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Resumo 

 

 

A fração de vazio é um parâmetro essencial para a descrição da estrutura do escoamento 

intermitente gás-líquido. Na produção de petróleo, por exemplo, em sistemas de elevação 

artificial, a técnica de gas-lift é muito utilizada em poços verticais para aumentar a produção e 

requer a previsão dos fenômenos que influenciam o escoamento intermitente para sua otimização. 

Estes efeitos incluem principalmente as distribuições radial e axial da fração de vazio. Neste 

trabalho medidas da fração de vazio no pistão de líquido e na bolha alongada em escoamento 

bifásico vertical ascendente de ar-água no padrão intermitente em golfadas foram realizadas em 

diversas razões de vazões de gás e líquido utilizando uma sonda elétrica e um sensor de 

impedância de anéis. Com um conjunto formado por dois sensores de impedância de anéis 

gêmeos espaçados entre si foi monitorada a passagem dos pistões de líquido e das bolhas 

alongadas e foram determinados os comprimentos dos pistões e das bolhas assim como a 

velocidade de translação do nariz da bolha alongada em uma tubulação de 26 mm de diâmetro. 

As técnicas de medidas foram validadas resolvendo as equações resultantes do balanço 

volumétrico na célula unitária com os valores das frações de vazio do pistão de líquido, da bolha 

alongada e da unidade e das velocidades, comprimentos e frequências obtidos 

experimentalmente. Esta validação tem por objetivo mostrar a consistência que as medidas 

experimentais apresentam com o modelo físico conferindo às medidas um alto grau de 

confiabilidade. Os resultados das frações de vazio do pistão de líquido, da bolha alongada e da 

unidade pistão-bolha foram comparados com correlações disponíveis na literatura assim como os 

resultados das frações de líquido do pistão de líquido foram comparados e analisados com os 

modelos fenomenológicos de fração de líquido disponíveis. Com os testes utilizando a sonda 

elétrica foi possível levantar além da distribuição axial a distribuição radial da fração de vazio 

local na seção transversal da tubulação. Os resultados obtidos demonstram a consistência das 

técnicas de medidas e permitem discutir vários fenômenos que influenciam o escoamento 

bifásico vertical ascendente de ar-água no padrão intermitente em golfadas. 

 

 

Palavras Chave: Escoamento intermitente em golfadas, escoamento bifásico, fração 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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θθθθ - Ângulo de inclinação                                                                                                               [ ]°  
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1. INTRODUÇÃO 

 

 

Escoamentos multifásicos ocorrem tanto na natureza (transporte de sedimentos em rios, 

tempestades de areia, chuva, etc.) como em diversas aplicações industriais (caldeiras, 

condensadores, transporte de misturas em tubulações, etc.) e referem-se aos escoamentos onde 

duas ou mais fases estão ocorrendo simultaneamente. O termo fase representa uma quantidade de 

matéria homogênea (sólida, líquida ou gás) separada por uma interface.  

Um caso particular de escoamentos multifásicos são os escoamentos onde gás e líquido 

escoam simultaneamente em tubulações. Neste tipo de escoamento as fases podem se arranjar 

geometricamente em diversos padrões, em função das vazões das fases, da geometria, inclinação 

e diâmetro da tubulação e das propriedades dos fluidos.  

Este trabalho abordará especificamente o escoamento vertical ascendente de uma mistura 

de ar e água. A Figura 1.1 apresenta as características visuais das distribuições das fases 

encontradas em um escoamento vertical ascendente de ar e água. Mantendo-se a vazão de líquido 

constante, à medida que a vazão de gás aumenta a partir do padrão bolhas (Figura 1.1a) ocorrem 

as transições para os padrões capas esféricas (Figura 1.1b), golfadas (Figura 1.1c), golfadas 

instáveis (Figura 1.1d), semi-anular (Figura 1.1e) e anular (Figura 1.1f).  

 Na produção de petróleo ou elevação natural, escoamento gás-líquido em uma tubulação 

frequentemente ocorre no padrão intermitente em golfadas de líquido, também definido 

simplesmente como padrão golfadas ou ainda pelo termo consagrado em inglês slug flow, veja 

Figuras 1.1c e 1.1d. Este padrão ocorre em uma grande faixa de vazões de gás e líquido. O 

padrão golfadas é caracterizado por pistões de líquido 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 vazão de gás, aumenta-se a concentração das bolhas 

dispersas no pistão de líquido e ocorre a transição para o padrão golfadas instáveis apresentado na 

Figura 1.1d. 
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                         (a)                (b)                  (c)               (d)               (e)                 (f)       

Figura 1.1. Características visuais dos padrões de escoamento encontrados no escoamento 
vertical ascendente de ar e água em um tubo de 26 mm de diâmetro: (a) bolhas; (b) capa esférica; 

(c) golfadas; (d) golfadas instáveis; (e) semi-anular e (f) anular. Fonte: Rosa et al. (2011). 

 

 

1.1.Caracterização das golfadas e introdução da nomenclatura 
 

 

O escoamento vertical no padrão golfadas é descrito por uma sucessão de células (ou 

unidades) constituídas por um pistão de líquido aerado seguido por uma bolha de gás alongada 

que escoa no centro do tubo e separada da parede por um filme de líquido. A principal 

característica desse padrão de escoamento é a intermitência, no espaço e no tempo. O pistão de 

líquido e a bolha alongada não ocorrem com tamanhos e periodicidade definidas. Wallis (1969) 

propõe uma aproximação periódica para as estruturas de líquido e gás e introduz o conceito de 

célula unitária. O escoamento se repete no espaço e 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 unitária onde são definidos os comprimentos do pistão de líquido, do filme de 

líquido e da unidade, Ls, Lf e Lu, respectivamente, a velocidade de translação do nariz da bolha 
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alongada ut, a velocidade do líquido no pistão de líquido uLS, a velocidade das bolhas dispersas 

no pistão de líquido ub, a velocidade do gás na bolha alongada uG, a velocidade média na seção 

do filme de líquido uf (xf), a fração de líquido do pistão de líquido Rs, a fração de líquido média 

na seção do filme de líquido Rf (xf), a fração de líquido da unidade Ru, a fração de vazio do pistão 

de líquido αs, a fração de vazio média na seção do filme de líquido αf (xf), a fração de vazio da 

unidade αu e a espessura média na seção do filme de líquido hf (xf). O termo ‘médio na seção’ se 

refere às propriedades definidas na região da bolha alongada onde a velocidade, fração 

volumétrica e espessura representam valores médios na seção transversal do tubo que podem 

variar ao longo da coordenada, xf. No pistão de líquido todas as propriedades são consideradas 

uniformes em todo o volume. 

 

 

Figura 1.2. Representação de uma célula unitária e suas propriedades. 
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Como a fração de líquido na região da bolha alongada varia ao longo do comprimento do 

filme de líquido Lf, é necessário definir propriedades médias volumétricas em função da posição 

xf no filme de líquido utilizando uma modelagem unidimensional. 

A velocidade média volumétrica no filme de líquido é definida em termos da velocidade 

média na seção do filme: 

 

 
fL

f f f0
f

1
u   u dx ,

L
< > =  (1.1) 

 

e a fração de líquido média volumétrica do filme em termos da fração de líquido média na seção 

do filme: 

 

 
fL

f f f0
f

1
R   R dx .

L
< > =  (1.2) 

 

As frações de líquido médias do pistão, do filme e da unidade são relacionadas com as 

frações de vazio médias do pistão, do filme e da unidade respectivamente por: 

 

 s s f f u uR   1  < >   ,   < R   1  < >    e    < R   1  < >.< > = − α > = − α > = − α  (1.3) 

 

A velocidade superficial ou fluxo volumétrico é uma definição cinemática. Ela representa 

a velocidade que uma fase teria se estivesse escoando sozinha na tubulação: 

 

 GL
L G

QQ
J         e        J ,

A A
= =  (1.4) 

 

onde JL e JG são as velocidades superficiais das fases líquida e gás, respectivamente. 

Pode-se então definir a velocidade da mistura em uma seção transversal como: 

 

 L G
L G

Q Q
J J J .

A

+
= = +  (1.5) 
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Portanto, a velocidade da mistura é a soma das velocidades superficiais das fases líquida e 

gás. 

Se considerarmos que uma célula se propaga com a velocidade ut então seu deslocamento 

no espaço e no tempo está relacionado por (x - ut.t) = cte. Deste modo pode-se associar os tempos 

de residência do pistão, do filme e da unidade, ts , tf  e tu com os comprimentos: 

 

 s uf
s f u

t t t

L LL
t ,   t  e   t ,

u u u
= = =  (1.6) 

 

onde: 

 

 u s fL L L .= +  (1.7) 

 

A frequência de ocorrência das estruturas do escoamento no padrão golfadas é definida 

como o inverso do tempo de passagem de uma unidade: 

 

 
u

1
f .

t
=  (1.8) 

 

Esse parâmetro se relaciona com a velocidade de translação do nariz da bolha alongada e com os 

comprimentos do pistão e do filme. A frequência da unidade pode ser calculada como: 

 

 
( )tt t

u f s

u 1u u
f ,         f ,          f ,

L L L

− ββ
= = =  (1.9) 

 

onde β é o fator de intermitência definido como uma ponderação entre os comprimentos ou 

tempos de permanência da bolha alongada com a célula: 

 

 f

u

L

L
β =      ou     f

u

t
.

t
β =  (1.10) 
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No escoamento vertical a bolha alongada pode ser considerada simétrica em relação à 

linha de centro do tubo. Nem sempre essa consideração é 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 pressão ao longo da bolha 

alongada é considerada constante. O escoamento é suave em volta do nariz da bolha, mas na 

cauda forma-se uma esteira onde ocorrem recirculações. A Figura 1.3(b) apresenta as linhas de 

corrente a partir de um referencial estacionário em relação ao tubo. A velocidade do filme de 

líquido é descendente em queda livre. Na Figura 1.3(c) estão apresentados os perfis de velocidade 

no pistão de líquido e no filme de líquido a partir de um referencial estacionário em relação ao 

tubo. O líquido em contato com a parede está estacionário. Na região do filme de líquido, as 

camadas internas descem por efeito gravitacional. Mesmo a bolha se movendo para cima, 

próximo da interface do lado da fase gás a velocidade é negativa. 

 

 

Figura 1.3. Linhas de corrente no líquido para um referencial a) se movendo com a bolha b) 
estacionário em relação ao tubo e c) perfis de velocidade no líquido, referencial estacionário em 

relação ao tubo. Figura adaptada de Hendy (2009). 
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A presença de pequenas bolhas nos pistões de líquido resulta da fragmentação da traseira 

da bolha alongada. A Figura 1.4 mostra o início do processo de entranhamento de gás pelo 

impacto do filme de líquido com o pistão de líquido, Chanson (1996). Devido às instabilidades na 

interface gás-líquido no instante (t1) são formados bolsões de gás no instante (t2) que são 

arrastados com o filme descendente até que eventualmente sejam formadas as bolhas dispersas no 

pistão de líquido no instante (t3). 

 

 

 

   Figura 1.4. Início do processo de entranhamento de gás. Figura adaptada de Chanson (1996). 

 

 

 Pode-se identificar três regiões no pistão de líquido e duas regiões no filme de líquido 

como mostra a Figura 1.5. As três regiões no pistão de líquido de comprimento Ls são 

identificadas por: região de esteira próxima onde ocorre a recirculação causada pela 

desaceleração do líquido do filme quando é descarregado no pistão mudando de direção, região 

de esteira longe onde o escoamento está em desenvolvimento e flui num único sentido 

redistribuindo-se ao longo da direção axial até que eventualmente atinja o regime desenvolvido e 

a região de escoamento desenvolvido longe da traseira da bolha. No escoamento vertical o filme 

de líquido se desenvolve rapidamente e atinge uma espessura de equilíbrio, isto é, ela fica 

constante. Dessa forma, dividi-se a bolha alongada de comprimento Lf em duas regiões: a região 

do nariz da bolha, onde a espessura do filme varia e a região do corpo da bolha onde a espessura 

do filme é considerada constante. 
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Figura 1.5. Regiões no pistão de líquido e na bolha alongada para um referencial 
estacionário em relação ao tubo. 

 

 

1.2.Balanços volumétricos 
 

 

Os dados experimentais obtidos neste trabalho foram validados com resultados 

observados na literatura e também por meio do fechamento dos balanços volumétricos no pistão 

de líquido e na bolha alongada de gás considerando um escoamento periódico. A seguir é 

apresentado um sumário das equações resultantes dos balanços volumétricos de gás e de líquido 

desenvolvidas no Apêndice A e suas diversas formas que foram utilizadas para verificar a 

consistência dos dados medidos.  

g

     Esteira próxima

      Esteira longe
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         Nariz da bolha

       Corpo da bolha

          L

        L        f

          s

      u    L

        h        f
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 ( )L LS s t s fJ u R u R R ,= − β −  (A.14) 

 

 ( ) ( )G b s t s fJ u 1 R u R R ,= − + − β  (A.24) 

 

 ( )L G LS s b sJ J J u R u 1 R ,= + = + −  (A.33) 

 

 ( )L G f f G fJ J J u R u 1 R ,= + = + −  (A.34) 

 

 
( )L LS s t s

u
t

J u 1 u
,

u

− + − α + α
α =  (A.37) 

 

 G b s t s
u

t

J u u
,

u

− α + α
α =  (A.38) 

 

 
( )

( )
t u s L

LS
s

u J
u ,

1

α − α +
=

− α
 (A.39) 

 

 
( )

b s
LS

s

J u
u ,

1

− α
=

− α
 (A.40) 

 

 
( )G t s u

b
s

J u
u ,

+ α − α
=

α
 (A.41) 

 

 
( )

f Gf G

b t s t
G

uu f

u u u
u ,

CC αα

− α
= +

α
 (A.43) 

 

 
( )

f f f f

LS t st
f

R u R u f

u u Ru
u .

C C R

−
= +  (A.45) 
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As equações para uLS, ub, Gu  e fu foram resolvidas em função das variáveis medidas 

experimentalmente JL, JG, ut, αu, αf, αs e β. 

Os valores obtidos utilizando a equação resultante do balanço volumétrico para a 

velocidade de translação das bolhas dispersas no pistão de líquido, ub foram comparados com 

correlações disponíveis na literatura. A velocidade ub pode ser expressa como uma combinação 

linear da velocidade de deslizamento de uma população de bolhas d,bu  e da velocidade superficial 

de mistura J: 

 

 b 0,b d,bu C J u ,= +  (B.24) 

 

onde C0,b é o parâmetro de distribuição das bolhas dispersas. A velocidade de deslizamento de 

uma população de bolhas d,bu  é relacionada com a velocidade de deslizamento de uma única 

bolha d,bsu através da fração de vazio do pistão de líquido αs: 

 

 ( )
n

d,b d ,bs su u 1 ,= − α  (B.23) 

 

onde o expoente n é determinado em função das viscosidades do gás e do líquido. Para L Gµ >> µ , 

n = 1,75.  

 As duas principais correlações disponíveis na literatura para a determinação da velocidade 

de deslizamento de uma única bolha, ud,bs são as correlações de Harmathy (1960) e Ishii e Zuber 

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

 

 4d,bs 2
L

g
u 1,53 ,

∆ρσ
=

ρ
 (B.26) 

 

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

 

 4d,bs 2
L

g
u 2 .

∆ρσ
=

ρ
 (B.32) 

 



11 
 

Maiores detalhes e discussões a respeito das velocidades das bolhas dispersas em um 

meio contínuo e das correlações disponíveis podem ser encontradas no Apêndice B. 

Para validar a técnica de medida da velocidade de translação do nariz do bolha de Taylor, 

tu  foi utilizada a correlação que expressa tu  como uma relação linear da velocidade de elevação 

das bolhas de Taylor escoando em um líquido definida por Nicklin et al. (1962), 

( ),T Lu 0,35 / gD∞ ≅ ∆ρ ρ  (válida para um sistema ar-água) com a velocidade superficial da 

mistura J: 

 

 t 0,T ,Tu C J u ,∞= +  (1.11) 

 

onde C0,T é o parâmetro de distribuição da bolha alongada. 

 

 

1.3.Motivação 
 

 

A influência da fração de vazio do pistão de líquido no padrão golfadas ainda é pouco 

conhecida. Não se sabe ao certo como a aeração do pistão afeta o comprimento da bolha alongada 

e do pistão de líquido, como ela altera a velocidade da bolha e a frequência da unidade. Não é 

conhecido como as bolhas de gás no pistão de líquido interagem com a esteira que se forma a 

jusante da bolha. Um aspecto adicional do conhecimento da fração de vazio no pistão de líquido 

aplica-se ao cálculo da queda de pressão. Isto se aplica principalmente em escoamentos vertical e 

próximo da vertical uma vez que o peso da coluna aerada é o principal fator que compõe a queda 

de pressão. Além disto, há poucas medidas experimentais da fração de vazio no pistão de líquido 

como também há poucos modelos fenomenológicos ou correlacionais que estimam a fração de 

vazio no pistão. Por fim, os modelos baseados no conceito de célula unitária necessitam de 

equações ou modelos complementares para prover o conhecimento da fração de vazio como 

condição de fechamento do modelo.  
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1.4.Objetivos 
 

 

 Determinação da fração de vazio no escoamento intermitente gás-líquido vertical 

ascendente por meio de medidas experimentais e sua modelagem. As principais contribuições 

esperadas com a realização deste trabalho são: 

1. Desenvolver técnicas de medidas para a fração de vazio. Descrição detalhada do método 

experimental, do processamento numérico e algoritmos. 

2. Reportar os dados experimentais de αs, αf e αu e suas características médias e instantâneas. 

3. Descrever o mecanismo de aeração do pistão de líquido.  

4. Comparar a taxa de aeração prevista pelos modelos disponíveis na literatura com os dados 

experimentais.  

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

visualizados. 

 

 

1.5.Organização do trabalho 
 

 

 O trabalho foi dividido em nove capítulos. Neste primeiro capítulo encontra-se a 

introdução onde são apresentadas uma breve descrição dos conceitos básicos de escoamentos 

multifásicos e suas aplicações, uma classificação dos principais padrões de escoamentos bifásicos 

verticais e destacado que o trabalho abordará especificamente escoamentos verticais ascendentes 

de ar e água. O capítulo 2 apresenta uma revisão bibliográfica de escoamentos no padrão 

golfadas, das técnicas de medidas de fração de vazio e dos principais modelos correlacionais e 

fenomenológicos para a previsão da fração de vazio e fração de líquido. O capítulo 3 descreve o 

aparato experimental, as técnicas de medidas, a instrumentação utilizada e os procedimentos dos 

testes. O capítulo 4 descreve o processamento dos sinais para a determinação das propriedades do 

escoamento no padrão golfadas assim como o processamento dos sinais para determinação das 

frações de vazio utilizando a sonda elétrica e o sensor de impedância de anéis. No capítulo 5, são 

apresentados os resultados experimentais das medidas das frações de vazio da unidade, do pistão 
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de líquido e da bolha alongada e das velocidades e comprimentos característicos do escoamento 

no padrão golfadas utilizando as duas técnicas de medidas. No capítulo 6 são apresentados a 

formulação e o procedimento de solução do modelo de filme de Taitel e Barnea para determinar a 

espessura, a fração de vazio e a velocidade no filme de líquido. A distribuição da fração de vazio 

no filme de líquido obtida com o modelo de filme é comparada com os dados experimentais. É 

apresentada também neste capítulo uma seção para a relação de deslizamento, uma importante 

relação cinemática utilizada em escoamentos multifásicos. No capítulo 7 são apresentados os 

modelos correlacionais da fração de líquido do pistão de líquido e da fração de vazio da unidade 

disponíveis na literatura. Este capítulo 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 capítulo 8 são apresentados os modelos 

fenomenológicos existentes para previsão da fração de líquido do pistão de líquido. O capítulo 

começa com a apresentação do modelo para a transição de bolhas para golfadas e na sequência 

apresenta os modelos fenomenológicos de aeração do pistão de líquido. Os principais modelos 

são implementados e comparações são feitas com os dados experimentais. O capítulo 9 apresenta 

as conclusões obtidas com as medidas experimentais e os modelos utilizados. Para facilitar a 

leitura os desenvolvimentos mais prolongados encontram-se nos apêndices. 
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2. REVISÃO BIBLIOGRÁFICA 

 

 

Os trabalhos pioneiros na descrição do escoamento em golfadas foram realizados por 

Griffity e Wallis (1961) e Nicklin et al. (1962), sendo os primeiros a reconhecer a importância do 

movimento da bolha alongada. Zukoski (1966) relatou aumentos significativos na velocidade de 

translação da bolha alongada devido a inclinação do tubo, a mudanças na posição lateral da bolha 

e a curvatura do nariz da bolha. Wallis (1969) propôs uma aproximação periódica para as 

estruturas de líquido e gás e introduziu o conceito de célula unitária. O modelo de célula unitária 

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 

translação da bolha alongada em tubos inclinados, e observou que a velocidade de elevação da 

bolha alongada é maior em tubos inclinados do que em um tubo vertical, como previamente 

relatado por Zukoski (1966).  

As faixas das vazões volumétricas de gás e líquido nas quais o escoamento em golfadas 

ocorre foram apresentadas em mapas de padrão que mostram as transições para outros padrões de 

escoamento nos trabalhos de Taitel e Dukler (1976), Taitel et al. (1980), Barnea (1987), entre 

outros.  

A velocidade de translação do nariz da bolha alongada é a estrutura mais veloz do 

escoamento em golfadas e influencia todas as outras formas de interações entre as bolhas 

alongadas e os pistões de líquido. O primeiro trabalho que propôs um modelo cinemático para a 

velocidade de translação da bolha alongada foi Nicklin et al. (1962). Depois deste trabalho 

vieram muitos outros, entre eles o de Bendiksen (1984) considerado uma referência para os 

trabalhos que lhe sucederam. Fabre e Liné (1992) traz uma descrição dos fenômenos físicos 

envolvidos com o deslocamento da bolha alongada separando-os em escoamentos horizontais e 

verticais, bolhas isoladas e trem de bolhas contínuo além dos efeitos de viscosidade e de tensão 

superficial. Vários 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 relação entre a velocidade da bolha alongada e o campo de 

velocidade a sua frente; van Hout et al. (2002) estudaram o efeito da inclinação 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 pistão de líquido é causada por um 

equilíbrio de forças envolvendo empuxo, tensão superficial, viscosidade e inércia. Os primeiros 

trabalhos que estudaram a força de arrasto exercida sobre uma bolha por um escoamento 

uniforme foram relatados por Levich (1962); Harper (1972) e Clift et al. (1978). As principais 

correlações disponíveis na literatura para a determinação da velocidade de deslizamento de uma 

bolha são as correlações 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 relação similar a de 

Harmathy (1960) para a velocidade de deslizamento das bolhas, e expressa os efeitos de parede 

através das distribuições radiais de velocidade e fração de vazio.  

Os comprimentos médios dos pistões de líquido foram observados experimentalmente 

estarem na faixa de 12 a 30 diâmetros em escoamento horizontal (Dukler e Hubbard, 1975; 

Nicholson et al., 1978; Ferré, 1979) e entre 8 a 25 diâmetros em escoamento vertical (Moissis e 

Griffith, 1962; Fitremann, 1977; Fernandes, 1981; Fréchou, 1986; Barnea e Shemer, 1989). 

Quando o pistão de líquido que separa duas bolhas é curto o suficiente para que o perfil de 

velocidades não esteja completamente desenvolvido há um efeito de aceleração da bolha que vem 

a montante da bolha líder devido ao aumento de velocidade induzido pela assimetria do perfil de 

velocidades ainda dominado pela esteira da bolha. O trabalho pioneiro no estudo da interação 

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 mínimo que o pistão deve 

ter para não causar aceleração na bolha que vem atrás; Pinto e Campos (1996)  descrevem uma 

investigação experimental sobre a interação de duas bolhas em escoamento vertical cobrindo uma 

larga faixa de viscosidade de líquido; Pinto et al. (1998) realizaram um estudo experimental sobre 

a coalescência entre duas bolhas em escoamento vertical; Talvy et al. (2000) realizaram um 

trabalho experimental de visualização da interação entre bolhas em tubo vertical; van Hout et al. 

(2002a, b) referem-se a um comprimento mínimo para ter o padrão golfadas estabilizado; Mayor 

et al. (2008) fizeram um estudo experimental de análise de imagem e propuseram uma correlação 

simples da interação entre bolhas. 
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O pistão de líquido pode ser divido basicamente em duas regiões a jusante da bolha 

alongada: uma controlada pela esteira da bolha e outra desenvolvida, isto é, sem os efeitos da 

esteira. A esteira da bolha alongada influencia a distribuição de bolhas dispersas no pistão de 

líquido e vice-versa. Alguns trabalhos que descrevem a interação entre a esteira e a dinâmica das 

bolhas dispersas foram realizados por Campos e Guedes de Carvalho (1988) que fizeram um 

estudo fotográfico da esteira de bolhas de gás em escoamento vertical ascendente em colunas 

com líquido estagnado; Kawaji et al. (1997) que realizaram um estudo experimental com 

visualização fotocrômica da penetração do filme de líquido 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 líquido Newtoniano estagnado ou em movimento 

utilizando PIV. 
 

No escoamento em golfadas o gás é transportado principalmente pelas bolhas alongadas. 

A fração de vazio no pistão de líquido é raramente maior do que 25% enquanto que na bolha 

alongada é de aproximadamente 70% a 95% se horizontal ou vertical. No entanto poucos 

trabalhos têm relatado a influência da fração de vazio do pistão de líquido nos comprimentos da 

bolha alongada e do pistão de líquido e na velocidade de translação do nariz da bolha alongada e 

este problema é praticamente ignorado.  

A fração de vazio pode ser medida experimentalmente por diversas técnicas de medidas. 

Hammer et al. (2006) listam várias destas técnicas, entre elas: métodos de radiação, sensores 

ópticos, ultra-som e os métodos de impedância elétrica. Ceccio e George (1996) descreveram 

uma variedade de técnicas, incluindo medidores de fração de vazio local e volumétrico, sondas de 

espessura de filme e tomografia de impedância 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 configurações de sensores capacitivos não-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). Seleções de trabalhos que utilizam 

sensores resistivos são encontradas em Costigan e Whalley (1996), Fossa et al. (2003) e Rocha e 

Simões-Moreira (2008). Os primeiros trabalhos que realizaram medidas das distribuições radiais 

da fração de vazio utilizando uma sonda elétrica foram de Serizawa et al. (1975) e Herringe e 

Davis (1976). Mao e Dukler (1989) realizaram medidas da fração de vazio do pistão de líquido na 

linha de centro do tubo utilizando um sensor de impedância de alta frequência. Koeck (1980) e 
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Nydal (1991) estudaram os efeitos da entrada do líquido, da tensão superficial e do diâmetro do 

tubo na aeração do pistão de líquido utilizando ar e água. O trabalho de Ferschneider (1982) 

estudou os efeitos da viscosidade utilizando ar e óleo. Fréchou (1986) também estudou os efeitos 

da viscosidade e tensão superficial na aeração do pistão utilizando ar, óleo e água.  

Várias tentativas de sugerir uma correlação experimental para a previsão da fração de 

líquido do pistão de líquido foram relatadas na literatura. Uma correlação frequentemente 

utilizada é a de Gregory et al. (1978), que sugere uma dependência apenas com a velocidade 

superficial de mistura. Outros estudos, entretanto, indicam uma dependência da fração de líquido 

no pistão com as propriedades dos fluidos (Malnes, 1982; Ferschneider, 1983) e na inclinação 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 fração de líquido no pistão de líquido foi 

sugerida por Barnea e Brauner (1985). Este modelo talvez seja o único que fornece uma 

expressão analítica para a previsão da fração de líquido. O modelo mostrou estar em boa 

concordância com dados experimentais realizados em pistões de líquido 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 fração de gás 

no pistão de líquido (Barnea e Shemer, 1989). 

A aproximação de Barnea e Brauner (1985) foi testada em Brauner e Ullmann (2002) 

empregando os modelos de previsão da transição para escoamentos dispersos (Brauner, 2001). 

Estes modelos são baseados em uma extensão da teoria de Kolmogorov (1949) e Hinze (1955) 

para a quebra de bolhas em escoamento turbulento. Quando estes modelos são combinados com o 

procedimento de Barnea e Brauner (1985), expressões analíticas são obtidas para a fração de 

líquido no pistão de líquido. As expressões obtidas são da mesma forma da correlação de 

Gregory et al. (1978), que obteve para um sistema particular de óleo e gás. 

 Um modelo semi-mecanicista para prever a estrutura hidrodinâmica do escoamento 

vertical foi apresentado por Fernandes et al. (1983). O modelo prevê a fração de líquido do pistão 

de líquido através do uso de correlações empíricas. O modelo de Fernandes et al. (1983) não 

levou em conta os efeitos de tensão superficial, enquanto que em outros modelos os efeitos da 
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tensão superficial foram introduzidos apenas por meio de uma relação empírica para a velocidade 

de mistura crítica para o início do arrasto de bolhas. O ângulo de inclinação tem um impacto 

significante na aeração do pistão. A aeração no pistão de líquido para escoamentos horizontais 

segundo Andreussi e Bendiksen (1989) depende da velocidade de mistura, do diâmetro do tubo e 

das propriedades de transporte. Este modelo de aeração do pistão é válido somente para 

escoamentos horizontal e levemente inclinado, e não leva em conta o aumento significativo da 

fração de vazio no pistão de líquido com a inclinação do tubo. Para considerar o efeito da 

inclinação na aeração do pistão, alguns modelos semi-empíricos foram sugeridos na literatura. 

Gomez et al. (2000) propôs uma lei de potência exponencial para descrever os efeitos da 

inclinação.  

Poucos trabalhos foram realizados sobre o mecanismo de aeração do pistão de líquido. 

Para obter mais detalhes das propriedades do escoamento na bolha de Taylor e no pistão de 

líquido, modelos baseados na física do fenômeno de aeração utilizando a conservação dos fluxos 

de gás e líquido foram desenvolvidos nos trabalhos de Liné (1983), Brauner e Ullmann (2004), 

Guet et al. (2006). Nestes modelos a aeração do pistão de líquido é obtida modelando o fluxo de 

gás arrastado na traseira da bolha de Taylor. A conservação dos fluxos de gás e líquido permite 

fechar o modelo e obter a previsão para a fração de vazio média da unidade e para a fração de 

vazio do pistão de líquido. 
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3. APARATO EXPERIMENTAL E TÉCNICAS DE MEDIDAS 

 

 

O aparato experimental e as técnicas de medidas utilizadas são descritos neste capítulo. O 

circuito experimental está instalado no Laboratório do 2PFG (Two-Phase Flow Group) no 

Departamento de Energia da Faculdade de Engenharia Mecânica da Universidade Estadual de 

Campinas. 

 

 

3.1. Descrição do aparato experimental  
 

 

Um aparato experimental foi montado para medir a fração de vazio em escoamentos 

verticais ascendentes bifásicos de água e ar no padrão golfadas em diferentes vazões de água e ar. 

Um diagrama esquemático do sistema é mostrado na Figura 3.1 e fotos da seção de testes e da 

estação de medidas são apresentadas na Figura 3.2. A seção de testes constitui de um tubo de 

acrílico transparente com 26 mm de diâmetro interno acoplado ao circuito, o qual contém bombas 

e compressores que permitem cobrir uma ampla faixa de vazões de água e ar. O circuito é 

dividido em duas partes: uma onde os fluidos escoam separadamente e outra onde eles escoam 

misturados caracterizando o escoamento bifásico. Na primeira parte onde os fluidos escoam 

separadamente tem-se um circuito de suprimento de ar e outro de água. O circuito de água é 

composto de um tanque de armazenamento com capacidade de 3 m3. A água armazenada neste 

tanque é bombeada por até duas bombas centrífugas dispostas em paralelo que podem fornecer 

uma vazão volumétrica máxima de 2 31,25 10 m / s−× . Depois de bombeada a água passa por um 

filtro e em seguida através de um medidor de fluxo mássico do tipo Coriolis produzido pela 

Metroval modelo RHM15, cuja faixa de medição varia de 4 kg/min  a 200 kg/min com uma 

incerteza nominal de 0,2%± . A vazão desejada é obtida através do controle de rotação da bomba 

centrífuga, utilizando um inversor de frequência que controla o motor elétrico que aciona a 

bomba. O circuito de ar é alimentado por dois compressores em paralelo, que podem fornecer 
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uma vazão volumétrica máxima de 2 39,914 10 Nm / s−×  a uma pressão entre 8 bar e 10 bar 

descarregando em um tanque de armazenamento com uma capacidade de 2 m3. O ar passa por um 

filtro e por uma válvula reguladora de pressão. A temperatura é monitorada por um transdutor de 

temperatura SMAR modelo TT301 que utiliza um termopar tipo T. O ar é direcionado para um 

elemento de fluxo laminar fabricado pela Merian modelo 50 MT10, que pode medir uma vazão 

volumétrica máxima de 5 34,348 10 Nm / s−×  com uma incerteza nominal de 0,72%± . Este medidor 

de vazão volumétrica é precedido pelos medidores de pressão e temperatura absolutas para 

determinar a massa específica do gás e, por consequência, a vazão mássica do gás. Por fim, a 

corrente bifásica é formada em um misturador localizado na extremidade inferior da linha. O 

misturador tem o ângulo de penetração do gás com relação ao líquido de 45°, onde o líquido entra 

na mesma direção da mistura. A pressão manométrica da seção de testes é monitorada por 

transdutores de pressão SMAR modelo LD301 com incerteza nominal de 0,04%± , instalados na 

seção de testes e conectados por mangueiras às duas tomadas de pressão espaçadas de 4680 mm 

(180D), conforme apresentado na Figura 3.1. 

A estação de medidas está posicionada 257D a jusante do misturador. Na estação de 

medidas, a passagem dos pistões de líquido e das bolhas alongadas foi monitorada por dois 

sensores de impedância de anéis gêmeos espaçados de 112,5 mm entre si para determinar os 

comprimentos dos pistões e das bolhas assim como a velocidade de translação do nariz da bolha 

alongada. Para medir a fração de vazio foram utilizados dois tipos de sondas: um sensor de 

impedância de anéis e uma sonda elétrica. A fração de vazio utilizando o sensor de anéis foi 

medida pelo sinal do sensor a jusante da estação. A sonda elétrica está após o sensor de anéis 

localizada 270D a jusante do misturador. A mistura deixa a estação de medidas, percorre uma 

distância equivalente a 49D, faz um curva em U com um raio de 200 mm em uma mangueira 

flexível de 37 mm de diâmetro e então é direcionada para um tubo vertical de 75 mm de 

diâmetro. O final do tubo é aberto para a atmosfera enquanto que a outra extremidade está 

conectada ao tanque de armazenamento. Este tubo vertical de diâmetro maior atua como um 

separador ar-água de forma que o ar é livremente descarregado para atmosfera enquanto que a 

água é direcionada para o tanque de armazenamento pela ação da gravidade. Uma descrição 

detalhada do circuito de teste está em Duarte (2007) e Bueno (2010).  
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Figura 3.1. Diagrama esquemático da seção de teste. 

 

  

Figura 3.2. Fotos da seção de testes e da estação de medidas. 
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3.2.Sistema de aquisição de dados 
 

 

No aparato experimental descrito na seção 3.1, a instrumentação pode ser divida em dois 

módulos: um para o monitoramento dos fluidos, e outro para o monitoramento da seção de testes. 

O primeiro tem como funções controlar e monitorar as vazões de água e ar que alimentam a seção 

de testes, enquanto que o segundo tem como funções adquirir e armazenar os sinais dos sensores 

de impedância de anéis e da sonda elétrica que permitirão, após o processamento, calcular a 

velocidade de propagação, frequência, comprimento e frações de vazio do escoamento à medida 

que as estruturas se desenvolvem ao longo da tubulação.  

No módulo de monitoramento dos fluidos, as medidas das vazões mássicas de água e ar 

são realizadas respectivamente pelo medidor tipo Coriolis e pelo elemento de fluxo laminar 

especificados na seção anterior. A aquisição dos dados para monitorar os fluidos é feita por uma 

rede Adam-4000 da Advantech, que são dispositivos de aquisição microprocessados, 

responsáveis 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 módulos através de “strings” de comando emitidas no formato ASCII. Através 

desse equipamento é possível adquirir ou emitir sinais de I/O digitais e analógicos. A rede 

amostra à taxa de 1Hz as informações provenientes dos sensores usados para o monitoramento 

dos fluidos.  

