas em um arranjo cibico.

148



=025

OO

1/2R

OO"

Figura 8.2. Distancia entre bolhas igual a metade do seu raio. Fonte: Shoham (2006).

Em particular para o regime de golfadas as bolhas no pistao de liquido sdo caracterizadas
pelo padrdo bolhas distorcidas.

Considerando o padrdo bolhas, uma relagdo entre as velocidades superficiais de liquido e
gds é obtida por meio da relacdo de deslizamento. A velocidade de translacdo das bolhas

dispersas, uy, pode ser expressa como uma combinagio linear da velocidade de deslizamento u, e

da velocidade superficial de mistura J:

u, =Cy J+uy,, (8.3)

onde Cyy, € o parametro de distribuicdo das bolhas dispersas.

Para o caso vertical a velocidade de deslizamento u,, € a velocidade de elevacdo livre

(quando J=0) de uma bolha na tubulagdo. A velocidade de elevacdo de uma populagdo de bolhas
¢ menor do que a velocidade de elevacdo de uma tnica bolha. Isto pode ser visto como um
aumento da interacdo entre bolhas que causa um arrasto adicional a populagdo. Este decréscimo é

correlacionado na forma:

Uap = Waps (1 - O‘)n 5 (8.4)

onde u,, € a velocidade de deslizamento de uma tnica bolha e o expoente n depende do tamanho

e forma da bolha, ver detalhes no Apéndice B.

A velocidade de elevagdo da bolha dispersa € relacionada a velocidade superficial do gés:
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J

u, =—<. (8.5)
o
Substituindo as Equagdes (1.5), (8.4) e (8.5) na Equacdo (8.3), chega-se a:
Js n
E:CO,b(JL+JG)+ud,bs(1_a‘) . (8.6)

O valor do parametro de distribui¢do das bolhas dispersas, Cp}, depende do tamanho das bolhas,
dos perfis da fracdo de vazio das bolhas e da velocidade superficial de mistura na se¢do
transversal. Serizawa e Kataoka (1987) classificaram a distribuicdo das fases em quatro tipos
basicos de distribui¢des: pico na parede, pico intermedidrio, pico no centro e transicao. A Figura
8.3 mostra uma representacdo dos perfis de fracdo de vazio no mapa de Taitel et al. (1980)

apresentado por Liu (1993) apud Serizawa e Kataoka (1987).

- g
5 Pico intermedidrio % /
- i \ Plco no centro
E 4L
N /
05 |- U @ @ /
Pico na parede® §§N\
i Transi¢do
Bolhas distorcidas Il Intermitente
0.1 | ] ol L 1 gl
0.06 0.1 0.5 1
Jg (m/s)

Figura 8.3. Representacio dos perfis de fragdo de vazio, Liu (1993) apud Serizawa e
Kataoka (1987).

Wallis (1969) sugeriu que o parametro Cy, para escoamento disperso vertical situa-se entre

1,0 e 1,5 com um valor mais provdvel de aproximadamente 1,2. O valor do parametro de
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distribuicao Cyp pode ser estimado assumindo perfis da fracdo de vazio, o e da velocidade de

mistura J. Assumindo perfis de lei de poténcia em um tubo para J e o, tem-se:

l:l—(ij : (8.7)
I, R

e :1_(Lj , (8.8)
Ol — O, R

onde J¢, O, Oy, T, R, m e n sdo, respectivamente, os valores de J e o no centro do tubo, o valor
de o na parede, a distancia radial, o raio do tubo e m e n os expoentes. A Figura 8.4 (a) mostra a
previsdo analitica do parametro de distribuicdo considerando perfis de lei de poténcia para o
apresentada por Hibiki e Ishii (2002). Por outro lado, assumindo um perfil de pico na parede para

o, tem-se:

(8.9)

onde Owp € Xwp sd0 a fracdo de vazio e posicdo radial assumindo um pico de fracdo de vazio
quadrado. A Figura 8.4 (b) mostra a previsdo de Cp}, considerando perfis de pico na parede para
o apresentado por Hibiki e Ishii (2002). O valor do parametro de distribuicdo € sempre maior que
1 para perfil de lei de poténcia para o, enquanto que para perfil de pico na parede para o, o valor
do parametro de distribui¢do é sempre menor que 1. O pico na parede tende a diminuir o valor do
parametro de distribuicdo consideravelmente. A Figura 8.5 mostra os valores dos parametros de
distribui¢do, Cy correspondentes aos padroes de distribuicdo das fases apresentados por Hibiki e
Ishii (2002). Para o padrdo bolhas distorcidas o valor de Cyp ndo tem um unico valor. Onde o

perfil € de pico na parede, Cop < 1,0. Na regido de transi¢dao, 1,0<Cg, <1,05enquanto que no

padrao golfadas onde o perfil € de pico no centro, 1,05<C;, <1,10.
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Figura 8.4. Previsdo analitica do parametro de distribui¢do, Cop. (a) Perfil de lei de poténcia
para a, (b) Perfil de pico na parede para o. Hibiki e Ishii (2002).
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Figura 8.5. Pardmetros de distribui¢do, Cyp, correspondentes aos padrdes de distribuicdo das
fases. Hibiki e Ishii (2002).

Considerando o perfil de concentragdo uniforme através da sec¢do transversal, C,, =1, e

adotando o expoente n=1 para bolha encontra-se a equacdo proposta por Taitel et al. (1980) a

partir da Equacdo (8.6):
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I-a
J,=J,——(1-a)uy,, - (8.10)
o ,
Pelo fato de que a bolha na transi¢c@o para golfadas estd no regime distorcido, a velocidade

de elevagdo u,, de uma bolha distorcida € dada pela relagao de Harmathy (1960) (veja Apéndice

B):

(8.11)

2

PL

pG ) G i|1/4

Uy = 1’53{‘%([3;

Pode-se verificar que a equagdo (8.11) ndo depende do diametro do tubo.
Substituindo a Equagdo (8.11) na (8.10) e considerando que a transi¢do para golfadas

ocorre quando ®t=0,25 encontra-se uma relagio entre Ji e Jg que caracteriza essa transi¢do onde

as forcas dispersivas sdo menores que as forcas de coalescéncia e as bolhas dispersas coalescem

para formar capas esféricas e eventualmente as bolhas de Taylor.

(8.12)

2

J, =3,0J,-1,15
L G [ p?

1/4
g(pL—pG)G}

Definidas as propriedades dos fluidos, a curva de transi¢do tedrica pode ser plotada nas
coordenadas Ji, e Jg e serd invariante com o didmetro do tubo. Essa curva é mostrada na Figura
8.6 para um sistema ar-dgua onde € designada como curva A. A equacdo (8.12) ndo é exata, mas

uma boa aproximacao ja que ela é diretamente influenciada pelo parametro de distribuicdo das

bolhas dispersas Cop € pelo critério utilizado para a fracdo de vazio o=0,25. Em J. e Jg
maiores, onde u,, € desprezivel, a curva de transi¢do do modelo € linear, isto € J, =3,0J;. Por

outro lado, em vazdes de liquido baixas onde Ji. € desprezivel, a fronteira da regido da bolha é

controlada por u, e € essencialmente independente da vazdao de liquido,

( _ )G 1/4
1650,383{M} .

2

PL
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O critério de 00> 0,25nd0 € suficiente para garantir a formag¢do de golfadas. Isto porque a

medida que a velocidade da fase liquida aumenta os turbilhdes ganham intensidade e podem
fragmentar as bolhas. A teoria de quebra de uma bolha devido a passagem dos turbilhdes de
liquido foi formulada por Hinze (1955). Hinze determinou o méximo didmetro estdvel para uma
bolha por meio do balanco entre forcas de tensdo superficial e aquelas devido as flutuacoes

turbulentas como sendo:

3/5
d = k(ij (€)™, (8.13)
P,

onde € € a taxa de dissipacao de energia cinética turbulenta por unidade de massa e a constante k
¢ igual a 0,725.
Para escoamento hidrodinamicamente desenvolvido em regime turbulento em tubulagdes,

€ ¢ estimado por:

_|d i (8.14)
dz{p,
onde o gradiente de pressdo, dp/dz, é devido ao atrito na parede e estimado por:
dp 2C, 2
—=—pJ" 8.15
dz D P (8.15)

Se o tamanho da bolha produzido pelo processo de quebra é maior que o didmetro critico,
suficiente para permitir deformacao, entdo os valores de o aproximam-se de 0,25 e as bolhas de
Taylor se formam pelo processo de coalescéncia. O fator de atrito, Cr usado na Equacao (8.15)
pode ser calculado pela equacdo de Blasius baseado na velocidade superficial de mistura J e na

viscosidade cinemadtica da fase liquida:

C, =c(—j , (8.16)
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onde C e n s3o0 0,079 e 0,25, respectivamente e V; € a viscosidade cinematica do liquido.

A transicdo entre bolhas distorcidas e esféricas devido a quebra induzida pelos turbilhdes

¢ definida quando d_, =d Combinando as Equacgdes (8.1), (8.13), (8.14), (8.15) e (8.16)

crit *
resulta em uma expressdo que relaciona as velocidades superficiais do gias e do liquido,
propriedades dos fluidos e tamanho do tubo definindo uma linha de transi¢do para escoamento no
padrdo bolhas dispersas onde ndo existe golfadas. Este limite depende do didmetro do tubo, ou
seja, quanto maior o diametro, D, maior € a velocidade superficial do liquido J;, de transicdo para

bolhas.

0,446
: o Do,429 (G/pL)O,OSQ g(pL_pG)G
L ’ 0,072 2 ) (8.17)
S PL

I
)

Essa curva € mostrada na Figura 8.6 para um sistema ar-dgua onde é designada como curva B.
Entretanto, independentemente do nivel de turbuléncia da fase liquida, o escoamento no padrdao
bolhas ndo pode existir em concentra¢do acima de & =0,52como mostrado na Figura 8.6. Note
que nesta regido de altas velocidades superficiais, J;. € Jg maiores que 1 m/s, a velocidade de
deslizamento € desprezivel, o escoamento é considerado homogneo e a fragdo de vazio pode ser

estimada por:

(8.18)

Dessa forma, a curva B que delimita o escoamento de bolhas deve terminar na curva C que
relaciona Ji e Jg para o0=0,52dada por J, =0,92]..

A Tabela 8.1 e a Figura 8.6 resumem os critérios e transi¢des propostos originalmente por
Taitel et al. (1980). A direita da curva A e abaixo da curva B na regido III, tem-se o padrio
golfadas. O padrao bolhas pode existir nas regides I e II da Figura 8.6. Na regido I a esquerda da
curva A e abaixo da curva B, prevé a presenca de bolhas deformdveis que se movem para cima

com um movimento de zig-zag com capas esféricas ocasionalmente aparecendo no liquido. Na
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regido Il acima da curva B e a esquerda da curva C ndo hé golfadas, e observa-se um sistema de

bolhas esféricas.

Tabela 8.1. Critérios de transi¢do bolhas/golfadas.

d, <d_, Nao hé quebra de bolhas
d,>d, . Ha quebra de bolhas
d,>d_ e a<0,25 Bolhas distorcidas
d, <d,, e ®<0,52 Bolhas esféricas
10 Bolhas esféricas (I}
] dp = derit C
] o =0,52
dp = derit /\
13
—_— ] o =0,25
'-H -
E 01 - Bolhas E Anular
- ™ 7 distorcidas Iy
- ] in Golfadas
i Iy
A iy
001 A
] e
] il
n
1 o
0.001 —trr——
0.01 01 1 10 100
Jg[m/s]

Figura 8.6. Critérios e transicdes do mapa de Taitel et al., 1980.

8.1.1. Aeracao do pistao de liquido

Havendo o regime de golfadas um dos mecanismos mais simples de aeracdo do pistao de
liquido € cinematico. Isto é, se a velocidade das bolhas dispersas no pistdo de liquido for mais

rdpida que a velocidade da bolha de Taylor elas coalescerdao na cauda da bolha de Taylor
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tornando o pistdo de liquido ndo aerado. A velocidade de translagdo do nariz do bolha de Taylor,

u, pode ser expressa como uma relagdo linear da velocidade de elevagdo das bolhas de Taylor

escoando em um liquido definida por Nicklin et al., 1962 como, u_, =0,35,/(Ap/p, )gD (vilida

para um sistema ar-dgua) com a velocidade superficial da mistura J:
u =CyJ+u,_, (8.19)

onde Cot € o pardmetro de distribui¢cdo da bolha alongada. Sempre que u, > u, as bolhas
distorcidas se aproximam da bolha de Taylor coalescendo com ela, aumentando seu tamanho e o
pistdo de liquido € considerado ndo-aerado. Por outro lado, quando u, < u, a bolha de Taylor
eleva-se através de um arranjo de bolhas distribuidas e o movimento relativo do liquido no nariz
da bolha de Taylor varre as bolhas dispersas pequenas, a coalescéncia ndo ocorre e o pistao de
liquido ficard aerado. Portanto, o critério necessario para haver pistdo aerado é u, < u,, onde a
velocidade de translacdo das bolhas dispersas, uy, € calculada pela Equacgao (8.3) e a velocidade de

translacdo do nariz do bolha de Taylor, u, pela Equacgdo (8.19). Dessa forma, tem-se:

u,—u, <0 (8.20)
ou

CypJ +U,, —CorJ —u_  <O. (8.21)

Considerando que os parametros de distribuicdo das bolhas dispersas e da bolha de Taylor sdo

proximos, C, = C,, considera-se que:

1
2 2 |a
D
uw,T:O,35 (g ) PL (1—0L), (8.22)
ug, L53| gApo
ou
1
u.r _[pigd® : (1-0) (8.23)
u, | Apo | 437 '
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Para um pistdao ndo-aerado, a=0 € u,, > u_, . Portanto:

1
2 2 \a
("ZLDJ <4.37, (8.24)
pG

ou o didmetro mdximo da tubula¢do para ndo haver pistdo aerado é D <19 [(pL -ps)o/p; g]“z .

As propriedades da dgua e do ar em baixa pressdo sdo tais que u,, = u_,em D=5,0cm.

Portanto para tubos menores que 5 cm de didmetro, Taitel et al. (1980) afirma que os pistdes de
liquido das golfadas sdo ndo aerados. Entretanto, todos os testes realizados nesse trabalho para o
padrao golfadas em um tubo de 26 mm de didmetro encontraram pistdes aerados. A transi¢do
para tubos pequenos de Taitel et al. (1980) € uma aproximacao e nio leva em conta os efeitos da
concentracdo, os efeitos de parede e principalmente os efeitos do didmetro das bolhas na entrada
da mistura bifdsica. A fragcdo de vazio em que a transi¢do de bolhas para golfadas ocorre diminui

com o aumento do didmetro das bolhas, Cheng et al. (2002).

8.2.Modelos fenomenolégicos de aeracao do pistao de liquido

Nesta secdo serdo apresentados, analisados e discutidos alguns modelos para aeracdo do
pistdao de liquido. O modelo de Barnea e Brauner (1985) baseia-se no critério de transi¢do bolha-
golfada. Os modelos de Fernandes et al. (1983), Brauner e Ullmann (2004) e Guet (2006)
baseiam-se na estimativa do fluxo de produgdo, extincdo de bolhas (re-coalescéncia a bolha

alongada) e transporte das bolhas dentro do pistdo de liquido.
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8.2.1. O modelo de Barnea e Brauner (1985)

Barnea e Brauner (1985) propuseram um modelo fenomenolégico para a fragdo de liquido
no pistdo de liquido. Este modelo talvez seja o Unico que fornece uma expressdo analitica para a
previsdo da fracdo de liquido. Seré feita uma revisao desse modelo para revelar: o mecanismo de
aera¢do do liquido no pistio de liquido proposto, sua comparacdo com os dados experimentais e

analise.

Previsao da fracao de liquido no pistao de liquido, R,

O modelo assume que o gds em um pistdo de liquido desenvolvido aparece como bolhas
dispersas. A fracdo de gds que o pistdo de liquido pode acomodar como bolhas dispersas serd
determinada de um balanco entre forcas de ruptura devido a turbuléncia e forcas de coalescéncia
devido a gravidade e ou tensao superficial.

