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NOTA PREVIA

Este volume é parte integrante da tese de doutoramento em Engenharia
Quimica intitulada “Oxigenacdo em Borbulhadores Verticais e Inclinados”,
constituindo o seu Capitulo 2- Revisédo bibliografica sobre escoamento gas-liquido em

condutas verticais e inclinadas.

Dado que os trabalhos realizados sobre escoamento gas-liquido em colunas
inclinadas sdo escassos e se encontram dispersos, 0 autor efectuou uma exaustiva
pesquisa bibliografica sobre o tema. Apesar da proporg¢éo relativamente volumosa que
este capitulo assume no contexto da tese, achou-se que seria de toda a utilidade
efectuar uma compilacdo dos dados recolhidos, no sentido de se disponibilizar a
comunidade cientifica um trabalho que permita uma rapida consulta sobre as
publicagdes existentes numa area pouco estudada. Assim, e também para evitar que a

tese tenha um tamanho exagerado resolveu-se apresenta-la em dois volumes.
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2- Revisdo bibliografica sobre escoamento gas-liquido em condutas verticais e inclinadas

2-REVISAO BIBLIOGRAFICA SOBRE ESCOAMENTO GAS-
-LIQUIDO EM CONDUTAS VERTICAIS E INCLINADAS

O escoamento simultdneo de gas e liquido é frequentemente encontrado em
situacOes da vida corrente e em muitas aplicacGes industriais tais como, colunas de
destilacdo, reactores quimicos e nucleares, pipelines para transporte de misturas de
hidrocarbonetos, colectores solares, evaporadores, equipamentos de transferéncia de
massa como por exemplo colunas de borbulhamento, colunas de enchimento, bombas

tipo airlift, entre outras.

Em particular, as colunas de borbulhamento, equipamento em que a fase gasosa
é dispersa na forma de bolhas numa fase liquida continua, tém sido largamente usadas
como dispositivos de contacto gas-liquido, tipo absorvedores e/ou desabsorvedores
(strippers), como reactores quimicos para hidrogenagdo, oxidacdo ou cloracdo de
liquidos organicos e como fermentadores em unidades de tratamento bioldgico de &guas

residuais.

O escoamento gas-liquido pode ocorrer em colunas verticais, horizontais ou
inclinadas. Ndo obstante as muitas situacfes praticas em que pode ser encontrado, 0
escoamento em colunas inclinadas tem sido muito menos estudado, em comparagéo
com o escoamento em colunas verticais e horizontais. Por este motivo, e porque neste
trabalho se faz o estudo da hidrodinamica e da transferéncia de massa em equipamentos
a operar na vertical e inclinados, neste capitulo faz-se uma revisdo bibliogréafica do
essencial que estd publicado sobre escoamento gas-liquido em colunas verticais e
inclinadas. Sdo abordados aspectos tdo importantes como o tipo de regime de
escoamento, a velocidade das bolhas (nos regimes onde elas existem), a retengdo de gas
e liquido, a queda de pressdo, o fendmeno do alagamento (flooding em inglés), a

dispersdo e a transferéncia de massa.

No projecto de equipamentos onde ocorre simultaneamente escoamento de gas e
de liquido, é determinante que se tenha o conhecimento mais preciso possivel das

caracteristicas hidrodindmicas mais importantes como sejam o tipo de regime de
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escoamento e as transicdes entre regimes, a retencao de gas e de liquido e a queda de
pressdo. E igualmente importante poder-se prever as condicbes limites para o
escoamento em contra-corrente e o conhecimento das velocidades das fases é essencial

para o célculo da retencdo.

Na optimizacdo do projecto e operacdo de sistemas de escoamento com duas
fases, especialmente no que concerne a queda de pressdao e a quantidades como
coeficientes de transferéncia de calor e de massa, é necessario prever com seguranga o
tipo de regime de escoamento. A queda de pressdo e a taxa de transferéncia de massa,
por exemplo, sdo totalmente diferentes se se tratar de um escoamento em que 0 gas se
desloca sob a forma de bolhas através da fase liquida (continua) ou em que o liquido
escoa sob a forma de pelicula junto as paredes do tubo, com 0 gas a percorrer a zona

central.

Este capitulo é estruturado da seguinte forma: primeiro definem-se alguns
parametros basicos que sdo depois utilizados ao longo do trabalho. Em seguida sdo
abordados alguns dos aspectos mais relevantes no escoamento gas-liquido em condutas
inclinadas, tais como os regimes de escoamento e as transi¢Oes entre eles, a velocidade
das bolhas, a retencdo, a queda de pressao, o flooding, a dispersdo e a transferéncia de

massa.