No módulo de monitoramento da seção de testes a saída do circuito eletrônico dos 

sensores está conectada a um sistema de aquisição da National Instruments, NI modelo SCXI-

1000. Os sinais analógicos variando entre 4 a 20 mA chegam a um conversor AD e multiplexador 

NI onde são convertidos em tensão para depois serem armazenados em arquivos com até 13 

colunas. O sistema de aquisição opera com uma taxa de 3000 amostras por segundo. 

A função do módulo de monitoramento é digitalizar e armazenar os sinais em um arquivo 

de dados para pós-processamento que será apresentado no capítulo 4. 
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3.3.Métodos de referência para medida da fração de vazio 
 

 

A medição da fração de vazio nas regiões do pistão de líquido e da bolha alongada é uma 

das metas desta tese. Pretende-se utilizar um sensor de impedância elétrica com eletrodo de anéis. 

Porém, para calibrar este sensor, foi necessário estabelecer uma referência de medida da fração 

de vazio. Para isto foram utilizados dois métodos: 

 

a) Método gravimétrico corrigido e 

b) Válvula de fechamento rápido. 

 

Considera-se que uma comparação entre estes dois métodos fornecerá uma boa referência 

de medida de fração de vazio para calibrar o sensor de anéis. A seguir será feita uma descrição 

destes métodos. 

 

 

3.3.1. Método gravimétrico corrigido 

 

 

O método gravimétrico baseia-se no peso da coluna vertical da mistura de ar e água. A 

medida experimental da diferença de pressão entre duas tomadas espaçadas por uma distância L 

(Figura 3.3) lida no medidor é dada por: 

 

 ( )L mp gL,∆ = ρ − ρ  (3.1) 

 

onde L é a densidade da água, g a aceleração da gravidade e m é densidade da mistura, definida 

por: 

 
 ( )m G u L u1 ,ρ = ρ α + ρ − α  (3.2) 
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sendo que G é a densidade do ar e uα  é a fração de vazio da unidade. Ela representa a fração de 

vazio da mistura compreendida entra as tomadas de pressão espaçadas por L. O sinal de pressão 

do transdutor flutua devido à entrada e saída do pistão de líquido no volume de medição. Propõe-

se que o valor médio da pressão é proporcional a uα . O próximo passo é estimar uα em função 

dos parâmetros medidos. Para pressão e temperatura próximas do ambiente, pode-se considerar 

que, G << L de forma que: 

 

 ( )m L u1 .ρ ≅ ρ − α  (3.3) 

 

 

Figura 3.3. Diferencial de pressão entre duas tomadas espaçadas por uma distância L. 

 

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

 

 u Lp gL.∆ = α ρ  (3.4) 

 

A Equação (3.4) deve ser corrigida levando-se em conta que a queda de pressão 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 direção da gravidade, sua parcela é subtraída na Eq.(3.4): 
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 u Lp gL p .τ∆ = α ρ − ∆  (3.5) 

 

A parcela de atrito é estimada considerando uma mistura homogênea dentro do tubo, de 

forma que: 

 

 2
f m

L
p 2C J ,

Dτ∆ ≅ ρ  (3.6) 

 

onde J é a velocidade superficial da mistura e Cf é o fator de atrito de Fanning. 

O fator de atrito é estimado utilizando a relação de Blasius para tubos lisos e 5Re 10< : 

 

 f 0,25
m

0,079
C ,

Re
=  (3.7) 

 

sendo que o número de Reynolds da mistura é calculado como: 

 

 m
m

m

JD
Re .

ρ
=

µ
 (3.8) 

 

Substituindo a Eq. (3.6) na (3.5), tem-se: 

 

 2
u L f m

L
gL p 2C J .

D
α ρ = ∆ + ρ  (3.9) 

 

Explicitando uα na Eq. (3.9): 

 

 
2

m
u f

L L

p L J
2C ,

gL D gL

ρ∆
α = +

ρ ρ
 (3.10) 

 

mas ( )m L u/ 1ρ ρ ≅ − α : 
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 ( )
2

u f u
L

p L J
2C 1 ,

gL D gL

∆
α = + − α

ρ
 (3.11) 

 

ou ainda: 

 

 
2 2

u f f u
L

p L J L J
2C 2C .

gL D gL D gL

∆
α = + − α

ρ
 (3.12) 

 

Colocando a fração de vazio em evidência, tem-se: 

 

 
2 2

u f f
L

J p J
1 2C 2C .

gD gL gD

∆
α + = +

ρ
 (3.13) 

 

O número de Froude da mistura é definido por JFr J / gD= . Dessa forma: 

 

 

2
f J

L
u 2

f J

p
2C .Fr

gL

1 2C .Fr

∆
+

ρ
α =

+
 (3.14) 

 

ou 

 

2
J

f
L

u 2
L f J

Fr
1 2C

p / gLp
.

gL 1 2C .Fr

+
∆ ρ∆

α =
ρ +

 (3.15) 

 

O primeiro termo a direita da equação (3.15) representa a estimativa sem considerar o 

atrito. O segundo termo a direita representa uma correção devido ao atrito. Considerando a faixa 

para o número de Froude da mistura J2 Fr 12< <  e o fator de atrito fC 0,008≈ para Reynolds da 

mistura mRe 10000=  e fC 0,005≈  para mRe 50000=  pode-se estimar que o termo 2
f J2C .Fr  varia 

entre 0,04 e 2,30. Isto significa que para 2
f J2C .Fr 0,04= , u

L

p

gL

∆
α =

ρ
, ou seja, ele resulta de um 

equilíbrio hidrostático apenas, Equação (3.4). Por outro lado, quando 2
f J2C .Fr 2,30=  os termos 
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associados ao atrito não podem ser desprezados e a Equação (3.15) deve ser usada para o cálculo 

de αu. 

 

 

3.3.2. Válvula de fechamento rápido 

 

 

Outro método de referência para medida da fração de vazio utilizado foi a válvula de 

fechamento rápido. O método consiste de duas válvulas de acionamento eletro-pneumático. As 

válvulas são do tipo esfera e foram usinadas de forma que o diâmetro de passagem, quando 

completamente abertas, coincidisse com o diâmetro da linha, 26 mm de diâmetro interno. A fim 

de diminuir o tempo de fechamento foram escolhidas válvulas com abertura pneumática e 

fechamento por mola. Em cada válvula 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 seção transversal constante, a razão de volumes pode ser 

expressa pela razão dos comprimentos: 

 

 G
válvula

T

H
,

H
α =  (3.16) 

 

onde HG é a altura da coluna de gás e HT é altura total da coluna. Entretanto, por questões de 

instalação, a tomada de pressão do manômetro fica deslocada da face da válvula por uma 

distância h que cria uma altura “morta” na coluna como mostra a Figura 3.4. 
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Figura 3.4. Representação esquemática da seção com as válvulas de fechamento rápido. 

 

 

  Considerando que a altura de coluna de líquido medida pelo manômetro é HL, então a 

fração de vazio pode ser calculada em função da altura de líquido lida pelo manômetro: 

 

 
( )T L

válvula
T

H H h
.

H

− +
α =  (3.17) 

 

 Quando acionadas, as válvulas interrompem o fluxo da mistura e a água e o ar neste 

trecho do tubo se separam. A fração de vazio é determinada lendo diretamente o nível de líquido 

entre as válvulas. Após cada teste, as válvulas são reabertas, as vazões de água e ar 

reestabelecidas e o procedimento é realizado por mais quatro vezes. Isto é necessário para se ter 

uma repetibilidade das medidas de fração de vazio devido principalmente ao número de células 

capturadas no volume compreendido entre as válvulas, veja Figura 3.4.  

Foi realizada uma comparação entre os resultados obtidos com a válvula de fechamento 

rápido e os obtidos com o método gravimétrico corrigido. Quatro pontos no padrão golfadas 

foram selecionados com velocidades superficiais de ar e água 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 fração de vazio utilizando os dois métodos. Pode-se notar valores muito próximos dos 

dados obtidos pela válvula e pelo método gravimétrico corrigido com erros menores que 4%. 



 

Deve-se observar que embor

apresentam imprecisões sendo

gravimétrico é mais rápido e p

escolhido para realizar a calibr

 

Figura 3.5. M

 

 

Tabela 3.1. Comparaçã
os obt

J

(m/

0,5

0,8

1,0

1,6
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ra a simplicidade do método, as válvulas de 

o necessário realizar os testes várias vezes enq

prático. Dessa forma o método gravimétrico cor

ração do sensor de impedância de anéis. 

Mapa de fluxo e representação dos dados experi

ão entre os resultados obtidos com a válvula de f
tidos com o método gravimétrico corrigido. 

J JL JG αgrav. αvávula 

/s) (m/s) (m/s) (---) (---) 

57 0,32 0,25 0,27 0,26 

83 0,32 0,51 0,49 0,49 

08 0,30 0,78 0,56 0,55 

66 0,61 1,05 0,54 0,53 

 fechamento rápido 

quanto que o método 

rrigido foi o método 

 

imentais. 

fechamento rápido e 



30 
 

3.4.Sonda elétrica 
 

 

Uma sonda elétrica foi construída e utilizada para determinar a fração de vazio local no 

escoamento vertical ascendente de ar-água no padrão golfadas. A Tabela 3.2 apresenta as etapas 

do processo construtivo da sonda. O fio que entra em contato com o escoamento é de ouro, pois é 

um metal nobre de difícil oxidação. Um fio de ouro de 0,9 mm de diâmetro foi trefilado até 

chegar a 108 µm utilizando uma matriz em forma de canal convergente. O fio foi isolado e 

inserido em uma agulha de aço inoxidável de 0,9 mm de diâmetro externo. A sonda foi adaptada 

a um micrômetro permitindo seu movimento ao longo do diâmetro do tubo e possibilitando medir 

sua posição. Para que o fio de ouro tenha somente a face em contato direto com o escoamento sua 

ponta foi isolada com cola epóxi Araldite. A sonda elétrica trabalha baseada na condutividade 

elétrica entre o ar e a água. Quando a agulha perfura a bolha de gás a condutividade é baixa e 

quando ela está em contato com a água a condutividade é alta. O sinal assemelha-se com uma 

onda quadrada com os valores de saída alto e baixo correspondendo às fases líquida e gás, 

respectivamente. A fração de vazio local é medida através da razão entre o tempo de contato da 

fase gás com o fio e o tempo total de aquisição, Serizawa et al. (1975). Mais detalhes construtivos 

da sonda estão em Guerra e Rosa (2010) e os fundamentos da técnica em Hewitt e Lovegrove 

(1976).  

Existem algumas limitações em relação a essa técnica de medida. Por ser um método 

intrusivo a sonda pode desviar as bolhas de gás no escoamento. Além disso, apesar de considerar 

o escoamento vertical simétrico a bolha alongada não é exatamente simétrica podendo apresentar 

alterações na forma do seu nariz e da sua cauda causando imprecisões em medidas locais. Um 

estudo da simetria da bolha alongada no padrão golfadas foi realizado em Espinoza e Fabre 

(2011). Como o conjunto de unidades amostradas foi de aproximadamente 300 unidades para 

cada teste esses efeitos são minimizados. Por fim, a sonda atravessada na seção do tubo pode 

formar vórtices no escoamento causando vibrações na haste da agulha descritas pelo número de 

Strouhal o que não foi observado em inspeções visuais nos testes realizados. A Figura 3.6 mostra 

a sonda instalada na seção de testes em uma tubulação de 26 mm de diâmetro interno e apresenta 

um desenho esquemático do deslocamento da agulha na seção transversal do tubo. 
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Tabela 3.2. Etapas do processo construtivo da sonda elétrica. 

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

  

Diâmetro do fio de ouro com 108 µm. Isolamento do fio de ouro. 

  

Agulha de aço inox com 0,9 mm de diâmetro. Rosca de ligação da sonda ao tubo. 

  

Vedação e inserção do fio de ouro. Agulha com 90° de curvatura. 
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Rosca para adaptar a sonda ao micrômetro. Ponta da sonda com 2 mm de diâmetro. 

  

 

 

 

Figura 3.6. Foto da seção de teste e posição da agulha na tubulação. 

 

Com o auxílio do micrômetro a sonda foi utilizada em 10 diferentes posições radiais da 

tubulação (ver Tabela 3.3) para obter a distribuição da fração de vazio na respectiva seção de 

área. O micrômetro foi zerado na parede interna contrária a entrada da sonda, podendo varrer 

toda seção transversal até o centro do tubo, onde medirá 13 mm. Para cada uma das posições 

radiais da sonda considera-se, por simetria azimutal, que a concentração medida é a mesma em 

todo o anel compreendido entre a distância média de posições radiais vizinhas. A sonda elétrica 
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localizada na estação de medidas 270D a jusante do misturador é ligada ao circuito de 

acionamento. Os testes começam medindo a voltagem de saída do circuito quando a tubulação 

está somente com água e depois somente com ar para estabelecer as voltagens de referência 

‘cheio’ e ‘vazio’. Em seguida os testes bifásicos com água e ar são iniciados. Cada teste consiste 

em posicionar a sonda em uma determinada posição radial, ajustar as vazões de água e ar 

desejadas, aguardar a estabilização das vazões e adquirir os dados por 120 segundos com uma 

frequência de 3000 Hz. A sonda é posicionada em uma nova posição radial e o procedimento é 

realizado novamente. Para cada posição da sonda o teste foi realizado duas vezes para garantir 

uma boa repetibilidade das medidas. A aquisição dos sinais é realizada pelo 

software LabView  da NI que conta com o módulo de monitoramento descrito anteriormente. 

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

para o ponto LJ 0,31m / s=  e GJ 0,52m / s=  na linha de centro do tubo. A abscissa representa o 

tempo de aquisição do sinal em segundos e a ordenada representa a voltagem instantânea 

variando entre 1V a 5V. Os valores mais altos do sinal representam a passagem dos pistões de 

líquido e os valores mais baixos a passagem das bolhas alongadas. O sobe e desce no sinal da 

voltagem na região do pistão de líquido corresponde a passagem das bolhas dispersas              

(ver detalhe na Figura 3.8).  

 

                              Tabela 3.3. Diferentes posições radiais da agulha. 

Posição r/R R (mm) 
1 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 0,30 3,90 

9 0,10 1,30 

10 0 0 
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Figura 3.7. Voltagem de saída da sonda para o ponto LJ 0,31m / s=  e GJ 0,52m / s= na linha de 

centro do tubo. 

 

 

Figura 3.8. Sinal de um pistão de líquido destacando a passagem das bolhas dispersas. 

 

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

 

 * min

max min

V V
V ,

V V

−
=

−
 (3.18) 

 

onde V é a voltagem instantânea da sonda, Vmax e Vmin representam a voltagem quando o tubo 

está cheio com água e com ar respectivamente e V* é 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 água.  

A Figura 3.9 mostra o sinal da voltagem normalizada, V* da sonda elétrica posicionada 

no centro do tubo para o ponto LJ 0,31m / s=  e GJ 0,52m / s=  e na Figura 3.10 é destacado o 

sinal da voltagem normalizada, V* de um pistão de líquido. Dessa forma é possível detectar a 

fração de vazio para cada posição radial e para cada pistão de líquido. 

No capítulo 4 será apresentado o método de cálculo da fração de vazio para a sonda 

elétrica. 

 

 

Figura 3.9. Sinal da voltagem normalizada da sonda elétrica. 

 

 

 

Figura 3.10. Sinal da voltagem normalizada de um pistão de líquido. 
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3.5.Sensor de impedância de anéis 
 

 

Um sensor de impedância de anéis foi desenvolvido e projetado em Rosa et al. (2012) 

para detectar as fases e medir a fração de vazio na seção transversal do tubo em escoamento de 

gás e líquido operando com o princípio de impedâncias elétricas. A fundamentação teórica para 

as técnicas de impedância foi estabelecida por Maxwell (1873) que propôs um modelo teórico 

baseado na impedância elétrica para medir pequenas concentrações volumétricas de finas 

partículas sólidas uniformemente dispersas num meio contínuo.  

O sensor e seus componentes estão 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 referência a Figura 3.12 mostra a distribuição das linhas de campo 

elétrico que emanam dos eletrodos de anéis em direção ao tubo (terra). Observa-se que as linhas 

de campo estão confinadas a uma distância de aproximadamente 1D± do centro dos eletrodos. Ou 

seja, a maior parte do seu sinal vem da variação da impedância 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 é representativo da fração de vazio média na seção transversal do tubo. Maiores 

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

 

 

Figura 3.11. Representação esquemática do sensor com apresentação do tubo, isolante, 

eletrodo de sensoriamento, eletrodo guarda e haste. Fonte: Flora (2011). 

 



37 
 

Tabela 3.4. Conjunto de fotografias do sensor e sua montagem.  

Conjunto de peças a ser 
montado dentro da 

carcaça. 

Detalhes dos componentes do 
sensor: isolante e eletrodos. 

Isolante com eletrodos 
periféricos montados. 

 
Eletrodos guarda, 

principal, haste e isolante. 

 
Isolante do eletrodo de guarda. 

 
Conjunto de eletrodos isolados 

e montados. 

 

 

 

 

 

 

Figura 3.12. Linhas de campo elétrico dos eletrodos. 
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Nessa etapa será realizada uma descrição do procedimento experimental para medição da 

fração de vazio no escoamento intermitente vertical ascendente ar-água utilizando o sensor de 

anéis. 

Os sensores de impedância de anéis localizados na estação de medidas 257D a jusante do 

misturador são ligados ao circuito de acionamento. Os testes começam medindo a voltagem de 

saída do circuito quando a tubulação está somente com água e depois somente com ar para 

estabelecer as voltagens de referência ‘cheio’ e ‘vazio’. Em seguida os testes bifásicos com água 

e ar são iniciados. Cada teste consiste em ajustar as vazões de água e ar desejadas, aguardar a 

estabilização das vazões e adquirir os dados por 120 segundos com uma frequência de 3000 Hz. 

A corrente de saída é digitalizada e adquirida pela placa da National Instruments onde é 

convertida em tensão e o controle do sistema de aquisição é realizado pelo software LabView. 

A Figura 3.13 mostra como exemplo uma série temporal da voltagem de saída do sensor 

para o ponto LJ 0,31m / s=  e GJ 0,57m / s= . 

A abscissa representa o tempo de aquisição do sinal em segundos e a ordenada representa 

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

passagem dos pistões de líquido e os valores mais baixos a passagem das bolhas alongadas. 

 

 

Figura 3.13. Voltagem de saída do sensor para o ponto JL =0,31 m/s e JG=0,57 m/s. 

 

A magnitude do sinal do sensor também é normalizada pela Equação (3.18). A Figura 

3.14 mostra o sinal da voltagem normalizada, V* do sensor de impedância de anéis para o ponto 

LJ 0,31m / s=  e GJ 0,57m / s= . 
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Figura 3.14. Sinal da voltagem normalizada do sensor de impedância de anéis. 

 

 

3.5.1. Mapeamento de V* em fração de vazio 
 

 

O sensor detecta a presença das fases por meio da medida da impedância elétrica que 

ocorre dentro do volume de medida devido a passagem das fases. O conhecimento prévio da 

impedância elétrica no volume de medida, a partir das propriedades elétricas dos fluidos, é 

fundamental para ajustar a faixa de operação do sensor e detectar eventuais limitações na 

medição seja no seu limite inferior ou superior de impedância. O sensor de impedância elétrica 

foi desenvolvido para operar em um escoamento bifásico de gás e líquido vertical ascendente. 

Uma relação entre a voltagem da saída do circuito elétrico do sensor de impedâncias e a fração de 

vazio média na seção transversal do tubo para mistura gás e líquido escoando simultaneamente na 

tubulação foi desenvolvida em Rosa et al. (2012). Esta relação entre a voltagem de saída e a 

fração de vazio média na seção é denominada por mapeamento da fração de vazio ou também por 

curva de calibração do medidor. Dessa forma, é possível criar um mapeamento da fração de vazio 

instantânea média na seção do tubo em função do valor instantâneo de V*. As curvas de 

calibração do sensor estão apresentadas na Tabela 3.5 através das equações algébricas que 

relacionam os valores de V* com as frações de vazio α e podem ser visualizadas no gráfico da 

Figura 3.15, Rosa et al. (2012). Essas equações foram obtidas com fundamentação teórica 

baseada na teoria de Maxwell. Os valores mais altos de V* correspondem à ocorrência do padrão 

bolhas dispersas, *V 0,83≥  e os valores mais baixos de V* correspondem à ocorrência do 
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padrão anular, *V 0,37≤ . Os valores entre *0,37 V 0,83< <  correspondem ao padrão 

intermitente. Dessa forma é possível determinar as frações de vazio médias na seção transversal 

do tubo, αs, αf e αu para cada pistão de líquido, bolha alongada e unidade pistão-bolha 

respectivamente.  Como mostra a Figura 3.15 as curvas de calibração são lineares para cada 

faixa. 

 

Tabela 3.5. Equações algébricas entre V* e α. 

Padrão α  

Bolhas Dispersas 

*0,83 V 1,00≤ ≤  
( )*1,19 1 V−  

Intermitente 

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

Anular 

*0,00 V 0,37≤ ≤  

*V
1

2,45
−  

 

 

 

Figura 3.15. Curvas de calibração do sensor de impedância de anéis.
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4. PROCESSAMENTO DOS SINAIS 

 

 

Este capítulo descreve o processamento dos sinais para: (a) determinação das 

propriedades geométricas e cinemáticas do escoamento no padrão golfadas obtidos utilizando um 

par de sensores de anéis gêmeos espaçados entre si e (b) determinação das frações de vazio do 

pistão de líquido, da bolha alongada e da unidade pistão-bolha obtidos utilizando a sonda elétrica 

e o sensor de impedância de anéis. 

 

 

4.1. Determinação de Ls, Lf, ut e f utilizando o par de sensores de impedância de 
anéis gêmeos  

 

 

Para determinar os comprimentos, velocidades e frequências no escoamento em golfadas 

é necessário inicialmente identificar a ocorrência de água e ar, e isto é feito aplicando um fator de 

corte, FC, (0 < FC <1) na voltagem normalizada adimensional V*. FC é uma função lógica que 

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

 

( ) ( ) ( )

( ) ( ) ( )

*

*

se V  FC então X  1 ocorrência de água

se V  FC então X  0 ocorrência de ar

  

  

t t ,

t t ,

=

< =

≥
 

 

onde a ocorrência de uma fase (L ou G) é dada pela função indicadora da fase X, sendo que XL 

indica a ocorrência de água e XG indica a ocorrência de ar . A aplicação do fator de corte permite 

a identificação do início do pistão de líquido e do início da bolha alongada. Note que XL=1 – XG. 

Não 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 número de bolhas permaneça constante dentro 

desta faixa. Para determinar o valor de FC adequado para o processamento do teste foram 

observados os gráficos de dependência para os dois sensores de impedância de anéis e 

identificadas as regiões nas quais as quantidades de bolhas são invariantes para os dois sensores. 
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Os gráficos da dependência de FC para os sensores a montante (quadro superior) e jusante 

(quadro inferior) apresentados na Figura 4.1 mostram o número de bolhas para diferentes fatores 

de corte. A Figura 4.1 mostra os gráficos para o ponto LJ 0,30 m / s=  e GJ 0, 28 m / 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 gráfico de dependência é aplicado 

para cada um dos sensores de impedância de anéis e também será aplicado no pré-processamento 

dos sinais obtidos com a sonda elétrica. 

 

 

Figura 4.1. Dependência funcional do fator de corte. 

 

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

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

com LJ 0,30 m / s=  e GJ 0, 28 m / s= . 
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 Figura 4.2. Sinal da voltagem instantânea dos sensores de impedância de anéis gêmeos. 

 

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

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

GJ 0, 28 m / s= . 

 

 

Figura 4.3. Sinal da voltagem normalizada dos sensores de impedância V* e da onda 
quadrada, XL. 
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A Figura 4.4 mostra uma representação de XL de dois sensores de impedância gêmeos 

estando o sensor (1) a montante e o sensor (2) a jusante. Na Figura 4.4 é apresentada a ocorrência 

de duas unidades para o sensor (1). A notação i=1 ou 2 refere-se ao sensor, montante ou jusante, 

respectivamente. O índice j identifica a unidade pistão-bolha, onde (1  j  n). tsi,j é o tempo de 

residência do pistão no sensor i do conjunto j (pistão/bolha), tbi,j é o tempo de residência da bolha 

no sensor i do conjunto j (pistão/bolha), TSi,j é o tempo da referência zero (t=0) até o início do 

pistão j no sensor i e TBi,j é o tempo da referência zero até o início da bolha j no sensor i. 

 

 

Figura 4.4. Sinal lógico idealizado para os dois sensores espaçados de S mm. (0) ocorrência 
de gás e (1) ocorrência de líquido. 

 

  O tempo gasto pela j-ésima bolha para percorrer a distância S = 112,5 mm separando os 

dois sensores é: 

 

 B, j 2, j 1, jT TB TB .∆ = −  (4.1) 

 

A velocidade de translação do nariz da j-ésima bolha alongada é: 
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 t j
B, j

S
u .

T
=

∆
 (4.2) 

 

O comprimento da j-ésima bolha é calculado por: 

 

 B j t j 1, jL u tb .= ×  (4.3) 

 

O comprimento do j-ésimo pistão de líquido é obtido através da relação: 

 

 S j t j 1, jL u ts .= ×  (4.4) 

 

A frequência da j-ésima unidade é calculada pela expressão: 

 

 j
j

1
f ,

tu
=  (4.5) 

 

onde tuj é o tempo de residência da unidade no sensor i do conjunto j (pistão/bolha), 

i, j i , j i , jtu ts tb= + . 

O algoritmo usado para processar os dados identifica cada pistão e bolha separadamente. 

Uma descrição detalhada do algoritmo de processamento do sinal está em Duarte (2007). 

As estimativas das incertezas nas medidas da velocidade de translação do nariz da bolha 

alongada ut, do comprimento do pistão de líquido Ls, do comprimento da bolha alongada Lf e da 

frequência f podem ser encontradas no Apêndice C. 

 

 

4.2.Determinação das frações de vazio utilizando a sonda elétrica 
 

 

A ocorrência de uma fase (L ou G) é dada pela função indicadora da fase X. A fração de 

vazio em qualquer posição radial do tubo é a razão entre o tempo de residência do ar em contato 

com o fio da sonda e o tempo de amostragem, t∆ .  
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A fração de vazio média no tempo em qualquer posição (r / R) pode ser escrita como: 

 

 
N

i
i 1

r 1
t ,

R t =

′α =
∆

 (4.6) 

 

onde it ′  é o tempo que o ar permanece em contato com a sonda. A hipótese do processo de média 

no tempo é assegurada desde que a escala de tempo do escoamento seja suficientemente maior 

que o intervalo de amostragem, ∆t. Considerando que o sinal analógico do sensor é digitalizado 

numa frequência de 3000 Hz (ver Figura 4.5), a estimativa de α em qualquer posição radial 

( )r / R pode também ser representada pela razão entre a somatória de L1 X− e o número total de 

pontos amostrados N. Dessa forma, tem-se: 

 

 ( )
N

L,i
i 1

r 1
1 X .

R N =

α = −  (4.7) 

 

 

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 equação (4.7) será utilizada para a determinação das frações de vazio da unidade, do 

pistão de líquido e do filme de líquido de acordo com o intervalo de amostragem correspondente 
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ao número total de pontos amostrados, ao número total de pontos nos pistões de líquido e ao 

número total de pontos nos filmes de líquido respectivamente. 

 

 

4.2.1. Fração de vazio da unidade, ααααu 

 

 

A Figura 3.7 traz como exemplo uma série temporal da voltagem de saída da sonda para o 

ponto LJ 0,31 m / s=  e GJ 0,52 m / s=  na linha de centro do tubo e amostra a ocorrência de gás 

nos pistões de líquido e nas bolhas alongadas em um escoamento intermitente contínuo. 

Considerando que o escoamento tem um pistão de líquido médio e uma bolha alongada média, os 

valores das frações de vazio resultantes representam, em uma dada posição radial, a fração de 

vazio da mistura. A Figura 4.6 mostra a voltagem normalizada V* e a onda quadrada XL obtida 

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

do tubo. 

 

 

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

 

Ao aplicar a Equação (4.7) em uma sequência de vários pistões seguidos por bolhas, a 

fração de vazio da mistura aproxima-se da fração de vazio da unidade uα  para uma determinada 

posição radial: 

 



 

 

 

 Repetindo este proces

frações de vazio da unidade. 

GJ 1,05 m / s= . 

 

Figura 4.7. Distribu

 

4.2.2. Fração de vazi

 

 

Supondo simetria ao l

radial, obtendo a fração de vaz
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( )
N

u L,i
i 1

r 1
1 X .

R N =

α = −  

sso para diversas posições radiais obtém-se a d

. A Figura 4.7 mostra esta medida para o pon

uição radial da fração de vazio da unidade para J

GJ 1,05 m / s= . 

io média da unidade, < ααααu >  

longo da direção angular pode-se integrar αu a

zio média da unidade definida como: 

u u

1 r
  2 rdr.

A R
< α > = α π  

(4.8) 

distribuição radial de 

nto LJ 0,61 m / s=  e 

 

LJ 0,61 m / s=  e 

ao longo da direção 

(4.9) 



49 
 

O processo de média da Equação (4.9) é, por exemplo, equivalente a integrar a 

distribuição de uα da Figura 4.7 na área. A Equação (4.9) é uma média que condensa a direção 

radial e o tempo em um único valor < uα >. Este valor será utilizado para resolver as equações 

obtidas dos balanços volumétricos desenvolvidas no Apêndice A. Para referência o valor da 

fração de vazio média da unidade obtido para o teste LJ 0,61 m / s=  e GJ 1,05 m / s=  é     

u< α >  = 0,50. 

 

 

4.2.3. Distribuição da fração de vazio local do pistão de líquido  

 

 

Para obter a distribuição da fração de vazio local do pistão de líquido na direção axial é 

necessário realizar uma média de conjunto. A média de conjunto de L1 X−  para cada posição 

radial ( )r / R  e axial ( )Z / D  do pistão de líquido vai fornecer a fração de vazio média local 

( )s r / R, Z / Dα . A posição Z / D tem origem na traseira da bolha alongada, ou seja, na frente do 

pistão de líquido. Em uma determinada posição radial ( )r / R obtém-se o sinal da voltagem 

normalizada V*. A Figura 4.8 traz como exemplo de sinal o ponto LJ 0,31 m / s=  e 

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

 

 

Figura 4.8. Sinal da voltagem normalizada da sonda elétrica. 
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O sensor de impedância de anéis identifica o início e o fim de cada pistão de líquido e de 

cada bolha alongada. Utilizando o par de sensores de anéis gêmeos também é determinada a 

velocidade de translação do nariz da bolha alongada ut para cada unidade. Com a informação do 

sensor de impedância é possível selecionar a série temporal de cada pistão de líquido e de cada 

bolha alongada. O exemplo continua somente com a representação dos pistões de líquido como 

mostra a Figura 4.9. O procedimento é similar para tratar a bolha alongada. 

 

 

Figura 4.9. Representação do tempo de cada pistão de líquido. 

 

O próximo passo é transformar cada série temporal em comprimento multiplicando cada 

intervalo de tempo de um determinado pistão de líquido pela velocidade de translação do nariz da 

bolha alongada ut de sua unidade. Passa-se a ter uma série no espaço sendo que o último 

elemento de cada série representa o comprimento do pistão Ls daquela série. A Figura 4.10 

mostra uma representação esquemática com os comprimentos de cada pistão de líquido. 

 

Figura 4.10. Representação esquemática com os comprimentos de cada pistão de líquido. 

 



51 
 

Aplica-se o fator de corte, FC = 0,9 e gera uma onda quadrada XL para cada pistão de 

líquido em uma determinada posição radial (r / R) como mostra a Figura 4.11. 

 

 

Figura 4.11. Representação de XL para cada pistão de líquido em uma determinada posição 
radial (r / R). 

 

Neste passo é extraído L1 X− correspondente a cada posição axial (Z / D) de todos os 

pistões de líquido em uma posição radial específica ( )r / R  como mostra a Figura 4.12. 



 

Figura 4.12. Determina

 

Utilizando a Equação 

pistão de líquido em uma pos

da distribuição axial da fraçã

LJ 0,31 m / s=  e GJ 0,52 m=

 

Figura 4.13. Distribuiçã
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ação da fração de vazio em cada posição axial do

 (4.7) é determinada a fração de vazio em ca

sição radial específica (r / R). A Figura 4.13 apr

ão de vazio de todos os pistões de líquido em 

m / s . 

ão axial da fração de vazio de todos os pistões em

LJ 0,31 m / s=  e GJ 0,52 m / s= . 

 

 

o pistão de líquido. 

ada posição axial do 

resenta um exemplo 

 (r / R) = 0,80 para 

 

m (r / R) = 0,80 para 
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O procedimento é repetido para diferentes posições radiais e constitui a média de L1 X−  

para diferentes pistões de líquido tomados em diferentes posições radiais, ver representação na 

Figura 4.14.  

 

                                                 

M

L
S 1

s

r Z
1 X ,

R Dr Z
, ,

R D M
=

−

α =  (4.10) 

 

onde M é o número de pistões de líquido. 

Para cada posição radial o sinal de cada pistão foi separado em um arquivo específico. O 

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

 

 

r / R = 0 … r / R = 0.95 

 

 

 

… 

 

 

 

… 

 

 

 

 

 

… 

 

Figura 4.14. XL de cada pistão de líquido em cada posição radial. 

 

 

A Figura 4.15 apresenta um exemplo da distribuição espacial da fração de vazio do pistão 

de líquido para LJ 0,29 m / s=  e GJ 0, 25 m / s=  obtida com a Equação (4.10). Esta técnica 

permite mapear as distribuições axial e radial da fração de vazio local do pistão de líquido. 



 

Figura 4.15. Distribu

 

A Figura 4.16 apresen

pistão de líquido na direção 

obtida realizando uma média

radial (r / R) e será comparad

obtida com o sensor de imped

 

Figura 4.16. Distribuiç
rad
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buição espacial da fração de vazio local do pistão

LJ 0, 29 m / s=  e GJ 0, 25 m / s= . 

nta como exemplo a distribuição axial da fração

 radial para LJ 0,31m / s=  e GJ 0,52m / s= . E

a nas distribuições apresentadas na Figura 4.13

da com a distribuição axial da fração de vazio 

dância de anéis. 

ção axial da fração de vazio média do pistão de 
dial para LJ 0,31m / s=  e GJ 0,52m / s= . 

 

o de líquido para 

o de vazio média do 

Esta distribuição foi 

3 para cada posição 

do pistão de líquido 

 

 líquido na direção 
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4.2.4. Fração de vazio média do pistão de líquido na direção axial, ααααs (r / R) 

 

 

A Figura 4.17 apresenta um desenho esquemático representando as frações de vazio para 

uma posição radial em cada pistão αs, j e seus respectivos comprimentos Ls,j.
  

A fração de vazio média do pistão de líquido na direção axial é calculada ponderando a 

fração de vazio numa dada posição radial para cada pistão por seu respectivo comprimento Ls: 

 

 s1 s1 s2 s2 sM sM
s

s1 s2 sM

L L ... Lr
,

R L L ... L

α + α + + α
α =

+ + +
 (4.11) 

 

onde s, jα é a fração de vazio do pistão j ( )1 j M≤ ≤  medida em uma determinada posição radial       

(r / R) e calculada aplicando a equação (4.7) em cada pistão de líquido: 

 

 ( )
jN

s, j L,i
i 1j

r 1
1 X ,

R N =

α = −  (4.12) 

 

onde Nj é o número de pontos de cada pistão de líquido e os comprimentos do pistão de líquido 

Ls1, Ls2, etc são obtidos com o procedimento descrito na seção 4.2.3. Todas as medidas foram 

tomadas para uma posição radial fixa (r / R).  
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Figura 4.17. Representação esquemática das frações de vazio em cada pistão para uma dada 
posição (r /R) e seus respectivos comprimentos. 

 

Repetindo este processo para as diversas posições radiais obtém-se a distribuição radial de 

frações de vazio médias do pistão de líquido na direção axial obtidas aplicando a Equação (4.11) 

em cada posição (r / R). A Figura 4.18 mostra como exemplo a distribuição radial para o ponto 

LJ 0,31m / s=  e GJ 0,52m / s= . 

 

LS1

LS2

LSM

r
R

αs2

αs1

αsM



 

Figura 4.18. Distribu
pistõ

 

 

4.2.5. Fração de vazi

 

 

A partir da informação

calculada integrando a fração

seção transversal do tubo, veja

 

 

 

Esta é uma média que

representada por um único val

as equações obtidas dos balan

valor da fração de vazio m

GJ 0,52 m / s=  é s< α >  = 0,2
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uição radial da fração de vazio média na direção 
ões para LJ 0,31 m / s=  e GJ 0,52 m / s= . 

io média do pistão de líquido, < ααααs >  

o da Figura 4.18 a fração de vazio média do 

o de vazio média do pistão de líquido na direç

a Figura 4.19: 

s s

1 r
 2 rdr.

