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RESUMO

O escoamento bifdsico gis-6leo exibe diferentes padroes de escoamento dentre os quais se
destaca o escoamento pistonado (bolha de Taylor) e que estd presente em muitas das
aplica¢des da industria de petréleo, como por exemplos, na elevacdo de fluidos em pocos de
petréleo e no fluxo em tubos. O presente trabalho propde um estudo numérico do escoamento
de uma ou mais bolhas de Taylor em tubulagdes de 3 mm de didmetro conectadas a
bifurca¢des do tipo “T” e “Y” utilizando o cédigo comercial CFX 10®. Foi empregado o
modelo Euleriano-Euleriano para tratar o escoamento bifdsico de gds (fase dispersa) e 6leo
pesado e ultraviscoso (fase continua), bidimensional, transiente, isotérmico e com regime de
escoamento laminar. Resultados das distribui¢des de velocidade, pressdo e fracao volumétrica
das fases para diferentes casos sdo apresentados, e os efeitos da velocidade do 6leo na secdo
de entrada da tubulacao (0,025; 0,05; 0,1 e 0,15 m/s), viscosidade do Oleo pesado e
ultraviscoso (0,5; 1,5; 2,5 e 5,0 Pa.s) e inclinagao da bifurcagao (30; 60 e 90°) sobre a forma e
freqiiéncia de formacao das bolhas de Taylor na tubulagio foram analisados. Verificou-se que
a forma, comprimento e dispersdo da bolha estao intimamente relacionados com a velocidade
relativa gas-6leo pesado na secdo de entrada da tubulagdo e viscosidade da fase dleo.

Palavras-chave: Petréleo; Bolhas de Taylor; Simulagao numérica; Escoamento bifasico.



ABSTRACT

Two-phase floe gas-oil exhibit different flow patterns for example slug flow. This flow to be
present in many applications in the petroleum industry such as: fluid elevation in the wells
and pipe flow. The purpose of this work is to study numerically the fluid flow of Taylor’s
bubbles in a pipe with 3 mm of diameter linked to T and Y junctions utilizing a commercial
code CFX 10°. We use the Eulerian-Eulerian model to treat the two-phase flow of disperse
phase (gas) and continuum phase (heavy oil) considering the model two-dimensional,
transient, isothermic, and laminar flow regime. Results of the velocity, pressure and volume
fraction of the phases to different cases are presented and the effect of oil velocity (0.025;
0.05; 0.1 and 0.15 m/s), oil viscosity (0.5; 1.5; 2.5 and 5.0 Pa.s) and junction inclination (30;
60 and 90°)in the shape and formation frequency of the Taylor bubble in the pipe are
analyzed. We verify that the shape, length and dispersion of bubbles are affected by gas-oil
relative velocity in the inlet of the pipe and oil viscosity.

Key-words-: Petroleum; Taylor bubbles; Numerical simulation; Two-phase flow.
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CAPITULO 1

INTRODUCAO

A presencga de escoamento multifdsico em tubulagdes horizontal, vertical e inclinada
¢ bastante freqliente em diferentes atividades industriais; entre elas, podem-se citar as
industrias quimicas de geracao de energia, de petrdleo, entre outras. A engenharia de petréleo,
dentre outras atividades estd interessada em estudos experimentais e simulados referentes ao
transporte de fluidos, tanto por experimentacdo quanto por simulacdo visando otimizar a
produgdo do 6leo, reduzir os custos com produgdo pelo aumento da efici€éncia na extracao do
6leo nos reservatérios e das vazdes de fluidos nos sistemas de transporte, sem prejudicar as

estruturas de transporte (SILVA et al. 2000).

Nesta Otica, em sistemas de transporte de petrdleo e gis podem ser encontrados
escoamentos multifasicos em diferentes regimes, dependendo dos pardmetros de escoamento,
como velocidade e fracdes volumétricas das fases. Nestes sistemas é de fundamental
importancia a medi¢do precisa da vazdo volumétrica sendo transportada, principalmente,
quando questdes estratégicas da industria do petréleo sdo consideradas como por exemplo, o
gerenciamento de reservatorios, a transferéncia do produto transportado, os sistemas de

deteccdo de vazamentos (SDV) e a fiscalizagdo.

(313

Diante dos sistemas de transporte, o fluxo de “slug” é um dos principais padroes de
escoamento gas-liquido em tubos. Ocorre ao longo de uma variedade de parametros, e
caracteriza-se por longas bolhas na forma de gés, erguendo e preenchendo quase que por

completo a se¢do transversal do duto (bolhas de Taylor). Liquidos movem-se em torno das



bolhas e preenchem o espago entre sucessivos “slug”’s de gis. Embora a parte dianteira do
“slug” gasoso, o chamado ‘nariz’, seja uma drea muito estavel, o espaco entre esses € bastante
agitado. Estudos sobre os campos de fluido em torno do ‘nariz’ e da ‘calda’ do “slug” de gas
com fluido nido-Newtoniano tém sido bastante examinados, no entanto, restrito a dutos

verticais, e com raras excecoes, aplicado a dutos horizontais.

Segundo Malca (2004), o padrao de bolsdes de liquido, “slug”, que ocorre em
tubulacdes horizontais, verticais e inclinadas é gerado a partir de um padrido estratificado®,
definido por dois mecanismos: o natural crescimento das instabilidades hidrodindmicas e a
acumulacdo do liquido causada pela ondulac@o da tubulacao. Esta instabilidade ocorre devido
a perturbacdes na forma de pequenas ondas que surgem naturalmente, podendo crescer em
ondas de maior tamanho na superficie do liquido. Tais ondas podem continuar crescendo
capturando liquido que escoa na frente das mesmas, até saturar a seccdo transversal com

liquido, desse modo formando “slugs”.

Este padrao de escoamento € igualmente observado em juncdes tipo T e Y, os quais
sdo freqiilentemente encontrados nas industrias de petréleo, de processos quimicos e de
energia nuclear. A utilizacdo de conexdo tipo T e Y pode ser utilizada como um separador
parcial das fases gas-liquido. A divisdo de fluidos em jun¢des depende de muitas varidveis
como, por exemplo, a queda de pressdo do sistema, as propriedades dos fluidos que fluem

dentro do tubo, bem como a prépria geometria da jungao.

Diante do exposto, o presente trabalho tem por objetivo avaliar numericamente o
fluxo bifdsico gis-liquido em bifurcacdo tipo T e Y com um padrdo de escoamento em “slug”
tipo “bolha de Taylor”, levando-se em consideracio o escoamento em regime laminar,

isotérmico, transiente e com propriedades constantes.

Apresenta no seu bojo, uma revisdo bibliogrifica no segundo capitulo pautada nos
pressupostos tedricos sobre bolhas de Taylor, principais conceitos e técnicas utilizadas na
caracterizacdo de escoamentos multifdsico, abrindo um leque aos diversos tipos de
escoamento na presenca de bolhas e culminando com modelos para escoamento multifdsico

que podem ser encontrados em vdrias dreas tecnoldgicas, merecendo destaque, além da

* Escoamento em fases separadas: uma interface continua separa as duas fases que escoam lado a lado na
tubulacdo. Neste escoamento estratificado a fase liquida escoa na parte inferior do duto, enquanto a fase gasosa
ocupa a por¢ao superior.



industria de petrdleo e gds, as industrias: quimica, alimenticia, de sistemas de conversdo de

energia, de processamento de materiais.

No terceiro capitulo, tendo como titulo “Modelagem Matemdtica”, tem-se como
objetivo principal apresentar a descricdo do problema e uma modelagem matematica capaz de

representar o comportamento da bolha de Taylor durante o escoamento em dutos circulares.

No quarto capitulo discorre-se sobre os resultados e discussdes, tendo como pontos de
andlise o efeito do tempo de injecdo de gis e velocidade da fase Oleo; variacdes da
viscosidade; efeitos da variacdo da inclinacdo do duto bifurcado; andlise do perfil de pressao;
recursos utilizados respectivamente no comportamento do fluxo da bolha de Taylor, seus

efeitos, seguindo para as consideracdes finais, conclusdes e referéncias.



CAPITULO 2

REVISAO BIBLIOGRAFICA

Este capitulo aborda alguns dos principais conceitos e caracteristicas do escoamento
multifasico. O estado da arte tem por finalidade apresentar alguns relatos que foram
reportados por diversos autores sobre bolha de Taylor e suas caracteristicas, que serviram de

base para algumas justificativas que sao relatadas no presente trabalho.

2.1 Escoamento Multifasico

Fluxo multifdsico € um assunto complexo e em constante desenvolvimento, sendo
essencial em vdrias reacdes importantes nos nivel tecnoldgico e industrial. O escoamento
multifisico se refere a situagdes onde mais de um fluido estd presente, tais como: gotas de
dgua no ar e bolhas de ar na dgua. Estd relacionado ao assunto o escoamento
multicomponente que ocorre com misturas gasosas ou solutos em liquidos, onde as diferentes

espécies sao misturadas num nivel molecular.

Na inddstria quimica, o escoamento multifdsico ocorre em reatores, colunas de

destilagdo e absorcdo, atomizadores, caldeiras, trocador de calor, reatores e linhas de



processo. Na industria de petrdleo, o escoamento multifasico esta presente em todo o percurso
dos fluidos produzidos, desde a rocha-reservatério as unidades de separacdo, passando pela
coluna de producdo, linha de surgéncia e riser, além das unidades industriais de refinagao.
Mais especificamente ocorre desde a constru¢do de pocos até o transporte dos
hidrocarbonetos por dutos, merecendo destaque a etapa do escoamento do 6leo e gis de um
determinado reservatorio até a embarcacao encarregada de armazenar e direcionar a produgdo.
Portanto, isso engloba situacdes relativas a construcdo e producdo de pogos, elevacdo
artificial, problemas operacionais como, por exemplo, os genericamente designados pelo

nome de “slugging”, e o transporte por dutos.

Geralmente, a producao de petrdleo € acompanhada de dgua salgada e gis, podendo

apresentar diferentes combina¢des como, por exemplo, 6leo-gds, 6leo-dgua e dleo-dgua-gas.

De acordo com Ranade (2002), processos que envolvem fluxos multifasicos resultam
em diferentes regimes de fluxo, os quais dependem das condicdes operacionais e da geometria
do equipamento do processo. Os padroes no escoamento multifasico sdo classificados em
funcdo de como as fases estdo arranjadas dentro da tubulacdo, seja na horizontal, na vertical,

inclinada ou ainda em jungdes/conexdes.

Segundo Paladino (2005), em sistemas de transporte de petréleo e gas podem ser
encontrados escoamentos multifdsicos em diferentes regimes, dependendo dos parametros de
escoamento, como velocidade e fracdes volumétricas das fases. Podem ser bolhas de gis em

um liquido, gotas de liquido em um géds ou em outro liquido imiscivel, etc.

As principais caracteristicas de um fluxo multifasico sdo:

a) mais de um fluido presente no fluxo analisado;

b) pode-se diferenciar a interface entre os fluidos;

c) diferentes espécies misturadas em nivel macroscopico;

d) podem apresentar diferentes velocidades, campos de pressdo e temperatura.



2.1.1 Escoamento Multifasico em Dutos

Como na maioria das atividades industriais, o escoamento multifasico € indesejavel.
A sua ocorréncia causa forte impacto no modus operandi dessas atividades e com isso, sobre
0s seus custos operacionais. Para minimizar o impacto causado pela ocorréncia do
escoamento multifasico, a medicdo em tempo real de propriedades e pardmetros (vazao,
conteido de dgua no dleo, fracdo volumétrica, etc.) € a solucdo mais adequada para redugdo
dos custos, aumento da produtividade, melhoria na qualidade dos produtos, minimiza¢do do

desperdicio e perdas de oportunidades.

Diferentes principios fisicos e combinagdes sdo usados para medicao e determinacao
de parametros e propriedades em escoamento multifasico. Geralmente, as propriedades sdao
medidas diretamente e os pardmetros sdo determinados, correlacionados com alguma
propriedade. A medida de propriedades em escoamento multifisico permite, contudo, a
determinacdo de diferentes pardmetros, tais como, fracdo volumétrica, contetido de dgua em
6leo (water cut), e velocidade. Existem algumas situagdes em que a monitoragdo de alguma
propriedade € independente, ou seja, ndo nos fornece informagdes extras, como por exemplo,

a monitoragdo de escoamento do tipo ‘golfadas’.

Os parametros convencionais utilizados para identificar os regimes de escoamento
em dutos sdao as velocidades superficiais das fases gasosa e liquida e a fracdo de vazios de
cada uma das fases. O termo “fase” é aplicado em uma visdo mais geral do que na
Termodindmica, podendo representar diferentes espécies quimicas como ar e 4gua.
Dependendo das relagdes destes parametros sdo notadas indistintamente diferentes
configuracdes de escoamento que, efetivamente, influenciam o comportamento do fluido no
sistema. Neste sentido, vale ressaltar que varios trabalhos publicados na literatura reportam
essas influéncias para diferentes perfis de escoamento, entre os quais se podem citar Dukler e
Hubbard (1975), Petalas e Aziz (1998), Ranade (2002), Worner (2003), Silva (2005),
Paladino (2005), Yoshizawa (2006) e Marinho (2008).



2.1.2 Escoamento Bifasico

O escoamento estaciondrio bifdsico foi amplamente estudado nas tultimas décadas,
com o objetivo de obter informacgdes para avaliar os diversos aspectos influenciadores da
dindmica deste escoamento. Estes estudos levam em considera¢do o posicionamento do duto
(vertical, horizontal ou inclinado), se o fluxo é ascendente, descendente ou reverso, os padroes
de escoamento em dutos (“slug-flow”, “plug-flow”, estratificado, anular, disperso, entre
outros), as forcas envolvidas no escoamento (for¢a de arraste interfacial entre as fases, forcas
de massa virtual, etc.), a relacdo entre as fases, bem como a proposicio de modelos
matemadticos que contemplam vdrios desses aspectos em regimes transiente ou permanente

(Silva, 2005).

O escoamento em golfadas € caracterizado por descontinuidade nas fases liquida e
gasosa. Isto implicard em descontinuidade nas propriedades quimicas e fisicas. Essas
descontinuidades sdo aproveitadas para caracterizacdo do escoamento em golfadas, por
diferentes métodos, dentre os quais se citam o gama-densitdmetro, capacitivo, microondas,

diferencial de pressdo, ultra-som, acelerdmetros (ativos e passivos).

A velocidade da golfada de liquido pode atingir de 5 a 20 vezes a velocidade
superficial de liquido, na tubulacdo, tornando-se fundamental a sua caracteriza¢do em relacao
a freqiiéncia, velocidade e comprimento, antes de chegar a um separador de teste ou de

producao.

As golfadas de liquido e géds t€ém extensdes e velocidades varidveis; portanto, para
que se obtenham valores significativos € necessdria a obteng¢do de valores médios. O valor
médio da velocidade de propagacdo das golfadas de gis € obtido com o emprego de dois
sensores similares, que medem a variacdo de uma determinada propriedade, montados de
forma idéntica e separados por uma distancia conhecida. Com a distancia (L) entre os dois
sensores, ¢ necessdria a determinacdo do intervalo de tempo (f) em que uma mesma
ocorréncia € detectada pelos dois sensores. A velocidade (V) de propagacdo desta ocorréncia €

dada por (Figura 1.1):

V=dit 2.1



onde V € a velocidade de propagacdo, d € a distancia entre o X(t) € o Y(t).
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Figura 2.1 - Determinagdo da velocidade de escoamento pelo método de correlacdo cruzada.
Fonte: Costa e Silva (2000).

O fluxo bifasico pode ocorrer em trechos verticais, inclinados ou horizontais, e
alguns métodos tiveram que ser desenvolvidos a fim de permitirem a determinacdo da queda
de pressdo ao longo da tubulagdo, com qualquer angulo de inclinacdo. Na producdo de
petréleo, o escoamento bifdsico € freqiientemente encontrado na coluna de producdo dos

pocos e nos dutos de produgio.

O escoamento bifdsico gés-liquido em dutos pode exibir diferentes padrdes de
escoamento, dependendo da taxa de escoamento, propriedades fisicas dos fluidos, da

geometria e inclinagdo do tubo

Segundo Worner (2003), a velocidade superficial das fases ndo € suficiente para
caracterizar o escoamento bifdsico e o padrao de escoamento depende das propriedades fisicas

dos fluidos (gas e liquido) e da geometria do duto, com €nfase ao seu diametro.

A seguir, é apresentada uma breve descricdo da maneira como os fluidos se

comportam no interior da tubulagdo, para cada um dos regimes de fluxo.



a) Padrao de bolha: O tubo € preenchido quase completamente de liquido e a fase
de gés livre estd presente na forma de pequenas bolhas. As bolhas movem-se com velocidades
diferentes. Exceto pela densidade, é pouca a influéncia do gis no gradiente de pressdo. A
parede do tubo estd sempre em contato com a fase liquida. Neste regime de fluxo, a fase
gasosa se encontra dispersa na fase liquida em forma de bolhas discretas, sendo a fase liquida
continua. Porém, esse escoamento ocorre tipicamente para baixas velocidades superficiais de

7z

gas.

b) Padrdo de golfadas: A fase gasosa € mais pronunciada e a fase liquida ainda é
continua. A velocidade das bolhas de gas € maior que a do liquido, fazendo com que as bolhas
coalescam. Quando isto ocorre, formam-se bolhas grandes em formato de ‘projéteis’, também
denominadas bolhas de Taylor, com diametro similar ao da tubulacdo. Com isto, golfadas de
gas e liquido se sucedem na tubulacdo com a golfada de liquido apresentando pequenas
bolhas dispersas. O liquido que forma o filme ao redor da bolha pode mover-se para baixo a
baixas velocidades. Tanto o gis quanto o liquido tém influéncia significativa no gradiente de

pressdo, aumentando a velocidade da fase gasosa.

c) Padrdo de transicdo ou cadtico: Ambas as fases sdo descontinuas, nio
existindo formas caracteristicas. Ambas as fases tém influéncia no gradiente de pressao.
Como as velocidades de gis e liquido sdo maiores do que no caso anterior, a quebra das
bolhas do escoamento em golfadas conduz a um padrdo instdvel e desordenado, onde existe

um movimento oscilatério de liquido para cima e para baixo na tubulacao.

d) Padrdo anular: O gis passa a ser a fase continua e o liquido flui na forma de
gotas dispersas no nucleo central do gias. A parede do tubo é coberta com um filme liquido,
mas a fase gis tem influéncia predominante no gradiente de pressdo. O liquido escoa na
periferia do tubo formando um filme com bolhas dispersas, e o gis escoa no centro da

tubulagdo, carregando goticulas de liquido.

De acordo com Chung e Kawaji (2004), o escoamento “slug” apresenta uma natureza
intermitente na distribuicdo das fases causando, assim, intensas instabilidades que se
propagam pela tubulacdo e em outros dispositivos. Este fendmeno freqiientemente aumenta os
problemas de projeto e usualmente leva a reducdo da eficiéncia. E, portanto, importante ser
capaz de predizer o inicio e subseqiiente desenvolvimento do padrdo dos bolsdes, bem como
predizer suas caracteristicas, como o comprimento e o didmetro da bolha, a espessura de filme

entre a bolha e a parede do tubo, a freqii€ncia com que as bolhas evoluem, entre outros.
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Hasvan e Kabir (1988) afirmam que a transi¢do de bolhas dispersas para fluxo “slug”
ocorre por conta da aglomeracdo de bolhas resultantes da colisdo ocorrida entre bolhas com
altas fracdes de vazio. Além disso, afirmam que a mesma fragdo de vazio usada para fluxo
ascendente pode ser usada para o caso de fluxo descendente. O autores observaram ainda que
a transicdo € verificada para fragdo de vazios igual a 0,25. Em dutos inclinados, as bolhas
tendem a percorrer nas proximidades da parede do duto, causando uma alta fracdo de vazios

comparada com o valor médio da se¢do transversal.

Ishii (1975) relata que os regimes de fluxo, em geral, podem ser classificados em

fluxos dispersos, separaveis € mistos.

a) Fluxos dispersos: todas as fases, exceto uma, sdo descontinuas (dispersas).

Neste caso, particulas fluem através do fluido continuo. Ex: bolhas em liquidos.

b) Fluxos separdveis: nenhuma das fases existe em forma de particula continua,
mas sim em forma de semi-continua com interfaces em diferentes fases. Ex: fluxo de filme e

fluxo anular.

c) Fluxos mistos: existem particulas dispersas e semi-continuas juntas. Ex: fluxo
de bolhas anulares (onde o fluxo liquido estd na forma de um filme anular sobre o tubo e as

bolhas estao suspensas no centro do gas).