2.1- DEFINICAO DE PARAMETROS BASICOS

Nesta Seccdo definem-se algumas das variaveis basicas usadas para descrever o
escoamento gas-liquido em colunas e que vao ser utilizadas nos varios capitulos deste

trabalho.
i) Velocidades superficiais
Em escoamento bifasico gas/liquido, a velocidade das fases pode ser definida de

diferentes modos. As velocidades superficiais da fase liquida e da fase gasosa,
representadas neste trabalho por Uis e Ugs, respectivamente, sdo definidas pelo
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quociente entre 0s respectivos caudais volumétricos e a area total da sec¢do recta da

coluna, isto é, a velocidade da fase como se esta fosse a Unica a escoar na coluna.

u, -2 2.1)
Ac

U, =2 (2.2)
Ac

onde Q. e Qg representam, respectivamente, os caudais volumétricos de liquido e de gas
e Ac € a area da secgdo recta da coluna.

i) Velocidade da mistura

A velocidade da mistura gas-liquido, Uy, € definida pela soma algébrica das

velocidades superficiais. Para escoamento co-corrente, a velocidade U ,,.. € dada por

UMcc :ULS +UGS = QL—+ QG (2-3)

Ac

No escoamento em contra-corrente a velocidade da mistura, Uwg, € dada por

Upe =Ugs —Us (2.4)

iii) Retencdo de gas e de liquido

A retencdo de g&s, que representaremos por E;, representa a fracgdo
volumétrica ocupada pelo gas numa determinada seccdo recta da coluna. De modo
analogo se define retengdo de liquido, E,. Em inglés usa-se o termo “holdup™ para
designar a fraccdo volumétrica da coluna ocupada por uma dada fase. Contudo, a

designacdo holdup é usada com mais frequéncia para a fase liquida (liquid holdup),
enguanto o termo “void fraction” é preferido para a fase gasosa. Neste trabalho, serdo
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utilizados os termos retencdo de gas (Eg) e retencdo de liquido (E.) quando nos
referimos a fraccdo do volume da coluna ocupada pelo gas ou pelo liquido,
respectivamente.
A retencdo de liquido é definida como a fraccdo do volume da coluna, V,
ocupada por liquido, V,
VL

EL: =

Vi (2.5)
Y

AL
Ac
em que A_ e Ac, representam respectivamente, a area da seccdo recta ocupada por

liquido e a area total da seccéo recta da coluna. O valor de E, pode variar ao longo de

uma coluna.
De modo analogo, a retencédo de gas é dada por

g =V A (2.6)
Ac
com Ag a representar a area da seccao recta da coluna ocupada pelo gas.
Atendendo as defini¢bes de retencdo de gas e de liquido tem-se sempre

EG +EL =1 (27)

pelo que Eg pode também variar de secgdo para sec¢do ao longo de uma coluna.
A retencdo de gas e de liquido nos varios tipos de escoamento é tratada com

mais detalhe na Seccéo 2.4.

iv) Velocidades efectivas

A velocidade efectiva de uma determinada fase tem em conta o facto de essa
fase ocupar apenas uma fraccdo da seccao recta da coluna. O seu valor € superior ao da
velocidade superficial, sendo funcdo da retencdo. As velocidades efectivas do gas e do

liquido, representadas por U e U, respectivamente, sdo definidas por
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_ UGS (2,8)

UL _ QL ULS ULS (2.9)

v) Velocidade relativa

A velocidade relativa entre as duas fases, Ug, € definida como a diferenca entre a
velocidade efectiva da fase gasosa e a velocidade efectiva da fase liquida. Para o

escoamento co-corrente, a velocidade relativa, Ugc, € dada por

URcc :UG _UL (210)

A velocidade relativa € uma quantidade positiva no caso de escoamento co-
corrente ascendente, uma vez que a velocidade de subida do gas € superior a do liquido
devido a tendéncia natural de subida do gas. Em escoamento co-corrente descendente, a
velocidade relativa dada pela equagéo anterior tem valor negativo pois a velocidade do

liquido é superior a do gas.

Em escoamento contra-corrente e, atendendo aos sentidos contrarios de

circulacdo das duas fases, a velocidade relativa, Ur, & dada por

Ugy =Ug +U (2.11)