A R
< α > = α π  

e condensa as direções r e Z para uma conce

lor < sα > uniforme no pistão. Este valor será uti

nços volumétricos desenvolvidas no Apêndice A

média do pistão de líquido obtido para o test

23. 

 

 axial de todos os 

 pistão de líquido é 

ção axial na área da 

(4.13) 

entração volumétrica 

ilizado para resolver 

A. Para referência o 

te LJ 0,31 m / s=  e 
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Figura 4.19. Seção transversal do tubo. 

 

 

4.2.6. Fração de vazio média do filme de líquido na direção axial, ( )f r / Rα  

 

 

O procedimento é similar ao da seção 4.2.4 só que agora aplicado na bolha alongada. A 

fração de vazio média do filme de líquido na direção axial é calculada ponderando a fração de 

vazio de cada filme de líquido por seu respectivo comprimento fL da seguinte forma: 

 

 f1 f1 f 2 f 2 fM fM
f

f1 f 2 fM

L L ... Lr
,

R L L ... L

α + α + + α
α =

+ + +
 (4.14) 

 

onde f , jα é a fração de vazio do filme j ( )1 j M≤ ≤  medida em uma determinada posição radial 

( )r / R e calculada aplicando a equação (4.7) em cada filme de líquido: 

 

 ( )
N

f , j L,i
i 1

r 1
1 X ,

R N =

α = −  (4.15) 

 

onde N é o número de pontos de cada filme de líquido e os comprimentos do filme de líquido Lf1, 

Lf2, etc são obtidos com o procedimento descrito na seção 4.2.3. Todas as medidas foram 



 

tomadas para uma posição ra

radiais obtém-se a distribuiçã

axial obtidas aplicando a Equ

distribuição radial da fração d

m/s. 

 

Figura 4.20. Distribuiç
axi

 

 

4.2.7. Fração de vazi

 

 

A partir da informaçã

calculada integrando a fração

seção transversal do tubo:
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adial fixa (r / R). Repetindo este processo par

ão radial de frações de vazio médias do filme d

uação (4.14) em cada posição radial (r / R). A

de vazio média do filme de líquido para JL = 0

ção radial da fração de vazio média do filme de 
ial para LJ 0,61 m / s=  e GJ 1,05 m / s= . 

io média do filme de líquido, < ααααf >  

ão da Figura 4.20 a fração de vazio média do

o de vazio média do filme de líquido na direç
 

f f

1 r
 2 rdr.

A R
< α > = α π  

ra diversas posições 

de líquido na direção 

A Figura 4.20 traz a 

0,61 m/s e JG =1,05 

 

 líquido na direção 

o filme de líquido é 

ção axial na área da 

(4.16) 
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A Equação (4.16) é uma média que condensa a direção radial e o tempo em um único 

valor < fα > que será utilizado para resolver as equações obtidas dos balanços volumétricos 

desenvolvidas no Apêndice A e comparado com a fração de vazio do filme de líquido medida 

com o sensor de impedância de anéis. Para referência o valor da fração de vazio média do filme 

de líquido obtido para o teste LJ 0,61 m / s=  e GJ 1,05 m / s=  é f< α >  = 0,69. 

 

 

4.3.Determinação das frações de vazio utilizando o sensor de impedância de anéis 
 

 

A seguir é apresentado o procedimento para determinar as frações de vazio utilizando o 

sensor de impedância de anéis. As medidas do sensor correspondem a fração de vazio média na 

seção transversal do tubo. Elas equivalem as medidas da sonda elétrica < αu >, < αs > e < αf > 

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

 

 

4.3.1. Fração de vazio média da unidade, < ααααu > 

 

 

A fração de vazio média da unidade é calculada numa sequência de etapas representadas 

na Figura 4.21 e detalhadas a seguir: 

 

(a) A série temporal da voltagem V obtida na saída do sensor é transformada na voltagem 

normalizada V*, conforme apresentado através da Equação (3.18); 

(b) A série temporal de V* é mapeada em uma série temporal de frações de vazio 

utilizando as relações da Tabela 3.5 e da Figura 3.15; 

(c) São obtidos os valores instantâneos da série temporal de fração de vazio, α[i]; 

(d) A fração de vazio média da unidade é calculada em função dos valores instantâneos de 

fração de vazio como: 
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N

u
i 1

1
  [i],

N =

< α > = α  (4.17) 

 

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

sonda elétrica usando a Equação (4.9). 

 

 

Figura 4.21. Sequência de etapas realizadas para o cálculo da fração de vazio média da 
unidade. 

 

 

 

 

 



 

4.3.2. Distribuição d

 

 

Para obter a distribui

necessário realizar uma média

( )Z / D do pistão de líquido 

sensor de impedância de anéi

fator de corte na voltagem n

( )Z / D tem origem na traseira

sensor de impedância de anéis

obter a fração de vazio médi

termina cada pistão de líquid

pode ser obtida com os valore

de líquido. Para converter o sin

se o tempo de duração de cada

nariz da bolha, ut. A Figura 4

de um pistão de líquido para o

 

Figura 4.22. Distr
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da fração de vazio do pistão de líquido na dire

ição da fração de vazio do pistão de líquido 

a de conjunto. A média de conjunto de αs para

vai fornecer a fração de vazio média, (s Z /α

is identifica o início e o fim de cada pistão de 

normalizada adimensional como descrito na se

a da bolha alongada, ou seja, na frente do pistão

s já fornece a fração de vazio média na seção tr

ia para cada posição axial ( )Z / D . Sabendo o

do, a distribuição axial da fração de vazio de u

es instantâneos da série temporal de fração de v

nal no tempo em uma dependência espacial na d

a pistão de líquido ts por sua respectiva velocida

4.22 apresenta um exemplo da distribuição axia

o ponto LJ 0,61m / s=  e GJ 0,80m / s= . 

ribuição axial da fração de vazio de um pistão de

LJ 0,61m / s=  e GJ 0,80m / s= . 

eção axial, ααααs 

 na direção axial é 

a cada posição axial 

)/ D . Inicialmente o 

 líquido aplicando o 

eção 4.1. A posição

o de líquido. Como o 

ransversal é possível 
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um pistão de líquido 

vazio, α[i] no pistão 

direção Z multiplica-

ade de translação do 

al da fração de vazio 

 

e líquido para 
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 O próximo passo é realizar uma média de conjunto para cada posição axial (Z / D) do 

pistão de líquido. A Figura 4.23 mostra como exemplo a média de conjunto realizada em quatro 

pistões na posição Z / D = 8 para LJ 0,61m / s=  e GJ 0,80m / s= . Cada pistão de líquido possui 

variações de frações de vazio e comprimentos diferentes.  

 

 

Figura 4.23. Média de conjunto aplicada no pistão de líquido em Z / D = 8 para 

LJ 0,61m / s=  e GJ 0,80m / s= . 

 

 

A fração de vazio média de todos os pistões de líquido em uma dada posição axial (Z / D) 

é a somatória da fração de vazio de cada pistão dividido pelo número de pistões: 

 

 
M

s s, j
j 1

z 1 z
,

D M D=

α = α  (4.18) 

 

onde M é o número de pistões de líquido. A Figura 4.24 apresenta como exemplo a distribuição 

axial da fração de vazio de todos os pistões de líquido para LJ 0,61m / s=  e GJ 0,80m / s= . 



 

Figura 4.24. Distribuiçã

 
 

4.3.3. Fração de vazi

 

 

 Identificado o início e

um pistão de líquido como: 

 

 

 

onde α[i] são os valores instan

N é o número de pontos de c

dependência espacial na direç

por sua respectiva velocidade

exemplo da distribuição axial

ponto LJ 0,61 m / s=  e GJ 0=

A Figura 4.25, similar

frações de vazio de todos os p
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ão axial da fração de vazio de todos os pistões d

LJ 0,61m / s=  e GJ 0,80m / s= . 

io média do pistão de líquido, < ααααs >  

e o fim de cada pistão pode-se calcular a fração

N

s, j
i 1

1
[i],

N =

α = α  

ntâneos da série temporal de fração de vazio no 

cada pistão de líquido j. Para converter o sinal

ção Z multiplica-se o tempo de duração de cada

e de translação do nariz da bolha, ut. A Figura

l das frações de vazio instantâneas de um pistã

0,80 m / s . 

r a Figura 4.23 apresenta como exemplo as dist

pistões de líquido para o ponto LJ 0,30 m / s=  e 

 

de líquido para 

o de vazio média de 

(4.19) 
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al no tempo em uma 

a pistão de líquido ts 

a 4.22 apresenta um 

ão de líquido para o 

tribuições axiais das 

 GJ 0, 28 m / s= . 
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Figura 4.25. Distribuição axial da fração de vazio de todos os pistões de líquido para o 
ponto LJ 0,30 m / s=  e GJ 0, 28 m / s= . 

 

Como mostra a Figura 4.25 o sinal de cada pistão de líquido começa com um valor de α[i] 

de aproximadamente 0,5 indicando a região da traseira da bolha alongada que possui uma alta 

fração de vazio e termina com um pico sinalizando o início da próxima bolha. A figura mostra 

ainda que cada pistão de líquido possui um número de pontos diferente correspondendo a um 

comprimento Ls diferente. O comprimento de cada pistão de líquido foi determinado antes do 

pico mostrado na figura. Dessa forma, a fração de vazio média de todos os pistões de líquido é 

calculada ponderando a fração de vazio de cada pistão por seus respectivos comprimentos da 

seguinte forma: 

 

 s1 S1 s2 S2 sM SM
s

S1 S2 SM

L L ... L
  ,

L L ... L

α + α + + α
< α > =

+ + +
 (4.20) 

 

onde αs1, αs2, etc. representam, respectivamente, as frações de vazio médias dos pistões de 

comprimentos Ls1, Ls2, etc. A Equação (4.20) equivale a Equação (4.13) utilizando a sonda 

elétrica.  
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4.3.4. Fração de vazio média do filme de líquido, < fα > 

 

 

O procedimento é similar ao da seção 4.3.3 só que agora aplicado na bolha alongada. O 

programa identifica o início e o fim de cada bolha alongada e calcula a fração de vazio média de 

um filme de líquido como: 

 

 
N

f , j
i 1

1
[i],

N =

α = α  (4.21) 

 

onde α[i] são os valores instantâneos da série temporal de fração de vazio no filme de líquido j e 

N é o número de pontos de cada bolha alongada j.
 

A fração de vazio média no filme de líquido é calculada ponderando a fração de vazio de 

cada filme de líquido por seus respectivos comprimentos fL da seguinte forma: 

 

 f1 f1 f 2 f 2 fM fM
f

f1 f 2 fM

L L ... L
  ,

L L ... L

α + α + + α
< α > =

+ + +
 (4.22) 

 

onde αf1, αf2, αfM representam, respectivamente, as frações de vazio dos filmes de líquido de 

comprimentos Lf1, Lf2, LfM. A equação (4.22) equivale a Equação (4.16) utilizando a sonda 

elétrica. 
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5. MEDIDAS EXPERIMENTAIS DAS FRAÇÕES DE VAZIO E DAS 

PROPRIEDADES GEOMÉTRICAS E CINEMÁTICAS DO 

ESCOAMENTO INTERMITENTE 

 

 

Este capítulo apresenta os resultados experimentais para 17 testes selecionados com 

velocidades superficiais de água e ar que variam de 0,29 a 1,20 m/s e 0,25 a 1,35 m/s, 

respectivamente. São apresentados os resultados dos testes realizados com a sonda elétrica e com 

o sensor de impedância de anéis. Foram determinados os comprimentos do pistão de líquido Ls e 

do filme de líquido Lf, a velocidade de translação do nariz da bolha alongada ut, a frequência f e 

as frações de vazio da unidade, do pistão de líquido e do filme de líquido αu, αs e αf 

respectivamente.  

 

 

5.1.Propriedades dos fluidos 
 

 

Os testes foram realizados a uma pressão atmosférica média de 945 mbar e uma 

temperatura ambiente média de 298 K, utilizando água e ar como fluidos de trabalho. Os valores 

de pressão e temperatura foram obtidos do Centro de Pesquisas Meteorológicas e Climáticas 

Aplicadas – Cepagri/Unicamp. Como referência, as propriedades da água e do ar na pressão 

atmosférica e temperatura ambiente são apresentadas na Tabela 5.1 e utilizadas nos balanços, 

simulações e modelos realizados. As velocidades superficiais da água e do ar são apresentadas 

nos gráficos e tabelas na ordem ,  - , , sendo que os três primeiros dígitos representam JL 

em m/s e os três últimos JG em m/s. 
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Tabela 5.1. Propriedades dos fluidos. 

Fluido ρ µ σ 

  [kg/m3] [kg/m.s] [N/m] 

Água 997 8,93 x 10-4 0,072 

Ar 1,18 1,84 x 10-5 - 

 
 

5.2.Sonda elétrica  
 

 

Por meio da sonda elétrica foi medida a fração de vazio local do escoamento no padrão 

golfadas. Identificando o início e o fim de cada pistão de líquido pode-se também determinar a 

fração de gás local de cada pistão de líquido. Os dados são pós-processados como média de 

conjunto para obter a fração de vazio média da unidade e a fração de vazio média do pistão de 

líquido, além do perfil de fração de vazio do pistão de líquido e sua evolução ao longo da direção 

axial. A técnica mapeia um setor da seção transversal do tubo. O resultado é estendido a toda 

seção pressupondo que o escoamento em média seja simétrico em relação a direção tangencial. 

No entanto, há 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 água 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 são mostradas na Tabela 5.2 e suas representações no mapa de fluxo de Taitel e Barnea 

(1980) mostrado na Figura 5.1 revelam que elas são representativas do padrão golfadas.  

 

 

 

 

 

 



69 
 

Tabela 5.2. Velocidades superficiais. 

Teste J JL JG 

# (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 

 

 

 

Figura 5.1. Representação dos dados experimentais no mapa de padrões de Taitel e Barnea 
(1980). 

 

A Tabela 5.3 apresenta uma comparação da fração de vazio média da unidade <αu> 

medida utilizando a técnica da sonda elétrica com as medidas utilizando as técnicas de referência 

apresentadas no Capítulo 3. Apesar das velocidades superficiais de líquido e gás não serem 

exatamente as mesmas é possível observar uma concordância dos resultados. O teste 1 foi 

realizado com velocidade superficial de líquido JL = 0,29 m/s e comparado com as medidas de 

referência realizadas com velocidade superficial de líquido  JL = 0,32 m/s  apresentando desvios 

absolutos de 0,04 para o método gravimétrico e 0,05 para a válvula de fechamento rápido. Os 
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demais testes foram realizados com velocidades superficiais JL e JG bastante próximas obtendo 

desvios absolutos de 0,01 a 0,04. 

 

Tabela 5.3. Comparação de <αu> experimental com as medidas de referência. 

Teste JL JG <αu> JL JG αgrav. αvávula 

# (m/s) (m/s) (---) (m/s) (m/s) (---) (---) 

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 impedância de anéis foi monitorada a 

passagem dos pistões de líquido e das bolhas alongadas e foram determinados os comprimentos 

dos pistões de líquido, Ls e das bolhas alongadas, Lf assim como a velocidade de translação do 

nariz da bolha alongada, ut  e a frequência, f. Utilizando a sonda elétrica foram determinadas as 

frações de vazio médias da unidade < αu >, do pistão de líquido < αs >, e da bolha alongada         

< αf > através das Equações (4.9), (4.13) e (4.16) respectivamente. A Tabela 5.4 apresenta as 

medidas experimentais médias obtidas para os 4 pares de velocidades JL e JG da Tabela 5.2 

revelando a velocidade de translação do nariz da bolha alongada ut, o fator de intermitência β, os 

comprimentos do pistão de líquido Ls, da bolha alongada Lf e da unidade Lu, a frequência f e as 

frações de vazio médias da unidade < αu >, do pistão de líquido < αs > e da bolha alongada         

< αf >.  
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Tabela 5.4. Valores experimentais médios. 

Teste J JL JG ut β Ls/D Lf/D Lu/D f < αu > < αs > < αf > 

# (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) (---) (---) (---) (---) (Hz) (---) (---) (---) 

1 0,54 0,29 0,25 0,82 0,30 15,19 6,43 21,62 1,27 0,31 0,13 0,74 

2 0,83 0,31 0,52 1,18 0,46 15,90 13,54 29,44 1,43 0,46 0,23 0,74 

3 1,07 0,29 0,78 1,54 0,61 16,72 26,69 43,41 1,33 0,58 0,27 0,77 

4 1,66 0,61 1,05 2,16 0,58 16,56 22,61 39,17 2,14 0,50 0,24 0,69 

 

 

As Figuras 5.2, 5.3 e 5.4 trazem algumas análises dos valores experimentais das frações 

de vazio médias da unidade u< α > , do pistão de líquido s< α >  e da bolha alongada f< α >  em 

função da velocidade superficial de mistura J definida pela Equação (1.5), do fator de 

intermitência β definido pela Equação (1.10) e do comprimento do pistão de líquido Ls 

determinado pela Equação (4.4).  

Uma importante relação cinemática utilizada em escoamento no padrão golfadas é a 

relação de deslizamento definida como a razão da velocidade superficial de gás, JG e a fração de 

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

 

 
u

G
0 G,J

u

J
C J u ,

α
= +

α
 (5.1) 

 

onde o parâmetro de distribuição 0 u uC J / J= α α  expressa a influência da distribuição das 

fases e a velocidade de deslizamento local do gás 
u

G ,J u G ,J uu u /
α

= α α   expressa a 

magnitude do movimento relativo entre as fases. Os valores dos parâmetros 0C  e 
u

G ,Ju
α

utilizados para o padrão golfadas são baseados em estudos cinemáticos da velocidade de 

propagação de uma bolha isolada. Hibiki e Ishii, 2003 sugerem 0 1,2C ≅  e 
uG,Ju gD0,345α< > ≅

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

distribuição 0C  é um valor médio e será abordado em detalhes no Capítulo 6. Para escoamento 

vertical de água e ar em um tubo de 26 mm 
uG,Ju 0,17 m/sα< > ≅ . O ajuste apresentado na Figura 
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5.2 para os dados experimentais é linear próximo a relação de Zuber e Findlay (1965) mostrando 

a consistência do método utilizado para a medida da fração de vazio média da unidade com a 

relação de deslizamento. 

 

 

Figura 5.2. A razão entre a velocidade superficial do gás e a fração de vazio média da 
unidade em função da velocidade superficial de mistura. 

 

 O fator de intermitência β definido pela Equação (1.10) em função dos comprimentos da 

bolha alongada Lf e da unidade Lu pode ser expresso em função das frações de vazio médias da 

unidade u< α > , do pistão de líquido s< α > e do filme de líquido f< α > como: 

 

 u s

f s

.
< α > − < α >

β =
< α > − < α >

 (5.2) 

 

 A Figura 5.3 apresenta uma comparação do fator de intermitência β avaliado por 

diferentes técnicas de medidas através das Equações (1.10) e (5.2). A concordância dos 

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

utilizado para a determinação das frações de vazio.  

  



 

Figura 5.3. Fator de in
p

 

 

 A Figura 5.4 mostra a

vazio média do pistão de lí

aumento de Ls. Este resultado 

de anéis que possuem um faix

 

Figura 5.4. A fração d
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ntermitência em função das frações de vazio méd
pistão de líquido e do filme de líquido. 

a influência do comprimento do pistão de líqu

íquido s< α > . Pode-se notar o aumento linea

o será comparado com os dados obtidos com o se

xa de aplicação maior.  

de vazio média do pistão de líquido em função do
pistão de líquido. 

 

dias da unidade, do 

uido Ls na fração de 

ar de s< α > com o 

ensor de impedância 

 

o comprimento do 
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A seguir são apresentados valores locais da fração de vazio da unidade uα , do pistão de 

líquido sα  e do filme de líquido fα . Considera-se esses dados uma contribuição original deste 

trabalho. 

 

 

5.2.2. Distribuição espacial da fração de vazio do pistão de líquido 

 

 

As distribuições espaciais da fração de vazio do pistão de líquido, αs para os testes da 

Tabela 5.2 são apresentadas na Tabela 5.5. A posição Z / D = 0 representa a frente do pistão de 

líquido ou a traseira da bolha de gás alongada. Todos os testes apresentam uma queda abrupta da 

fração de vazio em Z / D 0= indicando o início do pistão de líquido. Nesta região (esteira 

próxima) ocorrem as recirculações e a velocidade é alta (veja Figura 1.5) fazendo com que a 

fração de vazio atinja um mínimo em Z / D 3≈ . Na região da esteira longe (veja Figura 1.5) 

Z / D 3> , os perfis radiais da fração de vazio apresentam um pico próximo à parede em 

r / R 0,8≈  e longe da parede 0 r / R 0,8≤ <  são aproximadamente planos para cada Z / D. Como 

mostram as figuras da Tabela 5.5 os perfis radiais da fração de vazio no pistão de líquido 

apresentam flutuações para regiões mais afastadas da traseira da bolha. Esta flutuação é atribuída 

ao processo de média que é realizado para cada posição Z / D. Enquanto as médias da fração de 

vazio em posições Z / D menores são realizadas com todos os pistões de líquido, as médias da 

fração de vazio em posições Z / D maiores são realizadas somente com alguns pistões de 

comprimentos sL / D  maiores. 
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Tabela 5.5. Distribuição espacial da fração de vazio do pistão de líquido para os testes da 
Tabela 5.2. 

LJ 0,29 m / s=  e GJ 0,25 m / s=  LJ 0,31 m / s=  e GJ 0,52 m / s=  

  

LJ 0,29 m / s=  e GJ 0,78 m / s=  LJ 0,61 m / s=  e GJ 1,05 m / s=  

  

 

 

 

 

 

 



 

5.2.3. Perfis radiais d

 

 

O perfil da fração de

conforme definido na Equaçã

superficiais JL e JG. As distr

parede do tubo indicando a e

Longe da parede, r / R < 0,8 o

da bolha alongada de gás que

de líquido, JL constante e aum

para cima. Para os pontos co

0,61-1,05 m/s, os perfis são pr

Estes resultados mostr

relativamente uniforme na dir

escoamento no padrão golfada

 

Figura
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da fração de vazio da unidade, ααααu 
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a presença alternante 

elocidade superficial 
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G de 0,31-0,52 m/s e 

mento em golfadas é 

unidimensional para 

 

de. 
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5.2.4. Perfis radiais da fração de vazio do pistão de líquido 

 

 

As variações da fração de vazio ao longo do comprimento axial do pistão de líquido 

foram condensadas em uma única posição radial utilizando a Equação (4.11). Fazendo uma 

varredura em diferentes posições radiais, é possível determinar o perfil radial da fração de vazio, 

como mostrado na Figura 5.6. Observa-se que próximo à parede a fração de vazio é menor, como 

esperado. Devido à migração lateral das bolhas os perfis apresentam um pico em torno de

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

Observa-se que no pistão de líquido a fração de vazio na região central é de 0,15 a 0,30. 

Comparando-se este resultado com a Figura 5.5 constata-se que a diferença entre os valores de 

fração de vazio na região central deve-se a presença da bolha alongada. Na Figura 8.3 do capítulo 

8 é apresentada uma representação dos perfis radiais de fração de vazio no mapa de Taitel et al. 

(1980) apresentado por Liu (1993) apud Serizawa e Kataoka (1987). Os perfis propostos por 

Serizawa são classificados basicamente em pico na parede, pico no centro e plano. Os testes 

mostram que os perfis são relativamente planos e que um modelo unidimensional na direção 

radial representa a distribuição de αs em r. Pode-se observar também na Figura 5.6 que mantendo 

o escoamento de líquido constante e aumentando o escoamento de gás os perfis da fração de 

vazio se deslocam para cima, veja JL e JG igual a 0,29-0,25 m/s e 0,29-0,78 m/s e fixando a 

mesma razão de ar e água, veja JL e JG igual a 0,31-0,52 m/s e 0,61-1,05 m/s os perfis resultantes 

são semelhantes.  

 



 

Figura 5.6

 

 

5.2.5. Perfis axiais d
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. Perfis radiais da fração de vazio do pistão de lí
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5.2.6. Perfis radiais d
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Figura 5.9. Formas da bolha alongada. Fonte: Espinoza e Fabre (2011). 

 

 

5.2.7. Estimativa das velocidades baseadas no balanço volumétrico 

 

 

Para fins de referência a Tabela 5.6 apresenta os resultados obtidos utilizando as equações 

desenvolvidas no balanço volumétrico do Apêndice A. As velocidades do líquido no pistão de 

líquido uLS, das bolhas dispersas no pistão de líquido ub, do gás na bolha alongada uG e do filme 

uf foram obtidas utilizando as Equações (A.39), (A.41), (A.43) e (A.45) respectivamente. 

 

Tabela 5.6. Estimativa das velocidades baseadas no balanço volumétrico do Apêndice A. 

Teste J JL JG ut uLS ub uG uf 

# (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) 

1 0,54 0,29 0,25 0,82 0,51 0,77 0,81 -0,23 

2 0,83 0,31 0,52 1,18 0,76 1,06 1,14 -0,07 

3 1,07 0,29 0,78 1,54 1,05 1,13 1,40 -0,04 

4 1,66 0,61 1,05 2,16 1,54 2,03 2,12 -0,63 
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5.3.Sensor de impedância de anéis 
 

 

A fração de vazio no padrão golfadas foi medida em diversas vazões de gás e líquido 

utilizando o sensor de impedância de anéis. Uma grade de testes foi selecionada contendo 13 

pontos com velocidades superficiais de água 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 são os testes que mais 

se aproximam daqueles da Tabela 5.2 e foram selecionados para serem comparados com os testes 

utilizando a sonda elétrica. As velocidades superficiais utilizadas nos testes são mostradas na 

Tabela 5.7 e suas representações no mapa de fluxo de Taitel e Barnea (1980) mostrado na    

Figura 5.10 revelam que elas são representativas do padrão golfadas.  

 

 

                                       Tabela 5.7. Velocidades superficiais. 

Teste J JL JG 

# (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 0,87 0,60 0,27 

9 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. Representação dos dados experimentais no mapa de padrões de Taitel e 
Barnea. 

 

A Tabela 5.8 apresenta uma comparação da fração de vazio média da unidade <αu> 

medida utilizando o sensor de impedância de anéis com as técnicas experimentais de referência 

apresentadas no Capítulo 3. Os resultados obtidos com a técnica do sensor de impedâncias 

apresentam desvios absolutos menores ou iguais a 0,02 em comparação com o método 

gravimétrico e menores ou iguais a 0,03 em comparação com a válvula de fechamento rápido.  

 

Tabela 5.8. Comparação de <αu> experimental com as medidas de referência. 

JL JG αgrav. αválvula <αu> 

(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 
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Definido o método gravimétrico como medida de referência para o sensor de impedância 

de anéis vários outros testes foram realizados com velocidades superficiais de água 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 comparação 

da fração de vazio média da unidade <αu> medida utilizando o sensor de impedância de anéis 

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

 

Tabela 5.9. Comparação de <αu> experimental com o método gravimétrico. 

JL JG αgrav <αu> 

(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 são apresentadas as medidas experimentais médias utilizando o par de 

sensores de impedância de anéis para os 13 pares de velocidades JL e JG da Tabela 5.7 revelando 

o fator de intermitência β, a velocidade de translação do nariz da bolha alongada ut, os 

comprimentos do pistão de líquido Ls, da bolha alongada Lf e da unidade Lu e a frequência f. 

Utilizando o sensor de impedância de anéis a jusante na estação foram determinadas as frações de 

vazio médias da unidade < αu >, do pistão de líquido < αs > e da bolha alongada < αf > através 

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

 

Tabela 5.10. Valores experimentais médios. 

Teste J JL JG β ut Ls/D Lf/D Lu/D f < αu > < αs > < αf > 

# (m/s) (m/s) (m/s) (---) (m/s) (---) (---) (---) (Hz) (---) (---) (---) 

5 0,58 0,30 0,28 0,36 0,84 13,83 7,82 21,65 1,48 0,34 0,12 0,75 

6 0,88 0,31 0,57 0,63 1,18 10,34 17,35 27,69 1,64 0,51 0,16 0,72 

7 1,13 0,30 0,83 0,59 1,55 18,38 26,44 44,82 1,33 0,59 0,25 0,80 

8 0,87 0,60 0,27 0,30 1,12 13,51 5,69 19,20 2,24 0,25 0,09 0,67 

9 1,16 0,61 0,55 0,38 1,49 14,65 9,14 23,79 2,39 0,38 0,14 0,74 

10 1,41 0,61 0,80 0,47 1,73 17,89 16,00 33,90 2,01 0,48 0,21 0,78 

11 1,70 0,61 1,09 0,53 2,06 18,10 20,62 38,73 2,04 0,54 0,24 0,79 

12 1,45 0,92 0,53 0,32 1,80 15,51 7,33 22,84 3,02 0,30 0,14 0,65 

13 1,72 0,90 0,82 0,41 2,09 16,25 11,16 27,41 2,92 0,41 0,19 0,72 

14 2,01 0,91 1,10 0,47 2,47 17,49 15,45 32,94 2,88 0,47 0,23 0,74 

15 2,02 1,20 0,82 0,36 2,44 16,43 9,37 25,80 3,59 0,34 0,19 0,63 

16 2,28 1,21 1,07 0,41 2,75 16,65 11,78 28,43 3,70 0,39 0,21 0,66 

17 2,55 1,20 1,35 0,44 3,24 18,47 14,66 33,14 3,71 0,44 0,24 0,69 
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As Figuras 5.11 e 5.12 trazem algumas análises dos valores experimentais das frações de 

vazio médias da unidade u< α > , do pistão de líquido s< α >  e da bolha alongada f< α >  em 

função da velocidade superficial de mistura J definida pela Equação (1.5) e do fator de 

intermitência β definido pela Equação (1.10). 

Fazendo a mesma análise realizada com os dados obtidos com a sonda elétrica o ajuste 

para a relação de deslizamento apresentado na Figura 5.11 mostra a consistência do método de 

medida de fração de vazio média da unidade quando comparado com a relação de deslizamento 

proposta por Zuber e Findlay (1965), Equação (5.1). 

 

 

Figura 5.11. A razão entre a velocidade superficial do gás e a fração de vazio média da 
unidade em função da velocidade superficial de mistura. 

 

 

A Figura 5.12 apresenta a comparação do fator de intermitência β determinado pela 

Equação (1.10) em função dos comprimentos da bolha alongada Lf e da unidade Lu e pela 

Equação (5.2) determinado em função das frações de vazio médias da unidade u< α > , do pistão 

de líquido s< α >  e do filme de líquido f< α > . A concordância dos resultados mostra a 

consistência do método utilizado para a determinação das frações de vazio. 
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Figura 5.17. Fração de vazio média do pistão de líquido s< α > em função da frequência f 

para quatro velocidades superficiais de líquido, JL constantes. 

 

 

5.3.3. Perfis axiais das frações de vazio do pistão de líquido e da bolha alongada 

 

 

Na Figura 5.18 são apresentadas as distribuições na direção axial das frações de vazio do 

pistão de líquido αs e da bolha alongada αf para os testes da Tabela 5.7. Todos os testes 

apresentam um sinal alto para a fração de vazio do pistão de líquido αs em Z / D 0= indicando a 

região da traseira da bolha alongada que possui uma alta fração de vazio. Há uma incerteza ao 

determinar o final da bolha alongada e o início do pistão de líquido. Esta região não é definida 

por uma linha, mas uma faixa, pois a traseira da bolha flutua e a região do pistão é muito aerada. 

Baseado na aplicação de fatores de corte é definido o comprimento de cada pistão e bolha. Estes 

valores passam a ser as definições do começo e fim dos pistões e bolhas. Os gráficos da Figura 

5.18 por se tratar de médias apresentam valores máximos de αs em Z / D 0= que são considerados 

representativos. Fazendo uma varredura em diferentes posições axiais é possível avaliar o perfil 

axial da fração de vazio no pistão de líquido αs. Os perfis mostram uma diminuição acentuada de 

αs na região de recirculação da bolha alongada atingindo um mínimo em Z / D 2 a 5≈ e em 

seguida, ocorre um suave aumento de αs à medida que Z / D aumenta. Como observado nos 
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dados da sonda elétrica, veja Figura 5.7, a queda é atribuída principalmente ao final da zona de 

recirculação na traseira da bolha de gás, veja Figura 1.5. A população 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 pistão abaixo. Como mostrado nas figuras a região de 

recirculação varia de 2 a 5D e coincide com αs mínimo que ocorre para maiores velocidades. A 

medida que distancia da origem αs aumenta até atingir um valor estável sugerindo o estado 

desenvolvido. 

 Para a fração de vazio da bolha alongada αf 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 

posições axiais é possível avaliar o perfil axial da fração de vazio da bolha alongada αf. Os perfis 

mostram um acentuado crescimento de αf até Z / D 5≈ e em seguida, apresenta um valor estável 

no corpo da bolha, veja representação na Figura 1.5.  

Para todos os testes a distribuição da fração de vazio do pistão de líquido na direção axial 

mostra duas regiões distintas com comportamentos bem diferentes. Enquanto a região da esteira 

próxima da bolha alongada ( )Z / D 2 a 5< apresenta grande variação nos valores da fração de 

vazio do pistão de líquido variando na maioria dos testes de 0,4 a 0,1, a região do pistão de 

líquido desenvolvido ( )Z / D 10> apresenta pequena variação com um comportamento uniforme 

para αs podendo tratar a fração de vazio nessa região como unidimensional. Para a região da 

esteira da bolha alongada é necessário levar em conta as variações da fração de vazio tanto na 

direção radial quanto axial.  
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5.3.4. Correlações para as frações de vazio 

 

 

Esta seção explora a existência ou a falta de correlação entre os valores de fração de vazio 

no pistão e no filme em função dos comprimentos do pistão e filme respectivamente. Para isto 

são utilizados os valores experimentais de cada pistão e de cada filme, medidos individualmente, 

e comparados contra as medidas experimentais dos respectivos comprimentos de pistão e de 

filme.  

Para a fração de vazio na região do filme de líquido há um sólido modelo matemático, a 

ser introduzido no capítulo 6 que, em termos qualitativos, revela que: (i) quanto maior for o 

comprimento do filme maior é a fração de vazio sendo que o limite máximo é definido pela 

fração de vazio quando o filme atinge o equilíbrio, isto é, a espessura do filme deixa de variar; 

(ii) a fração de vazio na condição de filme em equilíbrio varia fracamente com a velocidade da 

mistura, isto quer dizer que para filmes com grandes comprimentos a tendência é que as frações 

de vazio na região do filme tendam a valores muito próximos. Esta última consideração aplica-se 

aos dados somente porque todos eles provêm de testes com o mesmo par de fluidos (ar e água) e 

mesmo diâmetro de tubulação. 

Não é conhecimento do autor que haja dados experimentais na literatura relativo a 

correlações relativas a fração de vazio no pistão de líquido contra o comprimento do pistão de 

líquido. Ainda pouco se conhece sobre a variabilidade das frações de vazio no pistão de líquido 

com relação ao comprimento do pistão. Pretende-se inferir algum comportamento a partir dos 

modelos estudados no capítulo 8, entretanto para o momento espera-se que quanto menor for o 

pistão menor será a fração de vazio pelo fato dela estar dominada pela região de recirculação que 

possui um mínimo de αs. 

Os dados experimentais estão mostrados nas Figuras 5.19 a 5.22 e organizados em função 

de JL. Assim as Figuras 5.19 a 5.22 mostram as correlações para os grupos de dados com JL 

constante de 0,30 m/s, 0,61 m/s, 0,91 m/s e 1,20 m/s respectivamente. Basicamente busca-se 

numa inspeção nas figuras verificar se os dados confirmam o comportamento descrito acima, se 

existe correlação com os comprimentos e a variação ou distribuição dos dados ao redor da média. 

Outra informação importante contida nas figuras é relativa ao tamanho da população. Ele está 

representado pelo número de pontos experimentais que aparece em cada figura. Na maioria dos 
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testes as populações foram superiores a 300 pontos, entretanto há casos experimentais onde este 

número é bem menor como poderá ser observado inspecionando as figuras. 

Iniciando pela fração de vazio no pistão de líquido, pode-se observar nas Figuras 5.19 a 

5.22 que <αs> para Ls/D >10 é relativamente insensível ao comprimento do pistão de líquido. 