A condigdo para a transi¢cdo do padrao bolhas dispersas para o padrao golfadas no caso de
escoamento vertical foi obtida usando turbuléncia como for¢a de ruptura e empuxo como forca de
coalescéncia semelhante a proposta original de Taitel e Dukler (1976) para escoamento
horizontal. Baseado no mecanismo de ruptura e coalescéncia das bolhas no escoamento
turbulento, a fronteira de transicdo entre os padrdes bolhas dispersas e intermitente pode ser
encontrada. Se as forcas turbulentas sdo suficientemente altas para quebrar as bolhas em
pequenas bolhas com didmetro menor que o didmetro critico, a taxa de coalescéncia € dificultada,

assegurando que o escoamento bolhas dispersas ocorre. Este critério ¢ dado por:

d <d (8.25)

max — “erit®

O diametro critico sugerido por Barnea et al. (1982) é estimado ser o dobro do valor dado

pela expressao original de Brodkey (1967) apresentada pela Equacao (8.1):
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1/2
Ay = 2{—0’ do } : (8.26)
(pL - pG )g

O diametro estdvel maximo da fase dispersa ¢ dado pela Equagdo (8.13), reescrita aqui

por conveniéncia:

3/5
d_ = k(ij (€)™, (8.13)
Pr

Hinze (1955) sugeriu um valor constante de 0,725 para o parametro k. Entretanto, com
este valor, a previsdo da fronteira de transicdo para escoamento bolhas dispersas relatado pelo
estudo original de Taitel et al. (1980) ndo seguiu exatamente a tendéncia dos dados
experimentais. Barnea et al. (1985) modificou o valor da constante k, resultando em uma previsao
mais precisa desta transicdo. O valor modificado de k € baseado no fato que k = 0,725 ¢ vélido
somente para baixa concentracdo da fase dispersa. Entretanto, Calderbank (1958), investigando o
fendmeno da dispersdo em escoamento gés-liquido, encontrou que o diametro da bolha diminui
proporcionalmente a fracdo de liquido R;. Combinando os resultados de Hinze (1955) e de
Calderbank (1958) para o valor de k, a equacdo do diametro estdvel mdximo pode ser reescrita

como:

3/5
dpe =(0.725+4151-R )| = | (€)™, (8.27)
max S pL

onde a taxa de dissipagdo de energia cinética turbulenta por unidade de massa,e ¢ calculada pela
equacgdo (8.14). Substituindo as Equagdes (8.27) e (8.26) na Equacgdo (8.25) encontra-se a forma

final da fronteira de transicdo, dada por:

2/5

1/2 3/5 -n
2{( 0,46) } (P_Lj EC(RJ PO <0,725+4,15/1-R,,  (8.28)
PL=Ps)8 G
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onde C e n sdo definidos na Equagdo (8.16) e a fracdo de vazio, o, =1—-R_ na fronteira de

transicdo pode ser estimada, assumindo a condi¢do de ndo escorregamento, pela equacado (8.18).
A equacdo (8.28) é semelhante a equacdo (8.17) que define uma linha de transicdo para o
escoamento no padrdo golfadas, veja linha B na Figura 8.6. No entanto, para chegar a equacao
(8.28), foi utilizada a equacdo (8.26) sugerida por Barnea et al. (1982) para estimar o didmetro

critico e o parametro k utilizado para calcular o didmetro estdvel médximo foi modificado para
0,725+4,15\/1-R..

O modelo propde que a fracdo de liquido na linha de transi¢do € a minima fracdo de
liquido que o pistdo de liquido pode acomodar no padrdo bolhas dispersas em um dado nivel de

turbuléncia, que € determinado pela velocidade de mistura J =J; +]J, .

Partindo de um ponto na linha de transicdo bolhas dispersas e escoamento intermitente,
aumentando Jg enquanto mantém J constante, causard a transicao para o escoamento intermitente,
onde bolhas alongadas sao formadas pelo excesso de gds que ndo pode ser acomodado pelo pistdo
de liquido. Entretanto, um balan¢o volumétrico (ver Apéndice A), prescreve que a velocidade de
mistura dentro do pistdo de liquido € igual a J. Portanto, ao longo de uma linha de J constante o
nivel de turbuléncia dentro do pistdo € mantido no mesmo nivel como no escoamento de bolhas
dispersas. Como resultado o pistdo de liquido acomodard a mesma quantidade de fracdo de

liquido como do escoamento de bolhas dispersas do ponto na fronteira de transi¢ao. Curvas de J
constante representam o local onde a fracdo de liquido dentro do pistdo de liquido, R € constante
e € igual a fracao de liquido do padrao bolhas dispersas na fronteira de transicao.

A Equacdo (8.28) estabelece a relacdo entre as velocidades superficiais do géis e do
liquido e as propriedades fisicas das fases na fronteira de transi¢do para o escoamento bolhas
dispersas. No entanto, independentemente de quanta turbuléncia esteja disponivel, ¢ assumido
que o escoamento bolhas dispersas ndo pode existir com fragdo de liquido abaixo de R =0,48.
A Figura 8.7 mostra a linha de transicdo B-C-D bem como curvas de J e Ry constantes, para
escoamento vertical de ar-dgua no padrao golfadas em um tubo de 1,25 cm de didmetro (D < 5
cm). O segmento B-C que delimita a transicdo para o escoamento de bolhas deve terminar no

segmento C-D que relaciona Ji e Jgpara R, =0,48.
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Figura 8.7. Ar-4gua, vertical, D = 1,25 cm.

Para tubos com D >5cm a fronteira entre bolhas dispersas e escoamento intermitente €
composta de 3 diferentes se¢des dependendo do mecanismo de transicdo (Figura 8.8): o segmento

A-B ¢ a linha de transi¢do (bolhas-golfadas) com R, =0,75, o segmento C-D é de R, =0,48

(mdximo empacotamento) (Taitel et al. 1980) e o segmento B-C € a transi¢do causada pela
ruptura turbulenta.

Pode-se ver na Figura 8.8 que em tubos de didmetros maiores, sobre uma ampla faixa de
escoamento no padrdo golfadas, linhas de J constante, interceptam a linha de transicdo A-B e R
nesta faixa (A-B-E na Figura 8.8) é, portanto constante e igual a 0,75. O pistdo de liquido vai ter

a mesma fracdo de liquido que na transic¢ao.
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Figura 8.8. Ar-dgua, vertical, D =5 cm.

Discussao e comparaciao do modelo com os dados experimentais

As estimativas de R pelo modelo de Barnea e Brauner (1985) para escoamento vertical
ascendente de ar e 4gua em um tubo de 26 mm de didmetro estdo apresentadas na Figura 8.9.
Baseado no mecanismo de ruptura e coalescéncia de bolhas no escoamento turbulento, a fronteira
de transicdo entre o padrao bolhas dispersas e o padrdo intermitente é representada pela curva
B-C-D. A Figura 8.9 tras também as curvas de velocidades de mistura, J constantes e os pontos
experimentais da grade de testes utilizando o sensor de anéis definidos na Tabela 5.7 do
Capitulo 5.

A Figura 8.9 mostra os pontos da grade de testes e as respectivas fracdes de liquido Rg

medidas experimentalmente. Tomando como exemplo a curva de J=2 m/s pode-se verificar que a

fracdo de liquido medida experimentalmente para o ponto J, =0,90m/s e J;=L10m/s e o

ponto J, =1,20m/s e J; =0,81m/s dadas por 0,77 e 0,81 respectivamente nio permanecem
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constantes ao longo da curva de J constante. Isso pode ser verificado para outros pontos com a

mesma velocidade de mistura.

| D
Rs=0,43
1
"
.
E
—
T
E]
=
0.1 S
0.1 1 10

Jg [m/s]
Figura 8.9. Ar-dgua, vertical, D = 2,6 cm.

O método utilizado no modelo de Barnea e Brauner (1985) para a previsio da fracdo de
liquido no pistdo de liquido foi baseado na considera¢do que o pistdo de liquido acomodard a
mesma fracdo de liquido do escoamento bolhas dispersas na fronteira de transicio com a mesma
velocidade de mistura. O modelo propde que as curvas de velocidade de mistura constante
representam o local onde a fracdo de liquido dentro do pistdo de liquido € constante e igual a
fracdo de liquido do padrio bolhas dispersas na fronteira de transicao. A modelagem da fracdo de
liquido no pistdo de liquido realizado dessa forma € independente da previsdo de outras
caracteristicas do escoamento intermitente e a Unica informacdo utilizada foi a fronteira de
transicdo do padrdo bolhas dispersas para o padrdo intermitente. O ponto fraco do modelo € que

para a velocidade de mistura J constante a turbuléncia é constante mas para baixas pressoes a

turbuléncia é governada pela flutuagcdo da fase liquida e ndo pela fase gas. Se diminuir o liquido
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diminui R;. Os resultados experimentais mostram que a fra¢do de liquido no pistao de liquido ndao
pode ser considerada constante ao longo de curvas de velocidade de mistura constante e outros
parametros do escoamento intermitente devem ser levados em consideracdo como a relacdo de

deslizamento entre as fases discutida no Capitulo 6.

8.2.2. O modelo de Fernandes et al. (1983)

Fernandes et al. (1983) desenvolveram uma série de equacdes baseadas nos processos
fisicos que ocorrem durante o escoamento em golfadas e sdo usadas para prever as caracteristicas
hidrodinamicas deste padrio de escoamento, entre elas o comprimento e a frequéncia das
golfadas, a queda de pressdo e também a fragdo de liquido no pistdo de liquido. O modelo pode
ser usado para prever as fragdes de vazio médias no pistdo, na bolha de Taylor e na unidade do
escoamento em golfadas em tubos verticais. O modelo fisico desenvolvido € baseado no
equilibrio, isotérmico, do escoamento géds-liquido co-corrente ascendente em tubos verticais em
baixas pressdes. O escoamento € considerado axi-simétrico, uni-dimensional e permanente. A
seguir serd feita uma revisao desse modelo destacando o mecanismo de aeracdo do liquido no

pistdo de liquido proposto, sua comparagdao com os dados experimentais e anélise.

Escoamento de gas através da bolha de Taylor

Considerando o pistdo de liquido e a bolha alongada desenvolvidos (veja Figura 1.5) e
excluindo a expansdo, o comprimento da bolha de Taylor, Ly permanece constante quando ela
viaja pelo tubo. Dessa forma, os fluxos de gés entrando e saindo da bolha de Taylor devem ser
iguais. O nariz da bolha de Taylor viaja mais rdpido que o pistdo de liquido e o movimento
relativo do liquido com a bolha se d4 na forma de um filme de liquido. Eventuais bolhas no pistao

de liquido coalescem no nariz € no corpo da bolha formando uma vazdao volumétrica de gas
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entrando por cima da bolha de Taylor, Qa, Figura 8.10. Experimentos mostram que as por¢des

mais baixas do filme de liquido sdo livres de bolhas.
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Figura 8.10. Escoamento de gés através da bolha de Taylor.

Na traseira da bolha de Taylor o filme descendente arrasta o gds com uma vazao
volumétrica Q¢ quando ele se mistura com o pistdo de liquido abaixo, formando uma regido de
alta fracdo de vazio local, oy. Parte do gés retorna a bolha de Taylor através de sua traseira plana,

com uma vazao Qg. A condi¢do de ndo acumulacao requer que:

QA +QB =Qc- (8.29)

A Figura 8.11 representa o modelo fisico proposto para o processo de entranhamento de
gds no pistdo de liquido seguindo uma bolha de Taylor. A velocidade média do filme de liquido
de espessura hs é u,. Considerando a regido do corpo da bolha (veja Figura 1.5) a velocidade
local no filme varia de 0 na parede a uf na interface filme/bolha. Para filmes turbulentos
u; =1,15u;. O gés dentro da bolha de Taylor tem uma distribui¢éo de velocidade ug (y)variando
de —u; a um valor maior que u; na linha de centro. A frente do pistdo de liquido que esta a

jusante da bolha de Taylor estd elevando-se com uma velocidade u;. Define-se hg como a
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espessura onde a velocidade local, u;=u,. Toda a regido anular compreendida entre

h, <y <h; +hgpossui gds com velocidade menor que u,.

ut
[ Nariz da bolha
t
\
1,15u¢ Referencial
5 | | Ug
S
) T
\‘i | Corpo da bolha
= \ !
o
E .
= Y
y o !
| b
=By hi ’
j J ‘ | ‘
QG Qp
LC

Figura 8.11. O processo de entranhamento de gés no pistdo de liquido.

Como a fronteira da bolha viaja com u, todo o gds compreendido entre h; <y <h, +h cruzard a

fronteira da bolha produzindo uma vazao Qc, entdo:

(he+hg)( D
Qc= 27cj (3 - yJurdy, (8.30)

hy

onde u,=u,—ugze y é a coordenada medida da parede, veja Figura 8.11. As condi¢des de

contorno sao:

y=h, e u, =1,154; +u, (8.31)
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y=h, +hg e u =0, (8.32)

A velocidade relativa do gds em relacdo a interface que desloca com velocidadel,15u; é u’

definida por:

u'=ug +1,150; =—u, +1,15u; +u, (8.33)

e a coordenada com referéncia a posicdo da interface é y’:
y =y-h,, (8.34)

as condi¢des de contorno passam a ser escritas como:

y'=0 w'=0 (8.35)

y'=hg u'=1.150, +u,. (8.36)

Substituindo as Equagdes (8.35) e (8.36) na equagdo (8.30), tem-se:

Q. =mhg (1,159 +u, )(D—2h;, —hG)—2nj(:1G (g—hf - y'}l'dy'. (8.37)

Na maioria dos casos praticos o escoamento de gds € turbulento e é possivel usar o perfil de
velocidade universal para escoamento turbulento para avaliar a integral na Equacdo (8.37).

Introduzindo as varidveis adimensionais caracteristicas da distribuicdo de velocidades:

e (8.38)
U. Vg
+
hE = hGU* > D :(B_hf JE’ (839)
Vg 2 2 Vg
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onde V5 € a viscosidade cinemdtica do gds e U, é a velocidade de atrito. Substituindo na

Equacao (8.37), chega-se a:

2 + +
Q¢ =7hg (L,15u; +u, )(D—2h; —hg ) - 2’30 joh" (%—er}fder. (8.40)

Para calcular Qc, relacdes auxiliares para hg e U, sdo necessdrias.

A espessura da camada de gés, hg, pode ser calculada da condi¢do que, em y =hg,

1,153, +u,

U (8.41)

O perfil de velocidade universal pode ser integrado da interface filme/bolha ao centro do
tubo para calcular a vazdao média volumétrica do gds sendo transportada para cima na bolha de

Taylor:

pi2( D D >
Qs = ZTthf (3— yjudy = TC(E— hfj U - (8.42)

Fazendo a transformacdo da mesma forma que foi feita para a velocidade relativa do gas em
relacdo a interface,u’e utilizando as varidveis adimensionais definidas nas Equagdes (8.38) e

(8.39) chega-se a velocidade de atrito:

(8.43)

As integrais nas Equacgdes (8.40) e (8.43) podem ser calculadas usando o perfil universal de

velocidade:
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ut =y’ 0<y' <5,
u"=5,0lny" -3,05 5<y" <30, (8.44)
u"=2,5Iny" +5,5 30<y".

O modelo para Qg é desenvolvido considerando a regido de alta fragdo de vazio formada
atrds da bolha de Taylor. Considerando o escoamento agitado, a fracdo de vazio local, oy, que

existe nesta regido pode ser estimada por:

__Qc 8.45
Qe+ (8:49)

onde Q¢ é determinado pela Equacdo (8.40) e Qy, a vazdo do filme de liquido para um referencial

que desloca com uy, € estimada por:

Q =§D2(1-af ) (5, +u,). (8.46)

A regido na frente do pistdo é altamente turbulenta. Como resultado, a intensidade de
turbuléncia é aumentada e estas altas flutuagdes da velocidade axial resultam no transporte de
bolhas da regido de alta fragdo de vazio para a interface entre a frente do pistdo e a traseira da

bolha de Taylor criando um fluxo Qg. Deste argumento pode-se escrever:

Q, =%[D— 2(h; +hg) T 0 Ugys (8.47)

onde Ugrus € a intensidade de turbuléncia.
_Yews 55 (8.48)

1,151, +u,

Substituindo a Equacao (8.48) na Equagao (8.47), tem-se:
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Qp :%[D—Z(hf +hg) ]| oy [L15T, +u,]. (8.49)

A taxa volumétrica de gas capturada pela bolha de Taylor, Q4 pode ser escrita como:

Q. =§D20cs(ut —u,). (8.50)

Dessa forma, tem-se a fracdo de vazio no pistdo de liquido:

0 =—=% 8.51)
%Dz (ut _ub)

Discussao e comparaciao do modelo com os dados experimentais

O modelo de Fernandes para escoamento vertical ascendente de ar e 4gua em um tubo de
26 mm de diametro foi implementado utilizando as velocidades superficiais do liquido, Ji. e do
gds, Jg e a velocidade de translacdo do nariz da bolha alongada, u; medidas experimentalmente,
veja Tabela 5.10, a velocidade de translacdo das bolhas dispersas no pistdo de liquido, uy, € a
velocidade do gds na bolha alongada, ug obtidas com o balan¢o volumétrico, veja Tabela 5.11 e a
velocidade, ug, espessura, hg e fragdo de vazio do filme, 0 na condicdo de equilibrio obtidas
com o modelo de filme apresentado no Capitulo 6, veja Tabela 6.1, como pardmetros de entrada,
obtendo a fracdo de vazio do pistdo de liquido, o, como resultado. A seguir € apresentada uma

sequéncia para o cdlculo da fragdo de vazio no pistdao de liquido, o:

1. Calculo da vazdo volumétrica, Qc através da Equacdo (8.40);

2. Célculo da vazao volumétrica, Qs através da Equacdo (8.46);

3. Estimativa da frag¢do de vazio local, oy através da Equacgdo (8.45);
4. Célculo da vazao volumétrica, Qg através da Equacgdo (8.49) e

5. Célculo da fracdo de vazio no pistao de liquido as através da Equacdo (8.51).
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Na Tabela 8.2 € apresentado um sumadrio com os dados de entrada do modelo para as
condicdes dos testes da Tabela 5.7. A Tabela 8.3 apresenta os valores obtidos para as fragdes de
vazio no pistdo de liquido com o modelo de Fernandes e compara com os resultados
experimentais para a fragdo de vazio média do pistdo de liquido <o,> apresentados na Tabela
5.10. Os erros absolutos entre a técnica de medida e o modelo de Fernandes sdo de no méaximo
0,01 para todos os testes. A Figura 8.12 apresenta uma comparacao das fracoes de vazio do pistdao
de liquido, o obtidas com o modelo de Fernandes com os dados experimentais mostrando boa
concordancia entre os resultados.