2.2-REGIMES DE ESCOAMENTO

O escoamento multifasico é caracterizado pela existéncia de interfaces, através
das quais ha variacdes das propriedades dos fluidos. No escoamento a uma sé fase as
propriedades sdo constantes ou variam gradualmente, sendo o padrédo de escoamento

classificado em laminar ou turbulento. No escoamento simultaneo de mais do que uma
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fase, hé vérias configuracdes internas de escoamento que as fases podem adoptar, sendo
as diferentes variantes designadas por padrdes (ou regimes) de escoamento (em inglés
flow patterns). Na Figura 2.1 estdo representados quatro padrdes possiveis para
escoamento ascendente em co-corrente, de gas e liquido num tubo. O regime de
escoamento adoptado por gas e liquido em movimento num tubo depende de varios
factores: variaveis de operacdo como por exemplo os caudais das duas fases,
propriedades fisicas dos dois fluidos e variaveis geométricas tais como o diametro e o
angulo de inclinacdo da coluna. O regime de escoamento é uma fungdo complexa dessas
variaveis sendo fortemente dependente do angulo de inclinacdo (Newton and Behnia,
2001). No estudo efectuado por Chen (2001), o angulo de inclinagdo do tubo ou coluna
mostrou ter um efeito mais pronunciado sobre as transicbes entre regimes de

escoamento do que as propriedades dos fluidos.

Na literatura da especialidade encontra-se uma grande variedade de designacfes
para padrées de escoamento. Muitas das diferentes designacdes devem-se a natureza
subjectiva das definicdes, mas varias delas, referem-se essencialmente aos mesmos
padrdes. Na pratica ha um conjunto restrito de regimes de escoamento que importa

conhecer, bem como as transigdes entre eles.

Dado haver grandes diferencas no comportamento do escoamento, consoante
este ocorre em tubos verticais, horizontais ou inclinados, nesta Sec¢do dar-se-a
particular relevo a influéncia da inclinacdo da coluna sobre o regime de escoamento e as

transicdes de regime.

Vérios autores enquadram 0s Varios regimes em trés conjuntos basicos em inglés
designados por: Dispersed, Intermittent e Separated e que podemos traduzir por

escoamento em Dispersao, Intermitente e Separado.

e Em dispersdo, pode a fase liquida ser continua, e a fase gasosa descontinua; o gas
desloca-se entdo sob a forma de bolhas dispersas no liquido e tem-se o regime
designado correntemente por: Bubble flow, ou Dispersed bubble flow. Se o gés for a
fase continua, na qual o liquido esté disperso em gotas, tem-se um “spray”.
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e Intermittent. Nestes regimes pelo menos uma fase é descontinua. O escoamento é
intermitente, caracterizando-se pelo aparecimento alternado de bolhas e de porgdes de
liquido. Incluem-se aqui os regimes: Elongated bubble, Slug e Churn (ou Froth) que

podemos traduzir por Bolhas alongadas, Bolhas tubulares e Esfarrapado.

e Separated. Neste tipo de escoamento, ambas as fases sdo continuas, podendo aparecer

algumas gotas ou bolhas de uma das fases na outra fase. Incluem-se aqui os regimes:
-Stratified (Estratificado). Neste regime € vulgar distinguir-se dois sub-regimes:
Stratified smooth (Estratificado liso) e Stratified wavy (Estratificado ondulado).
-Annular (Anelar). Por vezes distinguem-se dois sub-regimes: Annular-film (ou

simplesmente Annular) e o Annular-mist (Anelar com goticulas).

Descrevem-se a seguir, com mais detalhe, os regimes mais comuns em
escoamentos verticais, horizontais e inclinados. O tipo de regime depende bastante,
como ja se referiu, do angulo de inclinagdo da coluna e do modo como os fluidos a
percorrem, isto &, se 0 escoamento é co-corrente ascendente, co-corrente descendente ou
se ocorre em contra-corrente.

Dado ser frequente a utilizacdo de termos como bubble, slug, entre outros, neste
trabalho optou-se por manter a designacdo em inglés de todos os regimes de

escoamento.

2.2.1-REGIMES DE ESCOAMENTO EM TUBOS VERTICAIS

2.2.1.1-Escoamento vertical ascendente

No escoamento vertical ascendente em tubos, ha quatro regimes de escoamento
principais designados por Bubble, Slug, Churn e Annular (Hewitt and Hall-Taylor,
1970; Taitel et al., 1980; McQuillan and Whalley, 1985a; Whalley, 1987; Ansari et al.,
1994; Abdul-Majeed and Al-Mashat, 2000; Chen, 2001; entre outros). A Figura 2.1

representa esquematicamente estes regimes de escoamento.
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Figura 2.1- Representacdo esquematica dos regimes de escoamento vertical ascendente de gas e liquido
(de Taitel et al., 1980).

As suas caracteristicas sdo descritas a seguir (Taitel et al., 1980; Whalley, 1987,
Wolk et al., 2000).

- Bubble (B). O gas sob a forma de pequenas bolhas encontra-se disperso na fase
liquida continua. As bolhas podem ter diferentes formas e tamanhos mas sempre
menores que o didmetro do tubo.