Entretanto para comprimentos de Ls/D <10 ele começa a mostrar uma tendência de aumento à 

medida que Ls/D diminui como era esperado. O espalhamento dos dados ao redor da linha de 

tendência (não mostrada no gráfico) mostra um aumento à medida que a velocidade do líquido 

aumenta. Tipicamente para JL = 0,30 m/s ele é de ±0,05 enquanto que para JL = 1,20 m/s ele 

passa a ser de ±0,1. Como observado nas Figuras 5.19 a 5.22 a correlação de Ls/D e αs de cada 

pistão de líquido, medidos individualmente, segue aproximadamente a correlação linear obtida 

com os valores médios de Ls/D e αs apresentada na Figura 5.4 para os dados da sonda elétrica e 

na Figura 5.16 para os dados do sensor de impedância de anéis. 

As correlações entre fração de vazio na região do filme de líquido e o comprimento do 

filme mostram uma tendência de aumento como o esperado. Os dados nas figuras revelam que 

para elevados valores de Lf/D, <αf> aproxima-se de 0,8; a exceção é para os testes com JL = 1,20 

m/s onde este limite aproxima-se de 0,7. O espalhamento dos dados ao redor da linha de 

tendência (não mostrada na figura) revela uma tendência de aumento à medida que Lf/D < 10, 

tipicamente de ±0,1, à medida que Lf/D > 25 a tendência dos dados mostra uma redução do 

espalhamento, tipicamente de ±0,05. 
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5.3.5. Função densidade de probabilidade das propriedades do escoamento no 

padrão golfadas 

 

 

As funções densidade de probabilidade de ut, Ls/D, Lf/D, <αu>, <αs> e <αf> revelam 

como as populações destas grandezas estão distribuídas ao redor da média na estação de medida 

localizada 257D a jusante do injetor de ar e água. Observa-se que esta distância para alguns testes 

é suficiente para ter um escoamento no padrão golfadas desenvolvido, mas em outros o 

escoamento está 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 ut, Ls/D, <αs>, <αf> e Lf/D apresentam uma 

única moda enquanto que a densidade de <αu> mostra claramente uma distribuição 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 populações 

uma rápida e outra mais lenta. A medida que as bolhas rápidas coalescem com as bolhas lentas a 

velocidade ut muda. O que possuímos é um instantâneo na estação de medida.  Fenômeno similar 

é também observado nas populações de Ls/D e Lf/D. No entanto, as populações de <αs> e  <αf> 

aparecem distribuídas ao redor da média  mas em alguns casos sugerem que as populações estão 

ainda num processo de interação de forma que há dois picos porém próximos entre si. Por último 

a população de <αu> permanece como bimodal caracterizando a ocorrência alternada de gás e 

líquido no regime de golfadas. 

 Considera-se que as demais figuras apresentam um estado em desenvolvimento 

intermediário sendo caracterizado num extremo por aquele mostrado nas Figuras 5.25 e 5.26 e no 

outro pelas Figuras 5.33, 5.34 e 5.35. 

 As densidades de probabilidade relativas à <ut>, Ls/D e Lf/D já foram objeto de estudos de 

outros pesquisadores. Destaca-se que para escoamento desenvolvido, isto é, aquele onde a 

interação entre bolhas vizinhas cessaram de ocorrer, as populações para ut e Lf/D são 

caracterizadas por distribuições normais enquanto que para Ls/D como log-normal. No entanto 

não é de conhecimento do autor algum trabalho relativo às distribuições de <αu>, <αs> e <αf>. 
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Observa-se que <αu> para qualquer um dos pontos experimentais apresenta um comportamento 

bi-modal caracterizado pela alternância da passagem dos pistões de líquido seguidos pelas bolhas 

de gás. As distribuições de <αs> e <αf> são caracterizadas por um único pico e com um 

espalhamento variando entre ±0,05 a ± 0,1 ao redor da média como havia sido previamente 

detectado na seção anterior. Pelo fato de possuírem uma única moda e terem baixo espalhamento 

elas sugerem potencial para aplicação em modelos de simulação utilizando apenas os seus valores 

médios. 

Como exceção quer-se ressaltar os testes 6 e 13, veja Figuras 5.24 e 5.31,  onde a 

população de comprimento de filme está em formação. Elas exibem populações com grandes e 

pequenos comprimentos coexistindo que influenciam na distribuição de <αf> uma vez que 

comprimentos menores de Lf/D estão associados às menores frações de vazio. Já a população 

para <αs> é menos sensível ainda que a população de <αf> e é bem caracterizada por uma 

população simétrica (3o momento estatístico nulo ou skewness nulo) e 4o momento estatístico 

maior que 1 ou kurtosis >1. 
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ra 5.23. Teste 5: Ponto JL=0,30m/s e JG=0,28m/s
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ra 5.24. Teste 6: Ponto JL=0,31m/s e JG=0,57m/s
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ra 5.25. Teste 7: Ponto JL=0,30m/s e JG=0,83m/s
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ra 5.26. Teste 8: Ponto JL=0,60m/s e JG=0,27m/s

 

 

s. 



 

Figur

106 

    
ra 5.27. Teste 9: Ponto JL=0,61m/s e JG=0,55m/s
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a 5.28. Teste 10: Ponto JL=0,61m/s e JG=0,80m/
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a 5.29. Teste 11: Ponto JL=0,61m/s e JG=1,09m/
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a 5.30. Teste 12: Ponto JL=0,92m/s e JG=0,53m/
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a 5.31. Teste 13: Ponto JL=0,90m/s e JG=0,82m/
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a 5.32. Teste 14: Ponto JL=0,91m/s e JG=1,10m/

 

 

 

 

 

 

 

 

/s. 



 

Figura

112 

    
a 5.33. Teste 15: Ponto JL=1,20m/s e JG=0,82m/
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a 5.34. Teste 16: Ponto JL=1,21m/s e JG=1,07m/
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do filme uf foram obtidas utilizando as Equações (A.39), (A.41), (A.43) e (A.45) 

respectivamente. 

 

Tabela 5.11. Resultados para as velocidades do padrão golfadas. 

Teste J JL JG ut uLS ub uG uf 

# (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) 

5 0,58 0,30 0,28 0,84 0,55 0,75 0,82 -0,14 

6 0,88 0,31 0,57 1,18 0,87 0,92 1,13 -0,04 

7 1,13 0,30 0,83 1,55 1,10 1,24 1,45 -0,18 

8 0,87 0,60 0,27 1,12 0,86 1,05 1,11  0,37 

9 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 

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 

translação do nariz da bolha alongada ut. A bolha alongada praticamente preenche toda a seção 

transversal do tubo fazendo com que a velocidade do gás na região da bolha alongada uG seja 

maior que a velocidade superficial do gás JG que representa a velocidade que a fase gás teria se 

estivesse escoando sozinha na tubulação. A velocidade do líquido no pistão de líquido uLS é 

menor que a velocidade superficial de mistura J devido a presença das bolhas dispersas no pistão 

de líquido. As velocidades do filme de líquido uf apresentadas na Tabela 5.11 foram obtidas 

resolvendo a Equação (A.45) utilizando valores médios da fração de líquido no filme de líquido 

fR  resultando em velocidades de filme de líquido positivas e negativas. Isto não pode ser feito de 
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forma direta uma vez que a fração de líquido no filme de líquido varia localmente em função da 

espessura local do filme de líquido hf. A solução é resolver um modelo de filme de líquido que 

estima a fração de líquido local no filme de líquido a partir do conhecimento do perfil da bolha 

alongada e determina a velocidade média do filme de líquido em função das velocidades locais 

do filme de líquido. O modelo de filme de líquido de Taitel e Barnea (1990) será implementado 

no Capítulo 6 para determinar a velocidade média do filme de líquido uf. A seção a seguir 

compara as velocidades das bolhas dispersas no pistão de líquido ub obtidas utilizando a Equação 

(A.41) desenvolvida no balanço volumétrico com as correlações disponíveis na literatura.  

 

 

5.3.7. Comparação da velocidade das bolhas dispersas no pistão de líquido ub com 

as correlações disponíveis 

 

 

A velocidade de translação das bolhas dispersas no pistão de líquido, ub pode ser expressa 

como uma combinação linear da velocidade de deslizamento de uma população de bolhas d,bu  e 

da velocidade superficial de mistura J: 

 

  

 b 0,b d,bu C J u ,= +  (B.24) 

 

onde C0,b é o parâmetro de distribuição das bolhas dispersas que depende do tamanho das bolhas, 

dos perfis da fração de vazio das bolhas e da velocidade superficial de mistura na seção 

transversal. O parâmetro C0,b para escoamento disperso vertical situa-se entre 1,0 e 1,5 com um 

valor mais provável de aproximadamente 1,2.  

A velocidade de deslizamento de uma população de bolhas d,bu  é relacionada com a 

velocidade de deslizamento de uma única bolha d,bsu através da fração de vazio do pistão de 

líquido αs: 

 

 ( )
n

d,b d ,bs su u 1 ,= − α  (B.23) 
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onde o expoente n é determinado em função das viscosidades do gás e do líquido. Para L Gµ >> µ , 

n=1,75.  

 As duas principais correlações disponíveis na literatura para a determinação da velocidade 

de deslizamento de uma única bolha, ud,bs são as correlações de Harmathy (1960) e Ishii e Zuber 

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

 

 4d,bs 2
L

g
u 1,53 ,

∆ρσ
=

ρ
 (B.26) 

 

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

 

 4d,bs 2
L

g
u 2 .

∆ρσ
=

ρ
 (B.32) 

 

Maiores detalhes e discussões a respeito das velocidades das bolhas dispersas em um 

meio contínuo e das correlações disponíveis podem ser encontradas no Apêndice B. 

A Figura 5.36 apresenta a comparação da velocidade das bolhas dispersas no pistão de 

líquido ub estimada pelo balanço volumétrico do Apêndice A com as correlações de Harmathy 

(1960) e Ishii e Zuber (1979). O valor do parâmetro de distribuição utilizado nas correlações foi 

C0,b=1,0 para todos os testes. Pode-se notar desvios de 5 a 10% nos valores de ub obtidos com o 

balanço em relação às correlações para velocidades superficiais de mistura J maiores que 2 m/s. 

Adotando C0,b=1,1 para essa faixa de J pode-se ajustar os valores de ub obtidos com o balanço 

com os determinados com as correlações. A concordância dos resultados mostra a consistência do 

método utilizado. 
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e 0,57 m/s. Os resultados obtidos apresentaram desvios absolutos de 0,02 para < αf > , 0,05 para 

< αu > e 0,07 para < αs > o que significa desvios de até 44% como no caso da fração de vazio 

média do pistão de líquido. Verificando a função densidade de probabilidade das propriedades do 

teste 6, Figura 5.24, observa-se o comportamento de um escoamento em desenvolvimento. Há 

uma incerteza ao determinar o final da bolha alongada e o início do pistão de líquido num 

escoamento em desenvolvimento. Isso reflete diretamente nos comprimentos do pistão de líquido 

Ls e da bolha alongada Lf, já que estes comprimentos são definidos pela aplicação do fator de 

corte, e consequentemente altera as concentrações de gás. Nas distribuições da fração de vazio 

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

observar s 0,42α ≈  para a sonda elétrica e s 0,24α ≈ para o sensor de impedâncias em Z / D 0= . 

Isto sugere que, ao aplicar o fator de corte para definir o comprimento do pistão de líquido no 

teste 6, provavelmente definiu-se o início do pistão de líquido já na região de recirculação. Com 

isso, a região de recirculação do teste com o sensor de impedância ficou mais curta atingindo um 

mínimo em Z / D 2=  com s 0,12α ≈  enquanto que o teste com a sonda elétrica atingiu um 

mínimo em Z / D 3≈  com s 0,14α ≈ .  Na região de pistão desenvolvido ( )Z / D 5> as 

distribuições mostram um crescimento de sα até atingirem s 0,23α ≈  para a sonda elétrica e  

s 0,18α ≈  para o sensor de impedância. Os testes 3 e 7 foram realizados com velocidades 

superficiais de líquido JL bastante próximas 0,29 m/s e 0,30 m/s e com velocidades superficiais 

de gás JG com 6% de diferença, 0,78 m/s e 0,83 m/s. Os resultados obtidos para as frações de 

vazio médias apresentam desvios absolutos de 0,01 para < αu >, 0,02 para  < αs > e 0,03 para  

< αf >. A distribuição da fração de vazio local no pistão de líquido para esses dois testes seguem 

comportamentos semelhantes como mostrado na Tabela 5.13 apresentando s 0,45α ≈ para a 

sonda elétrica e s 0,42α ≈  para o sensor de impedâncias em Z / D 0= , depois a queda acentuada 

de sα  na região de recirculação apresentou certa diferença atingindo um mínimo em Z / D 2≈  

com s 0,17α ≈  para a sonda elétrica e um mínimo em Z / D 4≈  com s 0,19α ≈  para o sensor de 

impedâncias. Na região do pistão desenvolvido a técnica da sonda elétrica apresentou um valor 

uniforme de s 0,20α ≈ até Z / D 11≈ e um crescimento acentuado até a fração de vazio local no 

pistão de líquido flutuar em torno de s 0,27α ≈ para Z / D 12>  enquanto que o sensor de anéis 
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apresentou um crescimento acentuado de sα depois da zona de recirculação até atingir um valor 

uniforme de s 0,27α ≈ para Z / D 11> . Os testes 4 e 11 foram realizados com a mesma 

velocidade LJ 0,61 m/s= e com 4% de diferença para as velocidades JG, 1,05 m/s e 1,09 m/s. Os 

resultados obtidos para as frações de vazio médias apresentam desvios absolutos de 0,04 para 

< αu > e 0,10 para < αf >. A fração de vazio média do pistão de líquido determinada pelas duas 

técnicas foi a mesma: s   0, 24< α > = . Nas distribuições da fração de vazio local no pistão de 

líquido apresentadas na figura da Tabela 5.13 para os testes 4 e 11 pode-se observar s 0,48α ≈

para o sensor de impedâncias e s 0,30α ≈  para a sonda elétrica em Z / D 0= . Isto sugere que ao 

se aplicar o fator de corte para definir o comprimento do pistão de líquido no teste 4 

provavelmente definiu-se o início do pistão de líquido já na região de recirculação. As duas 

técnicas atingiram um mínimo em Z / D entre 3 e 5 com s 0,18α ≈  e depois na região de pistão 

desenvolvido ( )Z / D 5> as distribuições mostram um crescimento de sα até atingirem 

s 0,25.α ≈
 
Todos resultados mostram concordância entre as duas técnicas conferindo 

confiabilidade às medidas. 

 
Tabela 5.12. Comparação das duas técnicas de medidas. 

Teste J JL JG ut < αu > < αs > < αf > 

# (m/s) (m/s) (m/s) (m/s) (---) (---) (---) 

SONDA ELÉTRICA 

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 IMPEDÂNCIA DE ANÉIS 

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 



 

Tabela 5.13. Compa

Ponto JL=0,30 m/s e J

Ponto JL=0,30 m/s e J
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6. MODELO DE FILME DE LÍQUIDO E RELAÇÃO DE 

DESLIZAMENTO 

 

 

Na primeira parte deste capítulo são apresentados a formulação e o procedimento de 

solução do modelo de filme de Taitel e Barnea (1990) para determinar a espessura, a fração de 

vazio e a velocidade no filme de líquido. Os resultados do modelo de filme são mais uma forma 

de validar as medidas experimentais. Outro objetivo é determinar a velocidade média volumétrica 

do filme de líquido a partir das velocidades médias em cada seção do filme de líquido. Foi 

possível também obter resultados para a condição de equilíbrio do filme de líquido necessários 

para resolver os modelos de Fernandes (1983), Brauner e Ullmann (2004) e Guet (2006) que 

serão apresentados no capítulo 8. Na segunda parte do capítulo é estudada a relação de 

deslizamento, uma importante relação cinemática utilizada em escoamentos multifásicos de 

relevância para os modelos de mistura. É analisado como a relação de deslizamento e a 

velocidade de translação do nariz da bolha alongada, ut se correlacionam e proposto um modelo 

de correção entre elas. 

 

 

6.1.Modelo de filme de líquido 
 

 

Os modelos de filme de líquido estimam a fração de gás no filme de líquido. Uma vez que 

o perfil da bolha é conhecido, é possível determinar o comprimento do filme e a fração de líquido 

média através de um balanço de massa. Os modelos de filme de líquido derivam das equações de 

conservação 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 

distribuições da espessura, da velocidade e  da fração de vazio do filme de líquido na direção 

axial assim como os valores das propriedades na condição de equilíbrio. A Figura 6.1 mostra um 
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desenho esquemático de uma bolha alongada escoando concêntrica a um filme de líquido não 

aerado onde são definidas as velocidades relativas do filme de líquido e do gás, vf e vG a partir de 

um referencial que se move com a velocidade de translação do nariz da bolha alongada, ut, as 

tensões de cisalhamento no filme de líquido e na interface, τf  e τi  a espessura do filme de líquido, 

hf . A origem da abscissa é no nariz da bolha alongada apontando para baixo como indicado na 

Figura 6.1 pela coordenada xf .  

O modelo de filme proposto por Taitel e Barnea (1990) baseia-se na espessura do filme de 

líquido. A forma final da equação diferencial a ser resolvida para um escoamento vertical e 

considerando um filme não aerado é: 

 

 
( ) ( )

f f i
i

f L f G Lf

f t LS t bL G s G s i
f G

L f f L f f

S 1 1
S

A A Adh
.

dx u u u uR 1 R S
v v

R R R 1 R A

τ τ
− +

ρ ρ
=

− −ρ −ρ ρ −
− +

ρ ρ −

 (6.1) 

 

Foi desenvolvido um código computacional em linguagem FORTRAN para integrar 

numericamente a Equação (6.1). As variáveis medidas experimentalmente JL, JG, ut, αu, αs e 

β, veja Tabela 5.10, assim como as propriedades dos fluidos ρL, ρG, µL, µG e σ, veja Tabela 5.1, e 

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

 

A seguir é apresentado um roteiro do algoritmo implementado numericamente para 

escoamento vertical. 

 

1. Estimativa inicial: 

 

 Inicialmente é necessário arbitrar um valor para a espessura de filme de líquido hf  e o 

passo de integração ∆hf correspondente a ∆xf. Uma escolha natural para o valor inicial em xf  = 0 

é: 
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para escoamento vertical, onde hf corresponde a uma espessura do filme de líquido equivalente a 

fração de líquido do filme Rf . O passo de integração ∆hf foi arbitrado em 41 10−× . 

 

2. Cálculo da fração de líquido no filme: 

 

Para avançar ∆xf: 

 f f
f

h h
h .

D D
= − ∆  (6.3) 

 

O próximo passo é calcular a fração de líquido no filme através da seguinte expressão: 

 

 f f
f

h h
R 4 1 .

D D
= −  (6.4) 

 

3. Cálculo das propriedades geométricas: 

 

Filme anular simétrico: 

 

Área do filme de líquido na seção transversal: 

 

 2 f f
f

h h
A D 1 .

D D
= π −  (6.5) 

 

Área da bolha alongada na seção transversal: 

 

 
22

f
G

2hD
A 1 .

4 D

π
= −  (6.6) 

 

Perímetro molhado pelo filme: 

 

 fS D.= π  (6.7) 
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Perímetro molhado pelo gás: 

 

 GS 0.=  (6.8) 

 

 

Perímetro interfacial: 

 

 f
i

2h
S D 1 .

D
= π −  (6.9) 

 

Diâmetro hidráulico do filme de líquido: 

 

 f f f
Hf f

f

4A h h
D 4D 1 DR .

S D D
= = − =  (6.10) 

 

Diâmetro hidráulico do gás: 

 

 G f
HG

G i

4A 2h
D D 1 .

S S D
= = −

+
 (6.11) 

 

4. Cálculo das velocidades absolutas: 

 

As velocidades absolutas do líquido no pistão de líquido, uLS , das bolhas dispersas no 

pistão de líquido, ub, do filme de líquido, uf  e do gás na bolha alongada, uG , são calculadas 

resolvendo as Equações (A.39), (A.41), (A.43) e (A.45) obtidas dos balanços volumétricos 

desenvolvidos no Apêndice A. 

 

5. Cálculo das velocidades relativas: 

 

Utilizando as Equações (A.8) e (A.17), as velocidades relativas vf e vG são dadas por: 
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 ( ) s
f t LS

f

R
v u u ,

R
= −  (6.12) 

 

 ( )
( )
( )

s
G t b

f

1 R
v u u .

1 R

−
= −

−
 (6.13) 

 

6. Cálculo das tensões: 

 

As tensões de cisalhamento são calculadas em termos das velocidades absolutas: 

 

 ff f f f
f

C u u
,

2

ρ
τ =  (6.14) 

 
  

 
( )

if G G f G f
i

C u u u u
,

2

ρ − −
τ =  (6.15) 

 

onde 
ffC e 

ifC são os fatores de atrito entre o filme de líquido e a parede, e a interface gás-líquido.  

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

atrito entre o filme de líquido e a parede: 

 

 
f

n
f fC C Re ,=  (6.16) 

 

  
onde o número de Reynolds é: 

 

 L f Hf
f

L

u D
Re ,

ρ
=

µ
 (6.17) 

 

Para escoamento turbulento hidrodinâmicamente desenvolvido C 0, 079=  e n 0,25= − . O fator 

de atrito na interface gás-líquido para escoamento vertical pode ser calculado através da 

correlação de Wallis: 
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i

f
f

h
C 0,005 1 300 .

D
= +  (6.18) 

 

As expressões para 
ffC e 

ifC são estimativas para o fator de atrito cuja incerteza não é conhecida, 

sabe-se, no entanto que quanto maior for a bolha e o pistão melhor são estas aproximações. Os 

fatores de atrito 
ffC  e 

ifC são estimativas sujeitos a erros num modelo 1D. 

 

7. Cálculo da equação de Taitel e Barnea: 

 

 Neste ponto, todas as variáveis da Equação (6.1) podem ser calculadas. 

 

8. Se f

f

dh
0

dx
≥ volta ao passo 2. 

 

9. Escreve arquivo de saída: 

 

 f f
f f f

x h
, ,R ,u , .

D D
τ  (6.19) 

 

 

6.2.Comparação do modelo de filme e os dados experimentais 
 

 

Na Tabela 6.1 são apresentados os resultados obtidos com o modelo de filme para as 

propriedades médias e para as propriedades na condição de equilíbrio do filme de líquido. Na 

região onde a espessura do filme de líquido não varia significativamente com xf , f fdh / dx 0→  e 

a Equação (6.1) fica simplificada a: 

 

 f f i
i

f L f G L

S 1 1
S 0,

A A A

τ τ
− + =

ρ ρ
 (6.20) 
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podendo estimar a espessura de equilíbrio do filme de líquido, hfe, a fração de vazio e a 

velocidade do filme na condição de equilíbrio, αfe e ufe. A espessura média do filme, hfmed é maior 

do que a espessura na condição de equilíbrio, hfe de forma que a fração de vazio na condição de 

equilíbrio, αfe seja máxima e a espessura de equilíbrio do filme, hfe mínima. Observa-se na 

Tabela 6.1 os valores numéricos de fmed feα ≤ α como era esperado. O modelo de filme também 

revela que para o comprimento de bolha medido αfmed é bem próximo de αfe , isto é, o filme se 

desenvolve para o equilíbrio. Do ponto de vista do modelo de filme, o desenvolvimento ocorre 

rapidamente de forma que fe fmedα ≅ α  é uma boa aproximação para Lf/D maiores que os valores 

apresentados na Tabela 6.1. A fração de vazio média do filme de líquido medida 

experimentalmente, <αf> é comparada com a fração de vazio média do filme de líquido, αfmed 

calculada pelo modelo de filme apresentando erros absolutos entre 0,08 e 0,17. Como esperado a 

velocidade média do filme de líquido determinada em função das velocidades em cada seção do 

filme de líquido é sempre negativa.  

 

Tabela 6.1 Propriedades médias e condição de equilíbrio. 

Teste JL JG hfmed/D hfe/D αfmed αfe <αf> ufmed ufe Lf/D 

# [m/s] [m/s] (--) (--) (--) (--) (--) [m/s] [m/s] (--) 

5 0,30 0,28 0,0294 0,0274 0,88 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 0,90 0,90 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 0,86 0,87 0,69 -1,426 -1,623 14,66 

 

 

As velocidades do filme de líquido uf apresentadas na Tabela 5.11 foram obtidas 

resolvendo a Equação (A.45) utilizando valores médios da fração de líquido no filme de líquido 

fR  resultando em velocidades médias de filme de líquido positivas e negativas. Isto não pode ser 

feito de forma direta uma vez que a fração de líquido no filme varia localmente em função da 

espessura do filme de líquido hf. Utilizando o modelo de filme a estimativa da fração de líquido 

média na seção do filme de líquido foi realizada a partir do conhecimento do perfil da bolha 
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alongada e a velocidade média volumétrica do filme de líquido foi determinada em função das 

velocidades médias nas seções do filme de líquido.  

Nas Figuras 6.2 a 6.6 são apresentados os perfis da espessura do filme de líquido, hf/D, da 

velocidade do filme de líquido, uf e de fração de vazio do filme de líquido, αf 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. É apresentado também um gráfico com o número de bolhas em função do 

comprimento do filme utilizado para o cálculo experimental de αf. Para todas as simulações a 

espessura local do filme de líquido hf/D apresenta uma queda abrupta na região do nariz da bolha 

(veja Figura 6.2) até fx / D 3≈ , em seguida na região do corpo da bolha apresenta uma queda 

mais suave até fx / D 10≈  e por fim apresenta um comportamento uniforme indicando que atingiu 

a espessura de equilíbrio onde a velocidade e a fração de vazio do filme de líquido não variam 

mais. As Figuras 6.2 a 6.6 apresentam os perfis simulados da velocidade do filme uf na direção 

axial e mostram a inversão do sinal da velocidade do filme. O filme de líquido é ascendente 

próximo ao nariz da bolha alongada fx / D entre 1 a 5 e depois é descendente em queda livre no 

corpo da bolha como esperado. O gráfico do número de bolhas em função do comprimento do 

filme mostra a ocorrência das bolhas para cada comprimento fx / D . Como mostram as Figuras 

6.2 a 6.6, os perfis da fração de vazio no filme de líquido obtidos experimentalmente apresentam 

flutuações para posições fx / D maiores. Estas flutuações são atribuídas ao processo de média que 

é realizado para cada posição fx / D . Enquanto as médias da fração de vazio em posições fx / D

menores são realizadas com todas as bolhas, as médias da fração de vazio em posições fx / D

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

na Figura 6.6 um comportamento uniforme do perfil da fração de vazio no filme de líquido até 

fx / D 10≈ onde a média da fração de vazio foi realizada com aproximadamente 190 bolhas 

enquanto que para fx / D 18>  o perfil da fração de vazio apresenta flutuações devido ao número 

reduzido de bolhas para fazer a média. A distribuição da fração de vazio média na seção do filme 

de líquido na direção axial determinada com o modelo de filme foi comparada com a distribuição 

obtida experimentalmente. Existem algumas razões para as diferenças observadas entre os 

valores obtidos com o modelo de filme e os dados experimentais: (1) A velocidade do filme de 

líquido uf flutua devido à condição dinâmica de medida, (2) A região do nariz da bolha alongada, 
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fx / D 3< , é difícil de modelar, pois o escoamento é 3D. Nesta região o filme de líquido está em 

desenvolvimento não podendo aplicar a correlação de Blasius, (3) Na região do corpo da bolha, 

fx / D 3> , o filme está praticamente em equilíbrio e pode ser que a correlação para o atrito 

interfacial não seja representativa para todos os pontos. De qualquer forma o modelo de filme 

serve bem para a região do corpo da bolha alongada. Pode-se observar uma concordância do 

modelo numérico com os dados experimentais, mas em todos os testes o modelo numérico 

superestimou os valores da fração de vazio local em 5 a 20%. O modelo de filme de líquido é 

muito útil para estimar a espessura, a fração de vazio e a velocidade do filme de líquido uma vez 

que as equações desenvolvidas no balanço volumétrico necessitam de propriedades médias na 

seção em função da posição xf no filme de líquido. Outra utilidade situa-se na estimativa da 

espessura, da fração de vazio e da velocidade do filme de líquido na condição de equilíbrio 

requeridas nos modelos fenomenológicos implementados no capítulo 8. 

 

 

  

  
Figura 6.2. Teste 5: Ponto JL=0,30m/s e JG=0,28m/s. 
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Figura 6.3. Teste 7: Ponto JL=0,30m/s e JG=0,83m/s. 

 

  

  
Figura 6.4. Teste 11: Ponto JL=0,61m/s e JG=1,09m/s. 
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Figura 6.5. Teste 14: Ponto JL=0,91m/s e JG=1,10m/s. 

 

  

  
Figura 6.6. Teste 17: Ponto JL=1,20m/s e JG=1,35m/s. 
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6.3.Relação de deslizamento e a relação cinemática de ut 
 

 

Na formulação unidimensional empregada nos modelos de mistura, a informação é 

condensada em um único ponto através de processos de média simples ou ponderada pela fração 

volumétrica da fase na área A da seção transversal do tubo. Os processos de média de uma 

variável genérica ψ na seção transversal do tubo são definidos pelas equações: 

 

 
A

1
dA,

A
ψ = ψ  (6.21) 

 

 .
α

αψ
ψ =

α
 (6.22) 

 

Uma importante relação cinemática utilizada em escoamentos no padrão golfadas é a 

relação de deslizamento definida como a razão da velocidade superficial de gás, JG e a fração de 

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

 

 
u

G
0 G,J

u

J
C J u ,

α
= +

α
 (6.23) 

 

onde o parâmetro de distribuição  0 u uC J / J= α α  expressa a influência da distribuição das 

fases e a velocidade de deslizamento local do gás 
u

G ,J u G ,J uu u /
α

= α α   expressa a 

magnitude do movimento relativo entre as fases. Os valores dos parâmetros C0 e 
u

G ,Ju
α

utilizados para o padrão golfadas são baseados em estudos cinemáticos da velocidade de 

propagação de uma bolha isolada. Hibiki e Ishii (2003) sugerem 0 1,2C ≅  e 

( )
u LG,Ju C / gDα ∞< ≅ ∆ρ ρ> baseados nos estudos de Nicklin et al. (1962) e Bendiksen (1984). 

No padrão golfadas a velocidade de translação do nariz da bolha alongada, ut é definida 

em termos do parâmetro de distribuição da bolha alongada, C0,T, da velocidade superficial de 

mistura, J e da velocidade de elevação da bolha de Taylor, u ,T: 
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 t 0,T ,Tu =C J+u .∞  (6.24) 

 

Estudos experimentais de Nicklin et al. (1962) e posteriormente de Polonsky et al. (1999) 

mostraram que o parâmetro de distribuição da bolha alongada, C0,T é aproximadamente igual a 

razão das velocidades máxima e média do líquido a frente da bolha alongada: 

 

 máx
0,T

média

u
C .

u
≅  (6.25) 

 

O valor de C0,T depende se o regime é laminar ou turbulento. Espera-se que o nariz da 

bolha alongada se desloque com a velocidade máxima do líquido a sua frente. Nicklin et al. 

(1962) fizeram esta constatação por meio de experimentos com uma bolha isolada em 

escoamento de líquido ascendente em regime turbulento encontrando 1,1 <  C0,T  < 1,2. Para 

regime laminar, os valores encontrados variam de 1,8 a 2,0, Bendiksen (1984). 

A velocidade de translação das bolhas de Taylor relativa à velocidade média do líquido 

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

 

 ( ),T Lu 0, 35 / gD.
∞

≅ ∆ρ ρ  (6.26) 

 

A Equação (6.26) é válida para água e ar sem efeito de tensão superficial. Tomando como 

velocidade característica gD  pode-se adimensionalizar as Equações (6.23) e (6.24) na forma: 

 

 u
G,J

G
0

G u

u

*

J

uJ
C

J /

gD
Fr   

gD
α

= +
α

α
=  (6.27) 

 

e 

 ,T
0,T

* t
t J

u
C

u
u Fr ,

gD gD
∞

+= =  (6.28) 

 

onde JFr  é o número de Froude da mistura definido como: 
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 J

J
Fr .

gD
=  (6.29) 

 

Os termos das equações acima são similares sugerindo que ( )u

**
t G /u J= α . Ambas 

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

envolvidos é diferente. Na Equação (6.30) 0C vem de uma correlação entre perfis de α e J. Já na 

Equação (6.31) 0,TC vem de um perfil de velocidade a frente da bolha. Para escoamento em 

golfadas é frequente a prática de 0 0,TC C=  e 
u

G ,J ,Tu u ∞α
= , Hibiki e Ishii (2003), uma vez que é 

relativamente mais fácil a medida da Equação (5.28) do que a Equação (5.27). 

A obtenção de uma expressão para realizar uma comparação entre as duas relações 

começa a partir da fração de vazio da unidade, definida pela Equação (A.38) desenvolvida no 

Apêndice A: 

 

 ( )G t b tu sJ u u / u ,α = + α −  (6.32) 

 

onde αs é a fração de vazio no pistão de líquido e ub é a velocidade de translação das bolhas 

dispersas no pistão de líquido. 

Multiplicando o inverso da Equação (6.32) pela razão G tJ / u  obtém-se a razão entre a 

relação de deslizamento e a velocidade de translação do nariz da bolha alongada: 

 

 
( )s t Gb

1uG .
1t

J /

u u u / J+

α
=

α −
 (6.33) 

 

Analisando a Equação (6.33) pode-se constatar que para s 0α = , isto é, pistão não aerado, 

G uJ / α e ut são coincidentes. Para pistão aerado, s 0α > , tem-se que ( )G tuJ / uα < . Se 

( )s t Gb 1u u / J <<α −  a Equação (6.33) pode ser simplificada para: 

 

 ( ) ( )
2

s t b G s t b G
uG

t

J /
1

u
u u / J O u u / J

α
−≅ α − + α −  (6.34) 
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e G u tJ / uα =  pode ser considerado como uma aproximação de ordem zero válida somente para 

pistões não aerados. A medida que ( )s t b Gu u / Jα − αs cresce é necessário uma correção em 

função dos parâmetros ut, ub, JG e αs.  

O sucesso dos modelos de mistura é baseado na precisão da relação de deslizamento, 

Equação (6.23), que, em última análise, depende dos valores do parâmetro de distribuição C0 e a 

da velocidade de deslizamento local do gás 
u

G ,Ju
α

.  

 Até o momento há pouco conhecimento sobre como a relação de deslizamento e a 

velocidade de translação da bolha alongada se correlacionam no padrão golfadas. A relação de 

deslizamento é relevante para os modelos de mistura enquanto que a velocidade, ut é relevante 

para o modelo de célula unitária. O objetivo é relacionar JG/αu com ut para identificar situações 

em que eles são coincidentes. 

A Figura 6.7 mostra a relação de deslizamento e a velocidade de translação da bolha 

alongada em função do número de Froude da mistura. Os resultados experimentais mostram que 

a razão entre a relação de deslizamento e a velocidade ut satisfaz a relação para pistão aerado: 

 

 G
t J

u

J
/ u 1,      para Fr 1.< >

α
 (6.35) 

 

 

Figura 6.7. Relação de deslizamento e a velocidade de translação da bolha alongada, ut. 
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(6.33) foram medidas experimentalmente com exceção da velocidade de translação das bolhas 

dispersas.  

A velocidade de translação das bolhas dispersas, ub pode ser expressa como uma 

combinação linear da velocidade de deslizamento das bolhas dispersas d,bu  e da velocidade 

superficial de mistura J. A velocidade de elevação de uma bolha é dada pela relação de Harmathy 

(1960) (ver detalhes no Apêndice B): 

 

 
( )

1/4

L G
d,b 2

L

g
u 1,53 .

ρ − ρ σ
=

ρ
 (6.36) 

 

Considerando o perfil de concentração uniforme através da seção transversal, pode-se 

escrever a velocidade de translação das bolhas dispersas, ub no pistão de líquido como: 

 

 
( )

( )
1/ 4

L G

b 2

L

s

g
u J 1, 53 1 .

ρ − ρ σ
= +

ρ
− α  (6.37) 

 

A Figura 6.9 mostra a razão entre a relação de deslizamento e a velocidade ut em função 

da Equação (6.33). 