O fluxo de gds no pistdo de liquido baseia-se em um conceito cinemético entre a diferenca
de velocidade do gés na bolha e a velocidade da traseira da bolha de Taylor. O modelo para
regime turbulento ndo depende diretamente da tensdo superficial do liquido. Indiretamente ele

depende das velocidades u, ug, us e das espessuras hy e hg.

Tabela 8.2. Sumario com os dados de entrada do modelo de Fernandes.

Valores experimentais Balanco volumétrico Modelo de filme
Teste JL Jg Uy ug Up Use hy Olfe
# (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) (m) ()
5 0,30 0,28 0,84 0,82 0,75 -1,55 0,000710 0,89
6 0.31 0.57 1.18 1.13 0,92 -1,55 0,000719 0,89
7 0,30 0,83 1,55 1,45 1,24 -1,54 0,000724 0,89
8 0,60 0,27 1,12 1,11 1,05 -1,44 0,000624 091
9 0,61 0,55 1,49 1,47 1,33 -1,52 0,000697 0,90
10 0,61 0,80 1,77 1,72 1,50 -1,45 0,000642 0,90
11 0,61 1,09 2,06 2,03 1,70 -1,44 0,000642 0,90
12 0,92 0,53 1,80 1,78 1,72 -1,50 0,000688 0,90
13 0,90 0,82 2,09 2,05 1,94 -1,43 0,000631 0,91
14 0,91 1,10 2,47 2,37 2,15 -1,48 0,000676 0,90
15 1,20 0,82 2,42 2,41 2,44 -1,48 0,000680 0,90
16 1,21 1,07 2,75 2,74 2,70 -1,52 0,000732 0,89
17 1,20 1,35 3,24 3,12 2,89 -1,62 0,000848 0,87
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Tabela 8.3. Sumario com os dados de saida do modelo de Fernandes.

Modelo de Fernandes Experimental
Teste | Us y' Qa Qs Qc oy O | <Og  Erro
# | (m/fs) (o  (m)s) (m’/s) M7s) () )| ) %

0,217 20,63 0,000002 0,000108 0,000109 0,45 0,11| 0,12 7,0
0,224 25,98 0,000015 0,000119 0,000134 0,46 0,17| 0,16 6.4
0,237 30,16 0,000028 0,000131  0,000159 0,47 0,26 | 0,25 3,6
0,218 23,37 0,000000 0,000123  0,000123 0,49 0,10 0,09 7.5
0,244 26,25 0,000007 0,000130 0,000138 0,45 0,14| 0,14 2,8
10 0,245 30,12 0,000015 0,000145 0,000160 0,49 0,21 | 0,21 1,9
11 0,26 33,60 0,000018 0,000152 0,000170 0,49 0,24| 0,24 1,7
12 10,257 28,58 0,000009 0,000141  0,000150 0,45 0,14 0,14 10
13 10,262 33,20 0,000014 0,000155 0,000169 0,49 0,18| 0,19 3.6
14 0,283 40,15 0,000030 0,000158 0,000188 0,47 0,23| 0,23 0,7
15 10,285 35,67 0,000017 0,000159 0,000176 0,46 0,19| 0,19 1,6
16 0,305 40,71 0,000030 0,000159 0,000190 0,43 0,22| 0,21 7,8
17 10,334 50,10 0,000060 0,000154 0,000214 0,40 0,24| 0,24 0,3

O o0 3 N W

0,30 -
0,25 -
0,20 - <&
0,15 -

0,10 -

o, (Experimental)

0,05 -

0,00
0,00 0,05 0,10 0,15 0,20 0,25 0,30

a. (Fernandes)

Figura 8.12. Comparacao das fracdes de vazio do pistao de liquido, o, obtidas com o
modelo de Fernandes com os dados experimentais.

173



8.2.3. O modelo de Brauner e Ullmann (2004)

Brauner e Ullmann (2004) propuseram um modelo de aeracdo do pistdo de liquido
baseado na fragmentacdo da traseira da bolha de Taylor relacionando-a com a taxa de energia
cinética turbulenta produzida pelo jato de parede e camada cisalhante que sdo formados na esteira
da bolha de Taylor quando o filme de liquido encontra a frente do pistdo de liquido, veja Figura
1.4. Em geral, a aeracdo do pistdo de liquido é afetada pelos mecanismos de dispersio que
ocorrem na traseira da bolha de Taylor e na esteira na frente do pistdo. Da mesma forma que no
modelo de Fernandes (1983), o pistdo de liquido e a bolha alongada sdo considerados
desenvolvidos (veja Figura 1.5) e o comprimento da bolha de Taylor, L permanece constante
quando ela viaja pelo tubo. Assim, os fluxos de gas entrando e saindo da bolha de Taylor devem
ser iguais. A seguir serd feita uma revisdo desse modelo destacando o mecanismo de aeracao no

pistdo de liquido, sua comparacdo com os dados experimentais e andlise.

O modelo de esteira da bolha de Taylor

O diagrama esquemdtico do escoamento no padrdo golfadas em um tubo vertical é
descrito na Figura 8.13. A secdo ‘w’ representa a esteira proxima a bolha de Taylor e a secdo ‘s’ a
regido no pistao de liquido que possui pouca influéncia da esteira da bolha. O gés na bolha de
Taylor se move com uma velocidade ug, que € mais rdpida do que a velocidade de mistura, J,
Equagdo (A.34). O movimento relativo do liquido com a bolha se d4 na forma de um filme de
liquido. O filme de liquido na regido do nariz da bolha de Taylor pode ser aerado com pequenas
bolhas de gas. Entretanto, as pequenas bolhas coalescem com a interface da bolha de Taylor e sdao
gradualmente absorvidas para dentro da bolha alongada podendo considerar o filme de liquido
ndo-aerado. Simultaneamente, na traseira da bolha de Taylor as bolhas sdo arrastadas para o

pistdo de liquido em um fluxo volumétrico da fase gds definido por: ¢-.=Q./A. Parte das bolhas

que entram na regido da esteira da bolha de Taylor pode re-coalescer com a traseira da bolha, em
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um fluxo da fase gas ¢ =Qy /A, resultando em um fluxo de gds igual a ¢, =0, — 0y para fora da

traseira da bolha. O conceito para os fluxos ¢,, 0 e ¢- € similar ao conceito das vazdes

volumétricas utilizado por Fernandes (1983).

Figura 8.13. Diagrama esquemadtico do escoamento no padrao golfadas.

Os escoamentos nas regides ‘w’ e ‘s’ sdo diferentes. Tipicamente, a fracdo de vazio na

regido da esteira da bolha de Taylor, o é mais alta do que a fracdo de vazio no pistdo de liquido,
o; . As bolhas no pistdo de liquido podem coalescer no nariz e no corpo da bolha formando um

fluxo de gés entrando por cima da bolha de Taylor, ¢, , Figura 8.13. Dessa forma, ¢, =0 —0p €

o fluxo de gés que € eventualmente absorvido na proxima bolha. O entranhamento de bolhas que
se repete da traseira da bolha de Taylor e sua re-coalescéncia no sucessivo nariz da bolha resulta

em uma velocidade de translacdo efetiva da bolha de Taylor, u,, que é mais alta do que a

velocidade do gas na bolha de Taylor, ug. Segundo Brauner e Ullmann (2004) a posi¢do do nariz
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da bolha de Taylor varia ndo somente pelo deslocamento vertical da interface, mas também pela

incorporacdo das bolhas dispersas no nariz da bolha.

Relacio entre o fluxo de producao de gas e do filme ¢c/¢

A fragmentagdo da traseira da bolha de Taylor (veja Figura 1.4) causa um aumento da
area interfacial da fase gds que por sua vez demanda de um fluxo de producdo de energia de

superficie dado por:

nd3,0 60
=2y =——¢., 8.52
¢E degz /6 ¢C d32 q)C ( )

onde ¢ € a tensdo superficial, d3; € o didmetro da bolha média de Sauter e ¢, tem unidade de
(W /m?* ) O diametro médio de Sauter define um valor médio baseado na razdo entre o volume

da bolha e sua area superficial:

n
3
2.4
— _i=1
dyp=F— (8.53)
2
2.4
i=1
O diametro médio de Sauter € empregado com frequéncia na determinacdo de forcas interfaciais,
uma vez que ele traz consigo a razdo entre o volume e a drea superficial. O d3, pode ser estimado
com referéncia ao tamanho maximo da bolha, ds;>=dns/kq, onde kg € uma constante de escala. O
fluxo dessa producdo de energia de superficie é proporcional ao fluxo de energia turbulenta

produzido pela penetracio do jato do filme de liquido em um fluxo ¢, :

%pL (w2 v +w2)o, = cjd6—"¢c, (8.54)

méx
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onde Cy é uma constante adimensional de ordem 1, (que engloba a constante de escala, kg). Como

mostra a Figura 8.14 o fluxo ¢;¢é calculado em func¢do da velocidade relativa entre o filme de
liquido na traseira da bolha uj’ e o gds na bolha u, (que € a velocidade da traseira de uma bolha

de Taylor ndo fragmentada) e da fracdo de vazio do filme na esteira o' :

0 =(ug —u )(1-0y). (8.55)

Figura 8.14. Fluxo de energia turbulenta produzido pela penetracdo do jato do filme de
liquido em um fluxo ¢, .

Note que ug € a velocidade usada na equagdo (8.55) (melhor do que u,, ) para representar ¢. .
As flutuagdes turbulentas formadas na esteira da bolha de Taylor, regido ‘w’, sdo

proporcionais ao quadrado da diferenca de velocidades ujg e u;', veja Figura 8.15. Brauner e

Ullmann (2004) usaram valores conservativos para as componentes u’> =v” =w’* =0,01Au”.

Dessa forma:

u?+view? = 0,03(ufS —u )2. (8.56)
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Figura 8.15. Turbuléncia formada na frente do pistdo entre as velocidades u;g e u; .

Experimentos analisando o entranhamento de géds da traseira de uma bolha estaciondria
(Hernandez-Gomez e Fabre, 2001; Delfos et al., 2001) confirmaram as observacdes feitas no
escoamento em golfadas de que a fragmentacdo da bolha de Taylor sé ird ocorrer se a velocidade
do filme exceder um certo valor limite. O valor limite da velocidade do filme pode ser estimado

assumindo que ele corresponda a um nimero de Weber critico de ordem um:

=C'=0(1). (8.57)

O tamanho da bolha estdvel maximo em uma populacdo (Barnea, 1987; Brauner, 2001) ¢é
estimado por uma aproximag¢ao baseada no tamanho critico de bolhas deformaveis, Equacao (8.1)

sugerido por Broadkey (1969):

d. d, 0,46 > 0,663
mix - “erit _ > = , (858)
D D |:(pL_pG)gD2:| vEop

ApgD?
onde Eo = 2P
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Assumindo que somente o excesso da energia cinética turbulenta acima do nimero de

’
We,,,,

seja responsavel para a fragmentacdo da bolha e usando as equagdes (8.56) - (8.58) na

equacdo (8.54) tem-se:

Oc 1 de

= (We-We_); We>=We, (8.59)
¢, 400C, D
sendo:
D( w w)2
ul.—u 4
Wesz Ls ~ Us . We, = 100C ‘ (8.60)
c d_ /D

crit

As constantes Cy e C’sdo ajustdveis. A estimativa de C;j pode levar em conta os efeitos
combinados de imprecisOes introduzidas pelas constantes numéricas utilizadas em vdrios sub-
modelos (por exemplo, intensidade de turbuléncia, o tamanho da bolha critica). No estudo de

Brauner e Ullmann (2004), o modelo € aplicado com C,=1e C'=2/3.

Velocidades do gas e do liquido no pistao de liquido, envolvendo a esteira ‘w’ e o pistao ‘s’.

A velocidade de translagdo das bolhas dispersas na regido da esteira da bolha de Taylor,

u, pode ser expressa como uma combinacdo linear da velocidade de deslizamento de uma

populagdo de bolhas na regido da esteira, uy, e da velocidade superficial de mistura J:

u, =Cy J+uy, (8.61)

onde Cj € o pardmetro de distribui¢do das bolhas dispersas na regido da esteira da bolha de

Taylor. Para o cdlculo da velocidade de deslizamento, uy, serd utilizado o modelo de Harmathy

(1960) corrigido para uma populagdo de bolhas, veja Apéndice B:
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2 s

( _ )G 1/4
uy, :1’53{%} (l—ocW )n. (8.62)
L

onde o expoente n € determinado em fun¢do das viscosidades do gas e do liquido. Para i, >> U,
,n=1,75.

A velocidade do liquido na regido da esteira da bolha de Taylor pode ser calculada
utilizando a Equacgdo (A.40) desenvolvida no Apéndice A com os valores da fracdo de vazio e da

velocidade de translacdo das bolhas dispersas na regido da esteira da bolha de Taylor:

w__W
v _J=og uy
LS_(

— 2 (8.63)
l—oc;”)

A consideracao da velocidade de mistura J ser constante na regido da esteira da bolha de Taylor é
uma simplificacdo visto que na regido da esteira ha um aumento de J devido a entrada de liquido
que vem do filme. Na regido da esteira da bolha de Taylor hda bolhas no sentido vertical
ascendente e descendente caracterizando um escoamento 3D.

Em escoamento ascendente, na regido longe da esteira da bolha de Taylor, onde os efeitos
da esteira diminuem as velocidades do gis e do liquido u;e ujqsdo obtidas usando as equacgdes

(8.61) e (8.63) com sobrescritos ‘s’ no lugar de ‘w’:

uy =Gy J+uyy, (8.64)

ul = b (8.65)

A velocidade de translacido da bolha de Taylor, u, eu, e a fracdo de vazio no pistio, o e o

A velocidade média do gis na bolha de Taylor praticamente nio € afetada pelas pequenas
bolhas absorvidas na interface da bolha de Taylor nem por seu entranhamento na traseira da
bolha. Dessa forma, a Equagio (A.43) desenvolvida no Apéndice A fica reduzida a ug; =u,.e a
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velocidade média do gds na bolha de Taylor pode ser determinada pela velocidade de elevagdo da
bolha de Taylor que é expressa pela equagdo (8.19), relacdo de Nicklin et al. (1962), reescrita

aqui por conveniéncia:

u =CyJ+u,=ug. (8.66)

Parte das bolhas que sdo arrastadas da bolha de Taylor podem re-coalescer com sua
traseira. Como o campo de velocidade instantdneo na regido da esteira da bolha é muito
distorcido, o refluxo das bolhas médias pode ser resultado das componentes de velocidades
instantaneas. De maneira similar a se¢do 8.1.1, no estudo de Brauner e Ullmann (2004), eles

consideram C, , = C, , e o refluxo das bolhas € estimado com base na diferenga entre a velocidade

de deslizamento da bolha de Taylor e a velocidade de deslizamento das bolhas na populagado:

(ugb—uwT)(x:V(x}” se uy, >u,_ o
b = . (8.67)
w
0; se uyp, Su,

Como na maioria das aplicacdes praticas o deslizamento da bolha de Taylor € mais alto do que o
deslizamento das bolhas dispersas na populacdo, o modelo de refluxo tem um menor ou nenhum

efeito na estrutura do escoamento em golfadas previsto. Um modelo mais rigoroso para o refluxo
requer detalhes do fendmeno do escoamento na esteira da bolha de Taylor. No caso dedz >0, a

taxa média liquida de gas perdida da traseira da bolha de Taylor é:

_JOc 0 s¢ Oc > 0p
N _{O; e b =0, } (8.68)

Seguindo as consideragdes feitas, tanto a fragdo de vazio na regido da esteira, o, quanto a

fracdo de vazio no pistdo de liquido longe da esteira, o s@o calculadas de um balanco de massa
no gis em um sistema de coordenadas ligado a velocidade de translacdo efetiva da bolha de
Taylor, u,, . Utilizando a equagdo de conservagdo da massa para a fase gas no volume de controle

apresentado na Figura A.3, Equacdo (A.15), pode-se escrever as equacgdes correspondentes para
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o, e o) em fungdo das velocidades de translacdo das bolhas dispersas, u, nas regidoes ‘w’ e ‘s’,

respectivamente:

ar =—a (8.69)

=02 (8.70)

—.
U — Uy

Da mesma forma, em escoamento em golfadas desenvolvido e no caso do filme ser ndo-aerado:

05 =0 (e —ug). (8.71)

Como ug =u,, equagdo (8.71) indica que no caso de coalescéncia recorrente de bolhas do pistao
de liquido com o nariz da bolha de Taylor e seu entranhamento da traseira da bolha de Taylor em
um fluxo ¢, >0, a velocidade de translacdo efetiva excede a velocidade de elevagdo da bolha de

Taylor em um pistdo nao-aerado (Dukler et al., 1985), entao:
u,=u +¢—A. (8.72)
Alternativamente, combinando a equacgdo (8.71) com as equagdes (8.64) e (8.70) encontra-se:

|:J(CO,T —Cop ) +u,p— Uy, J o

t w s

Oy — O

Au (8.73)

t —Ue—U

Au, representa um deslizamento aparente adicional. No caso particular de parametros de
distribui¢do iguais (C,; =Cj, ), a equacdo (8.73) reduz ao modelo usado por van Hout et al.