Alguns autores utilizam o termo dispersed bubble em vez de bubble.
Outros utilizam os dois termos, relacionando-os com dois sub-regimes. Varios
autores, como Barnea et al. (1985) e Barnea (1987), fazem a distingéo entre os
sub-regimes bubble e dispersed bubble com base nos mecanismos de transi¢édo
que levam a esses sub-regimes e em situacdes particulares de escoamento.
Segundo Barnea et al. (1985) o termo bubble (ou bubbly) aplica-se mais a
caudais de liquido mais baixos e ndo aparece em todas as inclinagcdes e em todos
os didmetros de tubo. O termo dispersed bubble aparece sempre associado a
caudais de liquido elevados, onde as pequenas bolhas dispersas no liquido séo o

resultado da quebra das bolhas de grande volume devido a accdo turbulenta
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associada a esses caudais elevados, podendo aparecer em todas as inclinagdes.
Chen and Brill (1987) referem cinco regimes de escoamento basicos no
escoamento vertical ascendente, uma vez que também eles distinguem os
regimes bubbly e dispersed bubble. Num trabalho recente sobre regimes de
escoamento e correspondentes transicdes, que inclui um capitulo de revisdo,
Chen (2001) refere que o regime bubbly é observado apenas na vertical ou em
tubos inclinados de relativamente grande diametro. Para este efeito, como outros
autores, entre eles Whalley (1987) e Oddie et al. (2003), o didmetro de 50 mm &
considerado o valor de fronteira entre os tubos de pequeno didmetro e os de
grande diametro. O regime dispersed bubble é normalmente observado em toda
a gama de inclinac6es do tubo.

O regime bubble ocorre para baixas reten¢des de gas. Outra caracteristica
deste regime de escoamento em tubos verticais referida por varios autores, entre
eles Taitel et al. (1980), é que a distribuicdo da fase gasosa sob a forma de

bolhas na fase liquida é aproximadamente uniforme.

- Slug (SL): Quando a concentracdo de bolhas no regime bubble aumenta, devido
ao aumento do caudal de gas, ocorre a coalescéncia destas formando-se bolhas
de grande volume que quase ocupam a totalidade da seccdo recta do tubo. Estas
bolhas com forma tubular e frente semiesférica sdo normalmente designadas
pelo termo inglés slug, embora certos autores também utilizem a expressao
“bolhas de Taylor”. Neste regime, as bolhas estdo separadas por liquido continuo
(muitos autores referem-se a esta porcdo de liquido entre dois slugs chamando-
lhe slug de liquido®™) que pode conter pequenas bolhas no seu seio. As bolhas de
Taylor movem-se para cima e encontram-se separadas da parede do tubo por
uma camada fina de liquido que se desloca para baixo devido ao movimento de
subida do slug.

As bolhas de Taylor tém normalmente uma forma com simetria axial,
embora por vezes, devido ao movimento do liquido, se desloqguem com a zona

frontal “inclinada” para o lado.

* Muitos autores utilizam o termo slug quando se referem ao liquido que separa duas bolhas de Taylor.
Outros usam o termo para se referirem as proprias bolhas. Esta diferenca pode levar a confusdo. Neste
trabalho usa-se o termo “slug de gas” para designar as bolhas de Taylor e “slug de liquido™ para designar
o liquido entre séries de bolhas.
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Neste tipo de escoamento, a maior parte do gas existente na coluna esta
nas bolhas de grande dimenséo (isto é, nas bolhas de Taylor), havendo pequenas
bolhas dispersas no liquido entre “slugs”.

Outro aspecto relevante, que sera abordado mais em pormenor na Secgdo
2.7, é a mistura intensa gerada sob a base dos slugs a subir no seio de liquidos,
regido usualmente designada por esteira dos slugs. Os estudos mais relevantes
sobre esta matéria foram efectuados por Campos and Guedes de Carvalho
(1988a, 1988b), Campos (1991) e Guedes de Carvalho et al. (1993).

- Churn (CH). Com o aumento do caudal de gas, o regime slug da lugar ao
regime churn, altamente desordenado, cadtico, instavel, que aparenta natureza
oscilatdria, com o liquido proximo das paredes do tubo a pulsar continuamente
para cima e para baixo. As bolhas tornam-se mais estreitas, com formas
irregulares e varios tamanhos. Tendo alguma semelhanca com o regime slug, é
todavia muito mais caotico e desordenado. A continuidade do liquido entre
sucessivas bolhas de Taylor € repetidamente destruida por uma elevada
concentracdo local de gas. Apesar de globalmente 0 movimento ser ascendente,
é tipico, no churn, haver no liqguido um movimento oscilatério ou alternante no
que diz respeito ao sentido do movimento. Alguns investigadores referem-se a
este regime como froth (Taitel et al., 1980; Petalas and Aziz, 1998). O churn faz

a transicao entre os regimes slug e annular.