 

 

Figura 6.9. A razão entre a relação de deslizamento e a velocidade ut em função do 
argumento da Equação (6.33). 
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      Como mostra a Figura 6.9 a expressão pelo lado direito da Equação (6.33) é útil para 

efeito de comparação com a razão da relação de deslizamento e a velocidade ut apresentando 

desvios menores que 2%. Isso valida experimentalmente a relação entre o lado direito e esquerdo 

da Equação (6.33) e propõe um modelo de correção entre ut e G uJ / .α  

Os resultados confirmam que a velocidade de translação do nariz da bolha alongada é 

sempre maior que a relação de deslizamento para pistões de líquido aerados. Com o aumento da 

velocidade superficial de mistura J esse efeito se torna mais pronunciado. Na ausência de dados 

para determinar os parâmetros que definem a relação de deslizamento, os resultados mostram que 

é possível empregar os parâmetros C0,T e ,Tu
∞

 da equação que define a velocidade de translação 

da bolha alongada nos parâmetros C0 e G,Ju
α

  da relação de deslizamento desde que 

( )s t b Gu u / J 1.α − <<  
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7. MODELOS CORRELACIONAIS DA FRAÇÃO DE LÍQUIDO DO 

PISTÃO DE LÍQUIDO E DA FRAÇÃO DE VAZIO DA UNIDADE 

 

 

Este capítulo faz uma revisão dos modelos correlacionais da fração de líquido do pistão de 

líquido e da fração 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.Fração de líquido do pistão de líquido 

 

 

Várias propostas de correlações para estimar a fração de líquido no pistão de líquido são 

relatadas na literatura. Uma correlação amplamente utilizada é a de Gregory et al. (1978), que 

sugere uma dependência apenas na velocidade superficial de mistura, J. Outros estudos, 

entretanto, indicam uma dependência da fração de líquido no pistão com as propriedades dos 

fluidos, Malnes (1982). 

A fração de líquido no pistão de líquido é frequentemente determinada a partir de 

correlações obtidas de dados experimentais, que não levam em conta as distribuições radial e 

axial de líquido no pistão e expressam Rs como um valor médio para todo o pistão em função 

basicamente da velocidade superficial de mistura. A correlação de Gregory et al. (1978) utiliza 

apenas a velocidade de mistura para prever Rs e do ponto de vista dimensional, não é consistente. 

Malnes (1982) utilizou os dados experimentais de Gregory e propôs uma nova correlação 

incluindo as propriedades dos fluidos, velocidades e o diâmetro da tubulação. Marcano et al. 

(1998) propuseram correlações com base em novos dados experimentais. 

A Tabela 7.1 apresenta de forma sintética os principais modelos correlacionais para a 

fração de líquido do pistão de líquido e suas aplicações. Esses modelos foram desenvolvidos para 

escoamento horizontal. O único modelo correlacional disponível que leva em conta a inclinação 
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da tubulação é o modelo de Gomez (2000), mas os desvios obtidos em comparação com os dados 

experimentais são muito grandes e não será relacionado. Na Tabela 7.2 são apresentados os 

resultados experimentais para a fração de líquido no pistão de líquido, Rs e os modelos 

correlacionais de Gregory et al. (1978), Malnes (1982) e Marcano et al. (1998). A Figura 7.1 

mostra a comparação entre os dados experimentais e os modelos.  

 

 

Tabela 7.1. Principais modelos correlacionais para a fração de líquido do pistão de líquido. 

Autores Rs Observações 

Gregory et al. (1978) ( )
11,39

1 J / 8,66
−

+  Experimental, horizontal 

Malnes (1982) ( )
11 0,25

M L1 1 83Fr Bo
−

− −− +  

Experimental, horizontal, 

MFr J / gD= ,

2
L LBo gD /= ρ σ  

Marcano et al. (1998) ( )
121, 001 0, 0179J 0, 0011J

−

+ +  Experimental, horizontal 

 

 

Os modelos correlacionais disponíveis para a previsão da fração de líquido no pistão de 

líquido baseiam-se em dados experimentais e aplicam-se para condições próximas daquelas que 

os dados foram obtidos. Os resultados obtidos com os modelos correlacionais apresentam valores 

superestimados para Rs, próximos à unidade, o que impede uma comparação com os dados 

experimentais. Deve ficar claro que estas correlações foram desenvolvidas para escoamento 

horizontal e seu uso para escoamento vertical não deve ser aplicado. 
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Tabela 7.2. Comparação da fração de líquido obtida experimentalmente com as principais 
correlações encontradas na literatura. 

Teste JL JG exp Gregory Malnes Marcano 

# (m/s) (m/s) Rs Rs Rs Rs 

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 

 

 

Figura 7.1. Comparação da fração de líquido no pistão de líquido dos dados experimentais e 
dos modelos correlacionais. 
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7.2.Fração de vazio da unidade 

 

 

Uma comparação do desempenho de 68 correlações para a fração de vazio da unidade 

disponíveis na literatura foi realizada por Woldesemayat e Ghajar (2006). A análise mostrou que 

a maioria das correlações desenvolvidas é muito restrita devido à manipulação de uma grande 

variedade de conjuntos de dados. Considerando o escoamento vertical ascendente a correlação de 

Minami e Brill (1987) foi a única que fez uma previsão na faixa de 5% de erro com os dados de 

Beggs (1972). Ela é dada por: 

 

 

4,3374

1
u

ln Z 9,21
exp

8,7115

+
α = −  (7.1) 

 

onde 

 

 

0,25 0,050,575 0,5804
0,1L L

1 L0,0277 0,3696 0,1804
G

1,84J p
Z .

J D g 101325

−

ρ
= µ

σ
 (7.2) 

 

Sendo p a pressão atmosférica dada em Pa e Z1 é um parâmetro adimensional. Na Tabela 7.3 são 

apresentados os resultados experimentais para a fração de vazio na unidade, αu e os resultados da 

correlação de Minami e Brill e a Figura 7.2 apresenta uma comparação entre os dados 

experimentais e a correlação mostrando boa concordância entre os resultados com erros menores 

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

Teste JL JG exp Minami 

# (m/s) (m/s) <αu> αu 

5 0,30 0,28 0,34 0,33 

6 0,31 0,57 0,51 0,46 

7 0,30 0,83 0,59 0,54 

8 0,60 0,27 0,25 0,26 

9 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 

 

 

Figura 7.2. Comparação da fração de vazio na unidade obtida experimentalmente contra a 
correlação de Minami e Brill. 
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8. MODELOS FENOMENOLÓGICOS DA FRAÇÃO DE LÍQUIDO 

E FRAÇÃO DE VAZIO NO PISTÃO DE LÍQUIDO 

 

 

A existência de pistão de líquido aerado ou não e a própria existência de golfadas passa, 

necessariamente, pela compreensão dos mecanismos físicos que conduzem a transição do 

escoamento gás-líquido para o padrão golfadas. Observa-se também que os modelos 

fenomenológicos de aeração recorrem de forma direta ou indireta aos mecanismos físicos de 

transição para golfadas. 

Devido aos aspectos fenomenológicos considerou-se relevante começar este capítulo com 

a apresentação do mecanismo de transição bolhas dispersas para golfadas e na sequência 

apresentar uma revisão dos modelos fenomenológicos existentes para a previsão da fração de 

líquido ou fração de vazio e suas comparações com os dados experimentais.
 

 

 

8.1.Mecanismo de transição para golfadas 
 

 

Esta seção enfoca somente nos mecanismos físicos que conduzem a transição do padrão 

disperso para o padrão golfadas. Esta revisão baseia-se no trabalho originalmente proposto por 

Taitel et al. (1980). 

O padrão disperso é aquele em que a fase gás está distribuída na forma de inúmeras 

bolhas na fase líquida. Ele pode ser subclassificado em: bolhas esféricas, bolhas distorcidas e 

capas esféricas. O padrão bolhas esféricas representa o escoamento de bolhas com formas 

esféricas, tamanho uniforme, em trajetórias retilíneas, baixas concentrações e sem interação entre 

as bolhas. O padrão bolhas distorcidas representa o escoamento de bolhas que apresentam 

tamanhos variados, com formas distorcidas descrevendo trajetórias helicoidais. As bolhas viajam 

ao longo da tubulação, interagem entre si e podem apresentar coalescência. As formas e 

trajetórias das bolhas são resultantes de efeitos de tensão superficial, viscosidade, inércia e 

empuxo, Wallis (1969). O padrão capa esférica foi originalmente descrito por Davies e Taylor 
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(1950) e constitui uma transição do escoamento disperso para o escoamento no padrão golfadas. 

Este padrão é caracterizado por bolhas que podem preencher parcialmente ou totalmente a seção 

transversal da tubulação na forma de uma capa de gás (ver Figura 1.1b).  

A transição do padrão bolhas dispersas para o padrão golfadas observada em baixa 

velocidade superficial de líquido necessita de um processo de aglomeração ou coalescência. 

Quando a velocidade superficial do gás aumenta, a concentração das bolhas aumenta, o 

espaçamento entre as bolhas diminui e resulta em um aumento na taxa de coalescência com o 

surgimento de bolhas maiores e posteriormente as golfadas. A região onde este fenômeno ocorre 

está representada pela linha A na Figura 8.6. No entanto, quando a velocidade superficial do 

líquido aumenta, as flutuações turbulentas podem causar ruptura ou quebra das bolhas maiores 

formadas. Se o mecanismo de quebra é suficientemente intenso para evitar coalescência, então o 

padrão bolhas pode ser mantido. Assim, para prever condições para esta transição, deve-se 

determinar quando cada um desses fatores dominam o processo. Este raciocínio é válido para 

baixas pressões, isto é G Lρ << ρ , dessa forma o aumento da velocidade superficial do líquido leva 

ao aumento da turbulência, pois a inércia do líquido é bem maior que a inércia do gás. 

Quando gás é injetado em uma coluna vertical com líquido escoando pode-se formar o 

padrão bolhas dispersas. Usualmente o diâmetro das bolhas é pequeno e elas se apresentam com 

formas esféricas elevando-se verticalmente em movimento retilíneo. Entretanto, se a vazão de gás 

aumenta o diâmetro das bolhas também aumenta e acima de um tamanho crítico as bolhas 

começam a se deformar e sua trajetória ascendente é descrita por um caminho de zig-zag com 

considerável aleatoriedade. O diâmetro crítico para ocorrer uma distorção na forma esférica da 

bolha é estabelecido pela razão entre força de empuxo e tensão superficial expresso na forma do 

número de Eötvös, 2Eo gD /= ∆ρ σ . Quando crítEo Eo≥ , a tensão superficial não consegue 

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

 

 
( )

1/2

crít
L G

0,4
d

g

σ
=

ρ − ρ
 (8.1) 

ou 

 crít

D

d 0,663
.

D Eo
=  (8.2) 
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Se o diâmetro da bolha, bd for maior que o diâmetro crítico, crítd , as bolhas estão no 

padrão distorcido. Com o aumento na velocidade superficial de gás, em baixas velocidades 

superficiais de líquido, a concentração aumenta, as bolhas colidem e eventualmente coalescem, 

formando as capas esféricas. Isto resulta em uma transição para escoamento em golfadas. 

Experimentos sugerem que a fração de vazio de bolhas em que isto acontece é em torno de 0,25 a 

0,30, Griffith e Snyder (1964). O padrão de bolhas para a transição em baixo nível de turbulência 

representado pela curva B da Figura 8.6 é o padrão distorcido. 

Uma forma alternativa é considerar esse problema do ponto de vista do máximo 

empacotamento possível das bolhas em um arranjo cúbico. Se for considerar que a bolha tem 

forma esférica e arranjada em um cubo, a fração de vazio pode ser no máximo, 0,52 (ver Figura 

8.1). Entretanto, como resultado da sua deformação e caminho aleatório, a taxa de colisão e 

coalescência irão aumentar de forma acentuada em frações de vazio bem abaixo do espaçamento 

em que elas se tocam. Portanto, a distância mais próxima entre as bolhas antes da transição deve 

permitir alguma liberdade de movimento para cada bolha individual. Presume-se que a 

coalescência das bolhas aumenta fortemente quando a distância entre elas é igual a metade do seu 

raio, e isto corresponde a 25% de vazio como mostra a Figura 8.2. Dados publicados concordam 

que a fração de vazio no escoamento bolhas raramente excede 0,35, enquanto que para frações de 

vazio menor que 0,20 a coalescência é raramente observada, Griffith e Wallis (1961).  Portanto, 

em velocidades superficiais de líquido suficientemente baixas tais que a quebra das bolhas devido 

à turbulência é pequena, considera-se como critério para transição de bolhas para golfadas 

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

 

 

Figura 8.1. Máximo empacotamento possível das bolhas em um arranjo cúbico. 
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Figura 8.2. Distância entre bolhas igual à metade do seu raio. Fonte: Shoham (2006). 

 

Em particular para o regime de golfadas as bolhas no pistão de líquido são caracterizadas 

pelo padrão bolhas distorcidas. 

Considerando o padrão bolhas, uma relação entre as velocidades superficiais de líquido e 

gás é obtida por meio da relação de deslizamento. A velocidade de translação das bolhas 

dispersas, ub pode ser expressa como uma combinação linear da velocidade de deslizamento d,bu e 

da velocidade superficial de mistura J: 

 

 b 0,b d,bu C J u ,= +  (8.3) 

 

onde C0,b é o parâmetro de distribuição das bolhas dispersas. 

 Para o caso vertical a velocidade de deslizamento d,bu  é a velocidade de elevação livre 

(quando J=0) de uma bolha na tubulação. A velocidade de elevação de uma população de bolhas 

é menor do que a velocidade de elevação de uma única bolha. Isto pode ser visto como um 

aumento da interação entre bolhas que causa um arrasto adicional à população. Este decréscimo é 

correlacionado na forma: 

 

 ( )
n

d,b d,bsu u 1 ,= − α  (8.4) 

 

onde d,bsu é a velocidade de deslizamento de uma única bolha e o expoente n depende do tamanho 

e forma da bolha, ver detalhes no Apêndice B. 

A velocidade de elevação da bolha dispersa é relacionada à velocidade superficial do gás: 
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 G
b

J
u .=

α
 (8.5) 

 

Substituindo as Equações (1.5), (8.4) e (8.5) na Equação (8.3), chega-se a: 

 

 ( ) ( )
nG

0,b L G d,bs

J
C J J u 1 .= + + − α

α
 (8.6) 

 

O valor do parâmetro de distribuição das bolhas dispersas, C0,b depende do tamanho das bolhas, 

dos perfis da fração de vazio das bolhas e da velocidade superficial de mistura na seção 

transversal. Serizawa e Kataoka (1987) classificaram a distribuição das fases em quatro tipos 

básicos de distribuições: pico na parede, pico intermediário, pico no centro e transição. A Figura 

8.3 mostra uma representação dos perfis de fração de vazio no mapa de Taitel et al. (1980) 

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

 

 

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

 

 

Wallis (1969) sugeriu que o parâmetro C0,b para escoamento disperso vertical situa-se entre 

1,0 e 1,5 com um valor mais provável de aproximadamente 1,2. O valor do parâmetro de 
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distribuição C0,b pode ser estimado assumindo perfis da fração de vazio, α e da velocidade de 

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

 

 

m

C

J r
1 ,

J R
= −  (8.7) 

 

 

n

w

C w

r
1 ,

R

α − α
= −

α − α
 (8.8) 

 

onde JC, αC, αw, r, R, m e n são, respectivamente, os valores de J e α no centro do tubo, o valor 

de α na parede, a distância radial, o raio do tubo e m e n os expoentes. A Figura 8.4 (a) mostra a 

previsão analítica do parâmetro de distribuição considerando perfis de lei de potência para α 

apresentada por Hibiki e Ishii (2002). Por outro lado, assumindo um perfil de pico na parede para 

α, tem-se: 

 

 
WP WP

WP

r
,           x 1,

R
r

0,                0 x ,
R

α = α ≤ ≤

α = ≤ ≤

 (8.9) 

 

onde αWP e xWP são a fração de vazio e posição radial assumindo um pico de fração de vazio 

quadrado.  A Figura 8.4 (b) mostra a previsão de C0,b considerando perfis de pico na parede para 

α apresentado por Hibiki e Ishii (2002). O valor do parâmetro de distribuição é sempre maior que 

1 para perfil de lei de potência para α, enquanto que para perfil de pico na parede para α, o valor 

do parâmetro de distribuição é sempre menor que 1. O pico na parede tende a diminuir o valor do 

parâmetro de distribuição consideravelmente. A Figura 8.5 mostra os valores dos parâmetros de 

distribuição, C0,b correspondentes aos padrões de distribuição das fases apresentados por Hibiki e 

Ishii (2002). Para o padrão bolhas distorcidas o valor de C0,b não tem um único valor. Onde o 

perfil é de pico na parede, C0,b < 1,0. Na região de transição,  0,b1, 0 C 1, 05≤ < enquanto que no 

padrão golfadas onde o perfil é de pico no centro, 0,b1,05 C 1,10≤ < . 
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Figura 8.4. Previsão analítica do parâmetro de distribuição, C0,b. (a) Perfil de lei de potência 
para α, (b) Perfil de pico na parede para α. Hibiki e Ishii (2002). 

 

 

Figura 8.5. Parâmetros de distribuição, C0,b correspondentes aos padrões de distribuição das 
fases. Hibiki e Ishii (2002). 

 

 Considerando o perfil de concentração uniforme através da seção transversal, 0,bC 1≅ , e 

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

partir da Equação (8.6): 
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 ( )L G d,bs

1
J J 1 u  .

− α
= − − α

α
 (8.10) 

 

Pelo fato de que a bolha na transição para golfadas está no regime distorcido, a velocidade 

de elevação d,bsu de uma bolha distorcida é dada pela relação de Harmathy (1960) (veja Apêndice 

B): 

 

 
( )

1/4

L G
d,bs 2

L

g
u 1,53 .

ρ − ρ σ
=

ρ
 (8.11) 

 

Pode-se verificar que a equação (8.11) não depende do diâmetro do tubo. 

Substituindo a Equação (8.11) na (8.10) e considerando que a transição para golfadas 

ocorre quando 0,25α =  encontra-se uma relação entre JL e JG que caracteriza essa transição onde 

as forças dispersivas são menores que as forças de coalescência e as bolhas dispersas coalescem 

para formar capas esféricas e eventualmente as bolhas de Taylor. 

 

 
( )

1/4

L G
L G 2

L

g
J 3,0J 1,15 .

ρ − ρ σ
= −

ρ
 (8.12) 

 

Definidas as propriedades dos fluidos, a curva de transição teórica pode ser plotada nas 

coordenadas JL e JG e será invariante com o diâmetro do tubo. Essa curva é mostrada na Figura 

8.6 para um sistema ar-água onde é designada como curva A. A equação (8.12) não é exata, mas 

uma boa aproximação já que ela é diretamente influenciada pelo parâmetro de distribuição das 

bolhas dispersas C0,b e pelo critério utilizado para a fração de vazio 0,25α = . Em JL e JG 

maiores, onde d,bu  é desprezível, a curva de transição do modelo é linear, isto é L GJ 3,0J≈ . Por 

outro lado, em vazões de líquido baixas onde JL é desprezível, a fronteira da região da bolha é 

controlada por ub e é essencialmente independente da vazão de líquido, 

( )
1/4

L G
G 2

L

g
J 0,383 .

ρ − ρ σ
≅

ρ
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O critério de 0,25α > não é suficiente para garantir a formação de golfadas. Isto porque à 

medida que a velocidade da fase líquida aumenta os turbilhões ganham intensidade e podem 

fragmentar as bolhas. A teoria de quebra de uma bolha devido à passagem dos turbilhões de 

líquido foi formulada por Hinze (1955). Hinze determinou o máximo diâmetro estável para uma 

bolha por meio do balanço entre forças de tensão superficial e aquelas devido às flutuações 

turbulentas como sendo: 

 

 ( )
3/5

2/5

máx
L

d k ,
−σ

= ∈
ρ

 (8.13) 

 

onde ∈é a taxa de dissipação de energia cinética turbulenta por unidade de massa e a constante k 

é igual a 0,725. 

Para escoamento hidrodinamicamente desenvolvido em regime turbulento em tubulações, 

∈  é estimado por: 

 

 
m

dp J
,

dz
∈=

ρ
 (8.14) 

 

onde o gradiente de pressão, dp/dz, é devido ao atrito na parede e estimado por: 

 

 
2f

m

2Cdp
J .

dz D
= ρ  (8.15) 

 

 Se o tamanho da bolha produzido pelo processo de quebra é maior que o diâmetro crítico, 

suficiente para permitir deformação, então os valores de α aproximam-se de 0,25 e as bolhas de 

Taylor se formam pelo processo de coalescência. O fator de atrito, Cf usado na Equação (8.15) 

pode ser calculado pela equação de Blasius baseado na velocidade superficial de mistura J e na 

viscosidade cinemática da fase líquida: 

 

 

n
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−
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 (8.16) 
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onde C e n são 0,079 e 0,25, respectivamente e Lν é a viscosidade cinemática do líquido. 

A transição entre bolhas distorcidas e esféricas devido à quebra induzida pelos turbilhões 

é definida quando máx crítd d= . Combinando as Equações (8.1), (8.13), (8.14), (8.15) e (8.16) 

resulta em uma expressão que relaciona as velocidades superficiais do gás e do líquido, 

propriedades dos fluidos e tamanho do tubo definindo uma linha de transição para escoamento no 

padrão bolhas dispersas onde não existe golfadas. Este limite depende do diâmetro do tubo, ou 

seja, quanto maior o diâmetro, D, maior é a velocidade superficial do líquido JL de transição para 

bolhas. 
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L
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L
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ρ − ρ σ
− =

ρ  (8.17) 

 

Essa curva é mostrada na Figura 8.6 para um sistema ar-água onde é designada como curva B. 

Entretanto, independentemente do nível de turbulência da fase líquida, o escoamento no padrão 

bolhas não pode existir em concentração acima de 0,52α = como mostrado na Figura 8.6. Note 

que nesta região de altas velocidades superficiais, JL e JG maiores que 1 m/s, a velocidade de 

deslizamento é desprezível, o escoamento é considerado homogneo  e a fração de vazio pode ser 

estimada por: 

 

 G

G L

J
.

J J
α =

+
 (8.18) 

 

Dessa forma, a curva B que delimita o escoamento de bolhas deve terminar na curva C que 

relaciona JL e JG para 0,52α = dada por L GJ 0,92J .=  

A Tabela 8.1 e a Figura 8.6 resumem os critérios e transições propostos originalmente por 

Taitel et al. (1980). À direita da curva A e abaixo da curva B na região III, tem-se o padrão 

golfadas. O padrão bolhas pode existir nas regiões I e II da Figura 8.6. Na região I a esquerda da 

curva A e abaixo da curva B, prevê a presença de bolhas deformáveis que se movem para cima 

com um movimento de zig-zag com capas esféricas ocasionalmente aparecendo no líquido. Na 
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região II acima da curva B e a esquerda da curva C não há golfadas, e observa-se um sistema de 

bolhas esféricas.  

 

Tabela 8.1. Critérios de transição bolhas/golfadas. 

b máxd d<  Não há quebra de bolhas 

b máxd d>  Há quebra de bolhas 

b crítd d>  e 0,25α <  Bolhas distorcidas 

b crítd d<  e 0,52α <  Bolhas esféricas 

 

 

 

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

 

 

8.1.1. Aeração do pistão de líquido 

 

 

Havendo o regime de golfadas um dos mecanismos mais simples de aeração do pistão de 

líquido é cinemático. Isto é, se a velocidade das bolhas dispersas no pistão de líquido for mais 

rápida que a velocidade da bolha de Taylor elas coalescerão na cauda da bolha de Taylor 
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tornando o pistão de líquido não aerado. A velocidade de translação do nariz do bolha de Taylor, 

tu  pode ser expressa como uma relação linear da velocidade de elevação das bolhas de Taylor 

escoando em um líquido definida por Nicklin et al., 1962 como, ( ),T Lu 0,35 / gD∞ ≅ ∆ρ ρ (válida 

para um sistema ar-água) com a velocidade superficial da mistura J: 

 

 t 0,T ,Tu C J u ,∞= +  (8.19) 

 

onde C0,T é o parâmetro de distribuição da bolha alongada. Sempre que bu  > tu  as bolhas 

distorcidas se aproximam da bolha de Taylor coalescendo com ela, aumentando seu tamanho e o 

pistão de líquido é considerado não-aerado. Por outro lado, quando bu  < tu  a bolha de Taylor 

eleva-se através de um arranjo de bolhas distribuídas e o movimento relativo do líquido no nariz 

da bolha de Taylor varre as bolhas dispersas pequenas, a coalescência não ocorre e o pistão de 

líquido ficará aerado. Portanto, o critério necessário para haver pistão aerado é bu  < tu , onde a 

velocidade de translação das bolhas dispersas, ub é calculada pela Equação (8.3) e a velocidade de 

translação do nariz do bolha de Taylor, tu  pela Equação (8.19). Dessa forma, tem-se:  

 

 b tu u 0− <  (8.20) 

ou 

 0,b d,b 0,T ,TC J u C J u 0.∞+ − − <  (8.21) 

 

Considerando que os parâmetros de distribuição das bolhas dispersas e da bolha de Taylor são 

próximos, 0,b 0,TC C≅  considera-se que: 

 

 
( )

( )

1
2 2 4

,T L

d,b

u gD0,35
1 ,

u 1,53 g
∞ ρ

= − α
∆ρσ

 (8.22) 

 

ou 

 
( )

1
2 2 4

,T L

d,b

u 1gD
.

u 4,37
∞ − αρ

=
∆ρσ

 (8.23) 
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Para um pistão não-aerado, 0α =  e d,bu  > ,Tu∞ . Portanto: 

 

 

1
2 2 4
LgD

4,37,
ρ

<
∆ρσ

 (8.24) 

 

ou o diâmetro máximo da tubulação para não haver pistão aerado é ( )
1/ 22

L G LD 19 / g .≤ ρ − ρ σ ρ  

As propriedades da água e do ar em baixa pressão são tais que d,bu ≅ ,Tu∞ em D 5,0cm≅ . 

Portanto para tubos menores que 5 cm de diâmetro, Taitel et al. (1980) afirma que os pistões de 

líquido das golfadas são não aerados. Entretanto, todos os testes realizados nesse trabalho para o 

padrão golfadas em um tubo de 26 mm de diâmetro encontraram pistões aerados. A transição 

para tubos pequenos de Taitel et al. (1980) é uma aproximação e não leva em conta os efeitos da 

concentração, os efeitos de parede e principalmente os efeitos do diâmetro das bolhas na entrada 

da mistura bifásica. A fração de vazio em que a transição de bolhas para golfadas ocorre diminui 

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

 

 

8.2.Modelos fenomenológicos de aeração do pistão de líquido 

 

 

Nesta seção serão apresentados, analisados e discutidos alguns modelos para aeração do 

pistão de líquido. O modelo de Barnea e Brauner (1985) baseia-se no critério de transição bolha-

golfada. Os modelos de Fernandes et al. (1983), Brauner e Ullmann (2004) e Guet (2006) 

baseiam-se na estimativa do fluxo de produção, extinção de bolhas (re-coalescência à bolha 

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

 

Barnea e Brauner (1985) propuseram um modelo fenomenológico para a fração de líquido 

no pistão de líquido. Este modelo talvez seja o único que fornece uma expressão analítica para a 

previsão da fração de líquido. Será feita uma revisão desse modelo para revelar: o mecanismo de 

aeração do líquido no pistão de líquido proposto, sua comparação com os dados experimentais e 

análise.  

 

 

Previsão da fração de líquido no pistão de líquido, Rs 

 

 

O modelo assume que o gás em um pistão de líquido desenvolvido aparece como bolhas 

dispersas. A fração de gás que o pistão de líquido pode acomodar como bolhas dispersas será 

determinada de um balanço entre forças de ruptura devido a turbulência e forças de coalescência 

devido a gravidade e ou tensão superficial.  

A condição para a transição do padrão bolhas dispersas para o padrão golfadas no caso de 

escoamento vertical foi obtida usando turbulência como força de ruptura e empuxo como força de 

coalescência semelhante a proposta original de Taitel e Dukler (1976) para escoamento 

horizontal. Baseado no mecanismo de ruptura e coalescência das bolhas no escoamento 

turbulento, a fronteira de transição entre os padrões bolhas dispersas e intermitente pode ser 

encontrada. Se as forças turbulentas são suficientemente altas para quebrar as bolhas em 

pequenas bolhas com diâmetro menor que o diâmetro crítico, a taxa de coalescência é dificultada, 

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

 

 máx crítd d .≤  (8.25) 

 

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

pela expressão original de Brodkey (1967) apresentada pela Equação (8.1): 
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( )

1/2

crít
L G

0, 4
d 2 .

g

σ
=

ρ − ρ
 (8.26) 

 

O diâmetro estável máximo da fase dispersa é dado pela Equação (8.13), reescrita aqui 

por conveniência: 

 

 ( )
3/5

2/5

máx
L

d k .
−σ

= ∈
ρ

 (8.13) 

 

Hinze (1955) sugeriu um valor constante de 0,725 para o parâmetro k. Entretanto, com 

este valor, a previsão da fronteira de transição para escoamento bolhas dispersas relatado pelo 

estudo original de Taitel et al. (1980) não seguiu exatamente a tendência dos dados 

experimentais. Barnea et al. (1985) modificou o valor da constante k, resultando em uma previsão 

mais precisa desta transição. O valor modificado de k é baseado no fato que k = 0,725 é válido 

somente para baixa concentração da fase dispersa. Entretanto, Calderbank (1958), investigando o 

fenômeno da dispersão em escoamento gás-líquido, encontrou que o diâmetro da bolha diminui 

proporcionalmente a fração de líquido Rs. Combinando os resultados de Hinze (1955) e de 

Calderbank (1958) para o valor de k, a equação do diâmetro estável máximo pode ser reescrita 

como: 

 

 ( ) ( )
3/5

2/5

máx s
L

d 0,725 4,15 1 R ,
−σ

= + − ∈
ρ

 (8.27) 

 

onde a taxa de dissipação de energia cinética turbulenta por unidade de massa,∈  é calculada pela 

equação (8.14). Substituindo as Equações (8.27) e (8.26) na Equação (8.25) encontra-se a forma 

final da fronteira de transição, dada por: 

 

 
( )

2/51/2 n3/5
2(3 n)/5L

s
L G L

0,4 2 D
2 C J 0,725 4,15 1 R ,

g D

−

−ρσ
≤ + −

ρ −ρ σ ν
 (8.28) 
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onde C e n são definidos na Equação (8.16) e a fração de vazio, s s1 Rα = −  na fronteira de 

transição pode ser estimada, assumindo a condição de não escorregamento, pela equação (8.18). 

A equação (8.28) é semelhante à equação (8.17) que define uma linha de transição para o 

escoamento no padrão golfadas, veja linha B na Figura 8.6. No entanto, para chegar à equação 

(8.28), foi utilizada a equação (8.26) sugerida por Barnea et al. (1982) para estimar o diâmetro 

crítico e o parâmetro k utilizado para calcular o diâmetro estável máximo foi modificado para 

s0,725 4,15 1 R .+ −   

O modelo propõe que a fração de líquido na linha de transição é a mínima fração de 

líquido que o pistão de líquido pode acomodar no padrão bolhas dispersas em um dado nível de 

turbulência, que é determinado pela velocidade de mistura G LJ J J= + . 

Partindo de um ponto na linha de transição bolhas dispersas e escoamento intermitente, 

aumentando JG enquanto mantém J constante, causará a transição para o escoamento intermitente, 

onde bolhas alongadas são formadas pelo excesso de gás que não pode ser acomodado pelo pistão 

de líquido. Entretanto, um balanço volumétrico (ver Apêndice A), prescreve que a velocidade de 

mistura dentro do pistão de líquido é igual a J. Portanto, ao longo de uma linha de J constante o 

nível de turbulência dentro do pistão é mantido no mesmo nível como no escoamento de bolhas 

dispersas. Como resultado o pistão de líquido acomodará a mesma quantidade de fração de 

líquido como do escoamento de bolhas dispersas do ponto na fronteira de transição. Curvas de J 

constante representam o local onde a fração de líquido dentro do pistão de líquido, sR é constante 

e é igual a fração de líquido do padrão bolhas dispersas na fronteira de transição.  

A Equação (8.28) estabelece a relação entre as velocidades superficiais do gás e do 

líquido e as propriedades físicas das fases na fronteira de transição para o escoamento bolhas 

dispersas. No entanto, independentemente de quanta turbulência esteja disponível, é assumido 

que o escoamento bolhas dispersas não pode existir com fração de líquido abaixo de sR 0,48.=  

A Figura 8.7 mostra a linha de transição B-C-D bem como curvas de J e Rs constantes, para 

escoamento vertical de ar-água no padrão golfadas em um tubo de 1,25 cm de diâmetro (D < 5 

cm). O segmento B-C que delimita a transição para o escoamento de bolhas deve terminar no 

segmento C-D que relaciona JL e JG para sR 0,48= . 
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Figura 8.7. Ar-água, vertical, D = 1,25 cm. 

 

Para tubos com D 5cm≥ a fronteira entre bolhas dispersas e escoamento intermitente é 

composta de 3 diferentes seções dependendo do mecanismo de transição (Figura 8.8): o segmento 

A-B é a linha de transição (bolhas-golfadas) com sR 0,75= , o segmento C-D é de sR 0,48=

(máximo empacotamento) (Taitel et al. 1980) e o segmento B-C é a transição causada pela 

ruptura turbulenta. 

Pode-se ver na Figura 8.8 que em tubos de diâmetros maiores, sobre uma ampla faixa de 

escoamento no padrão golfadas, linhas de J constante, interceptam a linha de transição A-B e Rs 

nesta faixa (A-B-E na Figura 8.8) é, portanto constante e igual a 0,75. O pistão de líquido vai ter 

a mesma fração de líquido que na transição. 
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Figura 8.8. Ar-água, vertical, D = 5 cm. 

 

 

Discussão e comparação do modelo com os dados experimentais 

 

 

As estimativas de Rs pelo modelo de Barnea e Brauner (1985) para escoamento vertical 

ascendente de ar e água em um tubo de 26 mm de diâmetro estão apresentadas na Figura 8.9. 

Baseado no mecanismo de ruptura e coalescência de bolhas no escoamento turbulento, a fronteira 

de transição entre o padrão bolhas dispersas e o padrão intermitente é representada pela curva    

B-C-D. A Figura 8.9 trás 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    

Capítulo 5. 

A Figura 8.9 mostra os pontos da grade de testes e as respectivas frações de líquido Rs 

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

fração de líquido medida experimentalmente para o ponto LJ 0,90m / s=  e GJ 1,10m / s=  e o 

ponto LJ 1,20m / s=  e GJ 0,81m / s=  dadas por 0,77 e 0,81 respectivamente não 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.  

 

 

Figura 8.9. Ar-água, vertical, D = 2,6 cm. 

 

 

O método utilizado no modelo de Barnea e Brauner (1985) para a previsão da fração de 

líquido no pistão de líquido foi baseado na consideração que o pistão de líquido acomodará a 

mesma fração de líquido do escoamento bolhas dispersas na fronteira de transição com a mesma 

velocidade de mistura. O modelo propõe que as curvas de velocidade de mistura constante 

representam o local onde a fração de líquido dentro do pistão de líquido é constante e igual a 

fração de líquido do padrão bolhas dispersas na fronteira de transição. A modelagem da fração de 

líquido no pistão de líquido realizado dessa forma é independente da previsão de outras 

características do escoamento intermitente e a única informação utilizada foi a fronteira de 

transição do padrão bolhas dispersas para o padrão intermitente. O ponto fraco do modelo é que 

para a velocidade de mistura J constante a turbulência é constante mas para baixas pressões a 

turbulência é governada pela flutuação da fase líquida e não pela fase gás. Se diminuir o líquido 
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diminui Rs. Os resultados experimentais mostram que a fração de líquido no pistão de líquido não 

pode ser considerada constante ao longo de curvas de velocidade de mistura constante e outros 

parâmetros do escoamento intermitente devem ser levados em consideração como a relação de 

deslizamento entre as fases discutida no Capítulo 6. 

 

 

8.2.2. O modelo de Fernandes et al. (1983) 
 

 

Fernandes et al. (1983) desenvolveram uma série de equações baseadas nos processos 

físicos que ocorrem durante o escoamento em golfadas e são usadas para prever as características 

hidrodinâmicas deste padrão de escoamento, entre elas o comprimento e a frequência das 

golfadas, a queda de pressão e também a fração de líquido no pistão de líquido. O modelo pode 

ser usado para prever as frações de vazio médias no pistão, na bolha de Taylor e na unidade do 

escoamento em golfadas em tubos verticais. O modelo físico desenvolvido é baseado no 

equilíbrio, isotérmico, do escoamento gás-líquido co-corrente ascendente em tubos verticais em 

baixas pressões. O escoamento é considerado axi-simétrico, uni-dimensional e permanente. A 

seguir será feita uma revisão desse modelo destacando o mecanismo de aeração do líquido no 

pistão de líquido proposto, sua comparação com os dados experimentais e análise. 