(2002) para explicar seus dados da velocidade de translagdo da bolha de Taylor no escoamento

em golfadas. Em altas velocidades de mistura J, C, . >Cj . Entretanto, C;, na equagio (8.73)
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deveria caracterizar o escoamento bolhas na regido proxima do nariz da bolha de Taylor. O

escoamento a frente do nariz da bolha de Taylor pode formar uma zona adicional no modelo

N

(caracterizado por um pardmetro de distribui¢do diferente, C;j>Cj,). Equagdes similares as

equagdes (8.64), (8.65), (8.69) e (8.70) podem entdo ser usadas para obter as velocidades do gés e
do liquido e a fracdo de vazio nesta terceira zona do pistdo. No entanto, dados detalhados, que
caracterizam os diferentes perfis de velocidade e fracdo de vazio nas vdrias regides de pistdes

aerados, ndo estdo ainda disponiveis.

A velocidade do filme de liquido, u¢

A equagdo para o fluxo, Oq(Equagdo (8.59)) necessita do valor do fluxo ¢, (Equagdo

(8.55)) que por sua vez necessita da velocidade do filme na traseira da bolha de Taylor, u;’. A
fracdo de liquido do filme, R; =1-0a, e a velocidade do filme, us variam com a distancia do nariz

da bolha de Taylor. O modelo de filme de Taitel e Barnea (1990) foi utilizado para estimar a

fracao de liquido local no filme de liquido a partir do conhecimento do perfil da bolha alongada e
determinar a velocidade do filme na traseira da bolha de Taylor, u;'. Para o filme escoando em

uma configuragcdo anular (como no escoamento em golfadas vertical), o gradiente da espessura do
filme é dado pela equacdo (6.1). O procedimento para a resolu¢cdo da equacao (6.1) estd descrito

em detalhes no Capitulo 6 para escoamento vertical.

Discussao e comparaciao do modelo com os dados experimentais

O modelo de Brauner e Ullmann (2004) para escoamento vertical ascendente de ar e 4gua

em um tubo de 26 mm de didmetro foi implementado focando no modelo de aeracdo e, portanto
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algumas das varidveis necessdrias vém das medidas experimentais ao invés de equagdes de
fechamento. Dessa forma, foram utilizadas como parametros de entrada as velocidades

superficiais do liquido, Ji, e do gés, Jg e a velocidade de translagdo do nariz da bolha de Taylor, u;

medidas experimentalmente, a velocidade do gds na bolha, u; e a velocidade do liquido na
traseira da bolha, u; obtidas com o balanco volumétrico, a velocidade de translacdo das bolhas
dispersas na regido longe da esteira no pistdo de liquido, ujexpressa como uma combinagdo

linear da velocidade de deslizamento das bolhas longe da esteira uj e da velocidade superficial

de mistura J, e a velocidade do filme de liquido na regido da esteira, u;" e a fracdo de vazio do
filme na regido da esteira, o obtidas com o modelo de filme de Taitel e Barnea (1990). A fracdo

de vazio longe da esteira no pistdo de liquido, o foi entdo calculada pela equagdo (8.70). A
seguir € apresentada uma sequéncia para o cédlculo da fragdo de vazio longe da esteira no pistdo

de liquido, o :

1. Célculo do fluxo, ¢, através da Equacdo (8.55);

2. Estimativa do didmetro critico da bolha, d . através da Equacao (8.58);

crit
3. Célculo do fluxo, ¢.através da Equagao (8.59);
4. Calculo do fluxo, ¢, através da Equacao (8.67);
5. Célculo do fluxo, ¢, através da Equagao (8.68);

6. Calculo da velocidade de translagdo efetiva da bolha de Taylor, u, através da Equagao (8.72);

7. Célculo da frac@o de vazio longe da esteira no pistdo de liquido, o através da Equacdo (8.70);

Em todos os testes, o deslizamento da bolha de Taylor, u,; foi sempre maior que o
deslizamento das bolhas dispersas na regido da esteira no pistdo de liquido, uy, e dessa forma nao

houve refluxo das bolhas na traseira da bolha de Taylor, ¢ =0. Na Tabela 8.4 € apresentado um
sumdrio com os dados de entrada do modelo para os testes da Tabela 5.7. A Tabela 8.5 apresenta
os valores obtidos para as fragdes de vazio longe da esteira no pistdo de liquido, o com o

modelo de Brauner e Ullmann (2004) e compara com os resultados experimentais para a fracdo
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de vazio média do pistdo de liquido <o> apresentados na Tabela 5.10. Os erros absolutos entre a

técnica de medida e o modelo de Brauner e Ullmann sdo de no méaximo 0,03. A Figura 8.16
apresenta uma comparagdo das fracdes de vazio longe da esteira no pistdo de liquido, o obtidas

com 0 modelo de Brauner e Ullmann com os dados experimentais mostrando concordancia entre

os resultados.

Tabela 8.4. Sumario com os dados de entrada do modelo de Brauner e Ullmann.

Valores experimentais Balango volumétrico | Correlacdo [Modelo de Filme
Teste L Jo U uG urs” w u” o
# (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) (m) (---)
5 0,30 0,28 0,84 0,82 0,54 0,75 -1,55 0,89
6 0.31 0.57 1.18 1,13 0,85 0,97 -1,55 0,89
7 0,30 0,83 1,55 1,45 1,07 1,29 -1,54 0,89
8 0,60 0,27 1,12 1,11 0,84 1,09 -1,44 0,91
9 0,61 0,55 1,49 1,47 1,10 1,34 -1,52 0,90
10 0,61 0,80 1,77 1,72 1,33 1,55 -1,45 0,90
11 0,61 1,09 2,06 2,03 1,57 1,79 -1,44 0,90
12 0,92 0,53 1,80 1,78 1,41 1,64 -1,50 0,90
13 0,90 0,82 2,09 2,05 1,67 1,89 -1,43 0,91
14 0,91 1,10 2,47 2,37 1,94 2,16 -1,48 0,90
15 1,20 0,82 2,42 2,41 1,92 2,40 -1,48 0,90
16 1,21 1,07 2,75 2,74 2,15 2,67 -1,52 0,89
17 1,20 1,35 3,24 3,12 2,39 2,96 -1,62 0,87
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Tabela 8.5. Sumario com os dados de saida do modelo de Brauner e Ullmann.

Modelo de Brauner e Ullmann Experimental
Teste O Oc )N Uge o <0lg> Erro
# (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) (---) (---) %
5 0,25 0,02 0,01 0,85 0,13 0,12 7,8
6 0,29 0,10 0,05 1,24 0,18 0,16 12,3
7 0,27 0,11 0,09 1,64 0,25 0,25 1,1
8 0,26 0,08 0,01 1,13 0,11 0,09 19,6
9 0,29 0,12 0,03 1,51 0,16 0,14 11,0
10 0,30 0,14 0,06 1,79 0,24 0,21 14,6
11 0,33 0,18 0,10 2,17 0,27 0,24 10,6
12 0,33 0,16 0,02 1,82 0,12 0,14 18,1
13 0,31 0,18 0,04 2,13 0,16 0,19 18,8
14 0,39 0,27 0,09 2,57 0,22 0,23 24
15 0,39 0,27 0,01 2,44 0,17 0,19 10,6
16 0,47 0,38 0,01 2,77 0,19 0,21 8,9
17 0,60 0,57 0,11 3,37 0,27 0,24 11,2
0.30 -
—_ 257 o
:% 015 o 7 c
g 010 - <
<
0,05 -
0,00 ;
0,00 0,05 0,10 0,15 0,20 0,25 0,30

o, (Brauner e Ullmann)

Figura 8.16. Comparacgdo das fragdes de vazio na regido longe da esteira no pistdo de

liquido, o obtidas com o modelo de Brauner e Ullmann com os dados experimentais.

186



8.2.4. O modelo de Guet et al. (2006)

Guet et al. (2006) desenvolveram uma nova abordagem para tratar o fluxo de
entranhamento de gds e assim determinar a fracdo de vazio da unidade e a fracdo de vazio do
pistdo de liquido em escoamento géis-liquido vertical ascendente no padrao golfadas. O modelo
utiliza o trabalho realizado pela forca de pressdo na traseira da bolha de Taylor para modelar o
fluxo de entranhamento de gds. Um procedimento iterativo € utilizado para igualar o fluxo de
entranhamento de gds com o fluxo de gés obtido através de equagdes de conservacdo. O método
iterativo desenvolvido possibilita obter previsdes quantitativas do fluxo de entranhamento de gas
e da fracdo de vazio do pistio de liquido. A seguir serd feita uma revisdo desse modelo
destacando o mecanismo de aeragdo do liquido no pistdo de liquido, sua comparagdo com os
dados experimentais e analise.

No escoamento em golfadas gés-liquido vertical o gradiente de pressdo pode ser escrito

por:

9 _g| %P 8 P
oz _B[azl-l_(l B)[azl’ ®.74)

ondef é o fator de intermiténcia definido pela Equacdo (1.10) e os sub-indices f e s
correspondem as regides da bolha de Taylor e do pistdao de liquido respectivamente . Na bolha de
Taylor o gradiente de pressdo é aproximadamente constante [ap/ az] . =0. No pistdo de liquido
as contribuicdes da aceleracdo e do atrito s@o pequenas em relacdo a gravidade e a pressdo €
essencialmente gravitacional. Considerando pg <<p,, o gradiente de pressio pode ser

determinado por:

0
D_(1p)R p,e. 75
Z

onde R, € a fracdo de liquido do pistdo de liquido, p, é a massa especifica do liquido e g a

aceleracdo da gravidade. Em escoamento gis-liquido vertical a espessura do filme de liquido h¢ é

187



pequena e o volume de liquido na bolha de Taylor € baixo, portanto R; /R <<1,onde R é a
fracdo de liquido na regido da bolha de Taylor. A fracdao de liquido da unidade R, é dada por
R, =BR, +(1—[3)RS , entdo (1—[3)RS =R . Dessa forma, o gradiente de pressdo gravitacional

pode ser aproximado usando a fracdo de liquido da unidade:

% =R p. g (8.76)
Portanto, usando a fracao de liquido da unidade na Equacgdo (8.76) pode-se obter uma estimativa
do gradiente de pressdo no escoamento gis-liquido em golfadas sem requerer qualquer parametro
detalhado para o pistdo de liquido. Entretanto, a Equacdo (8.75) é em principio mais precisa do
que a Equacdo (8.76) uma vez que nao € necessario determinar a espessura do filme de liquido na

regido da bolha de Taylor. O objetivo do trabalho de Guet et al. (2006) foi desenvolver um

modelo simplificado para prever a fracdo de vazio do pistdo de liquido o, =1—-R_ e a fracdo de
vazio da unidade o, =1—R no escoamento ascendente vertical em golfadas. Em tltima andlise

este modelo pode ser aplicado para as previsOes das fragdes de liquido do pistdo de liquido, da
unidade e do gradiente de pressao.

Nos modelos de Fernandes (1983) e de Brauner e Ullmann (2004) a aeracdo do pistdo de
liquido é obtida modelando o fluxo de gds arrastado da traseira da bolha de Taylor. Nestes
modelos € necessdria uma completa descri¢ao das diferentes regides do escoamento e do fluxo de
entranhamento de gis. A conservacdo dos fluxos de gés e de liquido permite fechar o modelo e
obter previsdes para a fracdo de vazio. No trabalho de Guet et al. (2006) foi desenvolvido um
novo modelo baseado fisicamente para a previsdo da aeracdo do pistdo de liquido e da fracdo de
vazio da unidade que nao necessita dos pardmetros do escoamento na regido da esteira da bolha
de Taylor. O modelo de Brauner e Ullmann (2004) assume que a aeracdo do pistdo de liquido
estd associada com efeitos de turbuléncia. Por outro lado, o entranhamento de gds pode ser
resultado do salto de pressdo necessdrio para acelerar o liquido na traseira da bolha de Taylor.
Dessa forma, os dois mecanismos de entranhamento de gis foram considerados no trabalho de
Guet et al. (2006): o jato turbulento presente na traseira da bolha de Taylor (Brauner e Ullmann,

2004) e o trabalho realizado pelo salto de pressdo na traseira da bolha de Taylor.
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O modelo de Guet et al. (2006) divide o escoamento em trés regides da mesma forma
proposta por Brauner e Ullmann (2004). A regido da bolha alongada (f), a regido da esteira da
bolha (w) e a regido do pistao desenvolvido (s), veja Figura 8.13.

O modelo assume que o escoamento € completamente desenvolvido e em equilibrio,

portanto, os fluxos médios de gés e liquido sdo equivalentes em cada fronteira:

¢G = ¢Gf = q)Gw = q)Gs’ (8.77)

onde os fluxos de gis sdo definidos em um sistema de referéncia movendo com a velocidade de

translacdo do nariz da bolha de Taylor u, por:

(I)G :(x'u (ut_uGu)’
Ogr =0 (U, —ug),
¢Gw :(X:v (ut_ubw)’

¢Gs :(Xz (ut _usb)’

(8.78)

o,, o, o) e o sdo as fracOes de vazio médias da unidade, do filme de liquido, do pistao de
liquido na regido de esteira e do pistdo de liquido na regido desenvolvida respectivamente, € ug,

ug, uy € u; sdo as correspondentes velocidades médias do gas.

No escoamento desenvolvido os fluxos de liquido também sdo equivalentes em cada

fronteira:

O, =0 =0, =0, (8.79)

onde:

(8.80)



R,, R;, R} e R} sdo as fragdes de liquido médias da unidade, do filme de liquido, do pistdo de
liquido na regido de esteira e do pistdo de liquido na regido desenvolvida respectivamente e u, ,

u,, u/s € ujg sdo as correspondentes velocidades médias do liquido.

No modelo de Brauner e Ullmann (2004) o entranhamento das bolhas foi atribuido aos
efeitos do jato turbulento formado na traseira da bolha de Taylor e a energia cinética turbulenta
do jato foi utilizada para expressar o fluxo de entranhamento de gas. Outro mecanismo que pode
descrever o entranhamento de gas € o salto de pressao na traseira da bolha de Taylor necessério
para acelerar o filme de liquido para o pistdo de liquido desenvolvido (Nydal, 1991). No trabalho
de Guet et al. (2006) foram desenvolvidos modelos de fechamento para o escoamento no pistdo
de liquido e estes modelos foram incluidos em uma abordagem iterativa baseada na conservagao
dos fluxos das fases. Dados experimentais foram analisados para propor modelos para as
velocidades médias na esteira da bolha de Taylor e no pistdo de liquido e consideracdes fisicas
foram desenvolvidas para obter limites mdximo e minimo para a fracdo de vazio média da
unidade e para o fluxo de entranhamento de gds. O mecanismo fisico para o entranhamento de
gas envolvendo o trabalho realizado pela forca de pressdo na traseira da bolha de Taylor também
foi estudado. Uma vantagem deste modelo de entranhamento de gis comparado com o modelo do
jato turbulento € que a velocidade do liquido na esteira ndo € necessaria. Os desenvolvimentos de
Guet et al. (2006) foram comparados com os dados experimentais de Nydal (1991), Koeck
(1980), Ferschneider (1982) e Fréchou (1986).