De uma forma geral, quando as fases liquida e gasosa escoam juntas dentro de uma
tubulagdo, distribuem-se segundo configuracdes interfaciais proprias, isto €, ha uma
distribuicao espacial das fases na mistura, que depende de condi¢des operacionais (vazao,
pressdo, temperatura etc.), geometria da tubulacdo (dimensdo, inclinagdo, forma etc.) e de
propriedades das fases (densidade, viscosidade etc.). Estas caracteristicas combinadas
determinam certas classes de configuragdes interfaciais, normalmente denominadas regime ou
padrao de escoamento multifisico. As configuracdes mais conhecidas para escoamento

liquido-gés em dutos verticais e horizontais sdo apresentadas a seguir.

2.1.3 Escoamento em Dutos Verticais

Segundo Paladino (2005), para os escoamentos bifdsicos verticais podem ser

considerados os seguintes padroes:
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a) Escoamento de bolhas (bubbly flow) (Figura 2.2a): ocorre quando a fase
gasosa se encontra dispersa, sob a forma de bolhas, ao longo da fase continua liquida. Estas
bolhas podem possuir pequenos didmetros de forma esférica ou didmetros maiores

apresentando forma mais alongada.

b) Escoamento pistonado (slug flow) (Figura 2.2b): aqui as bolhas sdo da ordem
do didmetro do duto e a parte superior da bolha possui forma esférica. O gis é separado da
parede do duto por um fino filme liquido descendo de forma lenta. Duas bolhas sucessivas sdo
separadas por partes liquidas (“slug”’s) que podem conter bolhas de menor didmetro em forma

dispersa.

c) Escoamento agitado (churn flow) (Figura 2.2c): acontece quando o
escoamento pistonado se instabiliza e as grandes bolhas se quebram dando lugar a um
escoamento cadtico no centro do duto, deslocando o liquido contra as paredes. Este regime
possui uma caracteristica oscilatéria entre escoamento pistonado e anular e, por isto €

comumente chamado slug-annular flow.

d) Escoamento anular com bolhas (wispy - annular flow) (Figura 2.2d): neste
regime, o liquido se concentra em uma camada relativamente grossa sob as paredes com um
nucleo de gas contendo uma quantidade considerdvel de liquido disperso em forma de gotas.
Ainda na regido liquida sob as paredes, existem bolhas de géis dispersas, ou seja, este
escoamento € uma mistura de um escoamento disperso de gotas de liquido no centro € um

escoamento disperso de bolhas de gis nas paredes

e) Escoamento anular (annular flow) (Figura 2.2e): neste regime, o liquido escoa
pelas paredes formando um anel fino e o gés escoa pelo centro do duto, ambas as fases com
escassa ou nenhuma presenca de gotas ou bolhas dispersas. Em alguns casos, o anel de
liquido pode se instabilizar dando lugar a penetra¢do de gotas de liquido no nicleo gasoso.
Porém, a diferenca com o regime anterior é que as gotas se encontram em grupos separados

ao invés de estarem presentes em forma continua no nicleo de gas.
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Figura 2.2 — Regimes de escoamento bifésico (gas-liquido) em dutos verticais.
a) Escoamento de bolhas - b) Escoamento pistonado — ¢) Escoamento agitado
d) Escoamento anular com bolhas — ¢) Escoamento anular. Fonte: Paladino (2005)

2.1.4 Escoamento em Dutos Horizontais

Neste caso, a determinagcdo dos perfis de escoamento ¢ mais complexa devido a
assimetria do escoamento causada pela acdo da gravidade. Os seguintes padrdes sdo

encontrados:

a) Escoamento de bolhas (bubbly flow) (Figura 2.3a): este escoamento ¢é
semelhante ao descrito para dutos verticais, porém as bolhas tendem a escoar na parte de cima
do duto quando a fase dispersa é menos densa que a continua de forma que, quando as
velocidades de escoamento aumentam, a fase dispersa tende a ocupar toda a secdo do duto.

Ocorre para velocidades muito altas do liquido.
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b) Escoamento pistonado (plug flow) (Figura 2.3b): este tipo de escoamento €
semelhante ao escoamento pistonado em dutos verticais. As bolhas tendem a escoar pela

metade superior do duto, condi¢ao mantida independentemente da velocidade de escoamento.

c) Escoamento estratificado (stratified flow) (Figura 2.3c): acontece em
velocidades muito baixas de liquido e gds; as duas fases escoam separadas por uma interface

suave e sem ondulagdes.

d) Escoamento ondulatério (wavy flow) (Figura 2.3d): dar-se em razdo do
aumento da velocidade de gds no escoamento estratificado e velocidades intermediarias do
liquido. Neste caso aparecem oscilagdes na interface gerando um padrdo desordenado de

escoamento, na forma de ondas rolantes do liquido.

e) Escoamento Slug (slug flow) (Figura 2.3e): Quando as ondas comeg¢am a ser
maiores e a fragdo volumétrica de liquido aumenta, este comec¢a a molhar a parede superior do
duto gerando grandes bolhas de gés presas entre duas ondas aparecendo um padrdo similar ao
pistonado, porém com bolhas maiores, j4 que este padrio se d4 com maiores fracdes
volumétricas de gas. Este padrdo, ndo deve ser confundido com o escoamento pistonado em
dutos horizontais "plug”. Enquanto no primeiro caso, as grandes bolhas sdo formadas a partir
da coalescéncia das pequenas, quando é aumentada a vazdo de gds num padrdo de bolhas;
neste caso, as bolhas (ou bolsdes) de gds sdo formadas a partir da instabilizagdo do filme de

liquido

f) Escoamento anular (annular flow) (Figura 2.3f): ocorre em velocidades de gis
muito altas. Um ntcleo de gids se formard com um filme de liquido na periferia do duto

formando um anel. No nucleo (fase gasosa), ha goticulas de liquido.

2.1.5 Escoamento em Dutos Inclinados

Dados experimentais e modelos mecanicos reportados na literatura, para casos de
fluxos inclinados nas direcdes ascendentes e descendentes sdo raros quando comparados com
casos de fluxos horizontais e verticais. Varias investiga¢des reportaram dados experimentais
para um espaco limitado de angulos de inclinacdo, assim como estudos de queda de pressao

em liquido estagnado, mas sem considerar o padrdo de escoamento.
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Figura 2.3: Regime de escoamento bifdsico gds-liquido em dutos horizontais. (a): escoamento
de bolhas (Bubbly flow), (b): Escoamento pistonado (Plug flow), (c): Escoamento estratificado
(Stratified flow), (d): Escoamento ondulatério (Wavy flow), (e): Escoamento slug, e (f):
Escoamento anular (Annular flow). Fonte: Paladino (2005)

Segundo Taha e Cui (2006), a dificuldade em se obter dados a respeito de fluxos
horizontais e inclinados ¢ bem maior devido o fluxo ser assimétrico e, conseqiientemente,
muito poucos dados detalhados t€m sido publicados em literatura aberta.

Experimentos em sistemas ar-dgua com angulos ascendentes com inclina¢cao pequena
foram estudados por Sing e Griffith (1970) em cinco dutos de didmetros variando entre 1,7 a
3,8 cm, permitindo observacdes do padrao do fluxo. Gould (1974) e Gould et al. (1974)
publicaram mapas de regime de fluxos horizontais e verticais e para inclinacdo de 45° usando
um sistema de coordenadas proposto por Duns e Ros (1963). Quatro padrdes de fluxo foram
observados, incluindo a fase liquido-continuo, a fase gis-continuo, fase liquido e gis
continuos e fases alternadas. Estes fluxos padrdes sdo equivalentes para bolhas dispersas,
anular, batelada e fluxo “slug”, respectivamente. Duns e Ros (1963) concluiram que as
transi¢des para bolha dispersa e fluxo anular ndo variam significativamente com angulos de

inclinagao.

Um estudo limitado de transi¢cdes de padrao de escoamento em dutos verticais e
inclinados foi conduzido por Weisman e Kang (1981). Sistemas de fluido ar-agua, ar-glicerol

e vapor freon-freon foram usados. Os diametros dos dutos variaram de 1,2 a 2,5cm, com
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angulos de inclinagdo de 0,5°, 2,7°, 30°, 45° e 90°. Uma quantidade restrita de dados
coletados ndo pdde gerar uma global e sistemdtica avaliacdo dos fendmenos em fluxos
inclinados. Os autores propuseram correlacdes empiricas para as condicdes de transi¢do para
fluxo anular, para fluxo de bolhas disperso e entre bolhas e fluxo intermitente. Os mapas
globais para padrio de escoamento em dutos verticais € muito inclinados sdo dados pelas

coordenadas Vgi e Vsg, usando fatores de correlacdo para propriedades fisicas e geometria.

Raros estudos tém sido publicados sobre transicdo de padrdo de escoamento em
escoamento inclinado descendente. Griffith e Wallis (1961) conduziram estudos de dutos para
inclinacdes de 0 a 9° e diametros de 1,27; 2,54; e 3,8 cm. Eles desenvolveram correlagdes
para a elevacdo de liquido em cada padrao de escoamento observado e sugeriram que as
condi¢des de transi¢do entre cada padrdao de escoamentos podem ser encontradas de acordo
com suas respectivas correlagdes. O mapa de padrdo de escoamento proposto usa, como

coordenadas, o fluxo volumétrico dimensional das duas fases.

Segundo Griffith e Wallis (1961), o maior efeito de angulos de pequena inclinagdo
dos dutos horizontais nos padrdes de fluxos € observado na transicdo do fluxo estratificado
para nao-estratificado. Inclinagdes ascendentes causam um regime intermitente em expansao,
numa ampla faixa de fluxo. A transicdo estratificado-intermitente € muito sensivel para
angulos de inclinacdo, enquanto que para inclinagdes menores que 1°, o fluxo estratificado

diminui. Fluxo estratificado regular existe s6 em inclinacdes muito pequenas, menores que

0,25°. Para inclinacdes maiores que 20°, o fluxo estratificado ndo é observado por completo.

Em pequenas inclinagdes, a linha de transicdo anular intermitente passa pela
esquerda do ponto limite da regido estratificada. Para inclina¢cdes maiores, esta linha de
transicdo muda de posicao em direcdo ao mais alto valor do fluxo de gés, assim como a regiao
estratificada desaparece. Para inclinagdes maiores que 20°, a transi¢do intermitente anular nao
¢ afetada pela inclinagdo do angulo. A transicao para fluxo de bolha dispersa € relativamente
insensivel ao angulo de inclinagdo. Para o didmetro do duto de 2,54 cm, esta transi¢do ndo é
afetada pelo angulo de inclinag¢do entre 0° e 90°. Para o didmetro do duto de 5,1 cm, todavia,
para angulos de inclinacdo maiores que 60°, o padrao de escoamento de bolha ocorre para
pequenos valores de fluxo gasosos e liquidos, similar ao fluxo vertical. O padrio de

escoamento ocorre s6 em dutos de largos didmetros.

Fluxo em batelada € tipico para fluxos verticais. Ele persiste em angulos de

inclinagdes semi-verticais abaixo de aproximadamente 70°. Quando o angulo de inclina¢do
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diminui, a regido de batelada reduz até encolher para uma regido menor que uma inclinac@o
de 70° (para sistema ar-dgua) e desaparece completamente para angulos de inclinag@o

menores que 70°.

Um modelo para predi¢cdo de transicdo do padrdo de escoamento em escoamentos
verticais descendentes foi proposta por Barnea et al. (1982b). Quando um liquido em fluxo
lento € introduzido em um tubo vertical em dire¢do descendente sem gas, ele flui como uma
camada simétrica anular em movimento descendente. Quando o gis € introduzido na mesma
direcdo do liquido, o fluxo gasoso flui como ‘um coracdo’ na metade do duto. Entretanto, o
processo de andlise das condi¢des de transi¢do entre o padrdo de escoamento em escoamentos
descendentes comeca da condi¢do de fluxo anular descendente. Critérios sdo, entdo,
desenvolvidos para a transi¢do do anular para “slug” e de “slug” para fluxo disperso. A
primeira etapa é desenvolver uma relacdo entre a camada de filme e o parametro do outro

fluxo para fluxo anular.

A Figura 2.4 ilustra um escoamento “slug” ascendente tipico em um duto inclinado.

Verificou-se uma leve assimetria do escoamento (bolha de gés).

Figura 2.4 — Escoamento tipo “slug” em duto inclinado. Fonte: Taha e Cui (2006)
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2.2 Escoamento na Presenca de Bolhas

2.2.1 Caracteristicas Gerais

Se uma particula se constitui num corpo compacto (auto-contido), com dimensdo
mixima entre, aproximadamente, 0,5 um e 10 cm, separado das vizinhancas por uma
interface reconhecivel, o material que forma a particula é considerado “fase dispersa”.
Referem-se a particulas sélidas, as fases dispersas compostas de material sélido. Se a fase
dispersa estiver no estado liquido, a particula serd denominada de “gota”. O termo “goticula”
(droplet) se refere a gotas pequenas. Considera-se que a fase liquida dispersa é Newtoniana.
Se a fase dispersa for um gés, entdo, ela serd denominada de “bolha”. Juntas, gotas e bolhas
formam as “particulas fluidas”. A fase continua se refere ao meio que envolve as particulas

(Clift et al. 1978).

Bolhas e fluxos borbulhantes desempenham um papel significante em uma faixa
extensiva de processos industriais e geofisicos. Entre eles, pode-se destacar o transporte de
6leo, mistura em reatores quimicos, elaboracdo de ligas, processo de aeragdo, hidrodindmica
de navios, trocas entre atmosfera-oceano e outros meios.

Os fluxos borbulhantes diferem-se em trés tipos importantes: a) quando o liquido €
bastante puro tem a possibilidade de a bolha deslizar ao longo da superficie, em contraste com
o fluxo sobre corpos rigidos, onde a condicao de nenhum deslizamento é imposta; b) devido a
densidade relativa de bolhas serem pequenas, quando comparadas as do liquido, quase toda a
inércia € contida no liquido; é importante quando se faz um estudo das forcas inerciais
hidrodinamicas e predi¢do do movimento da bolha; c) a forma das bolhas pode mudar com as
condi¢des hidrodindmicas, somando novos graus de liberdade para um problema complexo ja

existente.

Entende-se por bolha ndo-viscosa, uma bolha cuja superficie € livre de tensdes de
cisalhamento. O efeito mais importante de viscosidade no deslocamento de um corpo €
produzir uma forca de arraste que tende a reduzir a velocidade do seu movimento relativo no

fluido circunvizinho.

Assim, o0 movimento ascendente de bolhas gasosas imersas em meio liquido infinito
tém sido alvos de muitos estudos nos udltimos tempos, por ser um fendmeno natural de

extrema importancia dentro da engenharia, com aplicagdo pritica em diversos processos
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industriais, onde existem escoamentos bifdsicos ou ainda, em aplicacdes mais especificas, tais

como: bioengenharia e turbo bombas.

Virios trabalhos de averiguagdo do movimento de bolhas em meio liquido foram
realizados nas ultimas décadas. As primeiras publicacdes a este respeito utilizaram as técnicas
experimentais e analiticas, e logo apds, com 0 avango computacional, surgiram os primeiros

trabalhos numéricos.

Com o auxilio do método das técnicas de volumes finitos, Magnaudet et al. (1995),
resolveram as equacdes de Navier-Stokes completas, expressas em termos da velocidade e
pressdo, e empregaram no cdlculo numérico das forgas atuantes sobre esferas imersas em um
escoamento com numero de Reynolds finito, obtendo excelente coeréncia entre os seus

resultados e aqueles reportados por outros autores.

Silveira Neto (1998) realizou uma investigacdo numérica de escoamento turbulento
bifdsico nao disperso, utilizando como modelo de turbuléncia a Simulacdo de Grandes

Vortices (Large-Eddy Simulation).

2.2.2 Bolhas de Taylor

Grandes concentracOes de bolhas tendem a coalescer em bolhas de formato esférico
achatado ou bolhas de Taylor. Em uma geometria restrita, por exemplo, em um duto, grandes
bolhas de Taylor sdo distorcidas em formatos de projéteis (bala) ou plugs. Tal comportamento
ocorre quando o didametro da bolha for compardvel ao didmetro do duto. As Figuras 2.5 e 2.6

ilustram alguns tipos de bolhas de Taylor.
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Figura 2.6 — Ocorréncia de bolhas de Taylor seguidas de “slugs”.

No escoamento com bolhas, grandes bolhas de Taylor tendem a se formar quando a
freqiiéncia de colisdo das mesmas for grande e quando a fracdo volumétrica da fase gas ou a
fracdo de vazios for maior ou igual a 0,25. A Figura 2.7 ilustra um exemplo de bolha de
Taylor em ascensdo em uma coluna vertical (a) e exemplos de colunas de borbulhamento com

diametros internos diferentes (b), respectivamente.
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Figura 2.7 — a) Bolha tubular (bolha de Taylor) em ascensao numa coluna vertical com
liquido estagnado, b) Colunas de borbulhamento com didmetros internos diferentes (22 e 52

mm) e com cerca de 6,5 m de altura. Fonte: ISEC DEQ (2006).

A Figura 2.8a ilustra um fendmeno na formagdo da bolha de Taylor chamado ‘calda
da bolha’. Este fendmeno ocorre quando a bolha estd em movimento e as forcas internas da
parede do duto comprometem o movimento da bolha, formando um rastro de gés. Este rastro
de gds pode tender, tanto para parte direita quanto para parte esquerda do duto (Figura 2.8b),
ou seja, € uma formacgdo aleatéria, dependendo de onde as forcas internas desse duto atuam
com maior intensidade. A Figura (2.8c) ilustra o perfil de densidade 6tica de uma bolha de
Taylor, sendo possivel observar as regides onde a bolha assume os seus maiores € menores
valores.

A Figura 2.9 ilustra a simulacdo numérica de uma bolha de Taylor subindo em um
tubo vertical, com glicerina, onde € possivel notar de forma nitida as partes do escoamento, ou
seja, o fluido escoante, a bolha de Taylor e as pequenas bolhas que se formam logo apds a sua

passagem.
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Figura 2.8 - Perfil de densidade 6tica de uma bolha de Taylor. Fonte: Rietchmuller (2007).

Filma ligquido

Dol o=
T arwlon-

TEucks

Figura 2.9 — Simulagdo numérica de uma bolha de Taylor subindo em um tubo vertical, com

glicerina. Fonte: Taha e Cui (2006)
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2.2.3 A Bolha de Taylor e o Escoamento Plug/Slug

Fluxo pistonado (plug/slug) é um dos mais comuns e complexos padrdes de fluxo em
duas fases. O fluxo pistonado existe sobre uma ampla faixa de fluxo de gés e taxas de liquido
e € encontrado em uma vasta variedade de aplica¢des industriais como 6leo e pogos de gés,
vaporizadores de processo, entre outros. Neste tipo de escoamento o fluxo gis-liquido escoa
no duto alternadamente na forma de bolhas de Taylor que estio separadas por bolsdes de
liquido (“slug”) que contém pequenas dispersdes de bolhas de gis. A caracteristica mais
importante deste escoamento € sua natureza intermitente decorrente da distribuicao das fases

(Malca, 2004).

De acordo com Oliveira e Possamai (2004), o transporte de fluidos produzidos, nao-
tratados, cobre longas distancias em regides de dificil acesso, como da cabeca de produgdo
para o manifold, e para uma plataforma de processo ou para equipamentos de processo em
terra. Nesses percursos, diferentes configuracdes interfaciais das fases ou arranjos de fases
ocorrem, sendo que o mais freqiiente € o padrao de escoamento do tipo golfada, o qual causa

grandes varia¢des nas velocidades de liquido e de gés.

Qian e Lawal (2006) estudaram o fluxo “slug” em geometrias 2D e 3D para
determinar como a terceira direcao, no caso de juncdes T e Y, afeta o comprimento do “slug”
em microcanais retos. Eles observaram que ndo hd muita diferenca em termos de

comprimento de “slugs” entre geometrias 2D e 3D.

Segundo Salman (2006) e Triplett et al. (1999a), o fluxo de Taylor € o fluxo bifdsico
dominante em pequenos canais para velocidades superficiais de médias para pequenas. Este
fluxo consiste em bolhas alongadas com didametros usualmente equivalentes, muitas vezes, ao
diametro do canal separador de “slugs” liquidos. As bolhas adotam uma caracteristica de
forma capsular. Dependendo do angulo de contato com a parede, elas completamente
Serizawa et al. (2006) ou quase completamente preenchem a secdo transversal do canal, onde

um grande e estreito filme liquido separa estas bolhas da parede do canal (Chen, 1986).

Por conta da presenca de bolhas na parte dianteira (nariz) e na parte traseira (calda)
dos “slugs”, o campo de escoamento no “slug” liquido € modificado, comparado ao fluxo
monofésico e ocorrem vortices toroidais, estendendo o comprimento do ‘“slug”, que sao

formados por numeros de capilaridade de Ca <0,45 (Thulasidas et al. 1995).
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Quando duas ou mais fases escoam em uma tubulacdo, normalmente suas
velocidades sdo diferentes, ou seja, existe um deslizamento entre as fases. O deslizamento € a
diferenca entre a velocidade de uma fase em relacdo a outra. As velocidades do 6leo, dgua e
gas podem ser medidas com os seguintes principios € métodos: a) momentum (venturi, placa
de orificio); b) turbina; c) medidor de deslocamento positivo; d) correlagdo cruzada. Os
métodos mais usados s@o a correlacdo cruzada e o venturi. Como existe o deslizamento entre
as fases, algum modelo de deslizamento € usado para corrigir as velocidades do 6leo, dgua e
gas. Outra forma de medi¢do das velocidades do 6leo, da dgua e do gés € a equalizagdo com

um misturador. Com a equalizacdo € possivel medir a velocidade da mistura.