 

 

Escoamento de gás através da bolha de Taylor 

 

 

Considerando o pistão de líquido e a bolha alongada desenvolvidos (veja Figura 1.5) e 

excluindo a expansão, o comprimento da bolha de Taylor, Lf permanece constante quando ela 

viaja pelo tubo. Dessa forma, os fluxos de gás entrando e saindo da bolha de Taylor devem ser 

iguais. O nariz da bolha de Taylor viaja mais rápido que o pistão de líquido e o movimento 

relativo do líquido com a bolha se dá na forma de um filme de líquido. Eventuais bolhas no pistão 

de líquido coalescem no nariz e no corpo da bolha formando uma vazão volumétrica de gás 
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entrando por cima da bolha de Taylor, QA, Figura 8.10. Experimentos mostram que as porções 

mais baixas do filme de líquido são livres de bolhas.  

 

 

Figura 8.10. Escoamento de gás através da bolha de Taylor. 

 

Na traseira da bolha de Taylor o filme descendente arrasta o gás com uma vazão 

volumétrica QC quando ele se mistura com o pistão de líquido abaixo, formando uma região de 

alta fração de vazio local, αH. Parte do gás retorna à bolha de Taylor através de sua traseira plana, 

com uma vazão QB. A condição de não acumulação requer que: 

 

 A B CQ Q Q .+ =  (8.29) 

 

 A Figura 8.11 representa o modelo físico proposto para o processo de entranhamento de 

gás no pistão de líquido seguindo uma bolha de Taylor. A velocidade média do filme de líquido 

de espessura hf é fu . Considerando a região 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 

f fu 1,15u≅ . O gás dentro da bolha de Taylor tem uma distribuição de velocidade ( )Gu y variando 

de fu−  a um valor maior que ut na linha de centro. A frente do pistão de líquido que esta a 

jusante da bolha de Taylor está elevando-se com uma velocidade ut. Define-se hG como a 

αf

αs

Q
B

Q
C

Q
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αH

Q
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Q
f Q
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espessura onde a velocidade local, G tu u= .  Toda a região anular compreendida entre 

f f Gh y h h≤ ≤ + possui gás com velocidade menor que ut.  

 

 

Figura 8.11. O processo de entranhamento de gás no pistão de líquido. 

 

Como a fronteira da bolha viaja com ut todo o gás compreendido entre f f Gh y h h≤ ≤ + cruzará a 

fronteira da bolha produzindo uma vazão QC, então: 

 

 
( )f G

f

h h

C r
h

D
Q 2 y u dy,

2

+

= π −  (8.30) 

 

onde r t Gu u u= − e y é a coordenada medida da parede, veja Figura 8.11. As condições de 

contorno são: 

 

 f                       r f t                   y h  e            u 1,15u u= = +  (8.31) 
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 f G ry h h            e            u 0.= + =  (8.32) 

 

A velocidade relativa do gás em relação a interface que desloca com velocidade f1,15u é u ′  

definida por: 

 

 G f r f tu u 1,15u u 1,15u u′ = + = − + +  (8.33) 

 
e a coordenada com referência a posição da interface é y′ : 

 

 fy y h ,′ = −  (8.34) 

 

as condições de contorno passam a ser escritas como: 

 

 y 0               u =0′ ′=  (8.35) 

 

  

 G f ty h                u =1.15u u .′ ′= +  (8.36) 

 

Substituindo as Equações (8.35) e (8.36) na equação (8.30), tem-se: 

 

 ( )( )
Gh

C G f t f G f
0

D
Q h 1,15u u D 2h h 2 h y u dy .

2
′ ′ ′= π + − − − π − −  (8.37) 

 

Na maioria dos casos práticos o escoamento de gás é turbulento e é possível usar o perfil de 

velocidade universal para escoamento turbulento para avaliar a integral na Equação (8.37). 

Introduzindo as variáveis adimensionais características da distribuição de velocidades: 

 

 *

* G

y Uu
u         ,       y ,

U
+ + ′′

= =
ν

 (8.38) 

 

 G * *
G f

G G

h U UD D
h        ,        h ,

2 2

+
+ = = −

ν ν
 (8.39) 
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onde Gν  é a viscosidade cinemática do gás e *U  é a velocidade de atrito. Substituindo na 

Equação (8.37), chega-se a: 

 

 ( )( )
G

2 h
G

C G f t f G
0

*

2 D
Q h 1,15u u D 2h h y u dy .

U 2

+ +
+ + +πν

= π + − − − −  (8.40) 

 

Para calcular QC, relações auxiliares para hG e *U  são necessárias. 

 A espessura da camada de gás, hG, pode ser calculada da condição que, em Gy h ,′ =  

 

 ( ) f t
G

*

1,15u u
u y h .

U
+ + + +

= =  (8.41) 

 

O perfil de velocidade universal pode ser integrado da interface filme/bolha ao centro do 

tubo para calcular a vazão média volumétrica do gás sendo transportada para cima na bolha de 

Taylor: 

 

 
f

2
D/2

G f G
h

D D
Q 2 y udy h u .

2 2
= π − = π −  (8.42) 

 

Fazendo a transformação da mesma forma que foi feita para a velocidade relativa do gás em 

relação a interface, u ′ e utilizando as variáveis adimensionais definidas nas Equações (8.38) e 

(8.39) chega-se a velocidade de atrito: 

 

 

( )

D /2

0

*

f

f G 2
G

D
y u dy

2
U .

D
h

21,15u u
2

+ +
+ + +−

=

−
+

ν

 (8.43) 

 

As integrais nas Equações (8.40) e (8.43) podem ser calculadas usando o perfil universal de 

velocidade:  
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u y                               0 y 5,

u 5,0 ln y 3,05          5 y 30,

u 2,5ln y 5,5               30 y .

+ + +

+ + +

+ + +

= ≤ <

= − ≤ <

= + ≤

 (8.44) 

 

 O modelo para QB é desenvolvido considerando a região de alta fração de vazio formada 

atrás da bolha de Taylor. Considerando o escoamento agitado, a fração de vazio local, αH, que 

existe nesta região pode ser estimada por: 

 

 C
H

C f

Q
,

Q Q
α =

+
 (8.45) 

 

onde QC é determinado pela Equação (8.40) e Qf, a vazão do filme de líquido para um referencial 

que desloca com ut, é estimada por: 

 

 ( )( )2
f f f tQ D 1 u u .

4

π
= − α +  (8.46) 

 

A região na frente do pistão é altamente turbulenta. Como resultado, a intensidade de 

turbulência é aumentada e estas altas flutuações da velocidade axial resultam no transporte de 

bolhas da região de alta fração de vazio para a interface entre a frente do pistão e a traseira da 

bolha de Taylor criando um fluxo QB. Deste argumento pode-se escrever: 

 

 ( )
2

B f G H RMSQ D 2 h h U
4

π
= − + α  (8.47) 

 

onde URMS é a intensidade de turbulência. 

 

 RMS

f t

U
0,25.

1,15u u
=

+
 (8.48) 

 

Substituindo a Equação (8.48) na Equação (8.47), tem-se: 
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 ( ) [ ]
2

B f G H f tQ D 2 h h 1,15u u .
16

π
= − + α +  (8.49) 

 

A taxa volumétrica de gás capturada pela bolha de Taylor, QA pode ser escrita como: 

 

 ( )2
A s t bQ D u u .

4

π
= α −  (8.50) 

 

Dessa forma, tem-se a fração de vazio no pistão de líquido: 

 

 

( )

C B
s

2
t b

Q Q
.

D u u
4

−
α =

π
−

 (8.51) 

 

Discussão e comparação do modelo com os dados experimentais 

 

 

O modelo de Fernandes para escoamento vertical ascendente de ar e água em um tubo de 

26 mm de diâmetro foi implementado utilizando as velocidades superficiais do líquido, JL e do 

gás, JG e a velocidade de translação do nariz da bolha alongada, ut medidas experimentalmente, 

veja Tabela 5.10, a velocidade de translação das bolhas dispersas no pistão de líquido, ub e a 

velocidade do gás na bolha alongada, uG obtidas com o balanço volumétrico, veja Tabela 5.11 e a 

velocidade, ufe, espessura, hfe e fração de vazio do filme, αfe na condição de equilíbrio obtidas 

com o modelo de filme apresentado no Capítulo 6, veja Tabela 6.1, como parâmetros de entrada, 

obtendo a fração de vazio do pistão de líquido, αs como resultado. A seguir é apresentada uma 

sequência para o cálculo da fração de vazio no pistão de líquido, αs: 

 

1. Cálculo da vazão volumétrica, QC através da Equação (8.40); 

2. Cálculo da vazão volumétrica, Qf  através da Equação (8.46); 

3. Estimativa da fração de vazio local, αH através da Equação (8.45); 

4. Cálculo da vazão volumétrica, QB através da Equação (8.49) e 

5. Cálculo da fração de vazio no pistão de líquido as através da Equação (8.51). 
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Na Tabela 8.2 é apresentado um sumário com os dados de entrada do modelo para as 

condições dos testes da Tabela 5.7. A Tabela 8.3 apresenta os valores obtidos para as frações de 

vazio no pistão de líquido com o modelo de Fernandes e compara com os resultados 

experimentais para a fração de vazio média do pistão de líquido <αs> apresentados na Tabela 

5.10. Os erros absolutos entre a técnica de medida e o modelo de Fernandes são de no máximo 

0,01 para todos os testes. A Figura 8.12 apresenta uma comparação das frações de vazio do pistão 

de líquido, αs obtidas com o modelo de Fernandes com os dados experimentais mostrando boa 

concordância entre os resultados.   

O fluxo de gás no pistão de líquido baseia-se em um conceito cinemático entre a diferença 

de velocidade do gás na bolha e a velocidade da traseira da bolha de Taylor. O modelo para 

regime turbulento não depende diretamente da tensão superficial do líquido. Indiretamente ele 

depende das velocidades ut, uG, uf e das espessuras hf  e hG. 

  

Tabela 8.2. Sumário com os dados de entrada do modelo de Fernandes. 

Valores experimentais Balanço volumétrico Modelo de filme 

Teste JL JG ut uG ub ufe hfe αfe 

# (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 0,91 

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 



 

Tabela 8.3. S

 

Teste U* y+  

# (m/s) (---) 

5 0,217 20,63 0

6 0,224 25,98 0

7 0,237 30,16 0

8 0,218 23,37 0

9 0,244 26,25 0

10 0,245 30,12 0

11 0,26 33,60 0

12 0,257 28,58 0

13 0,262 33,20 0

14 0,283 40,15 0

15 0,285 35,67 0

16 0,305 40,71 0

17 0,334 50,10 0

Figura 8.12. Compar
modelo
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Sumário com os dados de saída do modelo de Fe

Modelo de Fernandes 

QA QB QC αH αs 

(m3/s) (m3/s) (m3/s) (---) (---) 

0,000002 0,000108 0,000109 0,45 0,11

0,000015 0,000119 0,000134 0,46 0,17

0,000028 0,000131 0,000159 0,47 0,26

0,000000 0,000123 0,000123 0,49 0,10

0,000007 0,000130 0,000138 0,45 0,14

0,000015 0,000145 0,000160 0,49 0,21

0,000018 0,000152 0,000170 0,49 0,24

0,000009 0,000141 0,000150 0,45 0,14

0,000014 0,000155 0,000169 0,49 0,18

0,000030 0,000158 0,000188 0,47 0,23

0,000017 0,000159 0,000176 0,46 0,19

0,000030 0,000159 0,000190 0,43 0,22

0,000060 0,000154 0,000214 0,40 0,24

 

ração das frações de vazio do pistão de líquido, 
o de Fernandes com os dados experimentais. 

ernandes. 

Experimental 

<αs> Erro 

 (---) % 

1 0,12 7,0 

7 0,16 6,4 

6 0,25 3,6 

0 0,09 7,5 

4 0,14 2,8 

1 0,21 1,9 

4 0,24 1,7 

4 0,14 1,0 

8 0,19 3,6 

3 0,23 0,7 

9 0,19 1,6 

2 0,21 7,8 

4 0,24 0,3 

 

αs obtidas com o 
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8.2.3. O modelo de Brauner e Ullmann (2004) 
 

 

Brauner e Ullmann (2004) propuseram um modelo de aeração do pistão de líquido 

baseado na fragmentação da traseira da bolha de Taylor relacionando-a com a taxa de energia 

cinética turbulenta produzida pelo jato de parede e camada cisalhante que são formados na esteira 

da bolha de Taylor quando o filme de líquido encontra a frente do pistão de líquido, veja Figura 

1.4. Em geral, a aeração do pistão de líquido é afetada pelos mecanismos de dispersão que 

ocorrem na traseira da bolha de Taylor e na esteira na frente do pistão. Da mesma forma que no 

modelo de Fernandes (1983), o pistão de líquido e a bolha alongada são considerados 

desenvolvidos (veja Figura 1.5) e o comprimento da bolha de Taylor, Lf permanece constante 

quando ela viaja pelo tubo. Assim, os fluxos de gás entrando e saindo da bolha de Taylor devem 

ser iguais. A seguir será feita uma revisão desse modelo destacando o mecanismo de aeração no 

pistão de líquido, sua comparação com os dados experimentais e análise. 

 

 

O modelo de esteira da bolha de Taylor 

 

 

O diagrama esquemático do escoamento no padrão golfadas em um tubo vertical é 

descrito na Figura 8.13. A seção ‘w’ representa a esteira próxima a bolha de Taylor e a seção ‘s’ a 

região no pistão de líquido que possui pouca influência da esteira da bolha. O gás na bolha de 

Taylor se move com uma velocidade uG, que é mais rápida do que a velocidade de mistura, J, 

Equação (A.34). O movimento relativo do líquido com a bolha se dá na forma de um filme de 

líquido. O filme de líquido na região do nariz da bolha de Taylor pode ser aerado com pequenas 

bolhas de gás. Entretanto, as pequenas bolhas coalescem com a interface da bolha de Taylor e são 

gradualmente absorvidas para dentro da bolha alongada podendo considerar o filme de líquido 

não-aerado. Simultaneamente, na traseira da bolha de Taylor as bolhas são arrastadas para o 

pistão de líquido em um fluxo volumétrico da fase gás definido por: C CQ / Aφ = . Parte das bolhas 

que entram na região da esteira da bolha de Taylor pode re-coalescer com a traseira da bolha, em 



175 
 

um fluxo da fase gás B BQ / Aφ = , resultando em um fluxo de gás igual a A C Bφ = φ − φ  para fora da 

traseira da bolha. O conceito para os fluxos A ,φ  Bφ  e Cφ  é similar ao conceito das vazões 

volumétricas utilizado por Fernandes (1983). 

 

 

Figura 8.13. Diagrama esquemático do escoamento no padrão golfadas. 

 

 

Os escoamentos nas regiões ‘w’ e ‘s’ são diferentes. Tipicamente, a fração de vazio na 

região da esteira da bolha de Taylor, w
sα é mais alta do que a fração de vazio no pistão de líquido, 

s
sα . As bolhas no pistão de líquido podem coalescer no nariz e no corpo da bolha formando um 

fluxo de gás entrando por cima da bolha de Taylor, Aφ , Figura 8.13. Dessa forma, A C Bφ = φ − φ  é 

o fluxo de gás que é eventualmente absorvido na próxima bolha. O entranhamento de bolhas que 

se repete da traseira da bolha de Taylor e sua re-coalescência no sucessivo nariz da bolha resulta 

em uma velocidade de translação efetiva da bolha de Taylor, tu ε , que é mais alta do que a 

velocidade do gás na bolha de Taylor, uG. Segundo Brauner e Ullmann (2004) a posição do nariz 

sα

L
S

L
f

Aφ

φf

φC φB φ

αs
w

s

C

w
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tεu
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LSu
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da bolha de Taylor varia não somente pelo deslocamento vertical da interface, mas também pela 

incorporação das bolhas dispersas no nariz da bolha. 

Relação entre o fluxo de produção de gás e do filme φφφφC/φφφφf 

 

 

A fragmentação da traseira da bolha de Taylor (veja Figura 1.4) causa um aumento da 

área interfacial da fase gás que por sua vez demanda de um fluxo de produção de energia de 

superfície dado por: 

 

 
2
32

C CE 3
3232

d 6
,

dd / 6

π σ σ
φ = φ = φ

π
 (8.52) 

 

onde σ  é a tensão superficial, d32 é o diâmetro da bolha média de Sauter e Eφ

 
tem unidade de 

( )2W / m . O diâmetro médio de Sauter define um valor médio baseado na razão entre o volume 

da bolha e sua área superficial: 

 

 

n
3
i

i 1
32 n

2
i

i 1

d
d .

d

=

=

=  (8.53) 

 

O diâmetro médio de Sauter é empregado com frequência na determinação de forças interfaciais, 

uma vez que ele traz consigo a razão entre o volume e a área superficial. O d32 pode ser estimado 

com referência ao tamanho máximo da bolha, d32=dmáx/kd, onde kd é uma constante de escala. O 

fluxo dessa produção de energia de superfície é proporcional ao fluxo de energia turbulenta 

produzido pela penetração do jato do filme de líquido em um fluxo fφ : 

 

 ( )2 2 2
L f J C

máx

1 6
u v w C ,

2 d

σ
′ ′ ′ρ + + φ = φ  (8.54) 
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onde CJ é uma constante adimensional de ordem 1, (que engloba a constante de escala, kd). Como 

mostra a Figura 8.14 o fluxo fφ é calculado em função da velocidade relativa entre o filme de 

líquido na traseira da bolha w
fu  e o gás na bolha Gu (que é a velocidade da traseira de uma bolha 

de Taylor não fragmentada) e da fração de vazio do filme na esteira w
fα : 

 

 ( )( )w w
f G f fu u 1 .φ = − − α  (8.55) 

 

 

Figura 8.14. Fluxo de energia turbulenta produzido pela penetração do jato do filme de 
líquido em um fluxo fφ . 

 

Note que uG é a velocidade usada na equação (8.55) (melhor do que tu ε ) para representar Cφ . 

 As flutuações turbulentas formadas na esteira da bolha de Taylor, região ‘w’, são 

proporcionais ao quadrado da diferença de velocidades w
LSu  e w

fu , veja Figura 8.15. Brauner e 

Ullmann (2004) usaram valores conservativos para as componentes 2 2 2 2u v w 0,01 u′ ′ ′≈ ≈ ≅ ∆ . 

Dessa forma: 

 

 ( )
22 2 2 w w

LS fu v w 0,03 u u .′ ′ ′+ + ≅ −  (8.56) 
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Figura 8.15. Turbulência formada na frente do pistão entre as velocidades w
LSu  e w

fu . 

 

 

Experimentos analisando o entranhamento de gás da traseira de uma bolha estacionária 

(Hernandez-Gomez e Fabre, 2001; Delfos et al., 2001) confirmaram as observações feitas no 

escoamento em golfadas de que a fragmentação da bolha de Taylor só irá 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 número de Weber crítico de ordem um: 

 

 
( )

( )
2 2 2

L max

crit

d u v w / 3
We C O 1 .

′ ′ ′ρ + +
′ ′= = ≈

σ
 (8.57) 

 

O tamanho da bolha estável máximo em uma população (Barnea, 1987; Brauner, 2001) é 

estimado por uma aproximação baseada no tamanho crítico de bolhas deformáveis, Equação (8.1) 

sugerido por Broadkey (1969): 

 

 
( )

1

2
máx crit

2
L G D

d d 0,4 0,663
,

D D gD Eo

σ
≅ = =

ρ − ρ
 (8.58) 
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 Assumindo que somente o excesso da energia cinética turbulenta acima do número de 

critWe′ seja responsável para a fragmentação da bolha e usando as equações (8.56) - (8.58) na 

equação (8.54) tem-se: 

 

 ( )C crit
c c

f J

d1
We We ;      We We

400C D

φ
= − ≥

φ
 (8.59) 

 

sendo: 

 
( )

2w w
L LS f

c
crit

D u u 100C
We ;      We .

d / D

ρ − ′
= =

σ
 (8.60) 

 

As constantes CJ e C′ são ajustáveis. A estimativa de CJ pode levar em conta os efeitos 

combinados de imprecisões introduzidas pelas constantes numéricas utilizadas em vários sub-

modelos (por exemplo, intensidade de turbulência, o tamanho da bolha crítica). No estudo de 

Brauner e Ullmann (2004), o modelo é aplicado com JC 1=  e C 2 / 3′ = . 

 

 

Velocidades do gás e do líquido no pistão de líquido, envolvendo a esteira ‘w’ e o pistão ‘s’. 

 

 

A velocidade de translação das bolhas dispersas na região da esteira da bolha de Taylor, 

w
bu  pode ser expressa como uma combinação linear da velocidade de deslizamento de uma 

população de bolhas na região da esteira, w
d,bu  e da velocidade superficial de mistura J: 

 

 w w w
b 0,b d,bu C J u= +  (8.61) 

 

onde w
0,bC é o parâmetro de distribuição das bolhas dispersas na região da esteira da bolha de 

Taylor. Para o cálculo da velocidade de deslizamento, w
d,bu será utilizado o modelo de Harmathy 

(1960) corrigido para uma população de bolhas, veja Apêndice B: 
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( )

( )
1/4

nL Gw w
d,b s2

L

g
u 1,53 1 .

ρ − ρ σ
= − α

ρ
 (8.62) 

 

onde o expoente n é determinado em função das viscosidades do gás e do líquido. Para L Gµ >> µ

, n=1,75.  

A velocidade do líquido na região da esteira da bolha de Taylor pode ser calculada 

utilizando a Equação (A.40) desenvolvida no Apêndice A com os valores da fração de vazio e da 

velocidade de translação das bolhas dispersas na região da esteira da bolha de Taylor: 

 

 
( )

w w
w s b
LS w

s

J u
u .

1

− α
=

− α
 (8.63) 

 

A consideração da velocidade de mistura J ser constante na região da esteira da bolha de Taylor é 

uma simplificação visto que na região da esteira há um aumento de J devido à entrada de líquido 

que vem do filme. Na região da esteira da bolha de Taylor há bolhas no sentido vertical 

ascendente e descendente caracterizando um escoamento 3D. 

Em escoamento ascendente, na região longe da esteira da bolha de Taylor, onde os efeitos 

da esteira diminuem as velocidades do gás e do líquido s
bu e s

LSu são obtidas usando as equações 

(8.61) e (8.63) com sobrescritos ‘s’ no lugar de ‘w’: 

 

 s s s
b 0,b d ,bu C J u= +  (8.64) 

e 

 
( )

s s
s s b
LS s

s

J u
u .

1

− α
=

− α
 (8.65) 

 

A velocidade de translação da bolha de Taylor, ut e tu ε e a fração de vazio no pistão, w
sα e s

sα . 

 

A velocidade média do gás na bolha de Taylor praticamente não é afetada pelas pequenas 

bolhas absorvidas na interface da bolha de Taylor nem por seu entranhamento na traseira da 

bolha. Dessa forma, a Equação (A.43) desenvolvida no Apêndice A fica reduzida a G tu u .≅ e a 
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velocidade média do gás na bolha de Taylor pode ser determinada pela velocidade de elevação da 

bolha de Taylor que é expressa pela equação (8.19), relação de Nicklin et al. (1962), reescrita 

aqui por conveniência: 

 

 t 0,T ,T Gu C J u u .∞= + ≅  (8.66) 

 

Parte das bolhas que são arrastadas da bolha de Taylor podem re-coalescer com sua 

traseira. Como o campo de velocidade instantâneo na região da esteira da bolha é muito 

distorcido, o refluxo das bolhas médias pode ser resultado das componentes de velocidades 

instantâneas. De maneira similar a seção 8.1.1, no estudo de Brauner e Ullmann (2004), eles 

consideram 0,T 0,bC C= e o refluxo das bolhas é estimado com base na diferença entre a velocidade 

de deslizamento da bolha de Taylor e a velocidade de deslizamento das bolhas na população: 

 

 
( )w w w w

d,b ,T s f d,b ,T

B
w
d,b ,T

u u             se            u u
.

0;                                        se            u u  

∞ ∞

∞

− α α >
φ =

≤
 (8.67) 

 

Como na maioria das aplicações práticas o deslizamento da bolha de Taylor é mais alto do que o 

deslizamento das bolhas dispersas na população, 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 fenômeno do escoamento na esteira da bolha de Taylor. No caso de B 0φ > , a 

taxa média líquida de gás perdida da traseira da bolha de Taylor é: 

 

 
C B C B

A
C B

               se             
.

0;                         se              

φ − φ φ > φ
φ =

φ = φ
 (8.68) 

 

Seguindo as considerações feitas, tanto a fração de vazio na região da esteira, w
sα quanto a 

fração de vazio no pistão de líquido longe da esteira, s
sα  são calculadas de um balanço de massa 

no gás em um sistema de coordenadas ligado a velocidade de translação efetiva da bolha de 

Taylor, tu ε . Utilizando a equação de conservação da massa para a fase gás no volume de controle 

apresentado na Figura A.3, Equação (A.15), pode-se escrever as equações correspondentes para 
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w
sα  e w

sα em função das velocidades de translação das bolhas dispersas, ub nas regiões ‘w’ e ‘s’, 

respectivamente: 

 

 w A
s w

t bu uε

φ
α =

−
 (8.69) 

 

e  

 s A
s s

t b

.
u uε

φ
α =

−
 (8.70) 

 

Da mesma forma, em escoamento em golfadas desenvolvido e no caso do filme ser não-aerado: 

 

 ( )w
A f t Gu u .εφ = α −  (8.71) 

 

Como G tu u≅ , equação (8.71) indica que no caso de coalescência recorrente de bolhas do pistão 

de líquido com o nariz da bolha de Taylor e seu entranhamento da traseira da bolha de Taylor em 

um fluxo A 0φ > , a velocidade de translação efetiva excede a velocidade de elevação da bolha de 

Taylor em um pistão não-aerado (Dukler et al., 1985), então: 

 

 A
t t w

f

u u .ε

φ
= +

α
 (8.72) 

 

Alternativamente, combinando a equação (8.71) com as equações (8.64) e (8.70) encontra-se: 

 

 
( )s s s

0,T 0,b ,T d,b s

t t t w s
f s

J C C u u
u u u .

∞

ε

− + − α
∆ = − =

α − α
 (8.73) 

 

tu∆  representa um deslizamento aparente adicional. No caso particular de parâmetros de 

distribuição iguais ( s
0,T 0,bC C= ), a equação (8.73) reduz ao modelo usado por van Hout et al. 

(2002) para explicar seus dados da velocidade de translação da bolha de Taylor no escoamento 

em golfadas. Em altas velocidades de mistura J, s
0,T 0,bC C> . Entretanto, s

0,bC na equação (8.73) 
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deveria caracterizar o escoamento bolhas na região próxima do nariz da bolha de Taylor. O 

escoamento a frente do nariz da bolha de Taylor pode formar uma zona adicional no modelo 

(caracterizado por um parâmetro de distribuição diferente, n s
0 0,bC C> ). Equações similares as 

equações (8.64), (8.65), (8.69) e (8.70) podem então ser usadas para obter as velocidades do gás e 

do líquido e a fração de vazio nesta terceira zona do pistão. No entanto, dados detalhados, que 

caracterizam os diferentes perfis de velocidade e fração de vazio nas várias regiões de pistões 

aerados, não estão ainda disponíveis.  

 

 

A velocidade do filme de líquido, uf 

 

 

A equação para o fluxo, Cφ (Equação (8.59)) necessita do valor do fluxo fφ (Equação 

(8.55)) que por sua vez necessita da velocidade do filme na traseira da bolha de Taylor, w
fu . A 

fração de líquido do filme, f fR 1= −α  e a velocidade do filme, uf variam com a distância do nariz 

da bolha de Taylor. O modelo de filme de Taitel e Barnea (1990) foi utilizado para estimar a 

fração de líquido local no filme de líquido a partir do conhecimento do perfil da bolha alongada e 

determinar a velocidade do filme na traseira da bolha de Taylor, w
fu . Para o filme escoando em 

uma configuração anular (como no escoamento em golfadas vertical), o gradiente da espessura do 

filme é dado pela equação (6.1). O procedimento para a resolução da equação (6.1) está descrito 

em detalhes no Capítulo 6 para escoamento vertical. 

 

 

Discussão e comparação do modelo com os dados experimentais 

 

 

O modelo de Brauner e Ullmann (2004) para escoamento vertical ascendente de ar e água 

em um tubo de 26 mm de diâmetro foi implementado focando no modelo de aeração e, portanto 
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algumas das variáveis necessárias vêm das medidas experimentais ao invés de equações de 

fechamento. Dessa forma, foram utilizadas como parâmetros de entrada as velocidades 

superficiais do líquido, JL e do gás, JG e a velocidade de translação do nariz da bolha de Taylor, ut 

medidas experimentalmente, a velocidade do gás na bolha, Gu  e a velocidade do líquido na 

traseira da bolha, w
LSu  obtidas com o balanço volumétrico, a velocidade de translação das bolhas 

dispersas na região longe da esteira no pistão de líquido, s
bu expressa como uma combinação 

linear da velocidade de deslizamento das bolhas longe da esteira s
d,bu e da velocidade superficial 

de mistura J, e a velocidade do filme de líquido na região da esteira, w
fu  e a fração de vazio do 

filme na região da esteira, w
fα obtidas com o modelo de filme de Taitel e Barnea (1990).  A fração 

de vazio longe da esteira no pistão de líquido, s
sα  foi então calculada pela equação (8.70). A 

seguir é apresentada uma sequência para o cálculo da fração de vazio longe da esteira no pistão 

de líquido, s
sα : 

 

1. Cálculo do fluxo, fφ através da Equação (8.55); 

2. Estimativa do diâmetro crítico da bolha, critd através da Equação (8.58); 

3. Cálculo do fluxo, Cφ através da Equação (8.59); 

4. Cálculo do fluxo, Bφ através da Equação (8.67); 

5. Cálculo do fluxo, Aφ através da Equação (8.68); 

6. Cálculo da velocidade de translação efetiva da bolha de Taylor, tu ε através da Equação (8.72);  

7. Cálculo da fração de vazio longe da esteira no pistão de líquido, s
sα  através da Equação (8.70); 

 

Em todos os testes, o deslizamento da bolha de Taylor, ,Tu∞  foi sempre maior que o 

deslizamento das bolhas dispersas na região da esteira no pistão de líquido, w
d,bu e dessa forma não 

houve refluxo das bolhas na traseira da bolha de Taylor, B 0φ = .  Na Tabela 8.4 é apresentado um 

sumário com os dados de entrada do modelo para os testes da Tabela 5.7. A Tabela 8.5 apresenta 

os valores obtidos para as frações de vazio longe da esteira no pistão de líquido, s
sα  com o 

modelo de Brauner e Ullmann (2004) e compara com os resultados experimentais para a fração 
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de vazio média do pistão de líquido <αs> apresentados na Tabela 5.10. Os erros absolutos entre a 

técnica de medida e o modelo de Brauner e Ullmann são de no máximo 0,03. A Figura 8.16 

apresenta uma comparação das frações de vazio longe da esteira no pistão de líquido, s
sα   obtidas 

com o modelo de Brauner e Ullmann com os dados experimentais mostrando concordância entre 

os resultados.    

 

Tabela 8.4. Sumário com os dados de entrada do modelo de Brauner e Ullmann. 

Valores experimentais Balanço volumétrico Correlação Modelo de Filme 

Teste JL JG ut uG uLS
w ub

s uf
w αf

w 

# (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 

 

 

 

 

 

 

 



 

Tabela 8.5. Sumá

Mo

Teste φf 

# (m/s) (

5 0,25 0

6 0,29 0

7 0,27 0

8 0,26 0

9 0,29 0

10 0,30 0

11 0,33 0

12 0,33 0

13 0,31 0

14 0,39 0

15 0,39 0

16 0,47 0

17 0,60 0

 

Figura 8.16. Compar
líquido, s

sα  obtidas com 
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ário com os dados de saída do modelo de Braune

odelo de Brauner e Ullmann Experi

φC φA utε αs
s <αs> 

(m/s) (m/s) (m/s) (---) (---) 

0,02 0,01 0,85 0,13 0,12 

0,10 0,05 1,24 0,18 0,16 

0,11 0,09 1,64 0,25 0,25 

0,08 0,01 1,13 0,11 0,09 

0,12 0,03 1,51 0,16 0,14 

0,14 0,06 1,79 0,24 0,21 

0,18 0,10 2,17 0,27 0,24 

0,16 0,02 1,82 0,12 0,14 

0,18 0,04 2,13 0,16 0,19 

0,27 0,09 2,57 0,22 0,23 

0,27 0,01 2,44 0,17 0,19 

0,38 0,01 2,77 0,19 0,21 

0,57 0,11 3,37 0,27 0,24 

ração das frações de vazio na região longe da est
 o modelo de Brauner e Ullmann com os dados e

er e Ullmann. 

imental 

Erro 

% 

7,8 

12,3 

1,1 

19,6 

11,0 

14,6 

10,6 

18,1 

18,8 

2,4 

10,6 

8,9 

11,2 

 

teira no pistão de 
experimentais. 
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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 gás e assim determinar a fração de vazio da unidade e a fração de vazio do 

pistão de líquido em escoamento gás-líquido vertical ascendente no padrão golfadas. O modelo 

utiliza o trabalho realizado pela força de pressão na traseira da bolha de Taylor para modelar o 

fluxo de entranhamento de gás. Um procedimento iterativo é utilizado para igualar o fluxo de 

entranhamento de gás com o fluxo de gás obtido através de equações de conservação. O método 

iterativo desenvolvido possibilita obter previsões quantitativas do fluxo de entranhamento de gás 

e da fração de vazio do pistão de líquido. A seguir será feita uma revisão desse modelo 

destacando o mecanismo de aeração do líquido no pistão de líquido, sua comparação com os 

dados experimentais e análise. 

 No escoamento em golfadas gás-líquido vertical o gradiente de pressão pode ser escrito 

por: 

 

 ( )
f s

p p p
= 1- ,

z z z
+

∂ ∂ ∂

∂ ∂ ∂
 (8.74) 

 

ondeβ é o fator de intermitência definido pela Equação (1.10) e os sub-índices f e s 

correspondem as regiões da bolha de Taylor e do pistão de líquido respectivamente . Na bolha de 

Taylor o gradiente de pressão é aproximadamente constante [ ]f
p / z 0.∂ ∂ ≈  No pistão de líquido 

as contribuições da aceleração e do atrito são pequenas em relação à gravidade e a pressão é 

essencialmente gravitacional. Considerando G Lρ << ρ , o gradiente de pressão pode ser 

determinado por: 

 

 ( ) s L

p
1- R g,

z
≈ ρ

∂

∂
 (8.75) 

 

 onde Rs é a fração de líquido do pistão de líquido, Lρ é a massa específica do líquido e g a 

aceleração da gravidade. Em escoamento gás-líquido vertical a espessura do filme de líquido hf é 
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pequena e o volume de líquido na bolha de Taylor é baixo, portanto f sR / R 1,<< onde Rf é a 

fração de líquido na região da bolha de Taylor. A fração de líquido da unidade Ru é dada por 

( )u f sR R 1 R= β + − β , então ( ) s u1 R R−β ≈ . Dessa forma, o gradiente de pressão gravitacional 

pode ser aproximado usando a fração de líquido da unidade: 

 

 u L

p
R g.

z
≈ ρ

∂

∂
 (8.76) 

 

Portanto, usando a fração de líquido da unidade na Equação (8.76) pode-se obter uma estimativa 

do gradiente de pressão no escoamento gás-líquido em golfadas sem requerer qualquer parâmetro 

detalhado para o pistão de líquido. Entretanto, a Equação (8.75) é em princípio mais precisa do 

que a Equação (8.76) uma vez que não é necessário determinar a espessura do filme de líquido na 

região da bolha de Taylor. O objetivo do trabalho de Guet et al. (2006) foi desenvolver um 

modelo simplificado para prever a fração de vazio do pistão de líquido s s1 Rα = − e a fração de 

vazio da unidade u u1 Rα = −  no escoamento ascendente vertical em golfadas. Em última análise 

este modelo pode ser aplicado para as previsões das frações de líquido do pistão de líquido, da 

unidade e do gradiente de pressão. 

Nos modelos de Fernandes (1983) e de Brauner e Ullmann (2004) a aeração do pistão de 

líquido é obtida modelando o fluxo de gás arrastado da traseira da bolha de Taylor. Nestes 

modelos é necessária uma completa descrição das diferentes regiões do escoamento e do fluxo de 

entranhamento de gás. A conservação dos fluxos de gás e de líquido permite fechar o modelo e 

obter previsões para a fração de vazio. No trabalho de Guet et al. (2006) foi desenvolvido um 

novo modelo baseado fisicamente para a previsão da aeração do pistão de líquido e da fração de 

vazio da unidade que  não necessita dos parâmetros do escoamento na região da esteira da bolha 

de Taylor. O modelo de Brauner e Ullmann (2004) assume que a aeração do pistão de líquido 

está associada com efeitos de turbulência. Por outro lado, o entranhamento de gás pode ser 

resultado do salto de pressão necessário para acelerar o líquido na traseira da bolha de Taylor. 