Limites superior e inferior da fracao de vazio

Em escoamentos gas-liquido ascendentes verticais a velocidade relativa entre o gis e o
liquido € positiva tanto no pistdo quanto na bolha alongada e dessa forma, o tempo de residéncia
das bolhas de gés € menor do que o tempo de residéncia do liquido. Nestas condig¢des, a fracdo de
vazio média da unidade associada com as condicdes de escoamento homogéneo sem

escorregamento (indicado com o subscrito hse) constitui o limite superior para a fracdo de vazio:
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J
Oy e = Oy hse =

G
u, max u,hse J ‘

(8.81)

O fluxo de gds no corpo da bolha de Taylor movendo-se a uma velocidade u; € dado por

0 =0, (u,—ug, )=0,u,—J;. Quando ndo hd bolha arrastada na traseira da bolha de Taylor, o

7z

fluxo de gis € zero (estas condicdes sdo indicadas com subscrito fgz). Sem fluxo de

entranhamento de gas a fracdo de vazio da unidade atinge um valor minimo determinado por:

o =0 :JG. (8.82)

u,min — “Yu,fgz
u[

Deve-se, contudo, ser observado que fluxo de entranhamento de gis zero ndo significa que o

pistdo de liquido € ndo-aerado. Se as bolhas de gds viajam com a velocidade de translacdo do

nariz da bolha de Taylor u, =u, e ¢s =0, (u,—u,)=0 sem qualquer condi¢do necessdria para

o

Velocidade de translacio do nariz da bolha de Taylor, u;

No trabalho de Guet et al. (2006) a velocidade de translacdo do nariz da bolha de Taylor
foi determinada pela relacdo sugerida por Nicklin et al. (1962) dada pela Equacdo (8.19),
utilizando as relacdes propostas por Fabre e Liné (1992) para o parametro de distribuicdo da

bolha de Taylor, C; que depende das condi¢gdes do escoamento:

20 . _oomsEe
Cor =2, 29[1—5(1—e 0.0123E )} (8.83)

para escoamento laminar, e
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. logRe, +0,309 [1 —i(3 — e 5B 0o Re )} (8.84)
©  logRe_ —0,743 Eo

para escoamento turbulento, onde Re,, =JD/v, e Eo=p, gD’ /0.

Formulacao do modelo para escoamento em golfadas vertical

Os modelos para o escoamento nas regides da bolha de Taylor (f), da regido de esteira no

pistdo de liquido (w) e da regido de pistdo de liquido desenvolvido (s) sdo formulados a seguir.
Regiao da bolha de Taylor (f)

Guet et al. (2006) consideraram que o filme de liquido ndo possui gis e o escoamento do
filme de liquido € desenvolvido. A contribui¢do da regido do nariz da bolha de Taylor para a
fracdo de vazio foi desconsiderada. A espessura do filme de liquido é considerada pequena em
relacio ao diametro do tubo em escoamento vertical. Assumindo estas consideracdes, a
hidrodindmica do filme de liquido pode ser descrita por um modelo de filme de liquido

descendente 2D. O equilibrio de for¢cas numa secio do filme é dado por:

T, =P gh;, (8.85)

onde hy € a espessura do filme de liquido e T, € a tensdo de cisalhamento na parede. A tensdo de
cisalhamento na parede é dada por t, =(1/ 2)pLCf1u§. Para escoamento laminar C; =16/Re, e
para escoamento turbulento no filme usou-se a relagdo de Blasius C; =0,079 Re;"*, onde

Re; =u;D, /v, é o nimero de Reynolds do filme, baseado no didmetro hidrdulico do filme
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(D, =4A,/S; =4h,, onde S;¢é o perimetro molhado e S; € a drea da sec@o transversal do filme)

e v, € a viscosidade cinematica do liquido.

Desconsiderando a regido do nariz da bolha de Taylor a fragdo de vazio média na bolha de

Taylor ¢ dada por:

D-2h, Y\’
ocf_( - j (8.86)

As Equacodes (8.85) e (8.86) sdo usadas para escrever uma relacdo para a velocidade do filme de

liquido us. Para um filme de liquido turbulento (Re; >1000), re-escrevendo a Equagdo (8.85)

com a relacdo de Blasius chega-se a:

-1/4
gh" = {—O’ 072'4 }u?"‘vi"‘. (8.87)

De acordo com a Equacdao (8.86) a espessura do filme de liquido é dada por

h, =(D/2)(1—w/1—Rf). Devido a igualdade do fluxo de liquido, Equacdo (8.80) pode-se

escrever: R, =¢, /(u, —u; ). Combinando estas relagdes:

5/4
gD {1— % } =K, u/ v, (8.88)
u, —ug
onde Ky, € uma constante dada por K, = {&279 474! 4} =0,066.
Para um filme de liquido laminar (Re; <1000):
2
gD’ [1— 1—¢—L} =8u,V,. (8.89)
u, —Uu;
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Regiao do pistao de liquido desenvolvido (s)

A velocidade de translacdo das bolhas dispersas na regido do pistdo de liquido
desenvolvido u; foi calculada da mesma forma que no modelo de Brauner e Ullmann (2004),
Equacdo (8.64). Guet et al. (2006) consideraram que na regido do pistdo de liquido desenvolvido
o tamanho correspondente das bolhas dispersas € pequeno e a distribuicdo da fracdo de vazio
nesta regido € de pico na parede. Dessa forma, o pardmetro de distribuicdo das bolhas dispersas

na regido do pistdo desenvolvido, C;, € constante e igual a 0,95.

Regiao da esteira (w)

Na regido da esteira da bolha de Taylor, a velocidade do liquido préxima a parede é
negativa. Na regido central da esteira a recirculagdo de liquido resultard num aumento da
velocidade de liquido. Esta hipdtese € apoiada por experimentos: na parte central da regidao de
esteira, a velocidade do liquido € ascendente, enquanto que na regido proxima a parede a
velocidade € negativa (van Hout et al., 2002). O comprimento dessa regido € de um a cinco
diametros (Pinheiro et al., 2000; van Hout et al., 2002; Sotiriadis e Thorpe, 2005), faixa também
verificada com os dados experimentais obtidos nesta tese.

Com essa constatagdo, Guet et al.(2006) assumiram que na regido de esteira € no centro

do tubo, a velocidade do liquido € igual a velocidade de elevagdo da bolha de gds. Em r=R —h,,

considera-se a velocidade zero. A velocidade minima do liquido é considerada a velocidade do
filme de liquido (negativa). Foi assumido que a distribui¢do radial da velocidade do liquido na
esteira pode ser descrita por duas fungdes parabdlicas. Esta consideracdo estd consistente com
medidas da velocidade do liquido na esteira da bolha de Taylor disponiveis (van Hout et al. 2002;
Nogueira et al., 2006).

A distribuicao radial da velocidade do liquido na regido da esteira é dada por:

194



(8.90)

2
r
uwe(r)=uly, =u.|1- se <R - h,,
LS( ) LS.1 t[ (R—hfj } f

2
us (r)=us, =u, —4%{r—(R—&H se r>R — h,.
f

Baseada nesta formulacdo, a velocidade média do liquido ¢é obtida wusando

uy =(17A) [ uf(r)dA:

W 1 R°[1 1 2. 1.
Ups :Ea’fut +u;R; —8u, _?[Z_Za? _grmin (1_a?/2)+5Rfrriin} ’ (8.91)

onde T, =1—(h;/2R) € a posi¢do radial adimensional da velocidade de liquido na regido da

esteira.
Esta expressdao fornece uma estimativa do perfil de velocidade do liquido na regido da
esteira. O aspecto mais importante deste modelo € considerar a contribuicdo negativa da

velocidade do filme de liquido na regido préxima a parede de espessura hy.
Formulacao de fechamento

O modelo proposto por Guet et al. (2006) consiste de 13 equagdes independentes:

Uma relacdo para a velocidade de translagdao do nariz da bolha de Taylor u,, Equagao (8.19);
Trés relacdes para a conservagdo do fluxo de gas, ¢, 0, »dc,» Equagdo (8.78);
Trés relacdes para a conservagdo do fluxo de liquido, ¢,,,0, ..0,., Equagdo (8.80);

Uma relacao para a velocidade do filme de liquido, us, Equacao (8.88) ou Equacao (8.89);

Uma relacdo para a velocidade de translagdo das bolhas dispersas na regido do pistdo de liquido

desenvolvido, u;, Equacdo (8.64);

Uma relagdo para a velocidade do liquido na regido da esteira, u,, Equacdo (8.91);
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Trés relagdes que relacionam a fragdo de liquido e a fracdo de vazio em cada regido,
(o, +R; =1), (o¥ +RY =1), (o +R: =1).

As incdgnitas do sistema sdo: a velocidade de translacdo do nariz da bolha alongada, u,, as
fragdes de vazio nas trés regides, O, 0. , o, as fracOes de liquido nas trés regides,R;, R", R},
as velocidades médias do gds nas trés regides, ug,u, ,u; € as velocidades médias do liquido nas
trés regides u;,u;,U;q.

Como a fracdo de vazio média na unidade o também deve ser determinada, ha 14

incognitas independentes e uma relagdo adicional € necesséria para fechar o modelo. Esta relagcdao
¢ introduzida através de um modelo para o fluxo de entranhamento de gis na traseira da bolha de

Taylor.

Modelo para o fluxo de entranhamento de gas

O modelo de Guet et al. (2006) assume que o fluxo de energia de superficie é proporcional a
uma produgdo de energia como sugerido por Brauner e Ullmann (2004): ¢, =(66/ds,)¢., onde
0. € o fluxo de entranhamento de gds. Em equilibrio e assumindo que ndo hd recoalescéncia das
bolhas dispersas na bolha de Taylor, o fluxo de entranhamento de gas € ¢. = ¢.

Em particular, a producdo de energia ¢, pode ser relacionada com o jato turbulento

formado na traseira da bolha de Taylor (Brauner e Ullmann, 2004), ou com o trabalho feito pelas
forcas de pressdo. Estas duas possibilidades foram abordadas no trabalho de Guet et al. (2006). O
fluxo de producido de energia foi formulado e o modelo foi usado com estas duas abordagens para

inspecionar a validade dos mecanismos de entranhamento associados.
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Fluxo de entranhamento devido ao jato turbulento

O modelo utilizado por Guet et al. (2006) para o fluxo de entranhamento de gas devido ao
jato turbulento é o mesmo utilizado por Brauner e Ullmann (2004). Dessa forma o fluxo de

entranhamento de gas, ¢. pode ser determinado pela Equagdo (8.59).

Entranhamento devido ao salto de pressao na traseira da bolha de Taylor

O modelo assume que o salto de press@o na traseira da bolha de Taylor € responsavel pelo

entranhamento de gés. Assim, o fluxo de entranhamento de gés, ¢. resulta de um balanco entre o

trabalho realizado pela forca de pressdo necessdria para acelerar o liquido e o fluxo de energia de

superficie devido a tensdo superficial.
Producao de energia devido ao salto de pressao

A queda de pressdo necessdria para acelerar o filme de liquido para o pistdo de liquido

desenvolvido é dada por (Barnea, 1990; Nydal, 1991):

Ap=p, |:Rf (uf _ut)z_R: (uis_ut)2:|’ (3.92)

ou escrita em funcdo do fluxo de liquido:

Ap=p ¢, (ujs—u,). (8.93)
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Condicoes criticas para o entranhamento

Uma vez considerado que o salto de pressdo na traseira da bolha de Taylor é responsavel
pelo entranhamento de gés, a aeracdo do pistdo de liquido € governada por um balanco entre as
forcas de pressdo e as forcas de tensdo superficial. Portanto, o inicio do entranhamento deve ser

descrito por um nimero critico:

)

[

[ﬂ} {Apdm} = o [Buwe] | (8.94)
Ts |, . D ¢

onde o nimero de Euler € dado por Eu=Ap/p, (uKS —u, )2 :

Considera-se que somente o excesso de energia acima de certo limite, isto é
[EuWe]>[EuWe]C, resulta no entranhamento de gds. O valor critico [Eu\’Ve]C deve entao
verificar a seguinte condi¢do: se ndo ha gas, isto é Jg = 0, o pistdo de liquido é ndo aerado assim

[Eu\’Ve]<[EuVVe]C e o0.=0. Para cada ponto dos dados experimentais um valor critico

correspondente € encontrado calculando primeiro [EuWe] para J, =J,isto é paraJg = 0.

Fluxo de entranhamento de gas devido ao salto de pressao

Assume-se que uma parcela K, do trabalho realizado pela for¢a de pressdo € utilizada

para o entranhamento de gds, e entdo estard disponivel para a transferéncia de energia de

superficie. Baseado nesta consideracao:

. 60
KAppL (uLS_uf)q)i =C, d_q)c (8.95)

max
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O fluxo de entranhamento de gas € entdo dado por:

KA dméx
(I)C :TJ?(EUWC—[EUWC]C )q)L (896)

J

O valor K,, =0,01 foi encontrado para descrever corretamente os dados experimentais e

foi usado em todos os casos. Para o modelo de jato turbulento Cy = 1, Brauner e Ullmann (2004).
As vantagens do método baseado na hipdtese do salto de pressdo sdo: a simplicidade das
condi¢des criticas para o entranhamento de gds e o uso da velocidade do liquido no pistao
desenvolvido. A velocidade média do liquido na regido da esteira ndo € necessaria no modelo de

salto de pressdo, Equacdo (8.96).
Entranhamento maximo de gas

No escoamento em golfadas ascendente vertical, a bolha de Taylor tem uma velocidade de
elevacdo ascendente positiva. Portanto, a fracdo de vazio média da unidade é sempre menor do
que a fracdo de vazio média da unidade considerando um escoamento homogéneo sem

escorregamento: o, <o, ,. =J;/J. Como nas condi¢des estudadas no trabalho de Guet et al.

u,hse

(2006) J, e a, sdo por defini¢do positivas:

Oy peeUgy > A g, =J5 >0. (8.97)

Entao, o fluxo de gis deve verificar:

¢G = a‘u (ul _uGu) < (x’u,hse (ul _uGu ) < a‘u,hseul _JG' (898)

Portanto o fluxo de gds tem um valor mdximo:
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D6 mix = Oy ety I (8.99)

Neste modelo de entranhamento de gés, estes critérios adicionais sdo aplicados usando:

(I)G,entranhamento = min ((I)G,meix ’ (I)C ) (8 100)

Implementaciao do modelo

O modelo de Guet et al. (2006) consiste em resolver um sistema com 14 equacdes e 14
incognitas. Deve ser notado que quando a hipétese de salto de pressao € utilizada para calcular o
fluxo de entranhamento de gés, as quatro propriedades do escoamento na regido da esteira e suas
quatro equagdes ndo sdo necessdrias para calcular a fracdo de vazio média da unidade. Neste caso
o sistema de equacgdes pode, portanto ser reduzido para 10 equagdes com 10 incégnitas, € 0s
parametros do escoamento na esteira sdo obtidos uma vez que o sistema de equacdes € resolvido.

Estes dois modelos foram implementados de forma iterativa no trabalho de Guet et al.

(2006). O objetivo da forma iterativa foi alcancar a igualdade:

q)G = q)G,entranhamento ’ (8 . 1 0 1 )

onde o fluxo de entranhamento de gis € calculado com os modelos descritos anteriormente.
O primeiro passo foi calcular os valores do fluxo de gas de partida usando uma estimativa

inicial para a fracdo de vazio média da unidade o, = Este valor inicial € estimado como

u,inicial *

um valor médio entre a hipétese de ndo ter fluxo de géas (oc =], /ut), e a hipotese de

u,fgz

escoamento homogéneo sem escorregamento (ocu,hse =J;/] ) :
1(J, J
a’u inicial — A _G+_G . (8102)
’ 2{u, J
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Em seguida, as iteracdes sdo realizadas sobre o fluxo de gés utilizando as 13 equagdes
apresentadas na formulacdo do modelo e o modelo de entranhamento de gés. A cada iteracdo um
novo fluxo de gés € calculado, que € um valor médio ponderado do valor anteriormente calculado
e do resultado do modelo de fluxo de entranhamento de gds. Utilizando este procedimento de
relaxamento foi possivel obter uma convergéncia do fluxo de gis e impedir oscilagdes. Critérios

de convergéncia foram aplicados ao modelo baseados em um desvio relativo maximo dos fluxos
de gds A /¢, e das fragdes de vazio associadas ao pistdo de liquido Ao /o e Aa /o de

0,001.

Discussao e comparaciao do modelo com os dados experimentais

O modelo de Guet et al. (2006) para escoamento vertical ascendente de ar e 4gua em um
tubo de 26 mm de diametro foi implementado focando no modelo de aeragdo e, portanto algumas
das varidveis necessdrias vém das medidas experimentais ao invés de equagdes de fechamento.
Dessa forma, foram utilizadas como parametros de entrada as velocidades superficiais do liquido,

J. e do géas, Jg e a velocidade de translacio do nariz da bolha de Taylor, u; medidas

experimentalmente, a velocidade do gés na bolha, ug e a velocidade do liquido na regido de
pistdo de liquido desenvolvido, uj, obtidas com o balango volumétrico, a velocidade de
translacdo das bolhas dispersas na regido de pistdo de liquido desenvolvido, u; expressa como
uma combinagdo linear da velocidade de deslizamento das bolhas na regido de pistdo de liquido
desenvolvido uj,e da velocidade superficial de mistura J, e a velocidade do filme de liquido na
condi¢do de equilibrio, u;, e a fracdo de vazio do filme na condi¢do de equilibrio, o, obtidas
com o modelo de filme de Taitel e Barnea. A seguir é apresentada uma sequéncia para o calculo
da fracdo de vazio na regido do pistdo de liquido desenvolvido, o :

1. Célculo da vazdo volumétrica, Qy através da Equagdo (8.80),0, =¢,; =R, (u,—u;);

2. Calculo da vazdo volumétrica, Qc através da Equacdo (8.96);
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3. Célculo da fragdo de vazio no pistdo de liquido, o] através da Equagdo (8.78),

¢c =¢G =¢Gs Zaz(ut_ui)-

Na Tabela 8.6 € apresentado um sumdério com os dados de entrada do modelo para as
condi¢des dos testes da Tabela 5.7. A Tabela 8.7 apresenta os valores obtidos para as fragdes de
vazio no pistdo de liquido com o modelo de Guet et al (2006) e compara com os resultados
experimentais para a fracdo de vazio média do pistdo de liquido <o> apresentados na Tabela
5.10. Os erros absolutos entre a técnica de medida e o modelo de Guet et al. (2006) sdo de no
maximo 0,02 para todos os testes, compardvel ao erro do método experimental. A Figura 8.17
apresenta uma comparacdo das fragdes de vazio do pistdo de liquido, o obtidas com o modelo de

Guet et al. (2006) com os dados experimentais mostrando boa concordancia entre os resultados.