Portanto, no caso de um escoamento do tipo 6leo-dgua-gas, t€m-se trés velocidades
de deslizamentos: a) diferenca entre as velocidades do 6leo e da dgua; b) diferenca entre as

velocidades do 6leo e do gis; ¢) diferenca entre as velocidades da dgua e do gés.

As Figuras 2.10 e 2.11 mostram os campos de velocidade no ‘nariz’ e na ‘calda’ de
uma bolha de Taylor escoando em uma solucdo Carboxi-metil-celulose 1% e (CMC) Carboxi-

metil-celulose 0,8%, respectivamente.

[ [

¢imigy 040 038 032 027 023 008 005 010 008 002 002 007 0.0 0E Qg

004 i

0.025

Figura 2.10 - Forma do ‘nariz’ da bolha de Taylor e do fluido em volta dela (solugdo de CMC
1 %). Fonte: Rietchmuller (2007).
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Figura 2.11 - Campo de velocidade e aerodindmica na parte traseira da bolha de Taylor
(solucdo de CMC 0.8 %). Fonte: Rietchmuller (2007)

A intermiténcia do escoamento em padrao “slug” causa intensas instabilidades, as
quais se propagam pelas tubulacdes e outros dispositivos. Isto, freqlientemente, aumenta os
problemas de projeto e usualmente leva ao sacrificio da eficiéncia e ou tamanho da planta de
processamento. E, portanto, importante que se conheca o inicio e subseqiiente
desenvolvimento do padrio “slug”, assim como predizer suas caracteristicas, como seu

comprimento e freqiiéncia.

Em um escoamento vertical, as bolhas de Taylor sobem com uma velocidade quase
constante, independente de seu comprimento, até que o comprimento da bolha seja igual ou
maior do que o raio do tubo que a contém. O fendmeno da expansdo do gis pode ser
negligenciado para dutos curtos. Igualmente, nenhum “slug” de gds a uma distancia de
separacdo menor do que o comprimento do “slug” liquido minimo pode preceder a bolha

lider, em funcdo do fendmeno de coalescéncia.

Devido a densidade e a viscosidade de um gds ser muito menor do que as de um
liquido, assume-se que a diferenca de pressdo entre o nariz € a cauda da bolha de Taylor é
bastante pequena, podendo-se supor que a superficie interna da bolha ¢é isobdrica.

Considerando-se o avanco da bolha, o liquido atrds da mesma € deslocado e um fino filme de
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liquido € formado ao longo da bolha sob a for¢a da gravidade. O filme liquido escoa para

baixo, passando a cauda da bolha e penetrando no “slug” liquido.

Por causa de um abrupto aumento da pressdo estdtica, a separagdo do escoamento na
cauda da bolha ocorre Acredita-se também que este fator se dd devido a entrada do filme de
liquido na regido de esteira, vortices de mistura se formam. A velocidade do filme liquido é
dependente do comprimento da bolha, sendo o resultado do balango entre gravidade e fric¢ao.
A medida que a fracdo de vazio aumenta, a bolha de Taylor se torna mais longa e o filme
liquido ao longo da mesma acelera, de acordo com a Equagdo da continuidade, havendo a

entrada de pequenas bolhas na frente do “slug” liquido.

Na auséncia de bolhas pequenas, o escoamento é denominado de “slug”. Quando a
distancia de separagdo entre duas bolhas de Taylor sucessivas € grande o suficiente, todas as
bolhas possuem cabecas aproximadamente arredondadas e sobem com uma velocidade
uniforme. A taxa de adi¢ao de liquido, proveniente do filme liquido para o “slug” de liquido é
igual a taxa de remocdo de liquido na cauda, do mesmo “slug” de liquido. O comprimento do
“slug” de liquido, na verdade permanece constante, estabelecendo-se um escoamento tipo
“slug” estdvel. Se a distancia entre duas bolhas de Taylor consecutivas for menor do que um
valor critico, a bolha anterior terd um nariz distorcido, ja que ird se deslocar na esteira da
bolha principal. Em vista disso, ela poderd coalescer com a bolha principal, gerando um

escoamento “slug” instdvel.

Para dutos inclinados, devido ao componente transverso dos efeitos de
flutuabilidade, as bolhas de Taylor sao distorcidas e deslocadas do centro, pois a resisténcia
ao movimento € diminuida. A velocidade das bolhas aumenta, comparada ao caso vertical,
para angulos de inclinagdo na faixa de 0 a 45° do eixo vertical, provavelmente devido a
influéncia da tensdo superficial e/ou da viscosidade. Ainda, a interdependéncia entre o angulo
de inclinagdo e as propriedades fisicas do fluido ndo sdo bem compreendidas. A seguir, segue
a apresentacdo dos principais parametros para a bolha de Taylor completamente desenvolvida

(Figura 2.12).
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- Liqudo

Figura 2.12 — Principais parametros para a bolha de Taylor completamente desenvolvida.

De acordo com a Figura 2.12: ugrp representa a velocidade do gas, “in situ” na bolha

13

de Taylor; u;7p refere-se a velocidade do liquido, “in situ” na bolha de Taylor; ug;s € a
velocidade do gds, “in situ” no “slug” liquido; u;;g diz respeito a velocidade do liquido, “in
situ” no “slug” liquido; H;7p € o holdup de liquido na bolha de Taylor; H; ;5 é o holdup de

liquido no “slug” liquido; L representa o comprimento da capota da bolha; Lyg é o

comprimento da bolha de Taylor; L;s é comprimento do “slug” de liquido; Lg refere-se ao

comprimento da unidade de “slug”.

De acordo com Nigmatulin e Bonetto (1997), caso a bolha de Taylor tenha um
comprimento maior do que cinco didmetros do tubo, a regido da bolha de Taylor pode ser
dividida nas trés regioes (isto €, trés assintotas) como mostra em Figura 2.13, sendo x a

posicao axial e r € a posicado radial da interface.

A primeira regido € o topo da bolha, e esta parte tem uma forma esférica com um

raio que € 3/8 do diametro do tubo. A forma desta regido pode ser definida por:
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rzg—% x(3D—4x) (2.2)

A segunda regido da bolha de Taylor tem uma forma dada por Davies e Taylor

(1950), citados por Nigmatulin e Bonetto (1997):

(2.3)

2 \J28x

onde D ¢é o didmetro de tubo, U; é a velocidade de bolha em um liquido estagnado e g € a

aceleragdo da gravidade.

Na terceira regido, assume-se uma espessura constante entre a bolha e a parede de
tubo (Nusselt, 1916). As densidades de filme dependem da viscosidade dindmica do liquido e

muitos outros fatores (Jayanti e Hewitt, 1992).
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Figura 2.13 — Assintotas da Bolha de Taylor. Fonte: Nigmatulin e Bonetto (1997)

De acordo com Nigmatulin e Bonetto (1997), a bolha de Taylor era controlada em
um local regulando a voltagem de uma bomba de 4dgua. Depois de equilibrada, a forca de
flutuabilidade com o fluxo abaixo da bolha de Taylor, esta ficava em um determinado lugar
sem se mover. A observacdo deste processo mostra que a bolha de Taylor tem ondulacdes e

elas sdo muito visiveis e ndo pequenas, conforme a Figura 2.14.
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Figura 2.14 - Bolha de Taylor longa. Fonte: Nigmatulin e Bonetto (1997)

Quanto mais longa a bolha, menor € a amplitude e comprimento de onda das
ondulacdes capilares. Ainda de acordo com Nigmatulin e Bonetto (1997), para bolhas muito
longas as ondulacdes s6 sdo visiveis perto do fundo da bolha de Taylor e eles terminam em
uma distancia aproximadamente 3 a 4 comprimentos de onda das ondula¢gdes do fundo da
bolha. A estabilidade da superficie do fundo da bolha também depende do comprimento da
bolha. Quanto mais longa a bolha mais instdvel o fundo; as bolhas curtas t€m estabilidade ao

fundo e possuem uma forma esférica, como pode ser observado na Figura 2.15.

A velocidade de elevagdo da bolha de Taylor pode ser obtida em citacdes de

Dumitrescu por Davies e Taylor (1950), como segue:

Ug = klpl_l/z[gD(pl — P, )]]/2 (2.4)

Os valores da constante k; obtidos para tubos cilindricos por estes autores foram:

para Dumitrescu, k;= 0,351 e para Davies e Taylor, k; = 0,328.



29

Figura 2.15 — Bolha de Taylor curta. Fonte: Nigmatulin e Bonetto (1997)

De acordo com Pinto et al. (2001), ndo € esperado que uma série de bolhas de Taylor
se comporte como uma individual, desde que seu tipo de movimento seja influenciado por

interacdes da dinamica causada pelo rastro atras das bolhas.

Nicklin et al. (1962), que investigaram, experimentalmente, a velocidade de uma
bolha de Taylor individual subindo num liquido corrente sugeriram a expressiao seguinte para

a velocidade da bolha, U:

U=CU,+U, (2.5)

onde U, € a velocidade superficial do liquido, U_, € a velocidade de subida da bolha através

de um liquido estagnado e C € um coeficiente empirico, dependendo do regime do fluxo.

O valor de C= 1,2 foi encontrado para intimeras investigacoes para fluxos turbulentos

no liquido, conforme Nicklin et al. (1962), Collins et al. (1978), Bendisken (1984).

Collins et al. (1978) apresentaram predicOes tedricas para perfis de velocidade do
liquido, tanto para laminar como turbulento. Seus resultados analiticos para as solucdes

turbulentas foram satisfatdrias, sendo escrita como:
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U
U :(ng/Z (gDIC/2J+UC (26)

onde g € a aceleragdo da gravidade, D o didmetro interno do tubo, Uc € a velocidade do

liquido no tubo axial e ¢ indica uma relagdo funcional. Para fluxo turbulento ascendente,

estes autores encontraram a seguinte Equagio:
U=U.+U_=122U,+U,_ (2.7)

sendo uma boa aproxima¢ao da Equacao 2.5, confirmando a valida¢do da Equagao de Nicklin
et al (1962) para um fluxo turbulento. Para um fluxo laminar, Collins et al (1978) chegou a

seguinte Equacao:

U=U.+U_=216U,+U. (2.8)

sendo também uma boa descri¢do da Equacgao 2.6.

Para o regime inercial controlado, de acordo com White e Beardmore (1962) e

Wallis (1969), a velocidade de subida da bolha através de um liquido estagnado € dada por:
U =0,35(¢gD)"” 2.9)

Os experimentos para fluxos laminares através da Equagdo 2.9 foram confirmados

apenas quando os efeitos de entrada puderem ser negligenciados.

Entdo, a velocidade de uma bolha individual num liquido corrente pode ser expressa

por:
U=CU,+0,35(gD)" (2.10)

Quando “C” tiver o valor de 1,2 o regime de fluxo é turbulento e quando tiver igual a
2,0 , laminar. Num liquido ascendente contra-corrente num fluxo pistonado, a velocidade do
liquido pistonado aumenta devido a entrada continua de gis e a velocidade da bolha é dada

por:
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U =CUs+0,35(gD)" 2.11)

com
Us=Ug/UL (2.12)

onde Us € a velocidade do liquido pistonado, Ug € velocidade superficial do gas no tubo e Uy,
€ a velocidade superficial do liquido ascendente no tubo (estas velocidades sdo expressas em

metros por segundo).

Pinto e Campos (1996) relataram um estudo sobre a coalescéncia de duas bolhas
alongadas, subindo através de uma coluna vertical estagnada de um liquido. Os autores
concluiram que existe uma distancia minima entre as bolhas podendo ser dividida em duas
partes, uma ocupada pelo rastro procedente da bolha e a outra correspondente a regido onde o

liquido emergente do rastro recupera a condicao inicial.

Em um estudo recente, Campos ¢ Guedes de Carvalho (1988) encontraram que o
grupo dimensional N r=8 "2D*?/ 0 determina o padrdo de escoamento no rastro da bolha

de Taylor ascendendo através de liquidos estagnados em tubos de superficie largos. Nestas

condig¢des de escoamento, White e Beardmone (1962) e Wallis (1969) reportaram N¢> 300.

De acordo com Lin et al. (2002), a importancia da estabilidade esférica no colapso de
bolhas € manifestada em aplicacdes na sonoquimica ( ramo da quimica que estuda a
influéncia das ondas ultra-sonoras sobre sistemas quimicos), focalizando a intensa energia do
colapso violento sendo responsdvel por altas temperaturas (e reacdes subseqiientes) no interior
da bolha. Plesset (1954), afirma que as bolhas nem sempre ret€ém sua simetria esférica, ou

seja, mantém uma estabilidade esférica.

Segundo Hilgenfeldt et al. (1996), pode-se considerar dois tipos de instabilidades que
podem ocorrer no interior da bolha: a Paramétrica e a Rayleigh-Taylor. A instabilidade
paramétrica evolui em cima de vdrias oscilacoes da bolha. Se um disturbio é encontrado
ocasionando o aumento da bolha sobre vérios ciclos, assume-se que a bolha ird se romper
sobre estas condigdes e através desta conclusdo pode-se dizer que o dominio da andlise é nao

linear. De acordo com Lin ef al. (2002), a instabilidade Rayleigh-Taylor (RT) ocorre durante

colapsos violentos da bolha. Ocorre também na interface entre os dois fluidos, quando o
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fluido leve acelera o fluido pesado. Com o tempo, a instabilidade produz uma mistura
turbulenta dos fluidos. Durante um colapso violento, a densidade dentro da bolha pode ser
bastante alta. Como a diferenca de densidade na interface é dirigida pela instabilidade RT,
uma densidade de gds mais alta, durante o periodo breve da aceleracdo interfacial mais

extrema prevé um efeito estabilizado.

Lin et al. (2001) desenvolveram uma aproxima¢ao para a ndao-homogeneidade de
espacos inerciais no interior de bolha, consistindo de um perfil de velocidade linear no raio e
um campo de pressdo o qual é quadratico com o raio. A aproximacao foi verificada através de
comparagdes cuidadosas com simulagdes numéricas dirigidas. A expressdo para o potencial

de velocidade @ é:

=1/ (RR)r (2.13)

onde R é o raio da bolha e r é a coordenada radial. O ponto em cima do R denota

diferenciagdo com respeito a tempo.

A expressdo para a pressao no interior da bolha é:

p(r.t)= p.0-p(1) (084 + Y |va|) (2.14)
onde p. € a pressdo no centro de bolha e p € a densidade (espacialmente uniforme) dada por:

p=p,(RR,) (2.15)

Aqui, o sobrescrito ‘o’ denota o raio da bolha em condicdo ambiente. O campo de

pressdo foi escrito na forma sugestiva da Equagao de Bernoulli.

Segundo Daripa (1996), o problema da bolha de Taylor consiste de dois fluidos: um
gas de densidade desprezivel no interior da bolha e um fluido incompressivel no exterior da
bolha. As bolhas s@o simétricas e infinitamente longas que sobem através do efeito da
gravidade a uma velocidade “U” através de um tubo de largura “h”. A velocidade

adimensional é dada pelo nimero de Froude (F,), como segue:
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F.=U/\gh (2.16)

onde g € a aceleracdo da gravidade. O numero de Froude representa uma relagdo entre as

forcas de inércia e as forcas de gravidade que atuam em um fluido.

De acordo com Tomiyama et al. (2003), quando uma unica bolha sobe por um
liquido estagnado preenchendo um tubo vertical, a velocidade terminal de uma bolha Ur,

relaciona-se ao tamanho da bolha, quando esta é muito menor que o didmetro de tubo, por:

Yr_p(2) paa <06 (2.17)
UTo

onde ¢ a razdo entre o didmetro d da bolha de volume equivalente ao volume de uma esfera
e o diametro do tubo D, e Uy, a velocidade terminal de uma bolha em um liquido

infinitamente estagnado.

Virias correlagdes empiricas foram propostas para a funcdo f( ). De acordo com
citacbes de Wallis (1969), Clift er al. (1978) e Tomiyama et al. (2001), tem-se

respectivamente que:

fA)=@a-2)"" (2.18)
F(A)=1,13exp(~4) (2.19)
F(H)=0,5 [(1— )7+ 1,12exp(—/1)] (2.20)

A aplicabilidade destas correlagdes para bolhas simples numa geometria para um

subcanal geométrico nunca foi examinada devido a falta de dados experimentais.

Quando a bolha € grande, isto €, para > 0,6, a bolha € classificada como uma bolha

de Taylor e a sua velocidade nao é uma fun¢do de , mas sim uma funcdo de D, como segue:

pL_pG)gD

U, = Fr. ¢ (221)
Pr
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onde o subscrito G e L denotam a fase gasosa e liquida respectivamente, p € a densidade, g a

aceleragdo da gravidade, e Fr o nimero de Froude.

Referéncias de White e Berdmore (1962) confirmaram que Fr é dado como uma
fun¢do do nimero de Eotvos (Ep), que representa uma relag@o entre as forgas de flutuagdo, as
forcas de tensdo superficial e o nimero de Morton (M), que representa uma relacdo entre as

forcas gravitacionais, de densidade, for¢as viscosas e tensdo superficial, os quais s@o definidos

COmo segue:
— D?
g, - 8P~ Pc) (2.22)
O
_ 4
M = g(pL pG)luL (223)
o

onde o ¢ a tensao superficial e # € a viscosidade.

Para um sistema com M baixo e um Eyalto, isto é, para M<10% e Eo>100, Fr tera um
valor constante conhecido, em torno de 0,35. De acordo com Wallis (1969), Fr em sistemas

com M baixo (M<1()8) ¢ dado por:

Fr=0,345| 1-exp| 22/ —E% (2.24)
10

Sadatomi e Sato (1982) investigaram as velocidades terminais para bolhas simples

em um canal vertical ndo-circular e sugeriram que a Equacdo (2.5) pode ser utilizada para

bolhas simples para vérias geometrias.

Venkateswararao et al. (1982) mediram as velocidades terminais de bolhas simples
numa geometria de subcanal e reportaram que Ur para bolhas grandes é mais ou menos

constante (cerca de 0,24 m/s para um sistema com bolhas ar-dgua).

A Figura 2.16 ilustra a bolha de Taylor seguida de “slug”s em duto vertical circular,

em um experimento realizado por Chen et al. (1997).
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Figura 2.16 - Bolha de Taylor seguida de “slugs” em duto vertical circular. Fonte: Chen et
al.(1997).

Segundo Reis (2003), o padrao de escoamento pistonado € caracterizado por pistdes
de liquido seguidos por bolhas alongadas (bolhas de Taylor) como mostrado na Figura 2.16.
Ele ocorre em uma grande faixa de descargas de liquido e de gis e €, por natureza, instavel e
com grandes variacdes de fluxo de massa, pressdo e de velocidade das fases em qualquer
ponto da secdo transversal e ao longo do tubo. A Figura 2.17 representa o modelo fisico de
uma unidade do escoamento pistonado com duas regides: regido do pistdo de liquido e regido
da bolha de Taylor ou do filme de liquido. O pistdo de liquido contém pequenas bolhas
dispersas que se destacam da traseira da bolha a frente e se juntam ao nariz da bolha logo

atras.

Figura 2.17 - Modelo basico do escoamento pistonado. Fonte: Reis (2003)
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Reis (2003) constatou que na regido do pistdo, devido ao efeito da diferenca de
densidades das fases, as bolhas dispersas procuram ocupar a regido da se¢do do tubo junto ao
perimetro superior, porém, devido a turbuléncia do escoamento em velocidades mais altas, a
distribui¢do das bolhas pode ser muito uniforme. As velocidades das bolhas e do liquido no
pistdo ndo sdo necessariamente iguais, embora possam ser consideradas assim quando o

escoamento € horizontal.

Segundo Malca (2004), dependendo da velocidade com que os “slugs” a jusante e a
montante se desloquem, eles podem: a) crescer, se os “slug” a jusante se deslocarem mais
rapido do que os “slugs” a montante, caso contrdrio (b) eles podem colapsar ou (c) torna o
escoamento estdvel se os “slugs” a jusante e os a montante se deslocarem com a mesma
velocidade. Na realidade, todos estes casos podem acontecer em diferentes momentos e, por

conseguinte, alguns “slugs” crescem, outros colapsam e outros se movimentam a diferentes

velocidades, levando desse modo a instabilidade do escoamento.