- Annular (A). A caracteristica deste tipo de escoamento € a continuidade da fase
gasosa que se desloca no centro do tubo. A fase liquida desloca-se também para
cima numa pelicula que recobre a parede do tubo e também sob a forma de gotas
arrastadas pelo gas que sobe na zona central do tubo. O escoamento ascendente
na pelicula de liquido, contraria as forcas da gravidade e resulta da forca de corte
exercida pelo rapido movimento do “nicleo” gasoso. E possivel encontrar outros
termos usados para designar o regime annular, como por exemplo, annular mist

ou semi-annular (Taitel et al., 1980).

10
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2.2.1.2-Escoamento vertical descendente

De acordo com Barnea et al. (1982) e Barnea (1987), sdo trés os principais
regimes encontrados no escoamento vertical descendente: o annular (¢ o mais
frequente), o intermittent (onde se incluem os regimes slug, elongated bubble e churn) e
o dispersed bubble (ou simplesmente bubble). As caracteristicas acima referidas para
escoamento co-corrente vertical ascendente continuam validas para escoamento

descendente.

2.2.2-REGIMES DE ESCOAMENTO EM TUBOS HORIZONTAIS

Os regimes mais comuns em escoamento horizontal s&o: dispersed bubble,
intermittent (elongated bubble e slug), stratified e annular (Taitel and Dukler, 1976;
Barnea et al., 1980; Barnea et al., 1985; Barnea, 1987; Xiao et al., 1990; Chen, 2001).
Estes regimes estdo esquematizados na Figura 2.2. Uma representacdo esquematica
semelhante & da Figura 2.2 pode encontrar-se em Whalley (1987), onde as designagdes

dos regimes dispersed bubble e elongated bubble sdo substituidas pelas designacdes

bubbly e plug.
{:3 buuvg ( )
Dispersed bubble Elongated bubble Stratified smooth

Aumento do caudal de gas

Annular

stratified Wavy

Aumento do caudal de gas _

Figura 2.2- Representacdo esquematica dos regimes de escoamento horizontal (de Chen, 2001).

11
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- Dispersed bubble (DB). A fase liquida é continua enquanto a fase gasosa esta
distribuida sob a forma de pequenas bolhas que tendem a deslocar-se para a parte
superior do tubo, devido a impulsdo. Caudais de liquido mais elevados, tendem a
dispersar mais uniformemente as bolhas no seu seio. Este tipo de escoamento ocorre
para valores elevados da razdo de caudais liquido/gas. Alguns autores, como

Whalley (1987), usam a designacao de bubbly (B) para se referirem a este regime.

- Elongated bubble (EB). Com o aumento do caudal de gas, as bolhas tendem a
coalescer, formando-se bolhas alongadas de maior volume, que se deslocam junto
da parede superior da conduta. A principal diferenca entre este regime e o slug é que
no regime elongated bubble ndo h& pequenas bolhas de gas arrastadas nos slugs de
liquido. Deste modo, o regime EB corresponde ao caso particular do regime slug,

quando o slug de liquido ndo contém pequenas bolhas dispersas.

- Stratified smooth (SS) e Stratified wavy (SW). Nestes sub-regimes, 0 gas e o
liquido deslocam-se separadamente, com o liquido na por¢do inferior do tubo. As
duas fases s@o continuas. A distin¢do entre estes dois sub-regimes tem a ver com a
forma da interface gas-liquido. No sub-regime stratified smooth a interface é
praticamente lisa. Com o aumento da velocidade do gas e o consequente aumento da
tensdo de corte interfacial, a interface fica ondulada e a amplitude das ondas
aumenta com o aumento da velocidade do gas. Nesta situacao esta-se perante o sub-
regime stratified wavy (sub-regime mais comum uma vez que a interface é quase
sempre ondulada). Alguns autores, como Whalley (1987), referem-se a este sub-

regime como wavy flow.

- Slug (SL). Com o aumento do caudal de gas, a amplitude das ondas formadas na
interface gas-liquido (no regime stratified wavy) pode aumentar ao ponto de tocarem
na parte superior do tubo, passando-se ao regime slug. Tal como no regime
elongated bubble, o escoamento é também intermitente, caracterizando-se pelo
aparecimento alternado de bolhas de grande volume (maiores que no caso do regime
elongated bubble) na parte superior do tubo e de porcdes de liquido, chamadas slugs
de liquido, que contém pequenas bolhas que sdo arrastadas. Do mesmo modo que no

escoamento vertical, os regimes slug e elongated bubble integram o escoamento do
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tipo intermittent, em que ndo ha uma distribui¢do axial uniforme do liquido. Os
slugs de liquido que enchem o tubo estdo intercalados por porcdes de gas que se

deslocam sobre uma camada de liquido “estratificado” junto da base do tubo.