Tabela 8.6. Sumario com os dados de entrada do modelo de Guet et al. (2006).

Valores experimentais Balanco volumétrico | Correlacdo |Modelo de Filme
Teste JL Jo Uy uG urs’ up’ Ufe Olfe
# (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) (m) (---)
5 0,30 0,28 0,84 0,82 0,54 0,75 -1,55 0,89
6 0.31 0.57 1.18 1,13 0,85 0,97 -1,55 0,89
7 0,30 0,83 1,55 1,45 1,07 1,29 -1,54 0,89
8 0,60 0,27 1,12 1,11 0,84 1,09 -1,44 091
9 0,61 0,55 1,49 1,47 1,10 1,34 -1,52 0,90
10 0,61 0,80 1,77 1,72 1,33 1,55 -1,45 0,90
11 0,61 1,09 2,06 2,03 1,57 1,79 -1,44 0,90
12 0,92 0,53 1,80 1,78 1,41 1,64 -1,50 0,90
13 0,90 0,82 2,09 2,05 1,67 1,89 -1,43 091
14 0,91 1,10 2,47 2,37 1,94 2,16 -1,48 0,90
15 1,20 0,82 2,42 241 1,92 2,40 -1,48 0,90
16 1,21 1,07 2,75 2,74 2,15 2,67 -1,52 0,89
17 1,20 1,35 3,24 3,12 2,39 2,96 -1,62 0,87
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Tabela 8.7. Sumario com os dados de saida do modelo de Guet et al. (2006).

Modelo de Guet et al. Experimental

Teste oL dc o <0l> Erro
# (m/s)  (m/s) (--) (--) Yo
0,254 0,010 0,13 0,12 7,9
0,293 0,031 0,16 0,16 1,7
0,278 0,062 0,25 0,25 0,1
0,256 0,003 0,10 0,09 14,9
0,298 0,019 0,14 0,14 3,2
10 0,309 0,039 0,23 0,21 11,3
11 0,338 0,063 0,24 0,24 0,1
12 0,327 0,020 0,13 0,14 8,9
13 0,317 0,033 0,18 0,19 9,0
14 0,400 0,066 0,22 0,23 4,9
15 0,392 0,006 0,18 0,19 1,7
16 0,470 0,016 0,22 0,21 4,5
17 0,615 0,069 0,25 0,24 5,2

O o0 J O W

0,30 -

o, ([Experimental)

0,10 -

0,00 0,05 0,10 0,15 0,20 0,25 0,30

o, (Guet)

Figura 8.17. Comparagdo das fragdes de vazio na regido longe da esteira no pistdo de
liquido, o obtidas com o modelo de Guet et al. (2006) com os dados experimentais.
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9. CONCLUSOES

Medidas experimentais da fracdo de vazio em escoamento vertical ascendente de ar-dgua
no padrdo intermitente em golfadas foram realizadas em 17 pares de vazdes de gis e liquido
utilizando uma sonda elétrica e um sensor de impedancia de anéis. Os resultados obtidos
utilizando as duas técnicas de medidas foram validados por meio do fechamento dos balancgos
volumétricos no pistao de liquido e na bolha alongada apresentando comportamentos semelhantes
tanto para as distribuicdes das fra¢des de vazio quanto para as medidas médias.

Com a técnica da sonda elétrica foi possivel determinar a distribuicdo radial da fragdo de
vazio local na secdo transversal da tubulagdo. As distribui¢des radiais da fracdo de vazio da
unidade o, mostram um decréscimo préximo a parede do tubo indicando a existéncia de uma
camada de liquido com baixa fracdo de vazio. Longe da parede, r / R < 0,8 o perfil é
aproximadamente plano. Os resultados mostram que a fracdo de vazio da mistura no escoamento
em golfadas € relativamente uniforme na direcdo radial e valida a hipdtese da modelagem
unidimensional para escoamento no padrdo golfadas nos modelos de mistura. As distribui¢des
radiais da fracdo de vazio do pistdo de liquido o, também foram determinadas. Devido a
migragdo lateral das bolhas os perfis apresentam um pico em torno de r/R =0,8 e, em seguida,
apresentam uma ligeira diminui¢do na linha de centro do tubo. Observa-se que no pistdo de
liquido a frac@o de vazio na regido central é de 0,15 a 0,30. Os resultados mostram que o perfil €
relativamente plano e que um modelo unidimensional na dire¢ao radial representa a distribui¢do
de o, em .

As distribui¢Oes axiais da fracdo de vazio no pistdo de liquido oy identificam as trés

regioes no pistao de liquido definidas a partir das linhas de corrente. A fracdo de vazio no pistao

de liquido apresenta valores altos em Z/D =0 (o, =0,45) indicando a regifio da traseira da

bolha alongada que possui uma alta fracdo de vazio. Os perfis mostram uma diminui¢do
acentuada de o na regido de esteira proxima onde ocorre a recirculagdo atingindo um minimo
entre 0,10 e 0,19 em Z/D=2a5. Em seguida, na regido de esteira longe onde o escoamento
estd em desenvolvimento e flui num tnico sentido apresenta um suave aumento de ¢ até o final

da regido de esteira, Z/D =7 a10. Para Z/D>10 oy atinge um valor estavel entre 0,12 e 0,25
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na regido de escoamento desenvolvido. Enquanto a regido de esteira proxima apresenta grande
varia¢cdo nos valores de o variando aproximadamente de 0,45 a 0,10 e a regido de esteira longe
apresenta uma leve tendéncia de aumento, a regido do pistdo de liquido desenvolvido apresenta
pequena variagdo com um comportamento uniforme para o podendo tratar a fracdao de vazio
nessa regido como unidimensional.

Foi observado uma dependéncia da fragdo de vazio com os comprimentos do pistdo e da
bolha. A correlacdo de Ly/D e o de cada pistdo de liquido, medidos individualmente, segue
aproximadamente a correlacdo linear obtida com os valores médios de L/D e o, Pode-se

verificar o aumento de 0,; com o aumento de Ly/D. Esta € a tnica relacdo encontrada onde <o, >

depende apenas de um parametro, Ly/D. Entretanto para pistdes de liquido curtos, Ly/D <10 a
correlagdo comega a mostrar uma tendéncia de aumento de o, 2 medida que Ly/D diminui.

Os modelos de Fernandes et al. (1983), Brauner ¢ Ullmann (2004) e Guet et al. (2006)
consideram o pistdo de liquido e a bolha alongada desenvolvidos e o comprimento da bolha
alongada permanece constante quando ela viaja pelo tubo. Assim, os fluxos de gis entrando e
saindo da bolha alongada devem ser iguais. Nestes modelos a aeragdo do pistdo de liquido é
obtida modelando o fluxo de gas arrastado da traseira da bolha alongada. A principal diferencga
estd na forma de tratar este fluxo de entranhamento de gas. O mecanismo de aeracdo do pistao de
liquido no modelo de Fernandes (1983) baseia-se em um conceito cinemadtico entre a diferenca de
velocidade do gds na bolha e a velocidade da traseira da bolha alongada e ndo leva em conta os
efeitos da tensdo superficial. Os modelos de Brauner e Ullmann (2004) e Guet et al. (2006)
apresentam semelhangas separando o pistdo de liquido nas regides de esteira e de pistdo
desenvolvido e considerando que o fluxo de energia de superficie € proporcional a uma produc¢do
de energia. O modelo de Brauner e Ullmann (2004) assume que a aeragdo do pistdao de liquido
estd associada com o fluxo de energia cinética turbulenta produzida pelo jato de parede e camada
cisalhante que sdo formados na esteira da bolha alongada. O modelo de Guet et al. (2006) no
entanto considera que o salto de pressdo na traseira da bolha alongada seja o responsdvel pela
fragmentacdo da traseira da bolha alongada. Assim, o fluxo de entranhamento de gis resulta de
um balanco entre o trabalho realizado pela for¢a de pressido necessdria para acelerar o liquido e o

fluxo de energia de superficie devido a tensdo superficial. Uma vantagem deste modelo de
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entranhamento de gds comparado com o modelo do jato turbulento € que ndo sdo necessarios 0s
parametros do escoamento na regido da esteira da bolha de alongada.

Os resultados para a fracdo de vazio do pistdo de liquido obtidos com os modelos de
Fernandes et al. (1983), Brauner e Ullmann (2004) e Guet et al. (2006) foram comparados com a
fracdio de vazio média do pistio de liquido determinada experimentalmente apresentando
concordincia entre os resultados com erros absolutos de no maximo 0,03. Os maiores desvios
foram observados com a utilizagdo do modelo de Brauner e Ullmann (2004). Entre os modelos
analisados recomenda-se o modelo de Guet et al. (2006) para estimar a fracdo de vazio do pistao
de liquido pela caracteristica fisica empregada e pela concordancia da aeragdo do pistdo com os
dados experimentais.

Para futuros trabalhos em mecanismos de aeracdo do pistdo de liquido recomenda-se a
realizacdo de estudos experimentais para a verificacdo da influéncia do aumento da velocidade de
mistura na fracdo de vazio do pistdo de liquido. Efeitos adicionais devem ser levados em conta
como as propriedades do escoamento no pistdo de liquido e as caracteristicas do escoamento no
filme de liquido. A realizacdo destes estudos experimentais deve incluir também condi¢Oes
variadas como o aumento do didmetro da tubulagdo, fluidos com diferentes viscosidades e

inclinagdes variadas da tubulacdo.
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APENDICE A - BALANCO VOLUMETRICO

Os dados experimentais foram validados com resultados observados na literatura e
também por meio do fechamento dos balangos volumétricos no pistdo de liquido e na bolha
alongada de gas. Esta validacdo tem por objetivo mostrar a consisténcia que as medidas
experimentais apresentam com o modelo fisico conferindo as medidas um alto grau de
confiabilidade.

Comparagdes entre os resultados de fracdo de vazio e dados na literatura foram realizadas
nos capitulos 6, 7 e 8. Este apéndice aborda especificamente os balancos volumétricos de gas e de

liquido e suas diversas formas para verificar a consisténcia dos dados medidos.

A.1. Balanco volumétrico para um referencial que se desloca com u,

A massa de liquido dentro da célula dividida pelo tempo de passagem da célula t, é:

t

u

e = (—LSRS LR, ijA. (A1)

Duas velocidades sdo associadas com o pistao de liquido: a velocidade uniforme da fase
liquido no pistdo, u;¢ e a velocidade de translacdo da frente do pistdo considerada igual a
velocidade de translacdo da frente da bolha, u,. Deve-se diferenciar estas duas velocidades. A
célula se move com velocidade u,, porém as fases nas diferentes regides da célula movem-se
com velocidades diferentes. O liquido no pistdo tem uma velocidade maior que o filme de
liquido, isto € urs > u_t Ao se mover com a célula o liquido contido no pistdo avanca sobre o

liquido do filme conforme mostra a Figura 1.3a. A chave para compreender a relacdo entre a

velocidade uniforme do liquido no pistdo e a velocidade de translagdo da frente do pistdao estd no

219



continuo processo de escavar e descarregar. Este processo pode ser mais bem entendido,

seguindo uma particula de liquido na regido do filme, escoando a frente de um pistdo com uma
velocidade mais lenta, u,. Como a frente do pistdo se move com uma velocidade maior, a

particula € logo escavada e incorporada ao pistdo. Depois de ser acelerada a velocidade do pistdo
e viajar com ele, a particula ¢ finalmente lancada de volta para o filme, desacelerando a
velocidade do filme. Toda fase liquida no pistdo se move com a velocidade urg incorporando e
soltando massa de liquido que vem do filme de liquido. A Figura A.1 trd&s um desenho
esquemadtico representando o processo de escavar e descarregar conhecido como scooping e pick-
up.

Considerando que uma parte do liquido € capturada e transferida de uma unidade para

outra, entdo a vazao madssica de liquido que passa em uma sec¢do transversal do tubo é:

. [LR,+L.R,
m, = t—

u

ijA—mLX, (A.2)

onde m;, é a massa de liquido liberada pela célula a frente e capturada pela célula que vem atrds.

[aS]
b
N
3 4
l_“‘.
AN
e
N
B

Figura A.1. Representagdo esquemdtica do scooping e pick-up.

A massa de gas dentro da célula dividida pelo tempo de passagem da célula t, é:
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mcﬂ:(Ls(l—RSHLfRf]pGA (A.3)

Considerando que uma parte do gis é capturada e transferida de uma unidade para outra,

entdo a vazao mdssica de gis que passa em uma se¢do transversal do tubo é:

u

(LO-R)LR)
mg = Pg Mgy, (A4

onde myg, ¢ a vazdo liquida de gas que agrega-se ou desprende-se da bolha.

A seguir a equacgdo de conservagdo da massa € aplicada a um volume de controle que
envolve a célula do escoamento, representada na Figura 1.2. A equa¢do da continuidade é
aplicada para as fases liquida e gas presentes nas regides do pistdo e da bolha alongada. Para um
referencial que se move com a velocidade de translacdo do nariz da bolha, u,, a bolha fica
congelada no espaco e € possivel eliminar os termos transientes deixando um problema de estado
permanente para ser resolvido. Dessa forma a equagdo de conservagdo de massa na forma integral

aplicada a um volume de controle € dada por:

[ pv,nda=0. (A.5)

A.1.1. Fase liquida

Escolhendo um volume de controle que se move com a velocidade u; como mostra a
Figura A.2, um balan¢o de massa de liquido entre qualquer secdo transversal do pistdo e do filme

fornece a vazdo madssica de liquido que cruza a superficie de controle.
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Figura A.2. Balan¢o de massa de liquido entre o pistdo e o filme de liquido.

A equacdo de conservagao da massa da fase liquida no volume de controle apresentado na

Figura A.2 é:

PLAR (uLS _ut)_pLARf (uf -, ) =0, (A.6)

onde R ¢ a fracdo de liquido uniforme no pistdo e R, € a fracdo de liquido local no filme.

Portanto, pode-se definir a quantidade de liquido m,, como:

my = (uLS _ut)pLARs = (uf L )pLARf' (A7)

Utilizando a equagdo (A.7), a velocidade relativa do filme de liquido, v; € dada por:

Vi :(uf_ut):(uLS_ut)Rs/Rf’ (A.8)

O segundo e o terceiro termo da equacado (A.7) mostram também uma relacdo de velocidades e de

fragdes de liquido:

uR;, =uR; +(u,-u,)R (A9)

s*
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Os termos envolvendo as propriedades locais no filme de liquido podem ser expressos em

termos de propriedades médias. Aplicando uma média na equacdo (A.9):

e eliminando as barras nas propriedades uniformes, tem-se:

uR; = utR_f+(uLS _ut)R

s

onde:

1 (L
uR; :L_L u, R dx;.
f

(A.10)

(A.11)

(A.12)

Substituindo o tempo de passagem da célula, t, dado pela equacdo (1.6), a quantidade de

liquido, m,definida pelo primeiro termo da equacdo (A.7) e o fator de intermiténcia, B definido

pela equacdo (1.10) na equagdo (A.2), encontra-se:

m, =u;Rp; A-u, (I_Rs)BpLA_utR_prLA'

(A.13)

Dividindo a equacgdo (A.13) por pLA e rearranjando, chega-se a velocidade superficial do liquido

para um referencial que se move com uy:

J,=u R —Bu, (R -R,).
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A.1.2. Fase gas

Escolhendo um volume de controle que se move com a velocidade u; como mostra a
Figura A.3, um balanco de massa de gis entre qualquer secdo transversal do pistdo e da bolha
alongada fornece a vazao mdssica de gds. Por hip6tese, considera-se que o filme € ndo aerado e

todo o gés liberado pelo pistdo € capturado pela bolha que cruza a fronteira com u,.

Figura A.3. Balanco de massa de gas entre o pistdo e a bolha alongada.