Dukler e Hubbard (1975) apresentaram o primeiro trabalho consistente de
modelagem do escoamento pistonado. Em seus estudos, os autores abordaram a regido do
filme liquido como uma superficie livre em canal aberto, isto €, desconsideraram o efeito
superficial do gas sobre o liquido e vice-versa. Desta forma, observaram o filme avaliando um
balanco de quantidade de movimento baseado na velocidade média translacional do
escoamento, eliminando os termos transientes das equacgdes, e tratando o problema como
permanente, considerando que a quantidade de gis que se desprende é igual aquela anexada.
Tais conclusdes basearam-se na observacdo de que um fluxo constante de fluido se move
através do pistdo de liquido e segue para a regido do filme, assim, a velocidade média do

liquido no pistdao € menor do que a velocidade média do pistdo inteiro.

Taitel e Dukler (1976) sugeriram um modelo no qual se tratava rigorosamente apenas
a Equacdo de continuidade do liquido, assumindo a Equacdo de continuidade do gis e as
equagdes de momento como quase-estaciondrias. Essa abordagem possibilitou a obtencao de
boa estimativa em escoamentos, onde a fase gis escoa em altas velocidades, porém impede a

verificacdo de acimulo de gds no sistema.

Nicholson et al., citados por Reis (2003) expandiram o modelo de Dukler e Hubbard
com o intuito de compreender toda a faixa de vazdes do regime pistonado. Para isto, eles
modificaram o tratamento hidrodindmico dado a regido do filme do liquido e observaram que,

em certas condi¢des do escoamento, a espessura do filme de liquido pode aumentar em
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direcdo a traseira da bolha ao invés de sempre diminuir. Uma das hipéteses feitas pelos

autores € a de que a altura do filme de liquido é constante em sua condi¢do de equilibrio.

Kokal e Stanislav (1989) incluiram o efeito da tensdo de cisalhamento na interface na
Equacao de balango de quantidade de movimento na regido do filme e observaram que este
efeito pode se tornar significante quando a descarga de gds € alta, especialmente préximo a

regido de transi¢do do escoamento pistonado para anular.

A maioria desses estudos trabalha com a hip6tese de que a queda de pressdo na
chamada regido de esteira (regido dentro do pistdo de liquido préxima a traseira da bolha
alongada), esta associada a aceleracdo do liquido. No entanto, estudos realizados por Taitel e
Barnea (1990) mostraram que ocorre outra parcela de queda de pressdo devido a variagdao do
nivel de liquido entre a regiao do filme junto a traseira da bolha alongada e o pistao adjacente,
e sugeriram um equacionamento unidimensional detalhado para a solucao hidrodinamica do

filme de liquido.

Cook e Behnia, citados por Reis (2003) fizeram modificagdes no modelo de Taitel e
Barnea (1990) propondo que os gradientes de pressdo associados a cada fase ao longo do duto
ndo sdo iguais como considerado por Taitel e Barnea. O modelo mostrou-se consistente no

célculo da forma do filme de liquido quando comparado com dados experimentais.

Bugg e Saad (1998) estudaram a elevagdo de uma unica bolha de Taylor através de
um duto vertical circular contendo um liquido estagnado (velocidade superficial do liquido
igual a zero). Estes autores observaram que o fluxo € laminar e que a influéncia da bolha ao

redor do liquido estagnado era limitada.

A fragdo de vazio € definida como a razdo da drea ou volume ocupado pela fase
gasosa pela drea ou volume total numa certa regido do tubo. A unidade menos a fracido de
vazio é também chamada de fracdo de liquido ou holdup”. Correlacdes ou modelos para a
predicdo da fracdo de vazios em dutos horizontal, inclinados e verticais sdo necessarios na
modelagem do fluxo de “slug” bifasico (gds-liquido). A avaliacdo do “slug holdup” €
importante em particular para projetar sistemas verticais e inclinados, uma vez que a pressao

hidrostética da bolha é determinada praticamente pelo “holdup” (Brauner e Ullmann, 2004).

" Holdup — Fragdo volumétrica liquida, que é a razdo entre o volume de liquido acumulado e o volume fisico em
um segmento de tubulagdo.
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Brauner e Ullmann (2004) estudaram o comportamento da bolha de Taylor através
do modelo de Rastro da Bolha de Taylor (Taylor bubble wake-TBW), a fim de identificar a
influéncia da aeracdo no escoamento bifdsico (Figura 2.18). Estes autores observaram que a
taxa de bolha e a fracdo de vazios do “slug” de gds aumentam com o angulo de inclinag@o
ascendente do duto. Em dutos horizontais, a velocidade do “slug” liquido domina a taxa de
bolhas. No entanto, em dutos inclinados a taxa de bolhas é dominada pela velocidade do
liquido. Os efeitos do didmetro do tubo e da viscosidade do liquido sdo pequenos no fluxo
horizontal do “slug”, mas tornam-se muito mais pronunciado quando a inclinagdo € elevada.
Em fluxos inclinados, a taxa de bolhas diminui com o aumento da viscosidade do liquido e
com a redugio do didmetro do duto, e aumenta com a redugdo da tensdo superficial. Estes
autores propuseram que a diminui¢cdo do comprimento do “slug”, estd associada a distribui¢ao
do comprimento da bolha de Taylor e, desta forma, com a distribui¢do na fragdo de vazios do

13 slug”

Malca (2004) analisou o padrio “slug” em tubulagdes horizontais utilizando o
modelo de Dois Fluidos. O autor investigou a influéncia das condi¢des iniciais (perfil de
pressdo ao longo da tubulacdo) e de contorno (holdup liquido, velocidades superficiais do gés
e liquido) na formagao de “slug”. Segundo o mesmo, apesar de ter sido possivel prever o
surgimento do padrao “slug”, ndo foi possivel obter o regime estatisticamente permanente. O
autor concluiu que o problema em questdo € altamente complexo, pois envolve questdes de
instabilidades fisicas e numéricas. Fisicamente, diferentes padrdoes de escoamento sdao
possiveis, dependendo das razdes entre as velocidades superficiais do gds e liquido. Para a
determinacdo das condi¢des de contorno que levam ao padrdo “slug”, pode-se realizar uma
andlise de estabilidade. No entanto, esta andlise depende de parametros empiricos, assim
como de modelos matemadticos, os quais envolvem diversas aproximacdes. Malca (2004)
observou ainda que, quando ocorre a formacdo do “slug”, a Equacdo de quantidade de
movimento linear torna-se singular, sendo este um dos problemas da formula¢do. De acordo
com pesquisas realizadas pelo autor, outro problema na presente formulagdo consiste na

hipétese de que a pressdo € uniforme na secdo transversal.
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Figura 2.18 - Descricao do modelo TBW para fluxo pistonado: (a) duto vertical; (b) duto
inclinado. Fonte: Brauner e Ullmann (2004).

Desta forma, observa-se que muitas sdo as varidveis a serem consideradas no
escoamento de Bolha de Taylor, tornando sua importancia no “slug flow” um esforco
continuo no desenvolvimento de novos modelos numéricos, capazes de predizer o fluxo

bifasico.

Sabe-se que a queda de pressdo em um liquido é muito maior que no gas. Logo,
quando o volume de gis diminui, isto €, quando o holdup do liquido cresce, o gradiente de
pressdo devido ao liquido domina, induzindo um gradiente de pressdo grande demais para o
gés. Este alto gradiente de pressdo induz altas velocidades no gis que acabam impedindo a
convergéncia da solucdo. Portanto, segundo Malca (2004), uma possivel solucdo para o

problema pode ser considerar um salto de pressdo na interface das fases. Porém, esta hipotese
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estd associada a outro problema, que é a determinacdo empirica do referido aumento de

pressao.

A Figura 2.19 mostra as diferentes formas que a bolha de Taylor pode apresentar
quando esta se desloca em dutos verticais contendo liquido estagnado; a variacdo do tamanho

ocorre de acordo com a quantidade de gds presente na bolha.

T
- kubp

Figura 2.19 — Configuracdes da bolha de Taylor e do bolsdo (“slug”) de liquido.
Fonte: Bugg e Saad (1998)
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O tempo de contato do filme liquido com a bolha de Taylor pode ser calculado se a
velocidade do filme liquido deslocando-se contrdrio ao movimento ascendente da bolha for

conhecida ou puder ser estimado (Thulasidas et al. 1995).

Os perfis de velocidade sdo parabdlicos com uma velocidade maxima no centro do
canal, que sdo duas vezes o valor da velocidade do “slug” liquido. Os perfis de velocidade do
liquido na superficie do filme sdo metade da velocidade média do liquido, em harmonia com a
solucdo cldssica para os campos de velocidade em filmes, que se deslocam contrrios ao

movimento ascendente. (Sherwood et al. 1975).

Simulacdes CFD tém sido usadas para validar o modelo fundamental para
transferéncia de massa das bolhas de Taylor para o liquido circundante, envolvendo a soma
das contribuicdes da ‘capa’ e regides de filme. Este modelo mostra que o coeficiente de
transferéncia de massa liquida € afetado por varios parametros, incluindo a velocidade das
bolhas, comprimento da unidade de célula, comprimento do filme liquido, difusividade
liquida e o didmetro do canal. Para canais de grande diametro, as simulagdes CFD mostram
um significante desvio das predicdes usadas para valores de velocidade de bolhas largas e

pequenas unidades de células.
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O modelo de desenvolvimento fundamental faz boas predicdes do coeficiente de
transferéncia de massa liquida em um grande limite de valores de parametros, e ddo uma
maior confianca para procedimentos de estimativa dos coeficientes de transferéncia gés-

liquido em reatores monoliticos.

Uma interessante caracteristica que se pode notar é que, na mesma distancia do ponto
de injec@o e valores equivalentes de velocidade do gis e do liquido, o regime de fluxo
turbulento € estdvel com apenas 3% de bolhas fundindo no processo, enquanto que no regime
de fluxo laminar, o mesmo € instavel com 15% das bolhas coalescendo e com um alto valor
do desvio padrio na velocidade de geracio da bolha. E importante notar que, devido a
contribuicao da velocidade superficial do gis, a velocidade do “slug” de liquido na coluna nao
€ possivel ter simultaneidade no regime de fluxo laminar valores da propor¢dao u / Us >25,

sendo u a velocidade do “slug” e Us a velocidade superficial.

Esta € a razdo por que a simulagdo descrita prevé um fluxo vertical de “slug” com
corrente em regime laminar, conduzindo para uma volta maior de gis que o esperado, desde

que as bolhas de Taylor fiquem mais longas na coluna.
Para fluxo turbulento, tem-se:

a)  a distancia minima acima da qual ndo h4 interacdo entre bolhas varia de 5D a

6D e ¢ intensiva para Re,;

b)  os valores obtidos para a velocidade translacional principal estio em excelente

compatibilidade com a relacao de Nicklin;

¢) nas condi¢des de operagdo estudadas, para a mesma velocidade do fluxo
liquido o comprimento principal de bolha aumenta linearmente com a velocidade do fluxo de
gas;

d) os valores experimentais do comprimento da bolha principal estio, em boa

concordancia, com as predi¢des tedricas do modelo de Barnea (1990);

e)  as distribui¢cdes do comprimento do “slug” parecem seguir uma forma normal e
mostram um cume bem definido. O comprimento do “slug” varia entre 13D e 16D (com um

desvio padrdo por volta de 40%).

Quando o fluxo de liquido é laminar, tem-se que:
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a) um valor de 5D-6D foi encontrado para o comprimento minimo do “slug”;

b) todas as bolhas seguintes a regido de perfil apresentam uma velocidade menor
que o valor esperado. Além disso, a velocidade da bolha em colunas € fixa para o valor
previsto para regime turbulento, desde que um nimero maior de bolhas esteja separado de

uma distancia muito menor que o padrao de comprimento.

Muitos dos modelos de fluxos de “slug” foram baseados em trabalhos pioneiros de
Dumitrescu (1943) e Davies e Taylor (1950) no movimento de uma simples bolha de Taylor
em liquido estagnado e de Nicklin et al. (1962) em movimentos de bolha alongados em
liquidos escoando. Fernandes et al. (1983) desenvolveram um detalhado modelo para
descrever fluxos verticais de “slug” (bolha e comprimento de “slugs”, tempo de residéncia,
gradiente de pressdo, sustentagdo, etc.) nos quais requerem o conhecimento da velocidade das
bolhas individuais em formagdo. Vdrias opg¢Oes para modelagem dos parametros
hidrodinamicos e queda de pressdo tém sido propostos recentemente por Taitel e Barnea
(1990), requerendo o comprimento e velocidade das bolhas como informagdes de entrada do

processo.

Nao ¢ esperado que uma fila de bolhas de Taylor comporte-se de forma tunica, desde
que o movimento possa ser influenciado por interagdes dindmicas, causadas por esteiras atras
das bolhas. Portanto, o mecanismo das interacdes de “slug” € um importante topico para se

investigar.

Para fluxos verticais, Taitel et al. (1980) sugeriram que o comprimento minimo
estavel, isto é, a distdncia minima entre bolhas nas quais nao hd interacdes, estd relacionada
com a distancia necessaria para restaurar o perfil desenvolvido no liquido distribuido e que
forma a camada de liquido no duto. Dukler et al. (1985) resolveram as equacdes limites para
fluxo quase paralelo para determinar este desenvolvimento do comprimento. O modelo
explica bem os resultados experimentais de Fernandes (1981), mas ndo prediz com exatidao
os valores obtidos por Fréchou (1986) no caso de liquidos de viscosidade alta (fluxo ar-

petrdleo).

Pinto e Campos (1996) apresentaram um estudo sobre a coalescéncia de duas bolhas
de Taylor através de uma coluna vertical em liquido estagnado, e concluiram que hd uma

distancia minima entre as bolhas, acima das quais ndo hd interacdo, e o comprimento pode ser
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dividido em duas partes, uma ocupada por uma esteira levando as bolhas e a outra

correspondendo a regido onde o liquido emerge da esteira e recupera as condi¢des iniciais.

Pinto et al. (2001) apresentaram algumas importantes conclusdes sobre a interagcao
entre duas bolhas de Taylor através de um fluxo liquido, estando as bolhas e o fluxo liquido
na mesma direcdo. Os resultados experimentais relatados por eles foram obtidos com um

regime turbulento na esteira de bolhas. Os autores concluiram que:

a) quando o regime de fluxo no liquido € turbulento, a distancia minima entre as
bolhas acima das quais ndo hd interacdo é 5D, para distancias maiores, a coalescéncia das

bolhas é durante a subida delas;

b) quando o regime de fluxo no liquido € laminar, duas situa¢des sdo observadas:
(i) se a propor¢do entre a velocidade do liquido desenvolvida em volta das bolhas e a
velocidade superficial do liquido é maior que 25, a coalescéncia entre as bolhas é observada;
(i) se aquela propor¢cdo é menor que 25 e a distancia entre as bolhas é maior que o
comprimento da esteira, a distancia entre elas cresce durante o aumento na coluna e as bolhas

nunca coalescem.

Os valores experimentais médios do comprimento das bolhas foram comparados com
as predi¢des do modelo apresentado por Barnea (1990). A solucdo aproximada para o fluxo e
a forma das bolhas onde a pequena pressdo € aplicada nas paredes do liquido fluidizado na
regido de nariz foi considerada. Esta consideracao se d4 na solucao analitica para a forma da
bolha, seu comprimento, velocidade do filme e espessura de um ponto da bolha. Uma
aproximac¢do mais acurada deve incluir a consideracdo da parede exercer pressdo na regiao de
nariz da bolha. Contudo, os dois métodos conduzem essencialmente para 0s mesmos

resultados. (Barnea, 1990).

2.3 Modelos para Escoamento Multifasico

2.3.1 Consideracdes Gerais sobre Modelos para Escoamento Multifdsico

Os assuntos que envolvem processos de fluxo multifadsico sdo bem amplos e

contemplam uma vasta ramificacio de sub-tépicos. Existem vérias aproximagdes para
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modelar processos de fluxos multifasicos, porém, trés modelos de aproximagdes merecem
destaque:

a) Aproximacdo do Volume de Fluido (AVF) com base Euleriana para ambas as
fases com reformulagdo de forgas de interface em bases volumétrica.

b) Aproximacdo Euleriana-Lagrangeana, com base Euleriana para fases continuas e
base Lagrangeana para todas as fases dispersas.

c)  Aproximacdo Euleriana-Euleriana, com base Euleriana para todas as fases (sem
responder explicitamente pela interface entre fases).

Ao se discutir os diferentes modelos de aproximacdo, deve-se levar em conta dois
resultados para se avaliar:

a) definicdo da ‘fase termodinamica’ (s6lido, liquido, gas);

b)  regime de fluxo, resolugdo requerida;

c)  formulacdes das equacdes governantes.

Conceitos basicos destas aproximacdes sdo mostrados na Figura 2.20 a seguir.

Figura 2.20 — Principais aproximagdes utilizadas para processos de fluxo multifdsico. Fonte:
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A fase define o estado da matéria como so6lido, liquido ou gasoso. Em um fluxo
multifdsico diversas fases fluem juntas, de forma que os fluidos componentes sdao imisciveis e
distinguidos por interfaces. Dentro da terminologia do escoamento multifasico, a fase €
classificada em continua, quando ocupa regides do espaco continuamente — meio liquido ou
gasoso; e dispersa, quando ocupa regides do espaco descontinuo — particulas sélidas, bolhas
de gés ou gotas de liquido. Geralmente, quando se refere ao escoamento de dleo, dgua e gas,
chama-se de fluxo multifasico. Porém, trata-se de um escoamento bifasico, quando uma das

fases € gasosa e a outra liquida ou ambas as fases sdo liquidas e forem imisciveis.

Os modelos matemadticos de andlise de escoamento multifisico sdo separados em trés
tipos fundamentais: modelos homogéneos, modelos de fases separadas (dispersos) e modelos

de padrao de escoamento.

Os modelos homogéneos sdo aplicados basicamente no caso de escoamentos
dispersos, jd que pressupdem que ambas as fases se movimentam com a mesma velocidade e
o equacionamento € similar ao caso monofasico com pseudo-propriedades calculadas a partir

de médias ponderadas pelas fracdes volumétricas das diferentes fases.

Os modelos de fases separadas consideram que cada fase possui seu préprio campo
de velocidade. Cada fase € vista como um meio continuo ocupando todo o dominio de
célculo, onde € resolvido um sistema de equagdes de conservagdo para cada fase acoplada
através de termos representativos das interacOes entre fases (transferéncia de massa,
quantidade de movimento e energia). Este modelo pode ser aplicado a qualquer regime, desde

que sejam utilizadas leis constitutivas para os termos de interface adequada e se adapta

melhor aos casos em que as fases se aproximem mais de um meio continuo.

Finalmente, os modelos de padrdo de escoamento podem ser aplicados, a priori, a
qualquer regime de escoamento, j4 que modela cada fase separadamente junto com as
condi¢des de transferéncia interfacial ponto a ponto, sem considerar médias volumétricas,
como no caso de modelos de fases separadas. Assim, estes modelos conseguiriam prever a
geometria do escoamento. Obviamente, em casos em que a interface possua formas muito
complexas ou variacdes temporais muito bruscas, este modelo se torna impossivel de ser

aplicado.

Como mencionado, um sistema € tido como multifdsico quando mais de um fluido

estdo presentes no escoamento, cada um dominando seu proprio campo de fluxo, como mostra
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a Figura 2.21. O aplicativo CFX disponibiliza a utilizagdo do modelo multifasico a partir de

dois modelos distintos: o modelo multi-fluido e o modelo homogéneo.

Liquida

Figura 2.21 - [lustracdo de um escoamento multifasico. Fonte: Podowki (1999).

O modelo homogéneo é valido em casos onde as velocidades das diferentes fases sao
proximas em distincias suficientemente pequenas. Isto acontece quando, em escoamentos
dispersos a forca de arraste exercida pela fase continua sobre a dispersa € grande e ndo existe
a for¢a gravitacional, (Paladino, 2005). Segundo Melo (2004), este modelo necessita de
quatro equagdes diferenciais e dd bons resultados quando se tem padrao de fase dispersa em
dutos horizontais ou quase horizontais devido ao pequeno deslizamento que ocorre nestas
situacoes. No escoamento vertical e inclinado, o deslizamento torna-se muito importante em

detrimento ao modelo homogéneo, que se torna inadequado.

Ja o modelo multi-fluido, que é bem mais complexo que o modelo homogéneo, pode
ser aplicado a qualquer regime, desde que sejam utilizadas leis constitutivas, adequadas para
os termos de interfase. Isto, por que este modelo considera cada fase como sendo um meio
continuo ocupando todo o dominio de calculo, onde a quantidade presente de cada fase, em

cada ponto do dominio € dada pela fracao volumétrica.

Sendo assim, o modelo multi-fluido considera um sistema de equacdes de
conservacao para cada fase podendo calcular um campo de solucdo para cada uma destas
fases separadamente, ou seja, as pressoes, temperaturas e velocidades de cada uma das fases

sdo diferentes numa mesma secao (Paladino, 2005). Neste modelo, é necessario escrever
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equacdes de conservacdo da massa, quantidade de movimento e energia para cada uma das

fases, de tal forma que sdo necessarias um total de seis equacdes diferenciais.