- Annular (A). Quando o caudal de gas aumenta ainda mais, observa-se o regime
annular. O liquido desloca-se entdo sob a forma de uma pelicula delgada sobre a
parede do tubo, enquanto um “nucleo” de gas se desloca a velocidade elevada na
porcdo central do tubo. Devido a forga da gravidade, a pelicula de liquido na parte
inferior do tubo tem normalmente maior espessura do que no topo. A superficie do
liguido ndo é lisa devido a formacdo de pequenas ondas. O gas desloca-se
habitualmente com gotas de liquido em suspensdo e € a deposicdo dessas gotas de
liquido na parede superior do tubo que alimenta a pelicula de liquido nessa parte do
tubo. Alguns investigadores distinguem o0s sub-regimes annular e annular-mist
conforme o nudcleo de gas arrasta ou ndo gotas de liquido. No caso de gotas de
liquido serem arrastadas no nucleo gasoso o regime é chamado annular-mist, caso
contrario é simplesmente annular. Contrariamente ao regime dispersed bubble, o

regime annular-mist ocorre para valores baixos da razdo de caudais liquido/gés.

2.2.3- REGIMES DE ESCOAMENTO EM TUBOS INCLINADOS

Os regimes de escoamento em tubos inclinados sdo normalmente divididos em
quatro grupos principais: dispersed bubble, intermittent (elongated bubble, slug),
stratified (wavy e smooth) e annular. Petalas and Aziz (1998) ndo agrupam 0s regimes,
considerando como principais 0s seguintes: dispersed bubble, elongated bubble, slug,
froth (ou churn), stratified e annular-mist.

No caso do escoamento inclinado descendente, o regime stratified € um dos mais
comuns, ocupando grandes areas nos mapas de regime de escoamento (Seccdo 2.2.4);
no escoamento ascendente este regime é pouco importante por apenas existir para
pequenas inclinagdes em relacdo a horizontal, ocupando por isso pequenas areas nos
mapas (Barnea et al., 1980; Barnea et al., 1982b; Barnea et al., 1985; Barnea, 1987). De
facto, no escoamento ascendente, se houver estratificacdo, o liquido tendera a deslocar-
se “para trds”, por accdo da gravidade. S6 com inclinagfes muito ligeiras, em relacdo a

horizontal, é que o gas conseguird arrastar o liquido no sentido ascendente.

13
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Observac0es efectuadas por um grande nimero de investigadores, sobre regimes
de escoamento em tubos inclinados, mostraram que o angulo de inclinacdo tem uma
influéncia muito forte nas transicdes de regimes. Por exemplo, na transicdo stratified—
non stratified, mesmo pequenas mudancas no angulo tém um grande efeito. O
afastamento da horizontal tende a reduzir a ocorréncia de separagdo entre a fase gasosa
e a fase liquida. Autores como Barnea et al. (1982b) e Barnea et al. (1985) referem nos
seus trabalhos que o regime stratified ndo é observado para escoamento ascendente
inclinado a mais de 20° relativamente a horizontal. Para escoamento descendente,

todavia, este regime é normalmente observado até 70°.

Neste trabalho representar-se-4 o angulo de inclinacdo da coluna em relacdo a
horizontal por € e a inclinagdo em relacdo a vertical por «. Os angulos serdo
considerados positivos no caso dos escoamentos ascendentes e negativos nos

escoamentos descendentes.

2.2.4-MAPAS DE REGIMES DE ESCOAMENTO

No projecto de sistemas de escoamento a duas fases, torna-se importante poder
prever com alguma precisdo os regimes de escoamento que irdo ser observados par um
dado par de caudais a circular numa conduta com uma dada geometria (Wolk et al.,
2000). A préatica comum, na representacdo dos dados sobre regimes de escoamento &,
primeiro, classifica-los por observacdo visual (ou por outros meios) e depois apresentar
esses dados num mapa bidimensional de regimes de escoamento em termos de
parametros particulares do sistema. Para cada sistema, determinados caudais de liquido
e gas resultam num regime de escoamento particular. Os mapas sdo graficos
bidimensionais com o0 espaco separado por fronteiras de transicdo em areas
correspondentes aos varios regimes de escoamento, como se pode ver nas Figuras 2.3 a
2.7.

Apesar de em teoria as varidveis adimensionalizadas serem preferidas na
construcdo dos mapas, na pratica, sdo geralmente usadas coordenadas dimensionais,
como as velocidades superficiais. Exemplos de outras variaveis que podem ser
utilizadas sdo a velocidade da mistura gas-liquido e a retencdo de gas (Chen, 2001).