Dessa forma, os dois mecanismos de entranhamento de gás 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 pressão na traseira da bolha de Taylor. 
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O modelo de Guet et al. (2006) divide o escoamento em três regiões da mesma forma 

proposta por Brauner e Ullmann (2004). A região da bolha alongada (f), a região da esteira da 

bolha (w) e a região do pistão desenvolvido (s), veja Figura 8.13. 

O modelo assume que o escoamento é completamente desenvolvido e em equilíbrio, 

portanto, os fluxos médios de gás e líquido são equivalentes em cada fronteira: 

 

 G Gf Gw Gs ,φ = φ = φ = φ  (8.77) 

 

onde os fluxos de gás são definidos em um sistema de referência movendo com a velocidade de 

translação do nariz da bolha de Taylor ut por: 

 

 

( )

( )

( )

( )

G u t Gu

Gf f t G

w w
Gw s t b

s s
Gs s t b

u u ,

u u ,

u u ,

u u ,

φ = α −

φ = α −

φ = α −

φ = α −

 (8.78) 

 

uα , fα , w
sα  e s

sα  são as frações de vazio médias da unidade, do filme de líquido, do pistão de 

líquido na região de esteira e do pistão de líquido na região desenvolvida respectivamente, e Guu  

Gu , w
bu  e  s

bu  são as correspondentes velocidades médias do gás. 

No escoamento desenvolvido os fluxos de líquido também são equivalentes em cada 

fronteira: 

 

 L Lf Lw Ls ,φ = φ = φ = φ  (8.79) 

 

onde: 

 

 

( )

( )

( )

( )

L u t L

Lf f t f

w w
Lw s t LS

s s
Ls s t LS

R u u ,

R u u ,

R u u ,

R u u ,

φ = −

φ = −

φ = −

φ = −

 (8.80) 
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uR , fR , w
sR  e s

sR  são as frações de líquido médias da unidade, do filme de líquido, do pistão de 

líquido na região de esteira e do pistão de líquido na região desenvolvida respectivamente e Lu , 

fu , w
LSu  e  s

LSu  são as correspondentes velocidades médias do líquido. 

 No modelo de Brauner e Ullmann (2004) o entranhamento das bolhas foi atribuído 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 gás. Outro mecanismo que pode 

descrever o entranhamento de gás é o salto de pressão na traseira da bolha de Taylor necessário 

para acelerar o filme de líquido para o pistão de líquido desenvolvido (Nydal, 1991). No trabalho 

de Guet et al. (2006) foram desenvolvidos modelos de fechamento para o escoamento no pistão 

de líquido e estes modelos foram incluídos em uma abordagem iterativa baseada na conservação 

dos fluxos das fases. Dados experimentais foram analisados para propor modelos para as 

velocidades médias na esteira da bolha de Taylor e no pistão de líquido e considerações físicas 

foram desenvolvidas para obter limites máximo e mínimo para a fração de vazio média da 

unidade e para o fluxo de entranhamento de gás.  O mecanismo físico para o entranhamento de 

gás envolvendo o trabalho realizado pela força de pressão na traseira da bolha de Taylor também 

foi estudado. Uma vantagem deste modelo de entranhamento de gás comparado com o modelo do 

jato turbulento é que a velocidade do líquido na esteira não é necessária. 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 fração de vazio 

 

 

Em escoamentos gás-líquido ascendentes verticais a velocidade relativa entre o gás e o 

líquido é positiva tanto no pistão quanto na bolha alongada e dessa forma, o tempo de residência 

das bolhas de gás é menor do que o tempo de residência do líquido. Nestas condições, a fração de 

vazio média da unidade associada com as condições de escoamento homogêneo sem 

escorregamento (indicado com o subscrito hse) constitui o limite superior para a fração de vazio: 
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 G
u,máx u,hse

J
.

J
α = α =  (8.81) 

 

O fluxo de gás no corpo da bolha de Taylor movendo-se a uma velocidade ut é dado por 

( )G u t Gu u t Gu u u J .φ = α − = α −  Quando não há bolha arrastada na traseira da bolha de Taylor, o 

fluxo de gás é zero (estas condições são indicadas com subscrito fgz). Sem fluxo de 

entranhamento de gás a fração de vazio da unidade atinge um valor mínimo determinado por: 

 

 G
u,min u,fgz

t

J
.

u
α = α =  (8.82) 

 

Deve-se, contudo, ser observado que fluxo de entranhamento de gás zero não significa que o 

pistão de líquido é não-aerado. Se as bolhas de gás viajam com a velocidade de translação do 

nariz da bolha de Taylor t bu u=  e ( )Gs s t bu u 0φ = α − =  sem qualquer condição necessária para 

sα . 

 

 

Velocidade de translação do nariz da bolha de Taylor, ut 

 

 

No trabalho de Guet et al. (2006) a velocidade de translação do nariz da bolha de Taylor 

foi determinada pela relação sugerida por Nicklin et al. (1962) dada pela Equação (8.19), 

utilizando as relações propostas por Fabre e Liné (1992) para o parâmetro de distribuição da 

bolha de Taylor, 0,TC  que depende das condições do escoamento: 

 

 ( )0,0125Eo
0,T

20
C 2, 29 1 1 e

Eo
−= − −  (8.83) 

 

para escoamento laminar, e 
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 ( )0,025Eom
0,T m

m

log Re 0,309 2
C 1 3 e log Re

log Re 0,743 Eo
−+

= − −
−

 (8.84) 

 

para escoamento turbulento, onde m LRe JD /= ν  e 2
LEo gD / .= ρ σ   

 

 

Formulação do modelo para escoamento em golfadas vertical 

 

 

Os modelos para o escoamento nas regiões da bolha de Taylor (f), da região de esteira no 

pistão de líquido (w) e da região de pistão de líquido desenvolvido (s) são formulados a seguir. 

 

 

Região da bolha de Taylor (f) 

 

 

Guet et al. (2006) consideraram que o filme de líquido não possui gás e o escoamento do 

filme de líquido é desenvolvido. A contribuição da região do nariz da bolha de Taylor para a 

fração de vazio foi desconsiderada. A espessura do filme de líquido é considerada pequena em 

relação ao diâmetro do tubo em escoamento vertical. Assumindo estas considerações, a 

hidrodinâmica do filme de líquido pode ser descrita por um modelo de filme de líquido 

descendente 2D. O equilíbrio de forças numa seção do filme é dado por: 

 

 w L fgh ,τ = ρ  (8.85) 

 

onde hf  é a espessura do filme de líquido e wτ é a tensão de cisalhamento na parede. A tensão de 

cisalhamento na parede é dada por ( )
l

2
w L f f1/ 2 C u .τ = ρ  Para escoamento laminar 

lf fC 16 / Re= e 

para escoamento turbulento no filme usou-se a relação de Blasius 
l

1/4
f fC 0,079 Re ,−= onde 

f f h LRe u D /= ν é o número de Reynolds do filme, baseado no diâmetro hidráulico do filme 
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h f f f(D 4A / S 4h ,= =  onde fS é o perímetro molhado e fS  é a área da seção transversal do filme) 

e Lν é a viscosidade cinemática do líquido. 

Desconsiderando a região do nariz da bolha de Taylor a fração de vazio média na bolha de 

Taylor é dada por: 

 

 

2

f
f

D 2h
.

D

−
α =  (8.86) 

 

As Equações (8.85) e (8.86) são usadas para escrever uma relação para a velocidade do filme de 

líquido uf. Para um filme de líquido turbulento ( )fRe 1000 ,>  re-escrevendo a Equação (8.85) 

com a relação de Blasius chega-se a: 

 

 
1/4

5/4 7/4 1/4
f f L

0,079.4
gh u .

2

−

= ν  (8.87) 

 

De acordo com a Equação (8.86) a espessura do filme de líquido é dada por 

( )( )f fh D / 2 1 1 R .= − −  
Devido à igualdade do fluxo de líquido, Equação (8.80) pode-se 

escrever: ( )f L t fR / u u .= φ −  Combinando estas relações: 

 

 

5/4

5/4 7/4 1/4L
turb f L

t f

gD 1 1 K u ,
u u

φ
− − = ν

−
 (8.88) 

 

onde Kturb é uma constante dada por 1/4 5/4
turb

0,079
K 4 2 0,066.

2
−= =  

Para um filme de líquido laminar ( )fRe 1000< : 

 

 

2

2 L
f L

t f

gD 1 1 8u .
u u

φ
− − = ν

−
 (8.89) 
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Região do pistão de líquido desenvolvido (s) 

 

 

A velocidade de translação das bolhas dispersas na região do pistão de líquido 

desenvolvido s
bu  foi calculada da mesma forma que no modelo de Brauner e Ullmann (2004), 

Equação (8.64). Guet et al. (2006) consideraram que na região do pistão de líquido desenvolvido 

o tamanho correspondente das bolhas dispersas é pequeno e a distribuição da fração de vazio 

nesta região é de pico na parede. Dessa forma, o parâmetro de distribuição das bolhas dispersas 

na região do pistão desenvolvido, s
0,bC  é constante e igual a 0,95. 

 

 

Região da esteira (w) 

 

 

Na região da esteira da bolha de Taylor, a velocidade do líquido próxima à parede é 

negativa. Na região central da esteira a recirculação de líquido resultará num aumento da 

velocidade de líquido. Esta hipótese é apoiada por experimentos: na parte central da região de 

esteira, a velocidade do líquido é ascendente, enquanto que na região próxima a parede a 

velocidade é negativa (van Hout et al., 2002). O comprimento dessa região é de um a cinco 

diâmetros (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 constatação, Guet et al.(2006) assumiram que na região de esteira e no centro 

do tubo, a velocidade do líquido é igual a velocidade de elevação da bolha de gás. Em fr R h= − , 

considera-se a velocidade zero. A velocidade mínima do líquido é considerada a velocidade do 

filme de líquido (negativa). Foi assumido que a distribuição radial da velocidade do líquido na 

esteira pode ser descrita por duas funções parabólicas. Esta consideração está consistente com 

medidas da velocidade do líquido na esteira da bolha de Taylor disponíveis (van Hout et al. 2002; 

Nogueira et al., 2006). 

 A distribuição radial da velocidade do líquido na região da esteira é dada por: 
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( )

( )

2

w w
LS LS,1 t f

f

2

w w t f
LS LS,2 t f2

f

r
u r u u 1                 se    r < R  h ,

R h

u h
u r u u 4 r R      se    r > R  h .

h 2

= = − −
−

= = − − − −

 (8.90) 

 

 Baseada nesta formulação, a velocidade média do líquido é obtida usando 

( ) ( )w w
LS LSA

u 1 / A u r dA= : 

 

 ( )
2

w 2 3/2 2
LS f t f f f f min f f min2

f

1 R 1 1 2 1
u u u R 8u r 1 R r   ,             

2 h 4 4 3 2
= α + − − α − − α +  (8.91) 

 

onde ( )min fr 1 h / 2R= −
 
é a posição radial adimensional da velocidade de líquido na região da 

esteira. 

Esta expressão fornece uma estimativa do perfil de velocidade do líquido na região da 

esteira. O aspecto mais importante deste modelo é considerar a contribuição negativa da 

velocidade do filme de líquido na região próxima a parede de espessura hf.  

 

 

Formulação de fechamento 

 

 

O modelo proposto por Guet et al. (2006) consiste de 13 equações independentes: 

 

Uma relação para a velocidade de translação do nariz da bolha de Taylor ut, Equação (8.19); 

Três relações para a conservação do fluxo de gás, Gf Gw Gs, , ,φ φ φ Equação (8.78); 

Três relações para a conservação do fluxo de líquido, Lf Lw Ls, , ,φ φ φ  Equação (8.80); 

Uma relação para a velocidade do filme de líquido, uf, Equação (8.88) ou Equação (8.89); 

Uma relação para a velocidade de translação das bolhas dispersas na região do pistão de líquido 

desenvolvido, s
bu , Equação (8.64); 

Uma relação para a velocidade do líquido na região da esteira, w
LSu , Equação (8.91); 
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Três relações que relacionam a fração de líquido e a fração de vazio em cada região, 

( )f fR 1α + = , ( )w w
s sR 1α + = , ( )s s

s sR 1α + = . 

 As incógnitas do sistema são: a velocidade de translação do nariz da bolha alongada, ut, as 

frações de vazio nas três regiões, fα , w
sα , s

sα , as frações de líquido nas três regiões, fR , w
sR , s

sR , 

as velocidades médias do gás nas três regiões, w s
G b bu , u , u  e as velocidades médias do líquido nas 

três regiões w s
f LS LSu , u , u .   

Como a fração de vazio média na unidade uα também deve ser determinada, há 14 

incógnitas independentes e uma relação adicional é necessária para fechar o modelo. Esta relação 

é introduzida através de um modelo para o fluxo de entranhamento de gás na traseira da bolha de 

Taylor. 

 

 

Modelo para o fluxo de entranhamento de gás 

 

 

O modelo de Guet et al. (2006) assume que o fluxo de energia de superfície é proporcional a 

uma produção de energia como sugerido por Brauner e Ullmann (2004): ( )32 CE 6 / d ,φ = σ φ onde 

Cφ  é o fluxo de entranhamento de gás. Em equilíbrio e assumindo que não há recoalescência das 

bolhas dispersas na bolha de Taylor, o fluxo de entranhamento de gás é C G .φ = φ  

 Em particular, a produção de energia Eφ  pode ser relacionada com o jato turbulento 

formado na traseira da bolha de Taylor (Brauner e Ullmann, 2004), ou com o trabalho feito pelas 

forças de pressão. Estas duas possibilidades foram abordadas no trabalho de Guet et al. (2006). O 

fluxo de produção 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 gás devido ao 

jato turbulento é o mesmo utilizado por Brauner e Ullmann (2004). Dessa forma o fluxo de 

entranhamento de gás, Cφ  pode ser determinado pela Equação (8.59).  

 

 

Entranhamento devido ao salto de pressão na traseira da bolha de Taylor 

 

 

 O modelo assume que o salto de pressão na traseira da bolha de Taylor é responsável pelo 

entranhamento de gás. Assim, o fluxo de entranhamento de gás, Cφ  resulta de um balanço entre o 

trabalho realizado pela força de pressão necessária para acelerar o líquido e o fluxo de energia de 

superfície devido à tensão superficial. 

 

 

Produção de energia devido ao salto de pressão 

 

 

 A queda de pressão necessária para acelerar o filme de líquido para o pistão de líquido 

desenvolvido é dada por (Barnea, 1990; Nydal, 1991): 

 

 ( ) ( )
22 s s

L f f t s LS tp R u u R u u ,∆ = ρ − − −  (8.92) 

 

ou escrita em função do fluxo de líquido: 

 

 ( )s
L L LS tp u u .∆ = ρ φ −  (8.93) 
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Condições críticas para o entranhamento 

 

 

 Uma vez considerado que o salto de pressão na traseira da bolha de Taylor é responsável 

pelo entranhamento de gás, a aeração do pistão de líquido é governada por um balanço entre as 

forças de pressão e as forças de tensão superficial. Portanto, o início do entranhamento deve ser 

descrito por um número crítico: 

 

 [ ]máx máx
c

cc

pd dp
EuWe ,

Dσ

∆∆
= =

τ σ
 (8.94) 

 

onde o número de Euler é dado por ( )
2w

L LS fEu p / u u .= ∆ ρ −  

 Considera-se que somente o excesso de energia acima de certo limite, isto é 

[ ] [ ]c
EuWe EuWe ,>  resulta no entranhamento de gás. O valor crítico [ ]c

EuWe deve então 

verificar a seguinte condição: se não há gás, isto é JG = 0, o pistão de líquido é não aerado assim 

[ ] [ ]c
EuWe EuWe<  e C 0.φ =  Para cada ponto dos dados experimentais um valor crítico 

correspondente é encontrado calculando primeiro [ ]EuWe  para LJ J,= isto é para JG = 0.  

 

 

Fluxo de entranhamento de gás devido ao salto de pressão 

 

 

 Assume-se que uma parcela pK∆ do trabalho realizado pela força de pressão é utilizada 

para o entranhamento de gás, e então estará disponível para a transferência de energia de 

superfície. Baseado nesta consideração: 

 

 ( )s 2
p L LS f L J C

máx

6
K u u C .

d∆

σ
ρ − φ = φ  (8.95) 
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O fluxo de entranhamento de gás é então dado por: 

 

 [ ]( )p máx
C Lc

J

K d
EuWe EuWe .

6C D
∆

φ = − φ  (8.96) 

 

O valor pK 0,01∆ =  foi encontrado para descrever corretamente os dados experimentais e 

foi usado em todos os casos. Para o modelo de jato turbulento CJ = 1, Brauner e Ullmann (2004). 

As vantagens do método baseado na hipótese do salto de pressão são: a simplicidade das 

condições críticas para o entranhamento de gás e o uso da velocidade do líquido no pistão 

desenvolvido. A velocidade média do líquido na região da esteira não é necessária no modelo de 

salto de pressão, Equação (8.96). 

 

 

Entranhamento máximo de gás 

 

 

 No escoamento em golfadas ascendente vertical, a bolha de Taylor tem uma velocidade de 

elevação ascendente positiva. Portanto, a fração de vazio média da unidade é sempre menor do 

que a fração de vazio média da unidade considerando um escoamento homogêneo sem 

escorregamento: u u,hse GJ / J.α < α =
 
Como nas condições estudadas no trabalho de Guet et al. 

(2006) GJ e αu são por definição positivas: 

 

 u,hse Gu u Gu Gu u J 0.α > α = >  (8.97) 

 

Então, o fluxo de gás deve verificar: 

 

 ( ) ( )G u t Gu u,hse t Gu u,hse t Gu u u u u J .φ = α − < α − < α −  (8.98) 

 

Portanto o fluxo de gás tem um valor máximo: 
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 G,máx u,hse t Gu J .φ = α −  (8.99) 

 

Neste modelo de entranhamento de gás, estes critérios adicionais são aplicados usando: 

 

 ( )G,entranhamento G,máx Cmin , .φ = φ φ  (8.100) 

 

 

Implementação do modelo 

 

 

 O modelo de Guet et al. (2006) consiste em resolver um sistema com 14 equações e 14 

incógnitas. Deve ser notado que quando a hipótese de salto de pressão é utilizada para calcular o 

fluxo de entranhamento de gás, as quatro propriedades do escoamento na região da esteira e suas 

quatro equações não são necessárias para calcular a fração de vazio média da unidade. Neste caso 

o sistema de equações pode, portanto ser reduzido para 10 equações com 10 incógnitas, e os 

parâmetros do escoamento na esteira são obtidos uma vez que o sistema de equações é resolvido. 

 Estes dois modelos foram implementados de forma iterativa no trabalho de Guet et al. 

(2006). O objetivo da forma iterativa foi alcançar a igualdade: 

 

 G G,entranhamento ,φ = φ  (8.101) 

 

onde o fluxo de entranhamento de gás é calculado com os modelos descritos anteriormente. 

 O primeiro passo foi calcular os valores do fluxo de gás de partida usando uma estimativa 

inicial para a fração de vazio média da unidade u u,inicial.α = α  Este valor inicial é estimado como 

um valor médio entre a hipótese de não ter fluxo de gás ( )u ,fgz G tJ / uα = , e a hipótese de 

escoamento homogêneo sem escorregamento ( )u,hse GJ / J :α =  

 

 G G
u,inicial

t

J J1
.

2 u J
α = +  (8.102) 
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Em seguida, as iterações são realizadas sobre o fluxo de gás utilizando as 13 equações 

apresentadas na formulação do modelo e o modelo de entranhamento de gás. A cada iteração um 

novo fluxo de gás é calculado, que é um valor médio ponderado do valor anteriormente calculado 

e do resultado do modelo de fluxo de entranhamento de gás. Utilizando este procedimento de 

relaxamento foi possível obter uma convergência do fluxo de gás e impedir oscilações. Critérios 

de convergência foram aplicados ao modelo baseados em um desvio relativo máximo dos fluxos 

de gás G G/∆φ φ e das frações de vazio associadas ao pistão de líquido w s
s s/∆α α  e s s

s s/∆α α de 

0,001.  

 

Discussão e comparação do modelo com os dados experimentais 

 

 

O modelo de Guet et al. (2006) para escoamento vertical ascendente de ar e água em um 

tubo de 26 mm de diâmetro foi implementado focando no modelo de aeração e, portanto algumas 

das variáveis necessárias vêm das medidas experimentais ao invés de equações de fechamento. 

Dessa forma, foram utilizadas como parâmetros de entrada as velocidades superficiais do líquido, 

JL e do gás, JG e a velocidade de translação do nariz da bolha de Taylor, ut medidas 

experimentalmente, a velocidade do gás na bolha, Gu  e a velocidade do líquido na região de 

pistão de líquido desenvolvido, s
LSu  obtidas com o balanço volumétrico, a velocidade de 

translação das bolhas dispersas na região de pistão de líquido desenvolvido, s
bu  expressa como 

uma combinação linear da velocidade de deslizamento das bolhas na região de pistão de líquido 

desenvolvido s
d,bu e da velocidade superficial de mistura J, e a velocidade do filme de líquido na 

condição de equilíbrio, feu  e a fração de vazio do filme na condição de equilíbrio, feα obtidas 

com o modelo de filme de Taitel e Barnea. A seguir é apresentada uma sequência para o cálculo 

da fração de vazio na região do pistão de líquido desenvolvido, s
sα : 

 

1. Cálculo da vazão volumétrica, QL através da Equação (8.80), ( )L Lf f t fR u uφ = φ = − ; 

2. Cálculo da vazão volumétrica, QC através da Equação (8.96); 
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3. Cálculo da fração de vazio no pistão de líquido, s
sα  através da Equação (8.78), 

( )s s
C G Gs s t bu uφ = φ = φ = α − . 

 

Na Tabela 8.6 é apresentado um sumário com os dados de entrada do modelo para as 

condições dos testes da Tabela 5.7. A Tabela 8.7 apresenta os valores obtidos para as frações de 

vazio no pistão de líquido com o modelo de Guet et al (2006) e compara com os resultados 

experimentais para a fração de vazio média do pistão de líquido <αs> apresentados na Tabela 

5.10. Os erros absolutos entre a técnica de medida e o modelo de Guet et al. (2006) são de no 

máximo 0,02 para todos os testes, comparável ao erro do método experimental. A Figura 8.17 

apresenta uma comparação das frações de vazio do pistão de líquido, αs obtidas com o modelo de 

Guet et al. (2006) com os dados experimentais mostrando boa concordância entre os resultados.   

 

Tabela 8.6. Sumário com os dados de entrada do modelo de Guet et al. (2006). 

Valores experimentais Balanço volumétrico Correlação Modelo de Filme 

Teste JL JG ut uG uLS
s ub

s ufe αfe
 

# (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 8.7. Sumário com os dados de saída do modelo de Guet et al. (2006). 

  Modelo de Guet et al. Experimental 

Teste φL φC αs
s <αs> Erro 

# (m/s) (m/s) (---) (---) % 

5 0,254 0,010 0,13 0,12 7,9 

6 0,293 0,031 0,16 0,16 1,7 

7 0,278 0,062 0,25 0,25 0,1 

8 0,256 0,003 0,10 0,09 14,9 

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 

 

 

Figura 8.17. Comparação das frações de vazio na região longe da esteira no pistão de 
líquido, s

sα  obtidas com o modelo de Guet et al. (2006) com os dados experimentais. 
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9. CONCLUSÕES 

 

 

Medidas experimentais da fração de vazio em escoamento vertical ascendente de ar-água 

no padrão intermitente em golfadas foram realizadas em 17 pares de vazões de gás e líquido 

utilizando uma sonda elétrica e um sensor de impedância de anéis. Os resultados obtidos 

utilizando as duas técnicas de medidas foram validados por meio do fechamento dos balanços 

volumétricos no pistão de líquido e na bolha alongada apresentando comportamentos semelhantes 

tanto para as distribuições das frações de vazio quanto para as medidas médias. 

Com a técnica da sonda elétrica foi possível determinar a distribuição radial da fração de 

vazio local na seção transversal da tubulação. As distribuições radiais da fração de vazio da 

unidade αu mostram um decréscimo próximo à parede do tubo indicando a existência de uma 

camada de líquido com baixa fração de vazio. Longe da parede, r / R < 0,8 o perfil é 

aproximadamente plano. Os resultados mostram que a fração de vazio da mistura no escoamento 

em golfadas é relativamente uniforme na direção radial e valida a hipótese da modelagem 

unidimensional para escoamento no padrão golfadas nos modelos de mistura. As distribuições 

radiais da fração de vazio do pistão de líquido αs também foram determinadas. Devido à 

migração lateral das bolhas os perfis apresentam um pico em torno de r / R 0,8≈  e, em seguida, 

apresentam uma ligeira diminuição na linha de centro do tubo. Observa-se que no pistão de 

líquido a fração de vazio na região central é de 0,15 a 0,30. Os resultados mostram que o perfil é 

relativamente plano e que um modelo unidimensional na direção radial representa a distribuição 

de αs em r.  

As distribuições axiais da fração de vazio no pistão de líquido αs identificam as três 

regiões no pistão de líquido definidas a partir das linhas de corrente. A fração de vazio no pistão 

de líquido apresenta valores altos em Z / D 0= ( )s 0,45α ≈  indicando a região da traseira da 

bolha alongada que possui uma alta fração de vazio.  Os perfis mostram uma diminuição 

acentuada de αs na região de esteira próxima onde ocorre a recirculação atingindo um mínimo 

entre 0,10 e 0,19 em Z / D 2 a 5≈ . Em seguida, na região de esteira longe onde o escoamento 

está em desenvolvimento e flui num único sentido apresenta um suave aumento de αs até o final 

da região de esteira, Z / D 7 a 10≈ . Para Z / D 10>  αs atinge um valor estável entre 0,12 e 0,25 
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na região de escoamento desenvolvido. Enquanto a região de esteira próxima apresenta grande 

variação nos valores de αs variando aproximadamente de 0,45 a 0,10 e a região de esteira longe 

apresenta uma leve tendência de aumento, a região do pistão de líquido desenvolvido apresenta 

pequena variação com um comportamento uniforme para αs podendo tratar a fração de vazio 

nessa região como unidimensional.  

Foi observado uma dependência da fração de vazio com os comprimentos do pistão e da 

bolha. A correlação de Ls/D e αs de cada pistão de líquido, medidos individualmente, segue 

aproximadamente a correlação linear obtida com os valores médios de Ls/D e αs. Pode-se 

verificar o aumento de αs com o aumento de Ls/D. Esta é a única relação encontrada onde s< α >

depende apenas de um parâmetro, Ls/D. Entretanto para pistões de líquido curtos, Ls/D <10 a 

correlação começa a mostrar uma tendência de aumento de αs à medida que Ls/D diminui.  

Os modelos de Fernandes et al. (1983), Brauner e Ullmann (2004) e Guet et al. (2006) 

consideram o pistão de líquido e a bolha alongada desenvolvidos e o comprimento da bolha 

alongada permanece constante quando ela viaja pelo tubo. Assim, os fluxos de gás entrando e 

saindo da bolha alongada devem ser iguais. Nestes modelos a aeração do pistão de líquido é 

obtida modelando o fluxo de gás arrastado da traseira da bolha alongada. A principal diferença 

está na forma de tratar este fluxo de entranhamento de gás. O mecanismo de aeração do pistão de 

líquido no modelo de Fernandes (1983) baseia-se em um conceito cinemático entre a diferença de 

velocidade do gás na bolha e a velocidade da traseira da bolha alongada e não leva em conta os 

efeitos da tensão superficial. Os modelos de Brauner e Ullmann (2004) e Guet et al. (2006) 

apresentam semelhanças separando o pistão de líquido nas regiões de esteira e de pistão 

desenvolvido e considerando que o fluxo de energia de superfície é proporcional a uma produção 

de energia. O modelo de Brauner e Ullmann (2004) assume que a aeração do pistão de líquido 

está associada com o fluxo de energia cinética turbulenta produzida pelo jato de parede e camada 

cisalhante que são formados na esteira da bolha alongada. O modelo de Guet et al. (2006) no 

entanto considera que o salto de pressão na traseira da bolha alongada seja o responsável pela 

fragmentação da traseira da bolha alongada. Assim, o fluxo de entranhamento de gás resulta de 

um balanço entre o trabalho realizado pela força de pressão necessária para acelerar o líquido e o 

fluxo de energia de superfície devido à tensão superficial. Uma vantagem deste modelo de 
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entranhamento de gás comparado com o modelo do jato turbulento é que não são necessários os 

parâmetros do escoamento na região da esteira da bolha de alongada. 

Os resultados para a fração de vazio do pistão de líquido obtidos com os modelos de 

Fernandes et al. (1983), Brauner e Ullmann (2004) e Guet et al. (2006) foram comparados com a 

fração de vazio média do pistão de líquido determinada experimentalmente apresentando 

concordância entre os resultados com erros absolutos de no máximo 0,03. Os maiores desvios 

foram observados com a utilização do modelo de Brauner e Ullmann (2004). Entre os modelos 

analisados recomenda-se o modelo de Guet et al. (2006) para estimar a fração de vazio do pistão 

de líquido pela característica física empregada e pela concordância da aeração do pistão com os 

dados experimentais.  

Para futuros trabalhos em mecanismos de aeração do pistão de líquido recomenda-se a 

realização de estudos experimentais para a verificação da influência do aumento da velocidade de 

mistura na fração de vazio do pistão de líquido. Efeitos adicionais devem ser levados em conta 

como as propriedades do escoamento no pistão de líquido e as características do escoamento no 

filme de líquido. A realização destes estudos experimentais deve incluir também condições 

variadas como o aumento do diâmetro da tubulação, fluidos com diferentes viscosidades e 

inclinações variadas da tubulação. 
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APÊNDICE A - BALANÇO VOLUMÉTRICO 

 

 

Os dados experimentais foram validados com resultados observados na literatura e 

também por meio do fechamento dos balanços volumétricos no pistão de líquido e na bolha 

alongada de gás. Esta validação tem por objetivo mostrar a consistência que as medidas 

experimentais apresentam com o modelo físico conferindo às medidas um alto grau de 

confiabilidade.  

Comparações entre os resultados de fração de vazio e dados na literatura foram realizadas 

nos capítulos 6, 7 e 8. Este apêndice aborda especificamente os balanços volumétricos de gás e de 

líquido e suas diversas formas para verificar a consistência dos dados medidos.  

 

 

A.1. Balanço volumétrico para um referencial que se desloca com ut 
 

 

A massa de líquido dentro da célula dividida pelo tempo de passagem da célula tu é: 

 

 cel s s f f
L L

u

L R L R
m A.

t

+
= ρ   (A.1) 

 

Duas velocidades são associadas com o pistão de líquido: a velocidade uniforme da fase 

líquido no pistão, LSu  e a velocidade de translação da frente do pistão considerada igual à 

velocidade de translação da frente da bolha, tu . Deve-se diferenciar estas duas velocidades. A 

célula se move com velocidade tu , porém as fases nas diferentes regiões da célula movem-se 

com velocidades diferentes. O líquido no pistão tem uma velocidade maior que o filme de 

líquido, isto é uLS > fu . Ao se mover com a célula o líquido contido no pistão avança sobre o 

líquido do filme conforme mostra a Figura 1.3a. A chave para compreender a relação entre a 

velocidade uniforme do líquido no pistão e a velocidade de translação da frente do pistão está no 
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contínuo processo de escavar e descarregar. Este processo pode ser mais bem entendido, 

seguindo uma partícula de líquido na região do filme, escoando a frente de um pistão com uma 

velocidade mais lenta, fu . Como a frente do pistão se move com uma velocidade maior, a 

partícula é logo escavada e incorporada ao pistão. Depois de ser acelerada à velocidade do pistão 

e viajar com ele, a partícula é finalmente lançada de volta para o filme, desacelerando a 

velocidade do filme. Toda fase líquida no pistão se move com a velocidade uLS incorporando e 

soltando massa de líquido que vem do filme de líquido. A Figura A.1 trás um desenho 

esquemático representando o processo de escavar e descarregar conhecido como scooping e pick-

up.  

Considerando que uma parte do líquido é capturada e transferida de uma unidade para 

outra, então a vazão mássica de líquido que passa em uma seção transversal do tubo é: 

 

 s s f f
L L LX

u

L R L R
m A m ,

t

+
= ρ −  (A.2) 

 

onde LXm é a massa de líquido liberada pela célula a frente e capturada pela célula que vem atrás.  

 

 

Figura A.1. Representação esquemática do scooping e pick-up. 

 

A massa de gás dentro da célula dividida pelo tempo de passagem da célula tu é: 

 



221 
 

 
( )s s f fcel

G G
u

L 1 R L R
m A.

t

− +
= ρ  (A.3) 

 

Considerando que uma parte do gás é capturada e transferida de uma unidade para outra, 

então a vazão mássica de gás que passa em uma seção transversal do tubo é: 

 

 
( )s s f f

G G GX
u

L 1 R L R
m A m ,

t

− +
= ρ −  (A.4) 

 

onde GXm é a vazão líquida de gás que agrega-se ou desprende-se da bolha.  

A seguir a equação de conservação da massa é aplicada a um volume de controle que 

envolve a célula do escoamento, representada na Figura 1.2. A equação da continuidade é 

aplicada para as fases líquida e gás presentes nas regiões do pistão e da bolha alongada. Para um 

referencial que se move com a velocidade de translação do nariz da bolha, ut, a bolha fica 

congelada no espaço e é possível eliminar os termos transientes deixando um problema de estado 

permanente para ser resolvido. Dessa forma a equação de conservação de massa na forma integral 

aplicada a um volume de controle é dada por: 

 

 rSC
v .ndA 0.ρ =  (A.5) 

 

A.1.1.  Fase líquida 

 

 

Escolhendo um volume de controle que se move com a velocidade ut como mostra a 

Figura A.2, um balanço de massa de líquido entre qualquer seção transversal do pistão e do filme 

fornece a vazão mássica de líquido que cruza a superfície de controle. 
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Figura A.2. Balanço de massa de líquido entre o pistão e o filme de líquido. 

 

A equação de conservação da massa da fase líquida no volume de controle apresentado na 

Figura A.2 é: 

 

 ( ) ( )L s LS t L f f tAR u u AR u u 0,ρ − − ρ − =  (A.6) 

 

onde Rs é a fração de líquido uniforme no pistão e fR  é a fração de líquido local no filme. 

Portanto, pode-se definir a quantidade de líquido LXm  como: 

 

 ( ) ( )LX LS t L s f t L fm u u AR u u AR .= − ρ = − ρ  (A.7) 

 

Utilizando a equação (A.7), a velocidade relativa do filme de líquido, vf  é dada por: 

 

 ( ) ( )f f t LS t s fv u u u u R / R .= − = −  (A.8) 

 

O segundo e o terceiro termo da equação (A.7) mostram também uma relação de velocidades e de 

frações de líquido: 

 

 ( )f f t f LS t su R u R u u R .= + −  (A.9) 
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Os termos envolvendo as propriedades locais no filme de líquido podem ser expressos em 

termos de propriedades médias. Aplicando uma média na equação (A.9): 

 

 ( )f f t f LS t su R u R u u R ,= + −  (A.10) 

 

e eliminando as barras nas propriedades uniformes, tem-se:  

 

 ( )f f t f LS t su R u R u u R ,= + −  (A.11) 

 

onde: 

 

 
fL

f f f f f0
f

1
u R u R dx .

L
=  (A.12) 

 

Substituindo o tempo de passagem da célula, tu dado pela equação (1.6), a quantidade de 

líquido, LXm definida pelo primeiro termo da equação (A.7) e o fator de intermitência, β definido 

pela equação (1.10) na equação (A.2), encontra-se: 

 

 ( )L LS s L t s L t f Lm u R A u 1 R A u R A.= ρ − − βρ − βρ  (A.13) 

 

Dividindo a equação (A.13) por ρLA e rearranjando, chega-se a velocidade superficial do líquido 

para um referencial que se move com ut: 

 

 ( )L LS s t s fJ u R u R R .= − β −  (A.14) 
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A.1.2. Fase gás 

 

 

Escolhendo um volume de controle que se move com a velocidade ut como mostra a 

Figura A.3, um balanço de massa de gás entre qualquer seção transversal do pistão e da bolha 

alongada fornece a vazão mássica de gás. Por hipótese, considera-se que o filme é não aerado e 

todo o gás liberado pelo pistão é capturado pela bolha que cruza a fronteira com ut. 