Embora o modelo de deslizamento nao seja abordado no contexto do CFX, vale cita-
lo neste trabalho por considerar apenas as velocidades das fases diferentes em uma secio do
duto e considera as hipéteses de equilibrio térmico e mecanico, ou seja, pressdes e
temperaturas das fases iguais numa mesma se¢do. O modelo de deslizamento unidimensional,
assim como o modelo homogéneo, s6 necessita de quatro equacdes diferenciais: duas
equacdes da continuidade (uma da mistura e outra de uma das fases, ou entdo uma para cada
uma das fases), uma Equac¢do da quantidade de movimento e uma da energia para a mistura.
Mas, precisa ainda de uma Equagdo de fechamento, que é normalmente uma correlagdo

empirica para descrever o deslizamento entre as fases (Melo, 2004).

2.3.2 Modelo Multi-Fluido

Os modelos de fluxos multifasicos sdo convencionalmente representados usando uma
aproximac¢ao multi-fluido, onde, cada fase € representada como um fluido separado, cada qual
com seu proprio campo de velocidade e campo de pressdo comum (Gobby et al.. 2002). No
modelo multi-fluido as quantidades transportadas (momento linear, calor e massa) interagem
via transferéncia interfase, ou seja, duas fases podem ter campos de velocidade e temperatura
separados, mas existird uma tendéncia para que estas se igualem devido ao arraste de interfase

e aos termos de transferéncia de calor.

Segundo Gobby et al. (2002), o modelo de multi-fluido pode estender-se através da
inclusdo da predig¢do da distribuicdo do tamanho das bolhas, a partir da utilizagdo do modelo
do balang¢o populacional, tal como o modelo MUSIG (Mutiple-Size-Group) implementado no
software CFX. De acordo com este autor, esta aproximagao tem conduzido a um ntiimero de
sucessos na industria como um todo, embora os fatores limitantes para estes modelos sejam a
exigéncia computacional e a convergéncia, especialmente para malhas finas, usando solugdes

segregadas.

Para solucionar o modelo multi-fluido, se faz necesséario a utilizacdo das equacdes
constitutivas para as forcas de interfase. Na literatura, as forcas de interfase sdo geralmente

divididas em: forcas de arraste e forcas de ndo-arraste (Cavalcanti, 2003).
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Segundo Paladino (2005), esta distin¢cdo € feita a partir do fato de que quando um
corpo € submerso numa corrente fluida, as forcas de ndo-arraste (massa virtual, sustentaco,
lubrificagdo da parede, dispersdo turbulenta) aparecem mesmo quando a fase continua é
considerada inviscida. As trés primeiras aparecem quando um corpo sélido € submerso numa
corrente fluida viscosa, independentemente do regime de escoamento ser laminar ou
turbulento, enquanto a forca de dispersdo turbulenta indica a dispersdo da fase gasosa (bolhas)

devido a turbuléncia da fase continua.

2.3.3 Modelos Dispersos de Fluxos Multifédsicos

Fluxos multifdsicos dispersos ocorrem em vdrios setores industriais, merecendo
destaque para os reatores, combustores, tubulagdes e outros (Ranade, 2002). O modelo
disperso é geralmente confrontado com complexos processos de fluidos, nos quais alguns
problemas fundamentais ainda ndo foram solucionados. Situacdes simples deste modelo
englobam problemas de unidirecionamento, como a trajetdria da particula ou a distribui¢cao no

campo de fluxo de tnica fase conhecida.

O nivel de interacdo se torna complexo para um campo de fluxo turbulento. Quando
o tamanho das particulas da fase dispersa é muito pequeno ou a massa carregada pelas
particulas é pequena, a influéncia das particulas da fase dispersa no campo de escoamento da

fase continua pode ser negligenciada. Isto é chamado de juncdo de um modo.

7z

Quando a fracdo de volume da fase dispersa ¢ aumentada, a presenca desta fase
podera afetar significativamente a continuidade da fase do campo de fluxo. Isto € chamado de

jungdo de dois modos.

Se a densidade do numero de particulas € suficientemente grande para permitir
interacdes diretas de particula-particula, o modelo é denominado de juncdo de quatro modos
(fase continua-particulas, fase dispersa-particulas e fase dispersa-fase continua) (Ranade,
2002). E essencial a extensdo da jungdo entre a fase dispersa e continua para selecionar um
apropriado modelo de aproximacao, especialmente para fluxos turbulentos. Esta juncdo pode

ser analisada em relacdo a exames de comprimento e escalas de tempo.
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2.3.4 Aproximac¢ao do Volume de Fluido (AVF)

A aproximacdo do volume de fluido é conceitualmente a mais simples. Destaca-se
pelo fato de que o movimento de todas as fases pode ser modelado pela formulacdo local e
conservacao instantanea de equacdes para massa, momentum e energia. Estas equacdes
podem ser resolvidas com apropriadas condi¢cdes limites na interface, desde que a interface
entre diferentes fases ndo permaneca estaciondria, pois impde condi¢des limites na interface
tornando um problema muito complicado do movimento padrao. Para se evitar este
acontecimento, ao invés de localizar a deformidade e o movimento da interface, a AVF

localiza 0 movimento na interface referida indiretamente.

A AVF ¢ mais utilizada caso a forma e o processo do fluido ocorra perto da interface.
Esta aproximacdo €, entretanto, limitada naturalmente, para modelos de movimento de apenas
umas poucas particulas de fase dispersa, como também para simulacdes de fluxo para fase
dispersa em grandes equipamentos, pois requerem imensos recursos computacionais para se

resolver processos de fluidos ao redor de cada particula de fase dispersa (Ranade, 2002).

Nesta aproximacdo, os fluidos participantes compartilham um udnico jogo de

equagoes de conservacdo. Ranade (2002) descreve as equacdes governantes como sendo:

a;tak (' 9)a, =5a, (2.25)
%(p5)+v.( pgg):—v.ﬁ+pg+}rf (2.26)

E correto aplicar tais equacdes de conservacio a fluxos monofésicos. Também, no
caso de fluxos multifasicos é, em principio, possivel usar estas equacdes com condi¢des limite
apropriadas a interface entre diferentes fases. Em tais casos, porém, densidade, viscosidade e
todas as outras propriedades pertinentes terdo que mudar abruptamente no local da interface.
Estes métodos que descrevem e localizam o comportamento transiente da propria interface,
sdo chamados de métodos de localizacdo dianteira. E extremamente dificil a solu¢do numérica

destas equagdes devido a um enorme tempo computacional.
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A aproximacgdo de volume de fluido simula o movimento de todas as fases ao invés
de localizar o movimento da prépria interface. O movimento da interface € deduzido
indiretamente pelo movimento de fases diferentes separada por uma interface. Movimentos de
fases diferentes sdo localizados resolvendo uma Equacdo de advecc¢do de uma funcio de
marcador ou de uma fragdo de volume de fase. Assim, quando um volume de controle ndo é
ocupado completamente através de uma fase, propriedades de mistura sdo usadas enquanto
resolvem-se as equagdes (2.24) e (2.25). Isto evita mudancas abruptas nas propriedades de
uma interface muito fina. De acordo com Ranade (2002) as propriedades que aparecem nas

Equacdes (2.25) e (2.26) € relacionado a fracdo de volume da k-ésima fase como segue:

p=Xap, (2.27)
C

C,= Zg;;”;o”" (2.28)
kFFk

A média de qualquer outra varidvel ® pode ser escrita da seguinte forma:

d = La.po (2.29)
Lapy

A fracdo de volume de cada fluido, S &, é calculada pela localizagdo da interface
entre fases diferentes ao longo do dominio de solu¢do. O tracado das interfaces entre as N
fases diferentes presentes no sistema esta definido pela resolu¢do das equagdes de

continuidade para N-1 fases. Para a k-ésima fase, esta Equacdo tem a forma seguinte:

oa,
ot

u
+(U«V)a, =Sa, (2.30)

A AVF permite modelar varios fendmenos interfaciais, como por exemplo, adesdo de
parede e superficie ou tensdo (interfacial). Assim, a aproximacdo de volume de fluido deveria
ser usada em processos em pequena escala que ocorre perto de uma interface que separa a
particula fluida de fase continua. O conhecimento destes processos de fluxo em pequena
escala e a deformagdo de bolhas de gas € crucial para estimagao precisa da massa local e taxas

de transferéncia de calor perto da particula da fase dispersa. A desvantagem principal de AVF



51

€ que computacionalmente € muito exigida, e entdo, € dificil aplica-lo a fluxos multifdsico
dispersos que contém um ndmero grande de particulas de fase dispersas. Porém, pode servir
como uma ferramenta de aprendizagem util para detalhes compreensivos de fluxos

multifdsico dispersos (Ranade, 2002).

2.3.5 Aproximacao Euleriana-Lagrangeana

Na aproximagdo FEuleriana-Lagrangeana (Figura 2.22), ndo ¢é modelado os
movimentos explicitos na interface, ou seja, o0 movimento em pequena escala do fluido em
torno de particulas individuais em fase dispersa nao € considerado. Neste modelo, o
movimento da fase continua é modelado usando uma base Euleriana e o movimento das

particulas na fase dispersa (trajetéria) sao simulados explicitamente na base Lagrangeana.

Figura 2.22 - Acompanhamento de particulas. Modelagem multifasica Euleriana-

Lagrangeana.Fonte: Fonte: Relatério FINEP. Agos/Nov. (2006)

Usando esta aproximagdo, trajetdrias das particulas de fase dispersa sdo simuladas
resolvendo uma Equac¢do de movimento para cada particula de fase dispersa. O movimento da
fase continua € modelado usando-se uma base Euleriana convencional. Dependendo do grau
de jun¢do (de um modo, dois-modos ou quatro-modos), solu¢des de ambas as fases interagem
entre si. Pela juncdo de dois-modos ou quatro-modos, um procedimento de solu¢do de
iteracdo precisa ser adotado. Pela juncdo de quatro-modos, modelos adicionais para simular
interagdes particula-particula precisam ser incorporados enquanto simulam-se as trajetorias de
particulas de fase dispersas. Em juncdo simples, de um modo, um campo de fluxo a fase

continua pode ser obtido independente do movimento da fase dispersa.
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Maxey e Riley (1983) desenvolveram equagdes de movimento para uma particula
rigida pequena em um fluxo nao-uniforme. Para uma aplicagdo geral, a Equacdo de Maxey e
Riley foi modificada na forma de um equilibrio de for¢a geral em cima de uma unica particula

de fase dispersa (Auton, 1983), gerando:

dlL;p r u u r u u
mpd—:FP+FD+FVM+FL+FH+FG (2.31)
t

u
onde aqui, m, e U, representam a massa e o vetor velocidade da particula, respectivamente.

O lado direito da Equacdo representa a forca total que age na particula de fase
dispersa. A soma de forcas devido ao gradiente de pressao de fase continuo, F'r, e em relacao

u
a gravidade, F'¢, pode ser escrito da seguinte forma:

uu w w w
Fo+Fo=VV.P-pV,g (2.31)

u
onde p € pressdo na fase continua e Vp € volume da particula. Para a for¢ca de arraste, Fp,

pode-se escrever:

o o

id 5p—5c‘(Up—Uc) (2.32)

u 2
Fp :_g Dpch

onde o subscrito C denota a fase continua e P denota a fase dispersa. O coeficiente de arraste,
Cp, depende do regime de fluxo (Nimero de Reynolds da particula) e as propriedades da fase
continua. Foram propostas vdrias correlacdes empiricas para a estimacdo do coeficiente de
arraste. Para uma tnica esfera rigida, o coeficiente de arraste normalmente é aproximado pela

correlagdo proposta por Schiller e Naumann (1935), como segue:

24/Re(1+0,15%%7);Re <1000
C,= P (2.33)
0,44; Rep >1000

Considerando Re , como o nimero de Reynolds da particula, dado por:
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~ pcd, ‘(L}p—il]c‘
B Hc

Re

p

(2.34)

u u
onde ‘U p—U C‘ representa a velocidade de deslizamento resultante entre a particula e a fase

continua. Algumas outras correlagdes para o cdlculo de coeficiente de arraste sdo encontradas

na literatura.

Ilegbusi et al. (1988) propuseram uma Equacdo para calcular Cp que € valido para

bolhas elipsoidais na faixa de 500 < Re < 5000, como segue:

- 0,622 (2.35)
1.0/ E, +0,235
onde o nimero de Eotvos (Eg)¢é dado por:
— d?
E,= M (2.36)
o

A maioria das correlacdes apresentadas para C, foram desenvolvidas para o

movimento de uma unica particula. Quando a fragdo de volume de fase dispersa for alta, a
presencga de outras particulas desta fase afetard o valor efetivo do coeficiente de arraste. Ao
lado da forca de arraste, existem trés outras forgas importantes que agem sobre uma particula
de fase dispersa, denominada forca de elevacao [ift, forca de massa virtual e a histérica forca
de Basset. Quando a particula de fase dispersa estiver subindo pelo campo de fluxo nao-
uniforme da fase continua, sofrerd uma forca de elevacdo devido ao vortice ou cisalhamento

no campo de fluxo de fase continua.

Auton (1983) mostrou que a forga de elevagdo é proporcional ao produto do vetor da
velocidade de deslizamento pelo curvilineo da velocidade do liquido. Isto sugere que a forca
de elevacdo atua em uma dire¢c@o perpendicular a ambos os vetores, a dire¢do da velocidade
de deslizamento e a direcdo do curvilineo do campo de velocidade da fase continua (Figura
2.23).

Para fluxos localmente homogéneos, a forca de elevacdo é determinada por:
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u

u u u
FL==C,pV,(U,-Uc)x(VxUc) (2.37)

onde C; € um coeficiente de elevagao empirico.

Quando uma particula de fase dispersa acelera em relagdo a fase continua, uma parte
da fase continua em torno também acelera. Esta aceleracdo extra da fase continua € o efeito de

adi¢do de inércia ou ‘adicdo de massa’ abaixo. Este efeito da ‘massa adicionada’ é modelado

u
introduzindo um termo de massa virtual, Fw , como segue:

o %‘11 u
Fuu =—[—+I.VUc] (2.38)
Dt
onde:
I u u
1=CppV,(U,-Uc) (2.39)

A derivada material, D/Dt, na Equacdo 2.38 deveria pertencer as derivadas para a
particula de fase dispersa. O coeficiente de massa virtual, Cyy, pode ser uma fungio da fracao
de volume de bolhas vizinhas. Para uma unica particula dispersa, estd na faixa de 0,25 a 0,5.
Para fluxos gas-liquidos, van Wijngaarden (1976) propde a seguinte expressio indicada para

calcular Cyy:
Cyyr = Copp (142,781, (2.40)

onde Cyyp indica o valor de Cyy para uma Unica particula de fase dispersa.
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Figura 2.23 — Elevagdes: (a) de forca de massa virtual e (b) na fase de particulas dispersas.
Fonte: Ranade (2002)

Pode haver um pouco de forcas adicionais, como for¢ca de Basset (devido o
desenvolvimento de uma camada limite ao redor das particulas da fase dispersa), gracas ao
elevado gradiente térmico e a forca Browniana. A forca de Basset s6 € pertinente para fluxos
instdveis e, na maioria dos casos, sua magnitude ¢ muito menor que a for¢a de arraste de

interfase.

Ao simular as trajetdrias de particulas de fase dispersa, limites apropriados e outras
condi¢des precisam ser especificados. Em relacdo as paredes impermeaveis, € necessario
representar colisdes entre as particulas e a parede. Particulas podem colidir com a parede por
colisdes eldstica ou nado-eldstica. Coeficientes de restituicdo satisfatérios que representam a
frac@o de impulsos retidos por uma particula depois de uma colisdo s@o necessdrios a todos os
limites de parede. Em alguns casos, particulas podem aderir a parede ou podem permanecer

muito perto da parede depois que colidam com a mesma.

Se a fracdo de volume das particulas de fase dispersa for alta, particulas podem
interagir diretamente entre si através da coalescéncia destas colisdes. O tempo caracteristico

de colisdes entre particulas da fase dispersa pode ser relacionado a fracdao de volume,
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didmetro de particula e energia cinética de particula que usa a base da teoria cinética. Se o
tempo caracteristico de colisdes for menor que a resposta da particula ou tempo de
relaxamento, as particulas ndo terdo tempo adequado para recuperar o proprio comportamento
delas entre colisdes. Para tais casos, a juncdo de quatro-modos poderd ser considerada. O
problema da junc¢do de quatro-modos, é que, em sua generalidade completa, ainda nio é

solucionada, sendo objeto de muito esfor¢o de pesquisas atuais.

Contudo, sdo usadas vdrias aproximagdes para tentar resolver este tipo de problema.
Pode-se usar uma base Euleriana na qual sdo descritas colisdes entre particulas usando uma
aproximacgdo de teoria cinética. Alternativamente, podem ser incluidas interacdes do tipo
particula-particula em uma aproximacao Lagrangeana considerando colisdes de particula

quando se simula um nimero grande de particulas.

Foram feitas vdrias tentativas de simular um nimero grande de particulas de fase
dispersa simultaneamente (Hoomans, 2000). Estes estudos podem ser divididos amplamente

em trés aproximagdes:

a) aproximacdo de esfera rigida;
b) aproximacgio de esfera macia;

¢) técnicas de Monte Carlo.

Em uma aproximagio de esfera rigida, particulas sdo assumidas interagindo através
de colisdes bindrias instantaneas. Isto significa que o tempo de interacdo das particulas é
muito menor que o tempo de queda livre e entdo, simulacdes de particula rigida sao eventos
de colisdo dirigida. Ha trés pardmetros importantes no modelo de esfera rigida, o coeficiente
de restituicao, coeficiente de friccdo dinadmica e o coeficiente de restituicdo de tangencial.
Discussoes detalhadas destes trés parametros de modelo podem ser encontradas em Hoomans

(2000).

Em uma aproximacdo de esfera macia sdo permitidas particulas sobrepostas
ligeiramente. As forcas de contato sdo entdo calculadas pela deformagdo do contato, usando
uma fonte linear / modelo de Dashpot. Xu e Yu (1997) e Mikami (1998) entre outros usaram

esta aproximac¢do para modelar fluxos do tipo gds-solido.

Em simulagdes de Monte Carlo (Frenkel e Smith, 1996), uma configuracdo de
particula livre é gerada a cada passo de tempo. A nova configuracdo € baseada na mudanga da

energia do sistema. Seibert € Burns (1998) usaram este método para simular fendmenos de
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segregacdo em fluxos do tipo liquido-sdlido. Apesar dos recentes avangos via técnicas
numéricas eficientes (processar eventos de colisdo de um ndmero grande de particulas),
aplicacao destas aproximacgdes ainda € restrita mais ou menos a dominios de solu¢do em duas

dimensdes. Estes modelos podem dar informagdes uteis sobre interagdes entre particulas.

Porém, ainda € dificil de aplicar estes modelos para simular, por exemplo, reatores
multifasicos industriais grandes. Quando o campo de fluxo de fase continuo for turbulento,
sua influéncia na trajetdria de particulas precisa ser representada no modelo. A situacdo fica
bastante complexa no caso de juncdo de dois-modos entre as fases continua e dispersas,
quando a presenca de turbuléncia da fase dispersa afeta a fase continua. A base Euleriana
pode ser mais satisfatéria para modelar tais casos. Até mesmo quando particulas de fase
dispersa ndo tem nenhuma influéncia no campo de fluxo de fase continuo, as trajetdrias das
particulas serdo afetadas pela presenca de turbuléncia na fase continua. Para tais casos, é
necessdrio calcular as trajetorias de um numero suficientemente grande de particulas que
usam a velocidade local instantanea para representar os efeitos de turbuléncia na dispersao das

particulas.

2.3.6 Aproximac¢ao Euleriana-Euleriana

A aproximacdo Euleriana-Euleriana (Figura 2.24) € utilizada freqiientemente para
fluxos de fases dispersas densas. Esta aproximacdo ¢ a mais dificil de ser compreendida
conceitualmente, requerendo extensivos modelos de reforcos. Se a modelagem for bem feita,
esta aproximacdo pode ser aplicada para processos de fluxos multifasicos contendo vérias

fragdes de volume na fase dispersa.

1 Fase o

Fase 3

Figura 2.24 - Euleriano multifdsico — modelo homogéneo.
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Com esta aproximacdo, a fase dispersa € tratada como continua. Todas as fases
‘compartilham’ o dominio e podem interpenetrar quando se movem dentro dele. Esta
aproximagdo € a mais satisfatoria para modelar sistemas multifdsico dispersos com uma
significante fracdo de volume da fase dispersa (>10%). E possivel representar juncdo entre
fases diferentes desenvolvendo modelos de transporte de interfase satisfatria. Porém, € dificil
de controlar fendbmenos complexos ao nivel de particula (como mudanga em tamanho devido

a reacoes, evaporagao, etc.) com a aproximac¢ao Euleriana-Euleriana.