Contudo, como a retencdo de gas é geralmente desconhecida (a sua determinacao,
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baseada na informacao de regimes de escoamento, constitui muitas vezes um objectivo),

este caminho nem sempre € 0 mais pratico para apresentar as fronteiras de transicéo.

A elaboragdo de mapas de regimes de escoamento tem sido feita de dois modos:

- Directamente a partir dos dados experimentais, sendo neste caso 0s mapas
completamente empiricos e limitados aos dados nos quais foram baseados. Sao
0S mapas experimentais de regimes de escoamento. Para se considerar os efeitos
das propriedades dos fluidos e do diametro da coluna, tém de ser introduzidas
correlagdes adicionais.

- A partir da anélise dos mecanismos fisicos da transi¢do entre regimes, 0s quais
sdo modelados por equagfes fundamentais. S0 0s mapas mecanisticos de
regimes de escoamento. Relativamente aos mapas experimentais, a sua aplicacéo
é mais geral. Deve referir-se que para “fechar” os modelos mecanisticos se torna
muitas vezes necessario o recurso a correlacdes empiricas, de que se pode
apresentar como bons exemplos a determinacdo das tensdes de corte fluido/

parede da coluna e a tensdo interfacial.

Até ao aparecimento das técnicas de modelagdo mecanistica, com os trabalhos
pioneiros de Taitel and Dukler (1976) e de Taitel et al. (1980), os mapas de regime de
escoamento eram exclusivamente experimentais. A partir dessa época 0S mapas
mecanisticos generalizaram-se, sendo, claramente, os mais utilizados. A Figura 2.3
mostra um exemplo tipico de um mapa experimental para escoamento horizontal de
Mandhane et al. (1974). A Figura 2.4 e a Figura 2.5 mostram mapas mecanisticos para
escoamentos descendentes ligeiramente inclinados, de Taitel and Dukler (1976) e de
Xiao et al. (1990), respectivamente, em que as coordenadas sdo as velocidades
superficiais. A Figura 2.6 mostra um mapa mecanistico tipico, para escoamento vertical
ascendente (Taitel et al., 1980).
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Figura 2.3- Mapa de regimes de escoamento, experimental, para o sistema ar-agua em tubo horizontal
(de Mandhane et al., 1974).
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Figura 2.4- Mapa de padrbes de escoamento, mecanistico para o sistema ar-agua em escoamento
descendente em tubo ligeiramente inclinado em relagéo a horizontal (de Taitel and Dukler, 1976).
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Figura 2.5- Mapa de regimes de escoamento, mecanistico, para 0 sistema ar-agua em escoamento

descendente inclinado 1° em relacéo & horizontal num tubo de 50 mm de didmetro (de Xiao et al., 1990).
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Figura 2.6- Mapa de regimes de escoamento, mecanistico, para o sistema ar-dgua em escoamento co-

corrente ascendente vertical num tubo com 51 mm de didmetro (de Taitel et al., 1980).

Normalmente nos mapas de regime de escoamento utilizam-se 0S mesmos eixos
para diferentes transi¢Ges entre regimes. Contudo, hd mapas mais complexos que usam
diferentes eixos para diferentes transicGes. De entre estes Gltimos, 0 exemplo mais

conhecido € o0 mapa de Taitel and Dukler (1976) para escoamento horizontal que se
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mostra na Figura 2.7. Neste mapa, cada fronteira de transicdo € representada por dois
grupos adimensionais.

104 T

Il || T 101

L] I |
Aﬂﬂbf&rfﬁ) Dispersed Bubble (DEB)

0T T — 100
I | """--..__D

A, B \ -
\ - -
i — -1
Koo | Stratified N . i 10 ou
Wavy (SW) Intermittent (i) E
101 dio
i /T;an_@a\ .

¢ Smoom (88
100 1’1/ L \ 1 M| '

102 192 1[]"1 ‘IGD 10 102 10% 104

X
Curva: AeB C D
Coordenada; Fvs. X Kws. X Tvs. X

Figura 2.7- Mapa de regimes de escoamento horizontal, com coordenadas diferentes para as varias
transicdes entre regimes (de Taitel and Dukler, 1976).