 

 

Figura A.3. Balanço de massa de gás entre o pistão e a bolha alongada. 

 

A equação de conservação da massa para a fase gás no volume de controle apresentado na 

Figura A.3 é: 

 

 ( )( ) ( ) ( )G s b t G f G tA 1 R u u A 1 R u u 0.ρ − − − ρ − − =  (A.15) 

 

Portanto, pode-se definir a quantidade de gás GXm  como: 

 

 ( ) ( ) ( ) ( )GX b t G s G t G fm u u A 1 R u u A 1 R .= − ρ − = − ρ −  (A.16) 

 

Utilizando a equação (A.16), a velocidade relativa do gás na bolha, vG é dada por: 

 

 ( ) ( ) ( ) ( )G G t b t s fv u u u u 1 R / 1 R .= − = − − −  (A.17) 
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O segundo e o terceiro termo da equação (A.16) mostram também uma relação de velocidades e 

de frações de líquido: 

 

 ( ) ( ) ( )G f t s f b su 1 R u R R u 1 R .− = − + −  (A.18) 

 

Os termos envolvendo as propriedades locais na região da bolha alongada podem ser 

expressos em termos de propriedades médias. Aplicando uma média na equação (A.18): 

 

 ( ) ( ) ( )G f t s f b su 1 R u R R u 1 R ,− = − + −  (A.19) 

 

e eliminando as barras nas propriedades uniformes, tem-se:  

 

 ( ) ( ) ( )G f t s f b su 1 R u R R u 1 R ,− = − + −  (A.20) 

 

onde: 

 

 ( ) ( )
fL

G f G f f0
f

1
u 1 R u 1 R dx .

L
− = −  (A.21) 

 

A equação (A.20) pode ser expressa em termos das frações de vazio como: 

 

 ( )G f t f b t su u u u .α = α + − α  (A.22) 

 

Substituindo o tempo de passagem da célula, tu dado pela equação (1.6), a quantidade de 

gás, GXm definida pelo primeiro termo da equação (A.16) e o fator de intermitência, β definido 

pela equação (1.10) na equação (A.4), encontra-se: 

 

 ( )( ) ( ) ( )G b t s G t s f Gm u u 1 R A u 1 1 R R A.= − − ρ + − β − + β ρ  (A.23) 
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Dividindo a equação (A.23) por ρGA e rearranjando, chega-se a velocidade superficial do gás 

para um referencial que se move com ut: 

 

 ( ) ( )G b s t s fJ u 1 R u R R .= − + − β  (A.24) 

 

 

A.2. Balanço volumétrico para um referencial estacionário 
 

 

A.2.1. Fase líquida 

 

 

A vazão mássica de líquido que cruza uma seção do tubo equivale a vazão de líquido 

contida no pistão ponderada pela sua duração ts somada a vazão de líquido contida no filme 

ponderada pela sua duração tf , assim: 

 

 ( )ft

L LS s L s f f L0
u

1
m u AR t u AR dt .

t
= ρ + ρ  (A.25) 

 

Substituindo as equações (1.6), (1.7), (1.10) na equação (A.25) e simplificando, obtém-se: 

 

 ( )
Lf

L LS s L f f L f0
f

1
m u AR 1 u AR dx .

L
= ρ − β + β ρ  (A.26) 

 

Dividindo a equação (A.26) por ρLA e utilizando a definição da equação (A.12), chega-se a 

velocidade superficial do líquido: 

 

 ( )L LS s f fJ u R 1 u R .= −β + β  (A.27)
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Substituindo a equação (A.11) na equação (A.27) e fazendo simplificações algébricas, chega-se a 

velocidade superficial do líquido para um referencial estacionário que tem a mesma forma da 

equação (A.14): 

 

 ( )L LS s t s fJ u R u R R .= − β −  (A.14) 

 

A velocidade superficial do líquido pode também ser expressa em função das frações de 

vazio do pistão e do filme. Substituindo as frações de líquido da equação (A.14) pelas frações de 

vazio dadas pela equação (1.3), encontra-se: 

 

 ( ) ( )L LS s t f sJ u 1 u .= − α − β α − α  (A.28) 

 

 

A.2.2. Fase gás 

 

 

A vazão mássica de gás que cruza uma seção do tubo equivale a vazão de gás contida no 

pistão ponderada pela sua duração ts somada a vazão de gás contida na bolha ponderada por sua 

duração tf , assim: 

 

 ( ) ( )( )ft

G b s G s G f G0
u

1
m u A 1 R t u A 1 R dt .

t
= − ρ + − ρ  (A.29) 

 

Substituindo as equações (1.6), (1.7), (1.10) na equação (A.29) e simplificando, obtém-se:
 

 

 ( ) ( ) ( )
fL

G b s G G G f f0
f

1
m u A 1 R 1 A u 1 R dx .

L
= − ρ − β + βρ β −  (A.30) 
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Dividindo a equação (A.30) por ρGA e utilizando a definição da equação (A.21), chega-se a 

velocidade superficial do gás dada pela seguinte equação: 

 

 ( )( ) ( )G b s G fJ u 1 R 1 u 1 R .= − − β + β −  (A.31) 

 

Substituindo a equação (A.20) na equação (A.31) e fazendo simplificações algébricas, chega-se a 

velocidade superficial do gás para um referencial estacionário que tem a mesma forma da 

equação (A.24): 

 

 ( ) ( )G b s t s fJ u 1 R u R R .= − + − β  (A.24) 

 

A velocidade superficial do gás também pode ser expressa em função das frações de vazio 

do pistão e do filme. Substituindo as frações de líquido da equação (A.24) pelas frações de vazio, 

encontra-se: 

 

 ( )G b s t f sJ u u .= α + α − α β  (A.32) 

 

 

A.2.3. Mistura gás-líquido 

 

A velocidade de mistura foi definida pela equação (1.5) como a soma da velocidade 

superficial do líquido com a velocidade superficial do gás. Dessa forma, somando a equação 

(A.14) com a equação (A.24), obtém-se: 

 

 ( )L G LS s b sJ J J u R u 1 R .= + = + −  (A.33) 

 

 Substituindo as equações  (A.8) e (A.17) na equação (A.33) e fazendo simplificações algébricas, 

chega-se a: 
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 ( )L G f f G fJ J J u R u 1 R .= + = + −  (A.34) 

 

 

Figura A.4. Balanço baseado na velocidade superficial da mistura. 

 

A Figura A.4 mostra que para qualquer seção transversal na região do pistão de líquido a 

velocidade de mistura é dada pela equação (A.33) e para qualquer seção transversal da região da 

bolha alongada a velocidade de mistura é dada pela equação (A.34). 

 

 

A.3. Relações entre as frações de vazio 
 

 

A Figura 1.2 apresenta uma célula unitária com as frações de vazio da unidade, do pistão 

de líquido e do filme. 

A fração de vazio na célula unitária pode ser expressa por uma ponderação dos tempos ou 

comprimentos de permanência do gás no pistão de líquido e na bolha dentro da célula. A fração 

de vazio de uma célula unitária é definida como:  

 

 ( )u s f1 ,α = −β α + βα  (A.35) 

 

onde αs é uniforme no pistão e considera-se que β e αf  não possuem correlação, isto é, 

f fβα = βα . Em vista da equação (A.35) pode-se expressar β como: 
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 u s

f s

.
α − α

β ≅
α − α

 (A.36) 

 

Esta equação complementa as definições de  β dadas pela equação (1.10). Substituindo a equação 

(A.36) na equação (A.28), a fração de vazio da unidade pode ser escrita como: 

 

 
( )L LS s t s

u
t

J u 1 u
.

u

− + − α + α
α =  (A.37) 

 

Uma forma alternativa à equação (A.37) é obtida substituindo a equação (A.36) na equação 

(A.32): 

 

 G b s t s
u

t

J u u
.

u

− α + α
α =  (A.38) 

 

 

A.4. Velocidade do líquido no pistão de líquido, uLS 
 

 

A velocidade do líquido no pistão de líquido pode ser avaliada a partir das variáveis 

medidas experimentalmente. 

Isolando a velocidade do líquido no pistão de líquido da equação (A.37), tem-se: 

 

 
( )

( )
t u s L

LS
s

u J
u .

1

α − α +
=

− α
 (A.39) 

 

Outra forma de expressar a velocidade do líquido no pistão de líquido é em função da velocidade 

superficial de mistura J e da velocidade de translação das bolhas dispersas ub: 

 

 
( )

s b
LS

s

J u
u .

1

− α
=

− α
 (A.40) 
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A.5. Velocidade do gás no pistão de líquido, ub 
 

 

A velocidade do gás no pistão de líquido também pode ser avaliada a partir das variáveis 

medidas experimentalmente. 

Isolando a velocidade do gás no pistão de líquido da equação (A.38), tem-se:
  

 

 
( )G t s u

b
s

J u
u .

+ α − α
=

α
 (A.41) 

 

 

A.6. Velocidade do gás na bolha alongada, Gu  
 

 

A velocidade do gás na bolha alongada pode ser avaliada a partir das variáveis medidas 

experimentalmente e da velocidade do gás no pistão de líquido definida pela equação (A.41). 

Definindo-se um fator de covariância como: 

 

 
f G

f G
u

f G

u
C ,

.u
α

α
=

α
 (A.42) 

 

pode-se utilizar a equação (A.42) e isolar a velocidade média do gás na bolha alongada da 

equação (A.22): 

 

 
( )

f Gf G

b t s t
G

uu f

u u u
u .

CC αα

− α
= +

α
 (A.43) 
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A.7. Velocidade do filme de líquido, fu  

 

 

A velocidade do filme de líquido pode ser avaliada a partir das variáveis medidas 

experimentalmente e da velocidade do líquido no pistão de líquido definida pela equação (A.39). 

Definindo-se um fator de covariância como: 

 

 
f f

f f
R u

f f

R u
C ,

R .u
=  (A.44) 

 

pode-se utilizar a equação (A.44) e isolar a velocidade média do filme de líquido da equação 

(A.11) obtendo-se: 

 

 
( )

f f f f

LS t st
f

R u R u f

u u Ru
u .

C C R

−
= +  (A.45) 

 

 

A.8. Sumário das equações obtidas com o balanço volumétrico 
 

 

 ( )L LS s t s fJ u R u R R ,= − β −  (A.14) 

 

 ( ) ( )G b s t s fJ u 1 R u R R ,= − + − β  (A.24) 

 

 ( )L G LS s b sJ J J u R u 1 R ,= + = + −  (A.33) 

 

 ( )L G f f G fJ J J u R u 1 R ,= + = + −  (A.34) 
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( )L LS s t s

u
t

J u 1 u
,

u

− + − α + α
α =  (A.37) 

 

 G b s t s
u

t

J u u
,

u

− α + α
α =  (A.38) 

 

 
( )

( )
t u s L

LS
s

u J
u ,

1

α − α +
=

− α
 (A.39) 

 

                                                                    ( )
s b

LS
s

J u
u ,

1

− α
=

− α
                                                    (A.40) 

 

 
( )G t s u

b
s

J u
u ,

+ α − α
=

α
 (A.41) 

 

 
( )

f Gf G

b t s t
G

uu f

u u u
u ,

CC αα

− α
= +

α
 (A.43) 

 

 
( )

f f f f

LS t st
f

R u R u f

u u Ru
u .

C C R

−
= +  (A.45) 

 

As equações obtidas para uLS, ub, Gu  e fu serão resolvidas em função das variáveis 

medidas experimentalmente JL, JG, ut, αu,αf, αs e β. 
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APÊNDICE B - VELOCIDADES DAS BOLHAS DISPERSAS EM UM 

MEIO CONTÍNUO 

 

 

No escoamento de gás-líquido no padrão golfadas, o escoamento no pistão de líquido é de 

bolhas dispersas.  

O escoamento de bolhas dispersas é aquele em que a fase gás está distribuída na forma de 

inúmeras bolhas na fase líquida. Ele pode ser subclassificado em: bolhas esféricas, bolhas 

distorcidas e capas esféricas. Veja definição na seção 8.1. 

A velocidade de deslizamento das bolhas é definida como a velocidade relativa das bolhas 

em relação ao centro de volume da mistura. Esta velocidade de deslizamento, ud,b pode ser 

relacionada à velocidade relativa entre as bolhas em movimento e o meio fluido. 

A seguir é apresentado o conceito de coeficiente de arrasto para bolhas dispersas e as 

principais correlações disponíveis na literatura para determinar a velocidade de deslizamento de 

uma bolha dispersa em um meio contínuo. 

 

 

B.1 Coeficiente de arrasto de uma única bolha, CD,s: 
 

 

O coeficiente de arrasto das bolhas é dependente da fração de vazio, α, e da forma das 

bolhas, isto é, do padrão das bolhas no escoamento. Como o valor da fração de vazio será 

incorporado na expressão que definirá o coeficiente de arrasto para uma população de bolhas, CD, 

é necessário determinar a partir das propriedades dos fluidos, a forma das bolhas. De uma 

maneira genérica, serão definidos dois padrões 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 retilíneo. Entretanto, se a fração de vazio aumenta o 

diâmetro das bolhas também aumenta e acima de um tamanho crítico as bolhas começam a se 

deformar e suas trajetórias ascendentes são descritas por um caminho de zig-zag com 
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considerável aleatoriedade. O diâmetro crítico é estabelecido pela razão entre força de empuxo e 

tensão superficial expresso na forma do número de Eötvös, 2
bEo gd /= ∆ρ σ . Quando crítEo Eo≥ , 

a tensão superficial, σ, não consegue manter a forma esférica. Experimentos mostram que 

crítEo 0,4= (Brodkey, 1967),  portanto:  

 

 
( )

1/2

crít
L G

0,4
d .

g

σ
=

ρ − ρ
 (B.1) 

 

Dessa forma, se o diâmetro da bolha, bd for menor que o diâmetro crítico, crítd , as bolhas 

estão no regime de bolhas esféricas e se bd  for maior que crítd  as bolhas estão no regime de 

bolhas distorcidas. 

 Uma vez determinado o diâmetro médio das bolhas onde ocorre a mudança de padrão, 

pode-se estimar um coeficiente de arrasto para uma população de bolhas em função do padrão. 

 O coeficiente de arrasto de uma única bolha deslocando-se em um meio fluido é definido 

como: 

 

 D
D,s 2

L r

2F
C ,

v A
=

ρ
 (B.2) 

 

onde FD é a força de arrasto, ρL a massa específica do meio fluido, vr é a velocidade relativa entre 

a bolha em movimento e o meio fluido e A é a seção projetada da bolha, perpendicular ao fluxo, 

2
bA d / 4= π . O sub-índice ‘s’ no coeficiente de arrasto é para enfatizar que este coeficiente 

aplica-se a uma única bolha. 

Realizando um balanço de forças atuando sobre uma única bolha em velocidade terminal 

sem confinamento (meio infinito), Figura B.1: 
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Figura B.1.  Balanço de forças atuando sobre uma única bolha. 

 

encontra-se: 

 

 
3
b

D B

g d
F F ,

6

∆ρ π
= =  (B.3) 

 

onde G L∆ρ = ρ − ρ . 

Substituindo a Equação (B.3) na (B.2), o coeficiente de arrasto de uma única bolha deslocando-se 

em um meio fluido pode ser expresso como: 

 

 b
D,s 2

L r

gd4
C .

3 v

∆ρ
=

ρ
 (B.4) 

 

 Bolhas com pequenas dimensões assumem formato praticamente esférico e comportam-se 

semelhantemente a partículas sólidas em movimento retilíneo através de um meio líquido.  

 O movimento de partículas sólidas em um meio fluido infinito, sem a influência das 

paredes do tubo foi analisado por Stokes (1880), que estudou o fenômeno de fluxo permanente 

viscoso através de esferas. Para esferas sólidas, bolhas e gotas com pequenas dimensões 

b crítd d ,<  o coeficiente de arrasto é função apenas do número de Reynolds da partícula. Para 

regime de Stokes, ,sRe 1∞ < : 
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 D,s
,s

24
C .

Re∞

=  (B.5) 

 

A medida que ,sRe∞ cresce a solução de Stokes não é mais válida, entretanto os efeitos viscosos 

ainda prevalecem na determinação do coeficiente de arrasto. Observações experimentais 

verificaram que, em escoamentos com ,sRe 1000∞ < , ( )D,s D,s ,sC C Re∞= . Várias correlações 

foram propostas por diversos autores. Uma correlação de D,sC  que se ajusta para a faixa de 

,s0 Re 1000∞< < , também conhecido como regime viscoso do arrasto, é dada por: 

 

 ( )0,75
D,s ,s

,s

24
C 1 0,1Re .

Re ∞

∞

= +  (B.6) 

 

Para ,sRe 1000∞ > os efeitos viscosos são suplantados pelos efeitos inerciais e o coeficiente de 

arrasto passa a ser uma constante. Dessa forma, para ,s1000 Re 100000∞< < , D,sC  é independente 

de ,sRe∞ e esta região é denominada por regime de Newton, sendo que  D,sC  é: 

 

 D,sC 0, 45.=  (B.7) 

 

A equação (B.7) é válida até a bolha atingir o crítd  tal que sua forma passa a ser distorcida. 

No regime de bolhas distorcidas a velocidade relativa da bolha é constante e seu 

coeficiente de arrasto cresce linearmente com o diâmetro da bolha, Ishii e Zuber (1979): 

 

 D,s

2
C Eo.

3
=  (B.8) 

 

A Tabela (B.1) apresenta um sumário do coeficiente de arrasto para bolhas esférica e 

distorcida. 
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Tabela B.1. Sumário do coeficiente de arrasto para bolhas esférica e distorcida. 

 Bolha esférica: b crítd d<   

,sRe∞  D,sC  Regime 

1<  ,s24 / Re∞  Viscoso 

1000<  
( )0,75

,s
,s

24
1 0,1Re

Re ∞

∞

+  
Viscoso 

1000>  0,45  Newton 

 Bolha distorcida: b crítd d>   

1000>  
2

Eo.
3

 Newton 

 

 A Figura B.2 representa a curva D,s ,sC  x Re∞  para os vários regimes de escoamento onde 

Nµ é o número de viscosidade definido como: 

 

 L
1

2

L

N .

g

µ

µ
=

σ
ρ σ

∆ρ

 (B.9) 

 

 

Figura B.2. Coeficiente de arrasto em uma única partícula. 
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As bolhas admitem um deslizamento na interface alterando significativamente o campo de 

velocidades externo na vizinhança da bolha e permite que o fluido interno à bolha apresente uma 

corrente interna. Segundo Clift et al. (1978), o estudo de Hadamard e Rybczynski (1911) 

investigou a velocidade de elevação para bolhas esféricas no regime viscoso e constatou que a 

velocidade pode ser até 50% maior daquela prevista no regime de Stokes para partículas sólidas. 

Isso acontece devido à circulação interna que ocorre em seu interior como mostra a Figura B.3. 

 

 

Figura B.3. Circulação interna em uma bolha. 

 

No entanto, é observado que pequenas bolhas obedecem ao regime de Stokes, similar a uma 

partícula sólida. A presença de qualquer impureza (surfactantes ou outras partículas menores na 

interface) faz com que a força de arrasto de uma bolha seja igual a força de arrasto de uma 

partícula sólida. Para aplicações práticas, o movimento de uma bolha no regime viscoso pode ser 

aproximado pelo movimento de uma partícula sólida, até um determinado tamanho de bolha. 

 

 

B.2 Efeito da concentração no coeficiente de arrasto 
 

 

 O efeito da concentração 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 

única bolha e para uma população de bolhas, isto é, entre D,sC  e DC : 
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 ( ) ( )D D,s ,sC Re C Re ,∞ ∞=  (B.10) 

 

 ( )0,75
D

24
C 1 0,1Re .

Re ∞

∞

= +  (B.11) 

 

Bolhas no regime distorcido apresentam um coeficiente de arrasto que depende do 

diâmetro da bolha, da diferença de massas específicas entre os fluidos e da tensão superficial, 

mas não da viscosidade como mostra a Equação (B.8). Considerando uma população de bolhas 

no regime distorcido é esperado que o coeficiente de arrasto seja maior daquele experimentado 

por uma única bolha. Apud Ishii e Hibiki (2006) propuseram que a dependência do CD das bolhas 

com a concentração seja semelhante àquela do regime de Newton: 

 

 
[ ]

[ ]

3/7

D 1/2

1 17,67 12
C Eo .

3 18,67 1

+ − α
=

− α
 (B.12) 

 

 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 Relações cinemáticas para a velocidade relativa 
 

 

A velocidade relativa de uma única bolha é definida por: r,s G Lv v v= − . Um balanço entre 

a força de arrasto e a força de empuxo numa única bolha esférica a partir da Equação (B.3), 

resulta na expressão: 

 

 
( )L Gb

r,s r,s
D,s L

d g4
v v .

3 C

ρ − ρ
=

ρ
 (B.13) 
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A velocidade de uma população de bolhas é menor do que a velocidade de uma única 

bolha. Isto pode ser visto como um decréscimo do empuxo que atua em uma única bolha em uma 

mistura gás–líquido. Este decréscimo é correlacionado na forma: 

 

 ( )r r,sv v 1 .= − α  (B.14) 

 

Dessa forma, a velocidade relativa de uma população de bolhas é definida por:  

 

 
( )

( )L Gb
r r

D L

d g4
v v 1 .

3 C

ρ −ρ
= − α

ρ
 (B.15) 

 

 A razão entre a velocidade de um sistema constituído por uma população de bolhas com 

um sistema de uma única bolha isolada r r,sv / v é estimada por similaridade entre estes sistemas. 

Considera-se que a dependência de CD com o número de Reynolds seja a mesma para ambos os 

sistemas e os sistemas apresentam bolhas com o mesmo diâmetro médio e mesma massa 

específica: 

 

 ( )D,sr

Dr,s

Cv
1 ,

Cv
= − α  (B.16) 

 

onde ,sRe∞ e Re∞  são definidos por: 

 

 
L r,s b L r b

,s
L m

v d v d
Re      e      Re .∞ ∞

ρ ρ
= =

µ µ
 (B.17) 

 

As expressões para as velocidades relativas de sistemas constituídos por uma população de 

bolhas são definidas a partir da razão entre os coeficientes de arrasto, da concentração 

volumétrica e da velocidade relativa para uma bolha isolada. Cada uma destas variáveis depende 

do regime da bolha. 
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B.3.1 Regime Viscoso: 0 Re 1000∞< <  

 

 

Para regime viscoso, considera-se a hipótese de similaridade completa entre o sistema 

com uma bolha e com uma população de bolhas. Substituindo as definições para D,sC  e DC  da 

Equação (B.11) na Equação (B.16) chega-se a: 

 

 
( )
( )

( )
0,75

,sr L
0,75

mr,s

1 0,1Rev
1 ,

v 1 0,1Re

∞

∞

+µ
= −α

µ +
 (B.18) 

 

sendo que   ( )
nm

L

1
−µ

= − α
µ

onde n vale: 
n=1,00   bolhas,

n=1,75   gotas em líquido,

n=2,50   gotas em gás e partículas sólidas.

→

→

→

                                                 

 

 

B.3.2 Regime distorcido, b crítd d> : Re 1000∞ >  

 

 

 No regime distorcido, CD depende do diâmetro da bolha, das massas específicas das fases 

e da tensão superficial, mas não depende da viscosidade nem do número de Reynolds. Ishii e 

Zuber (1979) propuseram que a dependência da razão de velocidades com a concentração de 

bolhas é similar ao regime de Newton. 

 A velocidade da bolha no regime de Newton é caracterizada por não apresentar 

dependência com a viscosidade da fase líquida. A transição entre o regime viscoso e o regime de 

Newton ocorre no mesmo diâmetro como no sistema de uma única bolha, e CD é uma função 

contínua. A razão entre as velocidades r r,sv / v é dada pela expressão: 

 

 ( ) ( )
( )

r
6/7

r,s

v 18,67
1 f ,

v 1 17,67 f
= − α α

+ α
 (B.19) 
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onde  

 ( ) ( )
0,5 L

m

f 1 .
µ

α ≡ − α
µ

 (B.20) 

 

 

B.4 Relações cinemáticas para a velocidade de deslizamento, ud,b 
 

 

 A velocidade de deslizamento de uma população de bolhas é definida como a velocidade 

relativa das bolhas em relação ao centro de volume da mistura. Esta velocidade de deslizamento, 

ud,b pode ser relacionada a velocidade relativa entre as fases por: 

 

 ( )d,b ru 1 v .= − α  (B.21) 

 

Substituindo a velocidade relativa de uma população de bolhas, vr dada pela Equação (B.19) na 

Equação (B.21) e definindo a velocidade de deslizamento de uma única bolha, ud,bs como sendo a 

velocidade relativa de uma única bolha, vr,s, tem-se: 

 

 ( ) ( )
( )

1,5

d,b d,bs 6/7

18,67
u u 1 f .

1 17,67 f
= − α α

+ α
 (B.22) 

 

Utilizando a definição de ( )f α dada pela Equação (B.20) na Equação (B.22), os resultados 

podem ser simplificados a: 

 

 

( )

( )

( )

1,75

L G

2

d,b d,bs L G

2,25

G L

1 ;   

u u 1   ;  

1 ;   ,

− α µ >> µ

= × − α µ ≈ µ

− α µ >> µ

 (B.23) 
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B.5 Velocidade das bolhas dispersas, ub 
 

 

Por fim a velocidade de translação das bolhas dispersas, ub pode ser expressa como uma 

combinação linear da velocidade de deslizamento d,bu e da velocidade superficial de mistura J: 

 

 b 0,b d,bu C J u ,= +  (B.24) 

 

onde C0,b é o parâmetro de distribuição das bolhas dispersas. O valor do parâmetro de 

distribuição depende do tamanho das bolhas, dos perfis da fração de vazio das bolhas e da 

velocidade superficial de mistura na seção transversal. Para escoamento no padrão de bolhas 

dispersas em regime laminar o perfil da fração de vazio e o perfil da velocidade superficial de 

mistura são similares apresentando um máximo na região central da seção transversal. Para 

escoamento em regime turbulento, devido à migração lateral das bolhas o perfil de fração de 

vazio passa a apresentar um pico próximo as paredes. Wallis (1969) sugeriu que o parâmetro C0,b 

para escoamento disperso vertical situa-se entre 1,0 e 1,5 com um valor mais provável de 

aproximadamente 1,2. Para perfis de lei de potência para J e α, o valor do parâmetro de 

distribuição é sempre maior que 1, enquanto que para perfis de pico na parede para α, o valor do 

parâmetro de distribuição é sempre menor que 1. O pico na parede tende a diminuir o valor do 

parâmetro de distribuição consideravelmente. 

 A seguir são apresentadas as principais correlações disponíveis na literatura para a 

determinação da velocidade de deslizamento de uma única bolha, ud,bs.  

 

 

B.5.1 Correlação de Harmathy (1960) 

 

 

Harmathy baseado no trabalho de Hu e Kintner (1955) propôs que para Re 500∞ > (região 

em que as bolhas distorcidas tem velocidade de deslizamento constante, independente do 
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diâmetro) e 0,7 Eo 13< < , o coeficiente de arrasto de uma única bolha, D,sC é função da raiz 

quadrada de Eo: 

 

 D,sC 0,5676 Eo,=  (B.25) 

 

e 

 

 4d,bs 2
L

g
u 1,53 .

∆ρσ
=

ρ
 (B.26) 

 

Portanto, a velocidade de deslizamento de uma bolha, ud,bs independe do db e de Lµ . 

 

 

B.5.2 Correlação de Ishii e Zuber (1979) 

 

 

Baseado no trabalho de Harmathy, Ishii e Zuber consideraram que o D,sC  para uma bolha 

pode ser aproximado pelo coeficiente de arrasto de uma partícula sólida (regime viscoso), até um 

determinado diâmetro da bolha, db. Após esse ponto, a distorção e os movimentos oscilatórios da 

bolha tornam-se fatores determinantes e o D,sC  não dependerá mais de Lµ , mas aumentará 

linearmente com o db (regime de bolhas distorcidas). Existirá um valor limite para o D,sC , no qual 

a bolha se desintegrará. 

Tem-se então que: 

 

Para ( )N Kµ < : 

 

 
0,75

D,s

24
C 1 0,1Re ,

Re ∞

∞

= +  (B.27) 
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e para ( )N Kµ ≥ : 

 

 D,s

2
C Eo,

3
=  (B.28) 

 

onde  

 

 
( )0,75

2

36 2 1 0,1Re
K .

Re

∞

∞

+
=  (B.29) 

 

Na transição entre os regimes de bolhas não distorcidas e de bolhas distorcidas tem-se: 

 

 
D,s1,5 2C

N
Reµ

∞

=  (B.30) 

 

ou  

 

 ( )
( )D,s t

t

2,12132 C
Re .

N∞

µ

=  (B.31) 

 

Para o regime de bolhas distorcidas, a velocidade de deslizamento de uma bolha é dada por: 

 

 4d,bs 2
L

g
u 2 ,

∆ρσ
=

ρ
 (B.32) 

 

e é independente do db e de Lµ . No entanto, o db mínimo para que esta independência seja 

observada está relacionado com Lµ , pois c d,b b

L

u d
Re∞

ρ
=

µ
 depende de Lµ . 

Ishii e Zuber generalizaram a proposição de Harmathy, assumindo que D,sC  é função da raiz 

quadrada de Eo a partir do Re∞ , relatado por Hu e Kintner e não apenas para Re 500∞ > . 
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APÊNDICE C - ANÁLISE DE INCERTEZA 

 

 

Neste apêndice são estimadas as incertezas nas medidas da velocidade de translação do 

nariz da bolha alongada ut, do comprimento do pistão de líquido Ls, do comprimento da bolha 

alongada Lf e da frequência f.  

Uma das principais incertezas na medição da velocidade de translação do nariz da bolha 

alongada, do comprimento do pistão de líquido, do comprimento da bolha alongada e da 

frequência é ocasionada pela escolha do fator de corte. A escolha do fator de corte afeta 

diretamente os tempos i, jtb , i, jts , i, jtu e B, jT∆
 
que são parâmetros fundamentais no cálculo das 

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 i, jtb  fazendo que o valor do 

comprimento da bolha alongada Lf também aumente e o valor de i, jts diminua ocasionando uma 

diminuição no comprimento do pistão do líquido Ls; da mesma forma também são afetados os 

valores de B, jT∆ e i, jtu  que são os parâmetros usados para o cálculo da velocidade de translação 

do nariz da bolha alongada ut e a frequência 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 

hipóteses 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 JL=0,30 m/s e JG=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 parâmetros analisados nessa faixa de FC e com relação a esses valores foram obtidas as 

incertezas dos mesmos. As incertezas obtidas para a velocidade de translação do nariz da bolha 

alongada, o comprimento do pistão de líquido, o comprimento da bolha alongada e a frequência 

foram respectivamente 1,18%, 3,24%, 5,21% e 1,28%. 
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C.1 Incerteza da velocidade de translação do nariz da bolha alongada 
 

 

A velocidade de translação do nariz da bolha alongada ut é determinada pela Equação 

(4.2), onde ela é calculada pela distância que separa os dois sensores e o tempo de viagem da 

bolha alongada entre os dois sensores. 

A incerteza relativa de ut depende das incertezas medidas do espaçamento e do tempo e 

das incertezas ocasionadas pela instabilidade das vazões. A incerteza total é a raiz da soma dos 

quadrados das incertezas. 

 

                                             
t G

22
2 2T

u J FC
B, j

S
.

S T
∆∆∆

∈ = + + ∈ + ∈
∆

                                         

(C.1) 

 

Os primeiros dois termos dentro da raiz na Equação (C.1) são 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 vazões. Ao longo dos experimentos as vazões de gás não ficaram constantes 

devido a flutuação da pressão no misturador, entre outros fatores. A vazão de líquido se manteve 

constante ao longo de todos os experimentos, por isto não vai ser levada em conta no cálculo da 

incerteza. A incerteza ocasionada pela flutuação da vazão de gás foi estimada em 2% da 

velocidade superficial do gás, onde o valor foi calculado pela variação de JG monitorada durante 

o teste com relação a média. O quarto termo é a incerteza correspondente a incerteza ocasionada 

pela escolha do fator de corte, onde o erro estimado foi de 1,18%. 

A distância entre as duas sondas foi medida com um micrometro o qual consegue medir 

uma distancia mínima de 0,1 mm, então a incerteza do mesmo é S 1/1000∈ = , portanto como a 

incerteza é muito pequena, pode se considerar desprezível. Neste caso a Equação (C.1) 

simplificada é: 

 

                                                  
t G

2

2 2T
u J FC

B, j

.
T

∆∆
∈ = + ∈ + ∈

∆
                                                  

(C.2) 
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O tempo de viagem pode ser expresso por: 

 

                                                                     
B, j

t j

S
T ,

u
∆ =

                                                           
(C.3) 

 

onde a incerteza absoluta na medida do tempo é estimada por: 

 

                                                                        
T

2
.

f∆∆ =
                                                             

(C.4) 

 

Substituindo a Equação (C.4) e (C.3) na Eq. (C.2), chega-se a: 

 

                                                      
t G

2

tj 2 2
u J FC

u 2
. .

S f
∈ = + ∈ + ∈

                                                

(C.5) 

 

A estimativa do erro relativo de ut é analisada na pior das hipóteses onde em um cenário 

conservativo que expressa a maior velocidade de translação da bolha é 3,24 m/s. O espaçamento 

S entre os sensores é de 112,5 mm e a frequência de aquisição é de 3000 Hz. 

O erro máximo de incerteza obtido para a velocidade de translação do nariz da bolha 

alongada é: 

 

                            
t

2

2 2
u

3, 24 2
. 0,02 0,0118 0,03013 3%,

0,1125 3000
∈ ≤ + + = ≈

                       
(C.6) 

 

então a máxima incerteza que se tem na medição da velocidade de translação do nariz da bolha 

alongada é 3%. 
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C.2 Incerteza dos comprimentos da bolha alongada e do pistão de líquido 
 

 

As equações dos comprimentos da bolha alongada e do pistão de líquido são apresentadas 

na Equação (4.3) e (4.4) respectivamente, onde elas dependem da velocidade de translação do 

nariz da bolha alongada e o tempo que a bolha alongada ou pistão de líquido demora para passar 

por um sensor respectivamente. 

As incertezas do comprimento da bolha alongada e do comprimento do pistão de líquido 

são apresentadas nas seguintes relações: 

 

                                                        b t

2 2 2
L u TB FC ,∈ = ∈ + ∈ + ∈

                                                     
(C.7) 

 

                                                        s t

2 2 2
L u TS FC .∈ = ∈ + ∈ + ∈

                                                     
(C.8) 

 

Como a taxa de aquisição é de 3000 Hz, e os tempos de i, jtb  e i, jts , para o teste 5 com 

JL=0,30 m/s e JG=0,28 m/s foram maiores que 0,1 segundos então a incerteza ocasionada na 

medição é insignificante. 

As incertezas ocasionadas pela escolha do fator de corte para o comprimento da bolha 

alongada e o comprimento do pistão de líquido foram de 3,24% e 5,21%, respectivamente. 

Substituindo os valores na Eq. (2.15) e (2.16) obtém-se: 

 

                                          b

2 2
L 0, 03 0, 032 0, 0438 4,5%,∈ = + = ≈                                        (C.9) 

 

                                          s

2 2
L 0, 03 0, 052 0, 0600 6, 0%.∈ = + = ≈                                      (C.10) 

 

As maiores incertezas encontradas na medição dos comprimentos da bolha alongada e 

pistão de líquido foram 4,5% e 6,0%, respectivamente. 
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C.3 Incerteza da frequência 
 

 

Para o cálculo da frequência foi usada a Equação (4.5), onde ela depende exclusivamente 

do tempo que a unidade demora em passar por uma sonda. 

A incerteza na medida da frequência é apresentada a seguir: 

 

                                    
( )( ) ( )

2 2 2
f Ts Tb FC1 ,∈ = ∈ − β + ∈ β + ∈

                                        
(C.11) 

 

onde Ts
i, j

2

f.ts
∈ = , Tb

i, j

2

f .tb
∈ =  e o fator de intermitência, , que é definido como a razão entre os 

tempos de residência da bolha alongada com o sensor e o tempo da unidade, veja Equação (1.1). 

Como o valor da frequência é de 3000 Hz, o valor destas incertezas é muito pequeno 

podendo considerá-las desprezíveis. Portanto a incerteza da frequência vai depender basicamente 

da incerteza relacionada ao fator de corte. A incerteza da freqüência é igual a incerteza causada 

pelo fator de corte, ou seja, 1,28%. 