O conceito de fracdo de volume € introduzido aqui, heuristicamente, sem recorrer a
um tratamento rigoroso. Com esta aproximacao, € assumido que € significante conceber uma
fracdo de volume de fase k,  em qualquer volume pequeno do espago em qualquer momento

particular. Se houver um total de n fases, isto da:
Y =10 (2.41)

Isto significa que existem nudmeros suficientemente grandes de particulas da fase
dispersa em um volume caracterizado pelo comprimento macroscopico do sistema.

A Equagio de continuidade para cada fase pode ser escrita entdo como segue:

NGP) v (0 p )= ¥ s, @42

at p=l,p#k

onde a subscri¢cdo k denota a fase k. S, € a taxa de transferéncia de massa da p-ésima fase
para a k-ésima fase. Esta taxa é baseada em um volume de unidade de dispersdo e ndo o da
fase k. Se estiver baseado no volume da fase k, serd necessario multiplicar isto pela fragdo de
volume da fase k, . Adicao de transferéncia de massa liquida em cima de todas as fases sera

zero porque 14 nao pode ter nenhuma criagao liquida ou destruicao de massa.

O balan¢o de momentum para fase k pode ser escrito por:

T u u

u
8(0{kpkUk) U u
—— L4V (pUsUs)=-aVP-V (a,7,)+ 0y p, g + Fx +F,  (2.43)

ot
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u
aqui, F'x denota a troca dos termos da interfase de momentum entre a fase k e todas as outras

fases presentes no sistema. Fontes de impulso adicionais e condi¢des pertinentes a fluxos

u
multifsicos granulares sdo agrupados juntos em F,. Deve ser notado que a pressdo p, é

considerada como sendo compartilhada por todas as fases e, entdo, aparece nas equagdes

governantes de todas as fases.

Na Equag@o (2.43), o primeiro termo € a taxa de aumento do impulso por unidade de
volume; o segundo termo representa uma mudanga de momentum causada pela conveccdo; o
quinto e sexto termos representam a forca gravitacional por unidade de volume e qualquer
outra for¢a externa respectivamente. O terceiro e quarto termos representam contribuigdes
moleculares que incluem a pressao e forgas viscosas por unidade de volume respectivamente,
onde p € pressdao e € o tensor de tensdo viscoso. Para usar equacdes de conservacao de
momentum gerais para calcular o campo de velocidade, é necessario expressar condicdes de

tensdo viscosas em termos do campo de velocidade.
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CAPITULO 3

MODELAGEM MATEMATICA

7z

O objetivo principal deste capitulo é apresentar a descricio do problema e a
modelagem matemadtica capaz de representar o comportamento da bolha de Taylor durante o

escoamento em dutos circulares com bifuragdes Te Y.

3.1 Descri¢do do Problema em Estudo

O foco principal do presente trabalho € estudar o escoamento bifdsico gis-6leo tipo
bolha de Taylor em dutos e conexdes. Foi considerado um tubo virtual em escala capilar, em
virtude da disponibilidade de trabalhos, tanto experimental como numérico na literatura, como
por exemplo: Qian e Lawal (2006), que utilizaram dutos cujos didmetros variavam de 0,25 a 3
mm, e Tomiyama et al,. (2003) que fizeram experimentos em dutos com um didmetro

equivalente a 12 mm.

3.2 O Modelo Matematico

O escoamento em golfadas gas-liquido foi resolvido numericamente adotando o

modelo Euleriano-Euleriano, levando em consideracado as seguintes hipoteses:



61

a) As tensOes viscosas ou turbulentas internas da fase dispersa foram
desconsideradas (termos viscosos na Equacdo da quantidade de movimento da
fase dispersa);

b) A pressdo em cada ponto serd igual para todas as fases;

¢) Nio existe transferéncia de calor ou massa através da interface;

O escoamento bifasico (gds-6leo) foi considerado ser isotérmico (no qual elimina a
necessidade da Equacdo de energia), sem ocorréncia de reacdo quimica e as fases foram
tratadas como fluido incompressivel e com propriedades fisicas constantes. Este escoamento
foi avaliado sobre um dominio bidimensional em coordenadas cilindricas levando em

consideracdo o efeito da gravidade. As equagdes que compde o modelo sdo:

. Equacao de Conservacdo de massa.
J o 3.1
o (fp)+Vd £..U)

o Equacdo de conservacdo de momento linear

%(ﬁpcll}c)+v[fc(pcl§c ®56)}=—fcv$+v.{ﬁﬂc[vgc +(V5L.)T}}+

(3.2)

wyv  uw w

+f.(p. =Py )+C, (U, -U.)+pg

onde C,, corresponde ao termo de arraste interfacial dado por:
¢ D 33
Ccp = ?D cppc P - Uc ( )
A, =0 (3.4)
"od

onde A, ¢ a densidade de drea interfacial. Os indices ¢ e p representam a fase continua e a

1
dispersa, f, , e U sdo, respectivamente, fracdo volumétrica, massa especifica, viscosidade

dindmica e vetor velocidade, P € a pressao.
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As condicdes iniciais e de contorno usadas para resolver as equacgdes de conservagao

de massa e momento linear sdo descritas a seguir:
a) Condigao inicial:

No tempo t igual a zero, as componentes de velocidade para as duas fases foram

consideradas nulas, e a pressao igual a 101325 Pa.
b) Condicdo de contorno:

bl) Na secao de entrada:

r 1/10

Gds

U =U . (I—E]
UMf”“:O’l mis s para t < tiy) 3.5)
Uleqmdo — 0 m/ s

U =y it = 0,0 m/ s
\fGa/s =1,0e th’quido =0,0

O<r<(R- r) <

/UZG‘” =0m/s

ULz’quido :U
(R- r)<r<R < ¢ 0 . ;para t < tiy (3.6)
UrGus — Urquulda — 0 m/s
_Jfeis =0,0 € fL[quido =10
U =0,0 m/ s
Gds __
O<r<R < Uz =0,0m/s s parat> tiy (3.7)
U =yr® =0,0 m/ s

\fGa's = O’O e le'quido = 1’0

onde r € a distincia entre o raio de injecdo de gids e a parede do duto,

US®,Us® ula® ¢ yHm® gio respectivamente as componentes de velocidade axial e radial
para o gis e o liquido e fg, € f 4 @ fragdes volumétricas do gés e do liquido. Foram

testados as velocidades e viscosidades do dleo (U,) e inclinacdo do ramo secunddrio da

jungdo, os quais serdo abordados no Capitulo 4.
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b2) Nas saidas dos ramais principal e secundario:

P, =101325 Pa, Vit (3.8)

b3) Nos planos de simetria:

d
% =0 Vr (3.9)
b4) Nas paredes do duto:
des :UZLl’quido :0,0 m/s v (I’,l‘)
=R - o 3.10
' Uos =yt —0.0 m/ G109

No modelo, utilizou-se a equagdo de restricao na qual a soma das fragdes de vazio é

unitdria. Esta equagdo € dada por:

Np
Y f=1 (3.11)
p=1

Para todas as fases utiliza-se o mesmo campo de pressdo. Neste caso tem-se que:

Pa=P1 =P para 2<a <N, (3.12)

As propriedades fisicas do liquido e do gds usadas nas simulagdes estdo apresentadas
na Tabela 3.1.

Tabela 3.1 Propriedades fisico-quimica dos fluidos.

Propriedades Fisicas Fase Continua Fase Dispersa
(petrdleo) (ar)
Densidade (kg/m’) 920 1,185
Viscosidade dindmica (Pa.s) 0,5;1,5;2,5;5,0 0,00001831

Tensao superficial (N.m) 0,07
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Na Tabela 3.2 encontram-se outros detalhes acerca do modelo matematico e

tratamento numérico das equagdes governantes.

Tabela 3.2 Condic¢des gerais do Problema.

Tipo de Escoamento Bifésico e transiente
Regime de Fluxo Laminar
Método Numérico Volumes Finitos
Condi¢des do modelo ambientes (a 25° C e 1 atm)
Modelo Nao Homogéneo
Modelo de Transferéncia Interfase Modelo de Particula
Esquema de interpolagdo para a pressao Trilinear
Esquema de interpolagdo para a Trilinear
Influéncia de parede para o 6leo No Slip
Influéncia de parede para o ar Free Slip
Esquema de Adveccdo High Resolution
Modelo de Coeficiente de Arraste Grace
Critério de convergéncia Residuo médio quadratico (RMS) - 10°™*
Esquema transiente Second Order Backward Euler

Para particulas fluidas e escassamente distribuidas, € utilizado o modelo de arraste de
Grace (Manual CFX 10.0, 2005). Este modelo usa dados de ar-dgua que foram desenvolvidos
e produz resultados melhores para sistemas de ar-dgua pura. O modelo de arraste de Grace €
formulado para fluxo com mais de uma bolha. O software ANSYS CFX ® leva em conta
automaticamente a particula esférica. Pode-se fixar um fator de correcdo da fragdo de volume
para este modelo quando se tem o escoamento com bolhas de alta fracdo de volume (Paladino,

2005).

O modelo de Grace € baseado no conceito de velocidade terminal, que € a velocidade
que adota uma bolha quando a for¢a de arraste iguala o empuxo. Neste caso, o coeficiente de

arraste € dado por:
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c 484, Ap

= > 3.12
P 3 UT pcont ( )
Onde d), € o didmetro da particula e Ur a velocidade terminal € dada por:
U, = M (7 -0,857) (3.13)
pLdp
sendo,
M =HE2P (1 _0,857) (3.14)
po
0,94H""'se 2 < H <59,3
3,42H"*'se 59,3> H
4 —o149| M.
H = EEOM | = |; 4, =0,0009Pa.s (3.15)
ﬂref

onde Eo é o nimero de Eotvos e u,. € a viscosidade da fase continua.



66

CAPITULO 4

RESULTADOS E DISCUSSOES

4.1 A malha numérica

As malhas ndo-estruturadas para as jungdes T e Y foram confeccionadas no espago
bidimensional (detalhes da geracdo da geometria encontram-se no Apéndice). Apds a
constru¢do das geometrias foram feitas diferentes refinamentos visando a nao-dependéncia
dos resultados numéricos com a mesma, resultando em uma malha em formato Y constituida
por 257489 volumes de controle (sendo todos eles tetraédricos) conforme ilustrado na
Figura 4.1 e em uma malha em formato T constituida por 238560 volumes de controle (sendo
todos eles tetraédricos) conforme Figura 4.2. Nestas figuras estd disponivel uma visdo geral
das malhas, bem como detalhes ampliados da entrada, saida e da regido onde se encontra a
bifurcacdo T e Y. A opcao pela malha bidimensional estd baseada nos resultados obtidos por
Qian et al. (2006), onde eles mostraram que a terceira direcdo afetava praticamente o
comprimento da bolha de Taylor e as caracteristicas do escoamento, especialmente quando se
trata de uma tubulacdo com um didmetro com dimensdes proximas a utilizada no presente
trabalho (3mm). Neste caso foram utilizadas coordenadas cilindricas com simetria angular.
Foram avaliadas: a influéncia do angulo da bifurcagdo secundédria da tubulagdo, da

velocidade, e da viscosidade do dleo sobre o comportamento da bolha de Taylor no duto,
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empregando o pacote comercial Ansys CFX 10.0, utilizando um computador Intel (R) core
(TM) 2 Quad CPU Q6600 2.40GHz 3,23 Gb de RAM. Todo o trabalho foi desenvolvido no
Laboratério Computacional de Térmica e Fluidos/UAEM e no Laboratério de Pesquisa em

Fluidodindmica e Imagem/UAEQ da Universidade Federal de Campina Grande.

3mmi

Figura 4.1 Ilustragdo da malha e as fronteiras da tubulagdo Y (angulo de 30°), para o
escoamento da bolha de Taylor.
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Figura 4.2- Ilustrac@o da malha e as fronteiras da tubulacdo T (dngulo de 90°), para o
escoamento da bolha de Taylor.
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4.2 Influéncia dos Parametros Fisicos e Geométricos sobre a Hidrodinamica

do Escoamento

4.2.1 Influéncia da Viscosidade do Oleo sobre a Bolha de Taylor

A viscosidade é uma propriedade fisica dos fluidos que merece destaque, sedo
reportada em trabalhos como os de White e Beardmore (1962), Bugg e Saad (1998) e
Zheng et al. (2007) entre outros, pois afetando o comportamento e o formato da bolha de
Taylor durante seu escoamento. Estes autores estudaram estes efeitos com o auxilio do
numero adimensional denominado nimero de Morton (Equagdo 2.23). Os resultados que
serdo apresentados mostram o estudo do comportamento da bolha de gas com relacdo a sua
quantidade e formato ao longo de um duto com uma conexdo em forma de Y, com a mesma
quantidade de ar para os casos estudados. Foram avaliados quatro casos, mudando-se apenas a
viscosidade do liquido dentro da tubulacdo. As principais varidveis analisadas nos casos

estudados estido na Tabela 4.1.

Tabela 4.1 Dados caracteristicos dos casos para estudo do efeito da viscosidade do

6leo sobre a bolha de Taylor.

Caso
Variavel
1 2 3 4
Velocidade do ar (m\s) 0,1 0,1 0,1 0,1
Velocidade do petréleo (m\s) 0,05 0,05 0,05 0,05

Raio do orificio de injecdo do gds — Rpx (m) 0,0005 0,0005 0,0005 0,0005

Tempo de injecdo do ar (s) 2 2 2 2
Tempo total de escoamento (s) 4 4 4 4
Viscosidade do 6leo (Pa.s) 0,5 1,5 2,5 5,0

Angulo de inclinagio do duto secundério 30° 30° 30° 30°




69

Na Figura 4.3 e 4.4 esta representado o campo de fracdo volumétrica tomado no
tempo de 0,4 s. Verificou-se que os casos 2, 3 e 4 se assemelham tanto no comportamento
quanto na forma da bolha, modificando apenas no caso 1, onde ocorre uma instabilidade na
formacado da bolha com um actimulo consideravel de gis na parte superior do duto. A bolha se
forma um pouco atrasada com relacdo aos demais casos. Isto evidencia a forte influéncia da
viscosidade no comportamento do escoamento e no formato da bolha de Taylor. Viscosidade

mais elevada implica em bolha maior bem definida logo nos primeiros instantes do processo.

Nas Figuras 4.5 e 4.6 estd representado o comportamento das bolhas se deslocando
na horizontal, para um tempo de processo de 0,8 s. Verifica-se que a bolha principal esta se
decompondo em, aproximadamente, 4 a 5 bolhas de Taylor, com tamanhos decrescentes da
direita para a esquerda. De acordo com a Figura 4.5(a), tem-se a formagdo da primeira bolha
na extremidade frontal proxima da bifurcacdo com uma considerdvel quantidade de gds na sua
calda, diferentemente dos demais casos, onde uma série de bolhas é formada logo na regido
proxima da entrada do duto. Verifica-se que o escoamento com baixa viscosidade de 6leo
tende a se estratificar no inicio do duto e com instabilidades. Além disso, a velocidade do gds
¢ praticamente a mesma em todos os casos, evidenciada pela posi¢do da bolha de gis a frente

do escoamento da fase gas.

Na Figura 4.7 e 4.8 estd sendo avaliado o comportamento das bolhas na bifurcacao
do duto, para um tempo de 1,0 s. Verifica-se que as bolhas de Taylor ja estio bem mais
definidas e, de acordo com a Figura 4.7(a), tem-se uma bolha quase formada em cada
bifurcacdo dos dutos e uma grande concentracdo de gis na parte superior do duto. Para este
caso, nota-se pequenos rastros de gdas no duto oriundo do processo de formagao da bolha. Nas
Figuras 4.7 (b) e 4.8 (a), nota-se praticamente a formacdo de quatro bolhas com formatos
parecidos e, na Figura 4.8 (b), obteve-se a formagdo de praticamente cinco bolhas distintas,

sendo as duas primeiras em dutos diferentes.
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1.750e-001

0.000e+000

(a) 0,5 Pa.s

I?.DBDE-001

—5.250e-001

3.500e-001

1.750e-001

Q. 000e+000

(b) 1,5 Pass

Figura 4.3 — Campo de fracdo volumétrica de gas tomado para um tempo total de 0,4s para as

viscosidades de a) 0,5 Pa.s, b) 1,5 Pa.s.
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(a) 2,5 Pa.s

I 7.000e-001

—5.250e-001

3.500e-001

. — 1.750e-001

0.000e+000
(b) 5,0 Pa.s

Figura 4.4 — Campo de fragdo volumétrica de gds tomado para um tempo total de 0,4s para as

viscosidades de ¢) 2,5 Pa.s e d) 5,0 Pa.s.
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I?.Oﬂﬂe-001

—5.250e-001
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— 1.750e-001

0.000e+000

(a) 0,5 Pa.s

I’?ﬂﬂﬂe-ﬂ;‘lﬁﬂ

—5.250e-001

!~3. 500e-001

— 1.750e-001

0. 000e+000

(b) 1,5 Pa.s

Figura 4.5 — Campo de fracdo volumétrica de gas tomado para um tempo total de 0,8 s para as

viscosidades de a) 0,5 Pa.s, b) 1,5 Pa.s.
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5.250e-001

1.750e-001

0. 000e+000

(b) 5,0 Pa.s
Figura 4.6 — Campo de fracdo volumétrica de gis tomado para um tempo total de 0,8 s para as

viscosidades de a) 2,5 Pa.s e b) 5,0 Pa.s.
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(b) 1,5 Pa.s

Figura 4.7 — Campo de fracdo volumétrica de gas tomado para um tempo total de 1,0 s para as

viscosidades de a) 0,5 Pa.s, b) 1,5 Pa.s.
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Figura 4.8 — Campo de fracdo volumétrica de gas tomado para um tempo total de 1,0 s para as

viscosidades de a) 2,5 Pa.s e b) 5,0 Pa.s.

Nas Figuras 4.9 e 4.10, para um tempo de 1,5 s, verifica-se que as bolhas de Taylor
Jja estdo bem mais definidas, exceto para o caso 1, onde hd tendéncia de estratificacdo
continua e os efeitos gravitacionais sdo importantes. De acordo com a Figura 4.9 (a), verifica-

se a formacdo de um aglomerado de gis no duto bifurcado e a formacdo de bolhas de
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tamanhos diferentes em ambos os dutos (horizontal e bifurcado). Nas Figuras 4.9 (b) e 4.10
(a) tém-se praticamente a formagdo de quatro bolhas, mas com formatos distintos e na Figura
4.10 (d), tém-se a formacdo de praticamente cinco bolhas distintas. Nota-se que quanto maior
a viscosidade ocorre uma maior formacao de bolhas de Taylor. Os efeitos viscosos sdo mais

importantes.

I?.Dﬂﬂe-001

—5.250e-001
3.500e-001
= 1.750e-001

0.000e+000

(a) 0,5 Pa.s

7.0000-001 )
i O - -

—5.250e-001
3.500e-001

— 1.750e-001

Q. 000e+000

(b) 1,5 Pa.s
Figura 4.9 — Campo de fra¢do volumétrica de gas tomado para um tempo total de 1,5 s para as

viscosidades de a) 0,5 Pa.s, b) 1,5 Pa.s.
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(a) 2,5 Pa.s
I 7.000e-001

—5.250e-001

3.500e-001

1.750e-001

0.000=+000

(b) 5,0 Pa.s

Figura 4.10 — Campo de fracdo volumétrica de gds tomado para um tempo total de 1,5 s para

as viscosidades de a) 2,5 Pa.s e b) 5,0 Pa.s.

De forma geral, é possivel observar que o aumento da viscosidade proporciona a

manutencdo da corrente de bolhas de Taylor separadas por por¢des de liquido (slug) e da
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forma das bolhas, a reducdo do rastro ou cauda da bolha, e um aumento no niimero de bolhas

formadas nos tubos horizontais e inclinados apds a bifurcagao.

4.2.2 Influéncia da Velocidade do Oleo sobre a Bolha de Taylor

Nesta etapa sdo apresentados os resultados obtidos no estudo do comportamento
fluidodindmico de uma bolha de Taylor ao longo de um duto contendo uma bifurcacio
formando um angulo de 30°, variando-se apenas a quantidade de dleo introduzida na
tubulacdo. A solucdo numérica foi obtida admitindo-se inicialmente que a tubulagdo estava
totalmente ocupada com 6leo e no instante ‘t’ igual a zero, foi injetado o ar por um periodo
constante para cada caso, sempre inferior ao tempo mdximo do estudo transiente e verificou-
se o comportamento dessa massa de gis até que ela pudesse percorrer praticamente todo o

duto. A Tabela 4.2 apresenta os casos analisados neste item.

Tabela 4.2. Dados caracteristicos dos casos propostos para se estudar a influéncia da

velocidade do dleo sobre a formagao das bolhas de ar.