A equacdo de conservagdo da massa para a fase gas no volume de controle apresentado na

Figura A.3 é:

PA(1-R,)(u, —u,)—psA(1-R;)(ug —u,)=0. (A.15)

Portanto, pode-se definir a quantidade de gds mg, como:

gy =(u, —u, )pcA(1-R,)=(u; —u,)psA(1-R;). (A.16)

Utilizando a equagdo (A.16), a velocidade relativa do gds na bolha, vg € dada por:

ve =(ug—u,)=(u,—u)(1-R,)/(1-R;). (A.17)
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O segundo e o terceiro termo da equagdo (A.16) mostram também uma relacdo de velocidades e

de fracdes de liquido:

u; (1-R;)=u, (R, -R;)+u, (1-R,). (A.18)

Os termos envolvendo as propriedades locais na regido da bolha alongada podem ser

expressos em termos de propriedades médias. Aplicando uma média na equagdo (A.18):

u; (1-R;)=u, (R, —-R;)+u, (I-R,), (A.19)

e eliminando as barras nas propriedades uniformes, tem-se:

ug (1-R;)=u, (R, R )+u,(I-R,), (A.20)

S
onde:

— 1 L
uG(l—Rf):L—I() ug (1-R, )dx,. (A.21)
f

A equacao (A.20) pode ser expressa em termos das fracdes de vazio como:

ugo, =u, o +(u, —u, ).

N

(A.22)

Substituindo o tempo de passagem da célula, t, dado pela equacdo (1.6), a quantidade de
gds, my, definida pelo primeiro termo da equagdo (A.16) e o fator de intermiténcia, 3 definido
pela equacdo (1.10) na equagdo (A.4), encontra-se:

g = (u,—u,)(1-R,)psA+u, [ (1-B)(1-R,)+BR, |psA. (A.23)
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Dividindo a equacdo (A.23) por pgA e rearranjando, chega-se a velocidade superficial do géas

para um referencial que se move com uy:

Io=u,(1-R,)+u (R —R,)p. (A.24)

A.2. Balanc¢o volumétrico para um referencial estacionario

A.2.1. Fase liquida

A vazdo madssica de liquido que cruza uma secdo do tubo equivale a vazdo de liquido
contida no pistdo ponderada pela sua duracdo t; somada a vazdo de liquido contida no filme

ponderada pela sua duracao t¢, assim:

m, :ti(uLSARSthS + j(: quprLdt). (A.25)

u

Substituindo as equagdes (1.6), (1.7), (1.10) na equagao (A.25) e simplificando, obtém-se:

. 1 put
mL:uLSARSpL(l—B)+BL— [ uARp, dx,. (A.26)
f

Dividindo a equacdo (A.26) por pLA e utilizando a definicdo da equacdo (A.12), chega-se a

velocidade superficial do liquido:

J, =u R (1-B)+Pu,R,. (A.27)
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Substituindo a equacdo (A.11) na equagdo (A.27) e fazendo simplificacdes algébricas, chega-se a
velocidade superficial do liquido para um referencial estaciondrio que tem a mesma forma da

equacao (A.14):

I =u R, -Bu, (R -R). (A.14)

A velocidade superficial do liquido pode também ser expressa em funcdo das fracdes de
vazio do pistdo e do filme. Substituindo as fracdes de liquido da equagdo (A.14) pelas fracdes de

vazio dadas pela equacdo (1.3), encontra-se:

Io=u(1-a,) = Bu, (o — o). (A.28)

A.2.2. Fase gas

A vazdo madssica de gds que cruza uma secao do tubo equivale a vazdo de gis contida no
pistdo ponderada pela sua duragdo t; somada a vazdo de gds contida na bolha ponderada por sua

durac@o tf, assim:

. 1 t
Mg :t_(ubA(l_Rs)ths +J.o ugA(I-R; )det)‘ (A.29)

u

Substituindo as equagdes (1.6), (1.7), (1.10) na equagdo (A.29) e simplificando, obtém-se:

g =u,A (1-R,)pg (1-B) +BpoAB—[[" ug (1-R  )dx,. (A.30)
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Dividindo a equacdo (A.30) por pcA e utilizando a defini¢do da equacdo (A.21), chega-se a

velocidade superficial do gés dada pela seguinte equagdo:

Jo=u,(1-R)(1-B)+Bug (1-R;). (A.31)
Substituindo a equacdo (A.20) na equagdo (A.31) e fazendo simplificacdes algébricas, chega-se a
velocidade superficial do gds para um referencial estaciondrio que tem a mesma forma da
equacao (A.24):

Io=u,(1-R)+u, (R, -R,)B. (A.24)

A velocidade superficial do gds também pode ser expressa em func¢do das fragdes de vazio
do pistdo e do filme. Substituindo as fragdes de liquido da equagdo (A.24) pelas fracdes de vazio,

encontra-se:

Io=u,0, +u, (o —o,)B. (A.32)

A.2.3. Mistura gas-liquido

A velocidade de mistura foi definida pela equagdo (1.5) como a soma da velocidade
superficial do liquido com a velocidade superficial do gis. Dessa forma, somando a equacao

(A.14) com a equacdo (A.24), obtém-se:
J=J, +J,=u, R +u, (I-R). (A.33)

Substituindo as equagdes (A.8) e (A.17) na equacao (A.33) e fazendo simplificacdes algébricas,

chega-se a:
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I=J, +J, =uR, +ug (I-R, ). (A.34)

<

; %
| | \1
‘l\., l—:n- k—-—-
\ | . | P
| T =ugRf +Us(4- Rl T=U0s Rs +Ubl(4-Rs)
| |

Figura A.4. Balanco baseado na velocidade superficial da mistura.

e

A Figura A.4 mostra que para qualquer secdo transversal na regido do pistdo de liquido a
velocidade de mistura é dada pela equacdo (A.33) e para qualquer secdo transversal da regido da

bolha alongada a velocidade de mistura é dada pela equacao (A.34).

A.3. Relacoes entre as fracoes de vazio

A Figura 1.2 apresenta uma célula unitdria com as fracdes de vazio da unidade, do pistdo
de liquido e do filme.

A fracdo de vazio na célula unitdria pode ser expressa por uma ponderacdo dos tempos ou
comprimentos de permanéncia do gis no pistdo de liquido e na bolha dentro da célula. A fracdo

de vazio de uma célula unitaria € definida como:
o, =(1-B) o, +Bo,, (A.35)

onde o € uniforme no pistdo e considera-se que P e oy ndao possuem correlagdo, isto é,

[3_0(f = Boc_f . Em vista da equagdo (A.35) pode-se expressar § como:
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Q
|
Q

Bz—u (A.36)

!
R

Esta equagdo complementa as defini¢des de [ dadas pela equacdo (1.10). Substituindo a equagio

(A.36) na equacgao (A.28), a fracdo de vazio da unidade pode ser escrita como:

=-J +u, . (l-0 )+u o
o, = L LS( s) s (A.37)
u

t

Uma forma alternativa a equacdo (A.37) € obtida substituindo a equagdo (A.36) na equacgdo

(A.32):

o, = (A.38)

A.4. Velocidade do liquido no pistao de liquido, uy g

A velocidade do liquido no pistdo de liquido pode ser avaliada a partir das varidveis

medidas experimentalmente.

Isolando a velocidade do liquido no pistdo de liquido da equacdo (A.37), tem-se:

ut (a‘u _(x’s)+JL
= . A.39
T (e .

Outra forma de expressar a velocidade do liquido no pistao de liquido € em funcdo da velocidade

superficial de mistura J e da velocidade de translagdo das bolhas dispersas uy:

0= J—o,u,
(1)’
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A.5. Velocidade do gas no pistao de liquido, uy,

A velocidade do gas no pistao de liquido também pode ser avaliada a partir das varidveis
medidas experimentalmente.

Isolando a velocidade do gis no pistdo de liquido da equacgdo (A.38), tem-se:

u, = : . (A.41)

A.6. Velocidade do gas na bolha alongada, i

A velocidade do gds na bolha alongada pode ser avaliada a partir das varidveis medidas
experimentalmente e da velocidade do gés no pistao de liquido definida pela equagdo (A.41).

Definindo-se um fator de covariancia como:

_ U

===, (A.42)
o

i-Ug

Al

pode-se utilizar a equacdo (A.42) e isolar a velocidade média do gads na bolha alongada da

equacao (A.22):

ug = o (A.43)

231



A.7. Velocidade do filme de liquido, 1Tf

A velocidade do filme de liquido pode ser avaliada a partir das varidveis medidas
experimentalmente e da velocidade do liquido no pistdo de liquido definida pela equagdo (A.39).

Definindo-se um fator de covariancia como:

R

R;.u;

, (A.44)

Ryug

pode-se utilizar a equagdo (A.44) e isolar a velocidade média do filme de liquido da equacdo

(A.11) obtendo-se:

U =——+ . (A.45)

A.8. Sumario das equacoes obtidas com o balanco volumétrico

I, =u R, -Bu, (R -R), (A.14)
Io=u, (1-R,)+u, (R, -R,)B, (A.24)
I=J, +J;=u, R +u, (1-R,), (A.33)
T=1 +J,=uR, +u, (I-R,), (A.34)
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a, : (A.37)
ut
ocu:JG_ubus+u‘as, (A38)
ut
ut(au_as)+JL
= : A.39
" R o
J—ou,
L A40
") e
J.+u (0. —o
u, =0 ut((xs ). (A41)
i=(u"_uias+ Cu‘ : (A.43)
ogug o f Orlg
L TRl L (A.45)
f CRf“f Ryug Rf

As equagOes obtidas para urs, up, ug; € u, serdo resolvidas em fungdo das varidveis

medidas experimentalmente Ji, Jg, u, 0,04, Ose P.
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APENDICE B - VELOCIDADES DAS BOLHAS DISPERSAS EM UM
MEIO CONTINUO

No escoamento de gas-liquido no padrdo golfadas, o escoamento no pistao de liquido € de
bolhas dispersas.

O escoamento de bolhas dispersas € aquele em que a fase gas estd distribuida na forma de
inimeras bolhas na fase liquida. Ele pode ser subclassificado em: bolhas esféricas, bolhas
distorcidas e capas esféricas. Veja definicdo na se¢do 8.1.

A velocidade de deslizamento das bolhas € definida como a velocidade relativa das bolhas
em relacdo ao centro de volume da mistura. Esta velocidade de deslizamento, ugp pode ser
relacionada a velocidade relativa entre as bolhas em movimento e o meio fluido.

A seguir € apresentado o conceito de coeficiente de arrasto para bolhas dispersas e as
principais correlagdes disponiveis na literatura para determinar a velocidade de deslizamento de

uma bolha dispersa em um meio continuo.

B.1 Coeficiente de arrasto de uma nica bolha, Cp:

O coeficiente de arrasto das bolhas é dependente da fragdo de vazio, o, e da forma das
bolhas, isto é, do padrdao das bolhas no escoamento. Como o valor da fracdo de vazio serd
incorporado na expressao que definird o coeficiente de arrasto para uma populagdo de bolhas, Cp,
€ necessdrio determinar a partir das propriedades dos fluidos, a forma das bolhas. De uma
maneira genérica, serdo definidos dois padrdes para a forma das bolhas: regime de bolhas
esféricas e regime de bolhas distorcidas, que engloba bolhas com formas elipsoidais, bolhas com
forma oscilante e capas esféricas. Bolhas muito pequenas se apresentam com formas esféricas
elevando-se verticalmente em movimento retilineo. Entretanto, se a fracdo de vazio aumenta o
diametro das bolhas também aumenta e acima de um tamanho critico as bolhas comecam a se

deformar e suas trajetérias ascendentes sao descritas por um caminho de zig-zag com
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considerdvel aleatoriedade. O diametro critico é estabelecido pela razao entre for¢a de empuxo e

tensdo superficial expresso na forma do nimero de E6tvds, Eo = Apgd? /6 . Quando Eo > Eo

crit ?
a tensdo superficial, 6, ndo consegue manter a forma esférica. Experimentos mostram que

Eo_, =0,4 (Brodkey, 1967), portanto:

172
dcn’t = [ O, 46 } . (Bl)
(pL _pG)g

Dessa forma, se o didmetro da bolha, d, for menor que o didmetro critico, d_, , as bolhas

crit ?

estdo no regime de bolhas esféricas e se d, for maior que d_, as bolhas estdo no regime de

crit
bolhas distorcidas.

Uma vez determinado o didmetro médio das bolhas onde ocorre a mudanca de padrdo,
pode-se estimar um coeficiente de arrasto para uma populacdo de bolhas em funcdo do padrao.

O coeficiente de arrasto de uma Unica bolha deslocando-se em um meio fluido é definido

como:

2F,

C,. = >
pLVrA

Ds —

(B.2)

onde Fp, € a forca de arrasto, pp a massa especifica do meio fluido, v; € a velocidade relativa entre
a bolha em movimento e o meio fluido e A € a secdo projetada da bolha, perpendicular ao fluxo,
A=m7d; /4. O sub-indice ‘s’ no coeficiente de arrasto € para enfatizar que este coeficiente
aplica-se a uma tnica bolha.

Realizando um balango de forcas atuando sobre uma unica bolha em velocidade terminal

sem confinamento (meio infinito), Figura B.1:
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Figura B.1. Balanco de for¢as atuando sobre uma tnica bolha.

encontra-se:

F, =F, : (B.3)

onde Ap = |pG —pL|.

Substituindo a Equacdo (B.3) na (B.2), o coeficiente de arrasto de uma unica bolha deslocando-se

em um meio fluido pode ser expresso como:

_ 4 Apgdy

D,s — 2
3 pLVr

C (B.4)

Bolhas com pequenas dimensdes assumem formato praticamente esférico e comportam-se
semelhantemente a particulas s6lidas em movimento retilineo através de um meio liquido.

O movimento de particulas sélidas em um meio fluido infinito, sem a influéncia das
paredes do tubo foi analisado por Stokes (1880), que estudou o fendmeno de fluxo permanente
viscoso através de esferas. Para esferas sélidas, bolhas e gotas com pequenas dimensdes
d, <d

o coeficiente de arrasto € fun¢do apenas do nimero de Reynolds da particula. Para

crit ?

regime de Stokes, Re_ <1:
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C,, = . B.5
D,s Re ( )

A medida que Re_  cresce a solugdo de Stokes ndo € mais valida, entretanto os efeitos viscosos

ainda prevalecem na determinacdo do coeficiente de arrasto. Observagcdes experimentais

verificaram que, em escoamentos com Re_ <1000, C, . :CDS(Re ) Virias correlagoes

0,8
foram propostas por diversos autores. Uma correlagdo de C,, que se ajusta para a faixa de

0<Re,_ <1000, também conhecido como regime viscoso do arrasto, € dada por:

24
C,. = 1+0,1Re™). B.6
be = ( ?) (B.6)

oo,S

Para Re,_  >1000os efeitos viscosos sdo suplantados pelos efeitos inerciais € o coeficiente de
arrasto passa a ser uma constante. Dessa forma, para 1000 <Re_, ; <100000, C € independente

de Re_ e estaregido € denominada por regime de Newton, sendo que C, é:

C,, =0,45. (B.7)

A equacio (B.7) € vilida até a bolha atingir o d_ tal que sua forma passa a ser distorcida.

crit
No regime de bolhas distorcidas a velocidade relativa da bolha é constante e seu

coeficiente de arrasto cresce linearmente com o didmetro da bolha, Ishii e Zuber (1979):

Cp. :§JE_0. (B.8)

A Tabela (B.1) apresenta um sumadrio do coeficiente de arrasto para bolhas esférica e

distorcida.
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Tabela B.1. Sumério do coeficiente de arrasto para bolhas esférica e distorcida.

Bolha esférica: d, <d_,

Re_ Cp., Regime
<1 24/Re, Viscoso
<1000 24 (1 4 O,lRei’?) Viscoso
Re., ’
>1000 0,45 Newton
Bolha distorcida: d, >d_,
2
>1000 g\/ Eo. Newton

A Figura B.2 representa a curva Cp, x Re_ para os vérios regimes de escoamento onde

N, € o ndmero de viscosidade definido como:

N =— M (B.9)

m 1
= 2

6 PR

PL oAp

GALLLLEREALLL N R R LLLU B R L B R
REGIME VISCOSO %

100

LI LALLL

CD.S =(24.fnm,s) E+ 0.l neﬂf

10

Limite no qual as bolhas se desintegram

—— — - — — — — —

25

LI THIIT]

REGIME DE BOLHAS
DISTORCIDAS
PARTICULAS SOLIDAS
(REGIME DE NEWTON)
0 'RETm L1 1 BRL Lot b Eitell 1 11:"1'.! P L taenigl
10° 10" 102 103 io*
Rem.s

LI i”TIIF

Figura B.2. Coeficiente de arrasto em uma Unica particula.
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As bolhas admitem um deslizamento na interface alterando significativamente o campo de
velocidades externo na vizinhanga da bolha e permite que o fluido interno a bolha apresente uma
corrente interna. Segundo Clift et al. (1978), o estudo de Hadamard e Rybczynski (1911)
investigou a velocidade de elevacdo para bolhas esféricas no regime viscoso e constatou que a
velocidade pode ser até 50% maior daquela prevista no regime de Stokes para particulas sélidas.