Caso
Varidvel

5 6 7

Velocidade do ar (m\s) 0,1 0,1 0,1
Velocidade do petrdleo (m\s) 0,025 0,10 0,15

Raio do orificio de inje¢do do gds — Rysx (m) 0,0005 0,0005 0,0005

Tempo de injecdo do ar (s) 2 2 2

Tempo total de escoamento (s) 4 4 4
Viscosidade do 6leo (Pa.s) 2,5 2,5 2,5
Angulo de inclinagdo do duto secundério 30° 30° 30°

Para ilustrar o comportamento da bolha de gis (ou bolha de Taylor) deslocando-se no
interior da tubulacdo foram apresentadas as distribui¢des da fracdo volumétrica para os casos
4, 5 e 6, observadas nas Figuras 4.11 a 4.16 tomados em diferentes tempos (0,4; 0,8; 1,0 e

1,5s). Nestas figuras, o campo em azul escuro corresponde a fase constituida pelo liquido e as
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demais, a variagdo da fracdo de ar na bolha de Taylor. As Figuras 4.11 a 4.16 mostram

claramente a propagac¢do da bolha ao longo do duto.

Percebe-se na Figura 4.11 (a) que o gés injetado distribui-se de forma aleatéria e que
a fracdo volumétrica atinge valores altos quando o dleo escoa a baixa velocidade (0,025 m/s).
Existe a formacao da bolha alongada que pode estar relacionado com a dispersdao do gis ao

longo da tubulagao.

Nas Figuras 4.11 (b) e (c) para o tempo de 0,4 s, nota-se um acumulo disforme de
g4s no duto, mas com a formagio da primeira bolha de gds em uma quantidade consideravel,

indicada pela coloracdo amarela no centro da bolha.

No tempo 0,8 s, a Figura 4.12b mostra claramente que as bolhas sdo divididas na
bifurcacdo Y e, conseqiientemente, formam-se bolhas nos tubos horizontal e inclinado com
quantidades de gds praticamente iguais. Percebe-se que a bolha comeca a assumir uma forma
mais alongada na parte prolata e a parte oblata sendo mais achatada. Ao evoluir em ambas as
dire¢des, as bolhas mantém-se na parte superior do duto devido aos efeitos de diferenca de

densidade e de gravidade.

Comparando os casos 5, 6 e 7, constata-se a velocidade de entrada de 6leo influencia
diretamente na forma, didmetro, no comprimento e na velocidade de deslocamento da bolha
ao longo da tubulacao, sendo possivel verificar a formagdo de uma ‘cauda’ no rastro da bolha,
o que estd de acordo com os trabalhos de Bugg e Saad (1998) e Zheng et al. (2007). Verifica-
se que a bolha de gis evolui mais lentamente quando a velocidade do 6leo € de 0,025 m/s
quando comparado com 0,15 m/s, como esperado. Este tipo de comportamento pode estar
relacionado com o aumento da concentracdo ou fracdo volumétrica de gas na bolha e pela
influéncia das paredes da tubulacdo sobre o escoamento das fases envolvidas, conduzindo
assim, a uma redu¢do da espessura de filme do liquido que circunda a bolha. Além disso, ao
se reduzir a velocidade do 6leo, aumenta-se a velocidade relativa entre o gis e o 6leo, o que
proporciona mudanga na for¢a de arraste, fazendo o escoamento tende a passar do slug para o

padrdo anular.



80

0,025 m/s

I:’?.G‘DUE-OCI“I

S
—5.250e-001

N 3.500e-001
. 0,10 m/s

— 1.750e-001

0.000e+000

0,15 m/s

Figura 4.11 - Campo de fra¢do volumétrica do gas a 25° C tomado no tempo de 0,4 s para

velocidades do 6leo de a) 0.025 m/s, b) 0,10 m/s e c) 0,15 m/ s
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No caso 7, que equivalem as Figuras 4.11c, 4.12c, 4.13c, se percebe que, devido a
velocidade do 6leo ser maior em comparacao a velocidade do gis (0,1 m/s), o gis encontra
dificuldade em formar as bolhas, assumindo um comportamento semelhante ao escoamento

anular com bolhas. S6 existe formacgdo de bolhas ap6s a passagem de gés pela bifurcacao.

As Figuras 4.11b, 4.12b, 4.13b, 4.14a e 4.14b mostram claramente a propagagdo da
bolha até atingir a bifurcacio em Y quando esta tende a subir em dire¢cdo a ramificacao
inclinada devido aos efeitos de flutuabilidade ou forca do empuxo para entdo, colidir com a
aresta formada pelas paredes da tubulagdo e ramificacao inclinada. Apds a colisdo, a bolha se
divide em duas porcdes de gds que segue seu percurso, tanto no tubo horizontal como na
ramificacao inclinada. A legenda foi fixada com a fragdo minima de 0,0 e maximo de 0,7
mostrando maior nitidez com cores mais “fortes” e facilitando a visualizagdo dos resultados.

Para cada um dos casos foi ampliado o tamanho da bolha de Taylor.

De forma geral verifica-se que a velocidade da fase dleo afeta fortemente a formagdo e
velocidade da bolha de gis e o padrao de escoamento. Baixa velocidade facilita a formacgdo da

bolha decido a redugdo da forca de arraste.

Ao se observar as Figuras 4.15 a 4.18 pode se constatar que no trecho de tubulacdo
horizontal antes da bifurca¢do, o comportamento e formato das bolhas praticamente nao sao
afetados com a mudanca da inclinagdo do tubo secunddrio. Uma ligeira deformagdo ocorre
para a inclinacdo de 90°, devido a um aumento da velocidade relativa entre as fases. Ao se
observar a primeira bolha no tempo 1,0 s, nos trés casos estudados, percebe-se que o formato
das bolhas nos tubos horizontal e secundario ndo foram afetados substancialmente a ponto de
ocorrer uma quebra ou instabilidade dessas bolhas no duto. Deve-se ressaltar que a segunda
bolha apds a bifurcagdo estd praticamente formada, com excecao do caso 6 (Figura 3.14a) € a
segunda bolha ainda se encontra unida a terceira bolha. Verifica-se uma simetria da bolha de
gds no duto vertical, conforme reportado em diversos trabalhos da literatura especializada
(Sing e Griffith, 1970; Gould et al. 1974; Weisman e Kang, 1981; Barnea et al. 1982b;
Nigmatulin e Bonetto, 1997; Paladino, 2005; Taha e Cui, 2006).
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(a) 0,025 m/s
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Figura 4.12 - Campo de fracdo volumétrica do gs a 25° C tomado nos tempos de 0,8 s para

velocidades do 6leo de a) 0,025 m/s, b) 0,10 m/s e ¢) 0,15 m/s
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I 7.000e-001 0,025 m/s

—5.250e-001
3.500e-001

— 1.750e-001

0.000e+000

Figura 4.13 - Campo de fragdo volumétrica do gés a 25° C tomado nos tempos de 1,0 s para

velocidades do 6leo de a) 0,025 m/s, b) 0,10 m/s e ¢) 0,15 m/s
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I 7.000e-001

—5.250e-001
3.500e-001
1.750e-001

0.000e+000

Figura 4.14 - Campo de fracdo volumétrica do gis a 25° C tomado nos tempos de 1,5 s para

velocidades do 6leo de a) 0,025 m/s, b) 0,10 m/s e ¢) 0,15 m/s
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4.2.3 Influéncia da Inclinacdo do Duto Bifurcado

Outro fator investigado foi a influéncia da inclinagio do duto secundario na tubulagio,
Tabela 4.3, sobre o comportamento da bolha de Taylor, com énfase no seu formato e

velocidade.

Os resultados do campo de fracdo volumétrica tomado nos tempos 0,4 s; 0,8 s; 1,0 s; €

1,5 s estdo representados nas Figuras 4.15, 4.16, 4.17 e 4.18.

Tabela 4.3 — Dados caracteristicos dos casos para o estudo da influéncia da

inclinacao do tubo secundério sobre a bolha de Taylor.

Caso
Variavel
3 8 9
Velocidade do ar (m\s) 0,1 0,1 0,1
Velocidade do petréleo (m\s) 0,05 0,05 0,05

Raio do orificio de inje¢c@o do gas — Ryx (m) 0,0005 0,0005 0,0005

Tempo de injecdo do ar (s) 2 2 2
Tempo total de escoamento (s) 4 4 4
Viscosidade do 6leo (Pa.s) 2,5 2,5 2,5

Angulo de inclina¢do do duto secundéario 30° 60° 90°
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Figura 4.15 — Campo de fragdo volumétrica de gis no tempo de 0,4 s, para inclinacdo de (a)

60° e (b) 90° do tubo secundario.

(b)
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Figura 4.16 — Campo de fra¢do volumétrica de gds no tempo de 0,8 s, para inclinacio de (a)

60° e (b) 90° do tubo secundario.
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Figura 4.17 — Campo de fragdo volumétrica de gas no tempo de 1,0 s, para inclinacdo de (a)

60° e (b) 90° do tubo secundario.
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Figura 4.18 — Campo de fra¢do volumétrica de gds no tempo de 1,5 s, para inclina¢io de (a)

60° e (b) 90° do tubo secundario.



4.3 Andlise da Queda de Pressao

Nesta secdo avalia-se a variacdo da pressdo entre a parte inicial e as partes finais do
duto, para tubulacdes com diferentes dngulos de bifurcagdo e sua influéncia na hidrodindmica
do escoamento. Na Figura 4.15 estdo representadas as regides onde foram determinadas as
diferencas de pressdo antes e apds a bifurcacdo. Na Tabela 4.5 apresentam-se os dados
caracteristicos e resultados obtidos para cada caso estudado (30° - Caso 3; 60° - Caso 8 e 90°

- Caso 9).

Rs

A
4
A
4

Ri

Figura 4.19 — Regides utilizadas na determinacdo da queda de pressao

Conforme Tabela 4.4, observa-se de uma maneira geral, uma reducdo da queda de
pressdo com o aumento da inclinacdo do tubo secundério apds a bifurcacdo, contudo em se
tratando de um escoamento bifdsico transiente estes valores sdo dependentes das fragcdes
volumétricas das fases em cada se¢cdo do duto e ao longo do tempo. Observa-se que hd uma
reducgdo da diferenca de pressdo a medida que as bolhas escoam ao longo da tubulagdo. Tome
por exemplo, a regido R;: os valores de P decrescem com o aumento do tempo em que
foram tomadas estas diferencas de pressdao em virtude do aumento da concentracdo de gas
nesta regido. Este fato estd associado a mudanga do campo de velocidade tanto do gds quanto

do 6leo com o passar do tempo, devido a movimentagdo das bolhas de gas no interior do tubo
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Tabela 4.4 — Influéncia da inclinag@o do tubo secundario sobre a diferenca de pressdo ao

longo do duto com relacao ao tempo.

P(Pa.s)
T(s) Regido
Caso 3 ( =30°) | Caso 8 ( =60°) | Caso9 ( =90°)
R 14034 13478 13379
04 s R» 8022 8024 8159
R3 8033 8036 8216
Total 30089 29538 29754
R, 11091 10801 10741
0.8 s R» 8056 8007 7984
R3 8059 8016 8087
Total 27206 26824 26812
R 10809 10349 10233
1.0's R» 7751 7723 7768
R3 7712 7705 7750
Total 26272 25777 25751
R 9878 9842 9759
1.5 R» 6748 6659 6655
R3 6750 6618 6666
Total 23376 23119 23080

4.4 - Influéncia da velocidade de 6leo na entrada do duto sobre os perfis de

velocidade e de frag¢do volumétrica

Nas Figuras 4.16 e 4.17 estdo representados os perfis de velocidade do 6leo pesado e
ultra-viscoso € do gds em uma mesma posi¢cao (0,025 m da entrada do dispositivo, destacado
por uma linha amarela nas figuras ao lado) para um tempo de 0,4 s e diferentes velocidades
médias do 6leo como condi¢do de fronteira na secdo de entrada (0,025; 0,10; 0,15 m/s), bem
como a indicac¢do, no grafico da distribui¢ao da fracdo volumétrica do gas, da posi¢cdo na qual
foram confeccionados os perfis de velocidade do gis,do 6leo e da fracdo volumétrica do
gés.(Deve-se salientar que, embora visualmente o posicionamento nao seja O mesmo, a
posicdo marcada corresponde a mencionada tanto no texto como na figura e que esta
observagdo sera vdlida para todas as figuras doravante apresentadas.) Observa-se que, nas trés
situacodes, a componente de velocidade do gis € sempre superior as do 6leo. Estes resultados

indicam que nio ha propriamente dito a formacao da bolha de Taylor, mas um agrupamento
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de mintsculas bolhas uma vez que se tem uma considerdvel fragdo de 6leo disperso no meio

da bolha, como pode ser observado na Figura 4.22
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Figura 4.20 — Perfis de velocidade do 6leo pesado tomados a 0,025 m da entrada em t = 0,4 s para

diferentes velocidades de 6leo na secio de entrada.
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Figura 4.21 — Perfis de velocidade do gds tomados a 0,025 m da entrada em t = 0,4 s para diferentes

velocidades de 6leo na secdo de entrada.
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Os resultados da distribuigdo da fragdo volumétrica ilustrados na Figura 4.22 ratificam
os comentdrios feitos na se¢do 4.2.2, mostrando que com o aumento da velocidade de entrada
do 6leo na secdo de entrada faz com que a bolha de gds se desloque mais rapidamente.
Percebe-se nessa figura que ha uma reducdo considerdvel da fracdo volumétrica do gas para
as velocidades de entrada iguais a 0,10 e 0,15 m/s, indicando que a bolha de gés ja passou
pela posicao de 0,025 m da entrada medido no tempo de 0,4 s. Outro ponto a ser destacado é
que na parte superior da tubulacdo ha uma maior concentracdo de gds indicando, neste caso,
um desprendimento de pequenas bolhas devido, em parte, a diferenca de densidade entre as
fases proporcionando assim uma ascensdo do gds formando o rastro, como pode ser

observado na Figura 4.11, em concordancia com os resultados reportados por Marinho (2008).
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Figura 4.22 — Distribui¢do da fracdo volumétrica do gds tomados a 0,025 m da entrada emt = 04 s

para diferentes velocidades de 6leo na secdo de entrada.

Nas Figuras 4.23 e 4.24 estao representados os perfis de velocidade do 6leo pesado e
ultra-viscoso obtidos apds a bifurcacdo na mesma posi¢do nos tubos horizontal e inclinado,
respectivamente, bem como as iso-superficies da fracdo volumétrica com a indicacdo da
posicdo onde foram gerados estes perfis. Para tanto foi fixada a posicao de 0,112 m da entrada
do dispositivo (destaque ilustrado por uma linha amarela nas figuras postas ao lado) para o
tempo de 1,0 s. Essas figuras foram geradas para diferentes velocidades médias do 6leo como
condi¢do de fronteira na se¢do de entrada (0,025; 0,10; 0,15 m/s). Como esperado, esses

resultados mostram a dependéncia dos perfis de velocidade tanto na horizontal como
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inclinado com a velocidade de alimentacdo do gds no duto com bifurcacdo. Pode-se se
constatar igualmente que a principio, nestes casos avaliados, os perfis de velocidade do 6leo
sdo pouco afetados pela inclinagdo do duto. Fato semelhante pode ser observado com relacao
aos perfis de velocidade do gis ilustrados nas Figuras 4.25 e 4.26, tomados nas mesmas
condicdes das Figuras 4.23 e 4.24. Porém, ao se observar mais atentamente, percebe-se que as
componentes de velocidade do gés no tubo inclinado se apresentam ligeiramente maiores do
que as do tubo na horizontal, tomados apds a bifurcacdo, bem como ha uma sutil diferenga na
forma do perfil, em especial, para o caso onde a velocidade de entrada de 6leo € igual a 0,10

m/s. Fato este que pode estar relacionado com a concentrac@o de gés no tubo inclinado.

b Ugleo (m/s) na Entrada
018 7 —— 0,025

016 —B8— 010
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Figura 4.23 — Perfis de velocidade do 6leo tomados a 0,112 m da entrada em t = 1,0 s no tubo

horizontal apds a bifurcagdo em Y para diferentes velocidades de 6leo na se¢do de entrada.

Ainda com relacdo as Figuras 4.25 e 4.26 percebe-se claramente a influéncia da
velocidade do 6leo de alimentagdo da tubulag@o sobre o comportamento ndo apenas dos perfis
de velocidade do gis como também na formacgdo e deslocamento da bolha no interior da
tubulagdo: no caso de menor velocidade de entrada do dleo nota-se que a bolha de géas ainda
ndo atingiu a posi¢do x = 0,112 m da entrada e no tempo de operacio de 1,0 segundos e para
velocidades maiores (0,15 m/s) hd uma dispersdao do gds no 6leo apds sua passagem pela

bifurcacdo, o que explicaria o formato do perfil nesta mesma posigdo.
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Figura 4.24 — Perfis de velocidade do 6leo tomados a 0,112 m da entrada e emt = 1,0 s no tubo

inclinado apds a bifurcacdo em Y para diferentes velocidades de 6leo na se¢@o de entrada.
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Figura 4.25 — Perfis de velocidade do gis tomados a 0,112 m da entrada e em t = 1,0 s no tubo

horizontal apés a bifurcacdo em Y para diferentes velocidades de 6leo na secdo de entrada.
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Figura 4.26 — Perfis de velocidade do gis tomados a 0,112 m da entrada e em t = 1,0 s no tubo

inclinado ap6s a bifurcagdo em Y para diferentes velocidades de 6leo na se¢do de entrada.

Com o intuito de averiguar a influéncia da inclinacdo da tubulacdo sobre a distribui¢ao
radial da fragdo volumétrica do gés a 0,112 m da entrada para um tempo de 1,0 s foram
representados esses valores como funcdo do raio sobre as Figuras 4.23 e 4.24 nos tubos
horizontal e vertical, respectivamente. Os resultados ilustrados demonstram claramente a
influéncia tanto da velocidade de 6leo pesado na entrada como da inclinacdo da tubulacao

sobre os perfis de fragdo volumétrica e € evidente a assimetria do escoamento da fase gas.
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Figura 4.27 — Distribuicdo da fracdo volumétrica do gds tomados a 0,112 mdaentradaeemt=1,0s

no tubo horizontal para diferentes velocidades de 6leo na se¢iio de entrada..
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Figura 4.28 — Distribuicdo da fracdo volumétrica do gds tomados a 0,112 m daentradaeemt=1,0s

no tubo inclinado para diferentes velocidades de 6leo na secdo de entrada

4.5 - Influéncia da viscosidade sobre os perfis de velocidade e de fracdo

volumétrica

Nas Figuras 4.29 e 4.30 estao representados os perfis de velocidade do 6leo pesado e
do gés, respectivamente, a 0,025 m da entrada do tubo para um tempo de 0,4 s para as
viscosidades 0,5; 1,5; 2,5 e 5,0 Pa.s, com o 6leo entrando na tubulacdo a 0,05 m/s. Estes
resultados mostram, com excec¢do da viscosidade igual a 0,5 Pa.s, que o aumento da
viscosidade ndo influéncia substancialmente na distribui¢do radial da velocidade do gis e do
6leo pesado. Esse fato pode estar relacionado com a alta resisténcia do fluido ao escoamento
e, neste caso, hd uma tendéncia de se manter o regime laminar de escoamento. Por outro lado,
observam-se um comportamento diferenciado dos perfis para ambas as fases, ou seja, um
comportamento aproximadamente parabdlico para fase dleo (para viscosidade superior a 0,5
Pa.s) enquanto que o perfil do gds apresenta uma forma pontiaguda, fato este que pode ser
atribuido a grande diferenca de viscosidade entre as fases. No que se refere ao caso de
viscosidade igual a 0,5 Pa.s, a diferenca de comportamento pode estar relacionada a baixa
viscosidade, quando comparado com 0s outros casos, que proporciona menor resisténcia ao
escoamento da bolha. Este fato pode ser constatado nas figuras de iso-superficies ao lado dos

perfis de velocidade do 6leo e do gés ilustrados nas Figuras 4.29 e 4.30. Na Figura 4.31 estao
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representados os perfis de fracdo volumétrica do gis, bem como as iso-superficies da fragao
volumétrica. Estes resultados ratificam a influéncia da viscosidade do o6leo sobre o

comportamento dos perfis de velocidade e na forma e estabilidade da bolha de Taylor.

0.1
o _ _
. ———ae e —
)
§ 9 — = ~
= = -
5 oo ORC ) = |
Hgleo (Pa.s)
“ —— (), 5
- -
0.02 25 -_— '
——f— 5 ()
u (Pa.s)
0 T T T
-0.0015 -0.001 -0.0005 0 0.0005 0.001 0.0015 0,5 1 ,5 2’5 5 ,O

r (m)

Figura 4.29 — Perfis de velocidade do 6leo pesado a 0,025 m da entrada e em t = 0,4 s no tubo antes da

bifurcacdo em Y para diferentes viscosidades (0,5; 1,5;2,5; 5,0 Pa.s).
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Figura 4.30 — Perfis de velocidade do gis a 0,025 m da entrada e em t = 0,4 s no tubo antes da
bifurcacdo em Y para diferentes viscosidades (0,5; 1,5;2,5; 5,0 Pa.s).
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Figura 4.31 — Perfis de fracdo volumétrica do gis a 0,025 m da entrada e em t = 0,4 s no tubo antes da

bifurcacdo em Y para diferentes viscosidades (0,5; 1,5;2,5; 5,0 Pa.s).

A distribuicdo radial das fracdes volumétricas do gds em func¢do do raio para
diferentes viscosidades apresentados na Figura 4.31 evidenciam um comportamento similar,
com excec¢do para viscosidade do 6leo igual 0,5 Pa.s, que mostra uma distribuicdo crescente
desde a parte inferior do tubo (-0,0015 m) até a parte superior do mesmo (0,0015 m)
ratificando o rastro de gis e a possibilidade do surgimento de um padrdo pistonado (plug
flow) ou, ainda, o estratificado, diferenciando do padrao tipo bolha de Taylor, conforme pode

ser observado na Figura 2.3.

Nas Figuras 4.32 a 4.37 estdo representados os perfis de velocidade axial para o 6leo
pesado e, para o gis (ar) e para a fracao volumétrica do ar em fungdo da posic¢ao radial apés a
bifurcacdo em Y a uma distancia de 0,111 m da entrada da tubulagdo, bem como as iso-
superficies da fragdo volumétrica de gis. Os resultados aqui apresentados mostram, de uma
maneira geral, que ndo ha alteracdes significativas dos perfis de velocidades, tanto do 6leo
como do gés, com a alteracao dos valores da viscosidade. Uma excessdo pode ser destacada
que corresponde ao caso onde a viscosidade € igual a 0,5 Pa.s, a qual pode ser explicada pelo
fato de que a bolha de géis ainda ndo atingiu a posi¢cdo 0,111 m, previamente escolhida, da
entrada da tubulagdo horizontal ap6s a bifurcag¢do. Esta constatacdo pode ser observada junto
a primeira figura referente as iso-superficies da fracao volumétrica de gds, contada de cima

para baixo, Figura 4.34. Todavia, como ja fora comentado anteriormente na secdo 4.2.2,
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verifica-se a forte influéncia da viscosidade sobre a forma da bolha deixando-as com os
contornos bem mais definidos e uma reducdo considerdvel na dispersdo de gis na parte

traseira da bolha.
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Figura 4.32 — Perfis de velocidade axial do 6leo a 0,111 m da entrada e em t = 1,34 s no tubo

horizontal apds a bifurcagdo em Y para diferentes viscosidades (0,5; 1,5;2,5; 5,0 Pa.s).
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Figura 4.33 — Perfis de velocidade axial do 6leo a 0,111 m da entrada e em t = 1,34 s no tubo inclinado

apos a bifurcagdo em Y para diferentes viscosidades (0,5; 1,5; 2,5; 5,0 Pa.s).
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Figura 4.34 — Perfis de velocidade axial do gds a 0,111 m da entrada e em t = 1,34 s no tubo horizontal

apos a bifurcacdo em Y para diferentes viscosidades (0,5; 1,5;2,5; 5,0 Pa.s).
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Figura 4.35 — Perfis de velocidade axial do gds a 0,111 m da entrada e em t = 1,34 s no tubo inclinado

apos a bifurcagdo em Y para diferentes viscosidades (0,5; 1,5; 2,5; 5,0 Pa.s).
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Figura 4.36 — Perfis de fracdo volumétrica do gds a 0,111 m da entrada e em t = 1,34 s no tubo

horizontal apés a bifurcacdo em Y para diferentes viscosidades (0,5; 1,5; 2,5; 5,0 Pa.s).
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Figura 4.37 — Perfis de fracdo volumétrica do gds a 0,111 m da entrada e em t = 1,34 s no tubo

inclinado ap6s a bifurcagdo em Y para diferentes viscosidades (0,5; 1,5; 2,5; 5,0 Pa.s).
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CONCLUSOES

Considerando os resultados obtidos, pode-se concluir de maneira geral que o
software CFX® 3D 10.0 mostrou-se eficiente para descrever o escoamento do ar em petrdleo,
tendo em vista a consisténcia fisica dos resultados dos perfis de velocidade, pressao e a fracao

volumétrica das fases.

A viscosidade interfere significativamente no formato da bolha de Taylor, assim
como na velocidade de locomog¢do da mesma. A formagdo da bolha ocorre mais facilmente

em fluidos com maior viscosidade.

A velocidade, o formato e o comprimento da bolha de Taylor apresentaram uma
dependéncia com a velocidade relativa entre o gis e o liquido na secdo de entrada da
tubulagdo; quando a bolha de gds escoa em duto horizontal, esta tende a ficar em uma posicao
assimétrica em relacdo ao centro do duto, sendo simétrica para um escoamento em duto

vertical.

Observou-se no percurso da bolha de gds uma pequena dispersdo das particulas de
gas para a fase continua, o que pode estar associada as for¢cas que interagem com a bolha e a

corrente de 6leo (forca de arraste e campo gravitacional).
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Os resultados revelaram que o dleo, por ser mais viscoso, tende a se concentrar nas
regides proximas a parede do duto, enquanto que a bolha de gis escoa na parte central da
tubulagdo, dependendo da velocidade relativa entre as fases, como também da posicdo axial

em relacdo a entrada do duto e concentragcio da fase gas.
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Apéndice 1 — Detalhes da confec¢ao da geometira da bifurcacao
tipoTeY.

L1

©

CALCULO DOS PONTOS P7, P8, P9

Para P7: x=L+a Logo:
y = ~0,0025 P7 x=L+L,cos@
y =-0,0025
z=D+b

7= % + L, sen@

PARA OS PONTOS P8 E P9:
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a=1L,cos8 L=a+x

b=L,send L=L cos@+senftanf—s
) L =L, (cos 8+ senftan6)
b
x=;—s (L')zszz_i_Sz
(Lzsenﬁ)2 S= \/Ll2 -L’
== —3
L,cos@ R=S-D

x=L,sen6tan @ R=\L -L -D

POR SEMELHANCA DE TRIANGULOS, TEM-SE:

Se”‘gz%:)% L":RTL':(S_S—D)L:L":L'(I—%)

L=L’+R*=>L =L>-FR°

b.? a,=L_cos@
B a, b, =L senf
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(Lxsenﬁ)2
X, =—————=Xx,=L senftan @
L cos@

L =L (cos@+bsenftan )

X

F=L-L=F=(L —-L,)(cos8-senftanb)

DETERMINACAO DE PS8 E P9:

L1

PARA P8: x=L+F+a,

PARAP9: x=L+F

y =-0,0025 y=-0,0025
_(D —(D
2=(D4)+b, 2=(24)
RESUMO DE PONTOS:
x=0 xX=
P1: y =-0,0025 P2: y =-0,0025
x=L+F x=L
P3: y =-0,0025 P4: y =-0,0025
- —-D
1, =
x=0 xX=
P5: y =-0,0025 P6: y =-0,0025
_D D
=0 =0
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P7:

P9:

x=L+L,cos6
y =-0,0025

z:%+b

P8:

x=L+(L,—L,)(cos@+senbtan )+ L send
y=—0,0025

z=%+Lxcost9

x=L+(L,—L,)(cos@+senftanb)
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PARAMETROS UTILIZADOS NO APLICATIVO COMPUTACIONAL CFX
VERSAO 10.0

LIBRARY:
CEL:
FUNCTION: Wprof
Argument Units = [m s”-1],[m],[m],[s],[s]
Option = User Function
Result Units = [m s”-1]
User Routine Name = Wprof
END
FUNCTION: FVolum
Argument Units = [m],[m],[s],[s]
Option = User Function
Result Units =[]
User Routine Name = FVolum
END
EXPRESSIONS:
Rmax = 0.0005 [m]
raio = sqrt(x "2 +y °2)
Tinj =2 [s]
FVOleo = 1 - FVolum(raio,Rmax,t,Tinj)
Wmax = 0.1 [m s*-1]
END
END
USER ROUTINE DEFINITIONS:
USER ROUTINE: Wprof
Calling Name = Inlet_ Velocity
Library Name = Pipe_Inlet
Library Path = D:/Ricardo/Malha_T_Tinj2sTp4s
Option = User CEL Function
END
USER ROUTINE: FVolum
Calling Name = inlet_fracao
Library Name = Fracao
Library Path = D:/Ricardo/Malha_T_Tinj2sTp4s
Option = User CEL Function
END
END
MATERIAL: Air at 25 C
Material Description = Air at 25 C and 1 atm (dry)
Material Group = Air Data, Constant Property Gases
Option = Pure Substance
Thermodynamic State = Gas
PROPERTIES:
Option = General Material
Thermal Expansivity = 0.003356 [KA-1]
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ABSORPTION COEFFICIENT:
Absorption Coefficient = 0.01 [m”-1]
Option = Value

END

DYNAMIC VISCOSITY:

Dynamic Viscosity = 1.831E-05 [kg m”-1 s*-1]
Option = Value
END
EQUATION OF STATE:
Density = 1.185 [kg m”-3]
Molar Mass = 28.96 [kg kmol”-1]
Option = Value
END
REFRACTIVE INDEX:
Option = Value
Refractive Index = 1.0 [m m”-1]
END
SCATTERING COEFFICIENT:
Option = Value
Scattering Coefficient = 0.0 [m"-1]
END
SPECIFIC HEAT CAPACITY:
Option = Value
Reference Pressure = 1 [atm]
Reference Specific Enthalpy = 0. [J/kg]
Reference Specific Entropy = 0. [J/kg/K]
Reference Temperature = 25 [C]
Specific Heat Capacity = 1.0044E+03 [J kg1 KA-1]
Specific Heat Type = Constant Pressure
END
THERMAL CONDUCTIVITY:
Option = Value
Thermal Conductivity = 2.61E-02 [W m"-1 K"-1]
END
END
END
MATERIAL: Oleo
Material Group = Constant Property Liquids
Option = Pure Substance
Thermodynamic State = Liquid
PROPERTIES:

Option = General Material

DYNAMIC VISCOSITY:
Dynamic Viscosity = 2.5 [kg m”-1 s*-1]
Option = Value

END

EQUATION OF STATE:
Density = 920 [kg m”-3]
Molar Mass = 92.09 [kg kmol”-1]
Option = Value
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END
SPECIFIC HEAT CAPACITY:
Option = Value
Reference Pressure = 1 [atm]
Reference Specific Enthalpy =0 [J kg/-1]
Reference Specific Entropy = 0 [J kgA-1 KA-1]
Reference Temperature = 25 [C]
Specific Heat Capacity = 2400 [J kgM-1 KA-1]
Specific Heat Type = Constant Pressure
END
THERMAL CONDUCTIVITY:
Option = Value
Thermal Conductivity = 0.27 [W m”-1 KA-1]
END
END
END
END
EXECUTION CONTROL.:
PARALLEL HOST LIBRARY:

HOST DEFINITION: labprol1
Remote Host Name = LABPRO-11
Installation Root = C:\Arquivos de programas\Ansys Inc\CFX\CFX-%yv
Host Architecture String = intel_pentium_winnt5.1

END

END
PARTITIONER STEP CONTROL:

Multidomain Option = Independent Partitioning

Runtime Priority = Standard

MEMORY CONTROL.:

Memory Allocation Factor = 1.0

END

PARTITIONING TYPE:

MeTiS Type = k-way
Option = MeTiS
Partition Size Rule = Automatic
END
END
RUN DEFINITION:

Definition File =\
D:/Ricardo/Malha_T_Tinj2sTp4s/malha_2CylindricaVg01 VoOO5SR00005Tin2sTp4s\
Vis25.def

Interpolate Initial Values = Off

Run Mode = Full

END
SOLVER STEP CONTROL:

Runtime Priority = Standard

EXECUTABLE SELECTION:
Double Precision = On

END

MEMORY CONTROL:



Memory Allocation Factor = 1.0
END
PARALLEL ENVIRONMENT:
Number of Processes = 1
Start Method = Serial
END
END
END
FLOW:
COORD FRAME: Coordenadas
Axis 3 Point = 1 [m], O [m], O [m]
Coord Frame Type = Cylindrical
Option = Axis Points
Origin Point = 0.0[m],0.0[m],0.0[m]
Plane 13 Point = 0 [m], O [m], 1 [m]
Reference Coord Frame = Coord 0
END
DOMAIN: Dominio
Coord Frame = Coordenadas
Domain Type = Fluid
Fluids List = Air at 25 C,Oleo
Location = Assembly 3
BOUNDARY: Entrada
Boundary Type = INLET
Coord Frame = Coordenadas
Location = Entrada 3
BOUNDARY CONDITIONS:
FLOW REGIME:
Option = Subsonic
END
MASS AND MOMENTUM:
Option = Fluid Velocity
END
END
FLUID: Air at 25 C
BOUNDARY CONDITIONS:
VELOCITY:
Option = Cylindrical Velocity Components
Velocity Axial Component = Wprof(Wmax,raio,Rmax,t,Tinj)
Velocity Theta Component = 0 [m s”-1]
Velocity r Component = 0 [m s”-1]
AXIS DEFINITION:
Option = Coordinate Axis
Rotation Axis = Coordenadas.3
END
END
VOLUME FRACTION:
Option = Value
Volume Fraction = FVolum(raio,Rmax,t, Tinj)
END

121



END
END
FLUID: Oleo
BOUNDARY CONDITIONS:
VELOCITY:
Option = Cylindrical Velocity Components
Velocity Axial Component = 0.05 [m s”-1]
Velocity Theta Component = 0 [m s”-1]
Velocity r Component = 0 [m s”-1]
AXIS DEFINITION:
Option = Coordinate Axis
Rotation Axis = Coordenadas.3
END
END
VOLUME FRACTION:
Option = Value
Volume Fraction = FVOleo
END
END
END
END
BOUNDARY: Saida
Boundary Type = OUTLET
Coord Frame = Coordenadas
Location = Saida 1 3
BOUNDARY CONDITIONS:
FLOW REGIME:
Option = Subsonic
END
MASS AND MOMENTUM:
Option = Average Static Pressure
Relative Pressure = 101325 [Pa]
END
PRESSURE AVERAGING:
Option = Average Over Whole Outlet
END
END
END
BOUNDARY: Parede
Boundary Type = WALL
Coord Frame = Coordenadas
Location = parede 1 3
FLUID: Air at 25 C
BOUNDARY CONDITIONS:
WALL INFLUENCE ON FLOW:
Option = Free Slip
END
END
END
FLUID: Oleo
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BOUNDARY CONDITIONS:

WALL INFLUENCE ON FLOW:

Option = No Slip
END
END
END
WALL CONTACT MODEL.:
Option = Use Volume Fraction
END
END
BOUNDARY:: Simetrial
Boundary Type = SYMMETRY
Location = simetria 1 3
END
BOUNDARY:: Simetria2
Boundary Type = SYMMETRY
Location = simetria 2 3
END
BOUNDARY:: Saida 2
Boundary Type = OUTLET
Coord Frame = Coordenadas
Location = Saida 2 3
BOUNDARY CONDITIONS:
FLOW REGIME:
Option = Subsonic
END
MASS AND MOMENTUM:
Option = Average Static Pressure
Relative Pressure = 101325 [Pa]
END
PRESSURE AVERAGING:

Option = Average Over Whole Outlet

END
END
END
BOUNDARY: Parede 2
Boundary Type = WALL
Coord Frame = Coordenadas
Location = parede 2 3
FLUID: Air at 25 C
BOUNDARY CONDITIONS:

WALL INFLUENCE ON FLOW:

Option = No Slip
END
END
END
FLUID: Oleo
BOUNDARY CONDITIONS:

WALL INFLUENCE ON FLOW:

Option = No Slip
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END
END
END
WALL CONTACT MODEL.:
Option = Use Volume Fraction
END
END
DOMAIN MODELS:
BUOYANCY MODEL.:
Buoyancy Reference Density = 998 [kg m”-3]
Gravity X Component = -9.81 [m s"-2]
Gravity Y Component = 0 [m s"-2]
Gravity Z Component = 0 [m s"-2]
Option = Buoyant
BUOYANCY REFERENCE LOCATION:
Option = Automatic
END
END
DOMAIN MOTION:
Option = Stationary
END
MESH DEFORMATION:
Option = None
END
REFERENCE PRESSURE:
Reference Pressure = 101325 [Pa]
END
END
FLUID: Air at 25 C
FLUID MODELS:
FLUID BUOYANCY MODEL:
Option = Density Difference
END
MORPHOLOGY:
Maximum Packing = 1
Mean Diameter = 0.0016 [m]
Minimum Volume Fraction = le-15
Option = Dispersed Fluid
END
END
END
FLUID: Oleo
FLUID MODELS:
FLUID BUOYANCY MODEL:
Option = Non Buoyant
END
MORPHOLOGY:
Option = Continuous Fluid
END
END
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END
FLUID MODELS:
COMBUSTION MODEL:
Option = None
END
HEAT TRANSFER MODEL.:
Homogeneous Model = False
Option = None
END
THERMAL RADIATION MODEL:
Option = None
END
TURBULENCE MODEL.:
Homogeneous Model = False
Option = Laminar
END
END
FLUID PAIR: Air at 25 C | Oleo
Surface Tension Coefficient = 0.07 [N m”-1]
INTERPHASE TRANSFER MODEL:
Option = Particle Model
END
MASS TRANSFER:
Option = None
END
MOMENTUM TRANSFER:
DRAG FORCE:
Option = Grace
Volume Fraction Correction Exponent = 4
END
LIFT FORCE:
Option = None
END
VIRTUAL MASS FORCE:
Option = None
END
WALL LUBRICATION FORCE:
Option = None
END
END
END
MULTIPHASE MODELS:
Homogeneous Model = False
FREE SURFACE MODEL.:
Option = None
END
END
END
EXPERT PARAMETERS:
build artificial wall = f
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relax mass = 0.75

solve volfrc =t

transient initialisation override =t
END
INITIALISATION:

Coord Frame = Coordenadas

Option = Automatic

FLUID: Air at 25 C

INITIAL CONDITIONS:
Velocity Type = Cylindrical

CYLINDRICAL VELOCITY COMPONENTS:

Option = Automatic with Value
Velocity Axial Component =0 [m s*-1]
Velocity Theta Component = 0 [m s”-1]
Velocity r Component = 0 [m s”-1]
AXIS DEFINITION:
Option = Coordinate Axis
Rotation Axis = Coordenadas.3
END
END
VOLUME FRACTION:
Option = Automatic with Value
Volume Fraction =0
END
END
END
FLUID: Oleo
INITIAL CONDITIONS:
Velocity Type = Cylindrical

CYLINDRICAL VELOCITY COMPONENTS:

Option = Automatic with Value
Velocity Axial Component = 0.05 [m s”-1]
Velocity Theta Component = 0 [m s”-1]
Velocity r Component = 0 [m s”-1]
AXIS DEFINITION:
Option = Coordinate Axis
Rotation Axis = Coordenadas.3
END
END
VOLUME FRACTION:
Option = Automatic with Value
Volume Fraction = 1
END
END
END
INITIAL CONDITIONS:
STATIC PRESSURE:
Option = Automatic
END
END
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END
OUTPUT CONTROL.:
RESULTS:
File Compression Level = Default
Option = Standard
END
TRANSIENT RESULTS: Transient Results 1
File Compression Level = Default
Include Mesh = No
Option = Selected Variables
Output Variables List = Absolute Pressure,Air at 25 C.Specific \
Volume,Air at 25 C.Superficial Velocity,Air at 25 C.Velocity,Air at \
25 C.Volume Fraction,Dynamic Viscosity,Oleo.Specific \
Volume,Oleo. Superficial Velocity,Oleo. Velocity,Oleo. Volume \
Fraction,Pressure, Total Pressure, Velocity, Wall Shear
Time Interval = 0.005 [s]

END
END
SIMULATION TYPE:
Option = Transient
INITIAL TIME:
Option = Value
Time =0 [s]
END
TIME DURATION:

Option = Total Time
Total Time = 4 [s]
END
TIME STEPS:
Option = Timesteps for the Run
Timesteps for the Run = 0.01 [s]
END
END
SOLUTION UNITS:
Angle Units = [rad]
Length Units = [m]
Mass Units = [kg]
Solid Angle Units = [sr]
Temperature Units = [K]
Time Units = [s]
END
SOLVER CONTROL.:
ADVECTION SCHEME:
Option = High Resolution
END
CONVERGENCE CONTROL:
Maximum Number of Coefficient Loops =3
Timescale Control = Coefficient Loops
END
CONVERGENCE CRITERIA:



Residual Target = 1.E-4
Residual Type = RMS
END
INTERPOLATION SCHEME:
Pressure Interpolation Type = Trilinear
Velocity Interpolation Type = Trilinear
END
TRANSIENT SCHEME:
Option = Second Order Backward Euler
END
END
END
COMMAND FILE:
Version = 10.0
Results Version = 10.0
END

128