Isso acontece devido a circulacdo interna que ocorre em seu interior como mostra a Figura B.3.

N\

N\

Figura B.3. Circulagdo interna em uma bolha.

No entanto, é observado que pequenas bolhas obedecem ao regime de Stokes, similar a uma
particula sélida. A presenca de qualquer impureza (surfactantes ou outras particulas menores na
interface) faz com que a forca de arrasto de uma bolha seja igual a for¢a de arrasto de uma
particula sdlida. Para aplicacdes préaticas, o movimento de uma bolha no regime viscoso pode ser

aproximado pelo movimento de uma particula sélida, até um determinado tamanho de bolha.

B.2 Efeito da concentracao no coeficiente de arrasto

O efeito da concentracdo das bolhas causa um aumento no coeficiente de arrasto. Para o

regime de bolhas esféricas é suposta uma similaridade entre o coeficiente de arrasto para uma

tinica bolha e para uma populagao de bolhas, isto €, entre C, e Cp:
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Cp(Re.)=Cp (Re.,), (B.10)

24 0.75
Cp=—(1+0,1Re"” ). B.11
° Re ( ) ( )

oo

Bolhas no regime distorcido apresentam um coeficiente de arrasto que depende do
diametro da bolha, da diferenca de massas especificas entre os fluidos e da tensdo superficial,
mas ndo da viscosidade como mostra a Equagdo (B.8). Considerando uma populag¢do de bolhas
no regime distorcido € esperado que o coeficiente de arrasto seja maior daquele experimentado
por uma tnica bolha. Apud Ishii e Hibiki (2006) propuseram que a dependéncia do Cp das bolhas

com a concentragdo seja semelhante aquela do regime de Newton:

2 1+17.67[1-a]”
C, ==+Eo [ 1,]2 . (B.12)
18,67[1-a]

A velocidade de deslizamento de uma bolha pode ser expressa por meio da velocidade

relativa entre a bolha em movimento e o meio fluido.

B.3 Relacgoes cinematicas para a velocidade relativa

A velocidade relativa de uma tunica bolha € definida por: v, =vg —v, . Um balango entre

a forca de arrasto e a forca de empuxo numa unica bolha esférica a partir da Equacao (B.3),

resulta na expressio:

(B.13)
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A velocidade de uma populacdo de bolhas ¢ menor do que a velocidade de uma tnica
bolha. Isto pode ser visto como um decréscimo do empuxo que atua em uma tnica bolha em uma

mistura gas—liquido. Este decréscimo € correlacionado na forma:

v, =v, (I-a). (B.14)

Dessa forma, a velocidade relativa de uma populacao de bolhas é definida por:

_4dyg(P—P)
3C,  po

v, (1-a). (B.15)

A razao entre a velocidade de um sistema constituido por uma populacdo de bolhas com
um sistema de uma Unica bolha isoladav, /v _ € estimada por similaridade entre estes sistemas.
Considera-se que a dependéncia de Cp com o nimero de Reynolds seja a mesma para ambos os

sistemas e os sistemas apresentam bolhas com o mesmo didmetro médio e mesma massa

especifica:

\% C
L= =2 (1-a), (B.16)
Vr,s CD
onde Re_ e Re, sdo definidos por:
v |d d
Re_, =il sl o Re = PLlVdS (B.17)
“L “m

As expressoes para as velocidades relativas de sistemas constituidos por uma populacdo de
bolhas sdo definidas a partir da razdo entre os coeficientes de arrasto, da concentracdo
volumétrica e da velocidade relativa para uma bolha isolada. Cada uma destas varidveis depende

do regime da bolha.
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B.3.1 Regime Viscoso: 0 <Re_ <1000

Para regime viscoso, considera-se a hipotese de similaridade completa entre o sistema

com uma bolha e com uma populagio de bolhas. Substituindo as defini¢oes para C,, e C, da

Equacgdo (B.11) na Equacao (B.16) chega-se a:

B (1+0,1Re£{;7§)1
- E(Ho,lRe?;”)( @) (49

n=1,00 — bolhas,

sendo que Bn _ (1-o) "onde n vale: {n=1,75 — gotas em liquido,
%%

n=2,50 — gotas em gas e particulas sélidas.

B.3.2 Regime distorcido, d, >d_,: Re_ >1000

crit *

No regime distorcido, Cp depende do didmetro da bolha, das massas especificas das fases
e da tensdo superficial, mas ndo depende da viscosidade nem do nimero de Reynolds. Ishii e
Zuber (1979) propuseram que a dependéncia da razdo de velocidades com a concentragdo de
bolhas € similar ao regime de Newton.

A velocidade da bolha no regime de Newton é caracterizada por ndo apresentar
dependéncia com a viscosidade da fase liquida. A transicdo entre o regime viscoso e o regime de
Newton ocorre no mesmo didmetro como no sistema de uma unica bolha, e Cp é uma funcgdo

continua. A razdo entre as velocidades v_/v_ € dada pela expressdo:

v

T

18,67
1+17,67[ £ () "

=(1-a)f (o) (B.19)

A%

r,s
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onde

f(o)=(1-a)” ﬁ—L (B.20)

B.4 Relacdes cinematicas para a velocidade de deslizamento, ug

A velocidade de deslizamento de uma populagdo de bolhas € definida como a velocidade
relativa das bolhas em relacdo ao centro de volume da mistura. Esta velocidade de deslizamento,

ugqp pode ser relacionada a velocidade relativa entre as fases por:

u,, =(1-a)v,. (B.21)

Substituindo a velocidade relativa de uma populacdo de bolhas, v, dada pela Equagdo (B.19) na
Equagdo (B.21) e definindo a velocidade de deslizamento de uma unica bolha, ugs como sendo a

velocidade relativa de uma dnica bolha, v, s, tem-se:

3 18,67
Ugp = Ug s (I_O()Hf(oc 6/7 °
1+17,67[ f () ]

(B.22)

Utilizando a defini¢do de f(o)dada pela Equagdo (B.20) na Equacdo (B.22), os resultados

podem ser simplificados a:

Ugp = Ugpe X (1—0c)2 s U = Ug (B.23)
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B.S Velocidade das bolhas dispersas, up

Por fim a velocidade de translacdo das bolhas dispersas, u, pode ser expressa como uma

combinagdo linear da velocidade de deslizamento u, , e da velocidade superficial de mistura J:

u, =CypJ +uy,, (B.24)

onde Cpp € o pardmetro de distribuicdo das bolhas dispersas. O valor do parimetro de
distribuicdo depende do tamanho das bolhas, dos perfis da fracdo de vazio das bolhas e da
velocidade superficial de mistura na secdo transversal. Para escoamento no padrdo de bolhas
dispersas em regime laminar o perfil da fracdo de vazio e o perfil da velocidade superficial de
mistura sdo similares apresentando um mdaximo na regido central da secdo transversal. Para
escoamento em regime turbulento, devido a migracdo lateral das bolhas o perfil de fracdo de
vazio passa a apresentar um pico proximo as paredes. Wallis (1969) sugeriu que o pardmetro Cop,
para escoamento disperso vertical situa-se entre 1,0 e 1,5 com um valor mais provavel de
aproximadamente 1,2. Para perfis de lei de poténcia para J e o, o valor do pardmetro de
distribui¢do € sempre maior que 1, enquanto que para perfis de pico na parede para o, o valor do
parametro de distribuicdo é sempre menor que 1. O pico na parede tende a diminuir o valor do
parametro de distribui¢do consideravelmente.

A seguir sdo apresentadas as principais correlacdes disponiveis na literatura para a

determinacdo da velocidade de deslizamento de uma tnica bolha, ug ps.

B.5.1 Correlacao de Harmathy (1960)

Harmathy baseado no trabalho de Hu e Kintner (1955) propds que para Re_ > 500 (regido

em que as bolhas distorcidas tem velocidade de deslizamento constante, independente do
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didmetro) e 0,7<Eo<13, o coeficiente de arrasto de uma tnica bolha,C, é fun¢do da raiz

quadrada de Eo:

C,,., =0,5676vEo, (B.25)

u,, =153 géf“. (B.26)
L

Portanto, a velocidade de deslizamento de uma bolha, ug s independe do dy e de L, .

B.5.2 Correlacao de Ishii e Zuber (1979)

Baseado no trabalho de Harmathy, Ishii e Zuber consideraram que o C,; para uma bolha

pode ser aproximado pelo coeficiente de arrasto de uma particula sélida (regime viscoso), até um
determinado didmetro da bolha, dy. Apds esse ponto, a distor¢do e os movimentos oscilatérios da
bolha tornam-se fatores determinantes e o C,, ndo dependerd mais de |, , mas aumentarad

linearmente com o dy, (regime de bolhas distorcidas). Existird um valor limite para o C,, no qual

a bolha se desintegrara.

Tem-se entao que:

Para (NH < K):

Cp. =(—R2: ][1+0,1Re3;75], (B.27)

=
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e para (NM > K):

Cp, =§\/EO, (B.28)
onde

. 362 (1+0,1Re"™)

B.29
Re2 (B.29)
Na transi¢do entre os regimes de bolhas ndo distorcidas e de bolhas distorcidas tem-se:
1,5v2C
N, =——= (B.30)
Re
ou
2,12132(C,
(Re.), = N( D )l. (B.31)

n

Para o regime de bolhas distorcidas, a velocidade de deslizamento de uma bolha € dada por:

Ugbs = \/54 gA?G ) (B.32)
' PL

e € independente do d, e de U, . No entanto, o d, minimo para que esta independéncia seja

Py pd,

Ky

observada esta relacionado com|, , pois Re_ = depende de L, .

Ishii e Zuber generalizaram a proposi¢do de Harmathy, assumindo que C, € fungdo da raiz

quadrada de Eo a partir do Re_, relatado por Hu e Kintner e ndo apenas para Re_ >500.
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APENDICE C - ANALISE DE INCERTEZA

Neste apéndice sdao estimadas as incertezas nas medidas da velocidade de translacdo do
nariz da bolha alongada u;, do comprimento do pistdo de liquido L, do comprimento da bolha
alongada L e da frequéncia f.

Uma das principais incertezas na medi¢do da velocidade de translacdo do nariz da bolha
alongada, do comprimento do pistdo de liquido, do comprimento da bolha alongada e da

frequéncia € ocasionada pela escolha do fator de corte. A escolha do fator de corte afeta

diretamente os tempos tb,;, ts;;, tu;;e ATy, que sdo pardmetros fundamentais no célculo das

ijo
medidas mencionadas. Nos dados analisados o fator de corte escolhido variou entre 0,6 e 0,8.

Para valores de fator de corte maiores aumenta-se o valor de tb;; fazendo que o valor do

comprimento da bolha alongada Ls também aumente e o valor de ts, ;diminua ocasionando uma

diminui¢do no comprimento do pistdo do liquido L; da mesma forma também sdo afetados os

valores de ATj ;e tu;; que sdo os parametros usados para o cdlculo da velocidade de translagdo

do nariz da bolha alongada u, e a frequéncia f, respectivamente. Pode-se considerar a parte final
da bolha alongada praticamente plana para o escoamento vertical.

Para calcular a incerteza ocasionada pela escolha do fator de corte foi escolhida a pior das
hipéteses que seria para o escoamento com menor comprimento de bolha, e neste caso o teste
com menor comprimento de bolha foi o teste 5 com J;=0,30 m/s e J5=0,28 m/s. Como os fatores
de corte escolhidos durante todos os testes variaram entre 0,6 e 0,8 foram encontrados os valores
dos parametros analisados nessa faixa de FC e com relacdo a esses valores foram obtidas as
incertezas dos mesmos. As incertezas obtidas para a velocidade de translacdo do nariz da bolha
alongada, o comprimento do pistdo de liquido, o comprimento da bolha alongada e a frequéncia

foram respectivamente 1,18%, 3,24%, 5,21% e 1,28%.
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C.1 Incerteza da velocidade de translacao do nariz da bolha alongada

A velocidade de translacdo do nariz da bolha alongada u; é determinada pela Equagdo
(4.2), onde ela € calculada pela distincia que separa os dois sensores e o tempo de viagem da
bolha alongada entre os dois sensores.

A incerteza relativa de u; depende das incertezas medidas do espacamento e do tempo e
das incertezas ocasionadas pela instabilidade das vazdes. A incerteza total € a raiz da soma dos

quadrados das incertezas.

2

2
= (%) + —AA"PT +e; +eqc. (C.1)
B.j

uy

Os primeiros dois termos dentro da raiz na Equacdo (C.1) sdo as incertezas relacionadas
com a medida de comprimento e de tempo de viagem da bolha alongada entre os dois sensores,
respectivamente. O terceiro termo dentro da raiz representa a incerteza ocasionada pela
instabilidade das vazdes. Ao longo dos experimentos as vazdes de géis ndo ficaram constantes
devido a flutuacdo da pressdao no misturador, entre outros fatores. A vazao de liquido se manteve
constante ao longo de todos os experimentos, por isto ndo vai ser levada em conta no cédlculo da
incerteza. A incerteza ocasionada pela flutuacdo da vazdo de gis foi estimada em 2% da
velocidade superficial do gds, onde o valor foi calculado pela variagdo de Jg monitorada durante
o teste com relacdo a média. O quarto termo € a incerteza correspondente a incerteza ocasionada
pela escolha do fator de corte, onde o erro estimado foi de 1,18%.

A distancia entre as duas sondas foi medida com um micrometro o qual consegue medir

uma distancia minima de 0,1 mm, entdo a incerteza do mesmo ¢ €,=1/1000, portanto como a

incerteza € muito pequena, pode se considerar desprezivel. Neste caso a Equagdao (C.1)

simplificada é:

A
€, = ﬁ +e] +eqc. (C.2)

B.j

248



O tempo de viagem pode ser expresso por:

Bj— (C.3)
u
onde a incerteza absoluta na medida do tempo € estimada por:

2
Ay ==.
AT f

(C4)

Substituindo a Equagdo (C.4) e (C.3) na Eq. (C.2), chega-se a:

2
u. 2
eu‘:\/(g”?} +e; +Epc. (C.5)

A estimativa do erro relativo de u; € analisada na pior das hipdteses onde em um cendrio

conservativo que expressa a maior velocidade de translacdo da bolha € 3,24 m/s. O espagamento

S entre os sensores € de 112,5 mm e a frequéncia de aquisi¢do é de 3000 Hz.

O erro miximo de incerteza obtido para a velocidade de translacdo do nariz da bolha
alongada é:

2
€, < 524 2 +0,02° +0,0118* =0,03013 = 3%, (C.6)
+\L0,1125 3000

entdo a maxima incerteza que se tem na medi¢do da velocidade de translagdo do nariz da bolha
alongada é 3%.
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C.2 Incerteza dos comprimentos da bolha alongada e do pistao de liquido

As equacdes dos comprimentos da bolha alongada e do pistdo de liquido sdo apresentadas
na Equacgdo (4.3) e (4.4) respectivamente, onde elas dependem da velocidade de translacdo do
nariz da bolha alongada e o tempo que a bolha alongada ou pistdao de liquido demora para passar
por um sensor respectivamente.

As incertezas do comprimento da bolha alongada e do comprimento do pistao de liquido

sdo apresentadas nas seguintes relacoes:

_ 2 2 2
€L, TWEy t€ T €k (C.7)

€, =4€s tE15 +EL. (C.8)

s

Como a taxa de aquisi¢do € de 3000 Hz, e os tempos de tb,; e ts; ;, para o teste 5 com

J1=0,30 m/s e JG=0,28 m/s foram maiores que 0,1 segundos entdo a incerteza ocasionada na
medicdo € insignificante.

As incertezas ocasionadas pela escolha do fator de corte para o comprimento da bolha
alongada e o comprimento do pistdo de liquido foram de 3,24% e 5,21%, respectivamente.

Substituindo os valores na Eq. (2.15) e (2.16) obtém-se:

€., =1/0.03+0,032% =0,0438 = 4,5%, €9

€, =+/0,03% +0,052% =0,0600 = 6,0%. (C.10)

As maiores incertezas encontradas na medi¢do dos comprimentos da bolha alongada e

pistao de liquido foram 4,5% e 6,0%, respectivamente.

250



C.3 Incerteza da frequéncia

Para o célculo da frequéncia foi usada a Equacdo (4.5), onde ela depende exclusivamente
do tempo que a unidade demora em passar por uma sonda.

A incerteza na medida da frequéncia € apresentada a seguir:

ef=J(eTs (1-B))" +(€m B) +ie (C.11)

2 2 . A (o ~
onde €, =——, €,,=—— e o fator de intermiténcia, 3, que é definido como a razdo entre os

f.ts, f.tb,

tempos de residéncia da bolha alongada com o sensor e o tempo da unidade, veja Equacao (1.1).
Como o valor da frequéncia é de 3000 Hz, o valor destas incertezas € muito pequeno

podendo considera-las despreziveis. Portanto a incerteza da frequéncia vai depender basicamente

da incerteza relacionada ao fator de corte. A incerteza da freqii€ncia € igual a incerteza causada

pelo fator de corte, ou seja, 1,28%.
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