Os parametros adimensionais necessarios para este mapa sao

_[(@Prdx), T (2.12)
(dP/dX)
Fr = Ugs Ps (2.13)

B \/g_D (pL—Ps

K _U {&} (2.14)
° #9(pL = ps)
:{I(dP/dx)LSITZ (2.15)
9(oL — Ps)

Na expressio de X, conhecido como pardmetro de Martinelli, (dP/dx)

representa o gradiente de pressdo (expresso em N/m* no S.I.) devido as “perdas por
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atrito” que existiria se o liquido fosse o Gnico fluido a escoar no tubo, (dP/dz)

representa o gradiente de pressdo devido as “perdas por atrito” que existiria se 0 gas
fosse o Unico fluido a escoar no tubo assumindo-se, neste caso, que 0 gas seja 0 Unico
fluido a escoar no tubo. Na expressdo de T, a utilizacdo do modulo assegura que este
parametro é sempre positivo. Os parametros, D, g e y, representam, respectivamente, o

didmetro interno do tubo, a aceleracéo da gravidade e a viscosidade do liquido e p, e

P representam as massas volumicas de liquido e gas, respectivamente.

O gradiente de pressao devido as “perdas por atrito” no escoamento monoféasico
da fase liquida é obtido de (Whalley, 1987)

(d_PJ _—2fsp Ul (2.16)
dx ) s D

em que fis representa o factor de atrito do liquido que pode ser calculado a partir de

fq= 10 . o Re,s < 2200 (2.17)

Re s

f .. =0.079Re2®; se Re > 2200 (2.18)

em que o numero de Reynolds é calculado com base nas propriedades e na velocidade

superficial do liquido

Re,, = AY1sP (2.19)

He

As expressdes para gradiente de pressdo, factor de atrito e nimero de Reynolds
para o gas sdo dadas por férmulas anélogas as do liquido, bastando substituir o subscrito

Ls POr Gs.
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2.2.5-TRANSICAO ENTRE REGIMES DE ESCOAMENTO

A previsdo do regime de escoamento € um problema central nos escoamentos
gas-liquido, pois dos varios parametros de projecto, como por exemplo a queda de
pressdo, os coeficientes de transferéncia de massa e de calor e a estabilidade e seguranca
dos processos, sdo fortemente dependentes do regime de escoamento (Chen and Brill,
1997).

Nas ultimas quatro a cinco décadas foram feitas extensas pesquisas sobre este
assunto. Para escoamento horizontal, o mais antigo mapa (experimental) de regimes foi
proposto por Baker (1954). Taitel and Dukler (1976) propuseram um modelo fisico
capaz de prever a transicdo entre regimes de escoamento a duas fases em tubos
horizontais e proximo da horizontal. Poucos trabalhos foram publicados sobre o efeito
da inclinagdo do tubo para escoamentos bifasicos, até cerca de 1980. No inicio dos anos
80, Spedding and Nguyen (1980) e Weisman and Kang (1981) efectuaram estudos
experimentais sobre os regimes de escoamento em tubos inclinados. Spedding and
Nguyen (1980) determinaram experimentalmente, num tubo de 45 mm de didmetro,
mapas de regimes de escoamento para o sistema ar-agua, com inclinacfes a variar desde
a vertical descendente até a vertical ascendente. As fronteiras de transi¢cdo foram
localizadas empiricamente para cada angulo experimentado. Os mapas estdo
apresentados em termos da razdo dos caudais volumétricos, Q./Qs € do numero de
Froude. Weisman and Kang (1981) obtiveram dados sobre transigéo entre regimes para
escoamento co-corrente ascendente de gas e liquido em tubos verticais e inclinados. Os
dados experimentais foram obtidos em tubos com 12 mm, 25 mm e 51 mm de diametro,
com pequenas inclinacdes em relacéo a horizontal (até 7°) para os sistemas ar-agua e ar-
glicerol e para inclinages de 30°, 45° e 90° para o sistema freon 113-vapor de freon
113. Os mapas de regimes de escoamento foram apresentados em termos de caudais
massicos (kg/m? hr) de gas e de liquido.

Nos altimos vinte anos surgiram mais estudos sobre os regimes de escoamento
em condutas inclinadas mas, ainda assim, em muito menor ndmero que para

escoamentos horizontais e verticais.

Na previsdo dos regimes de escoamento e das transicdes entre eles, como de um
modo geral na resolucdo de problemas de fluidos, ha trés metodologias com diferentes
niveis de aproximacdo que podem ser aplicadas: (a) utilizacdo de correlages empiricas;
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(b) técnica de modelagdo mecanistica e (c) resolucao rigorosa das equacGes de Navier -
Stokes. As correlacdes tém sido historicamente muito Gteis, tendo algumas delas sido
muito usadas, apesar das limitacbes que lhes advém do facto de, geralmente, serem
validas apenas na gama dos parametros para os quais foram obtidas. Mais recentemente,
a atencdo foi voltada para os chamados modelos mecanisticos no sentido de formular
métodos de calculo semi-analiticos para o regime de escoamento com geometrias
especificas. Nas técnicas de modelacdo, consideram-se apenas os fenomenos fisicos
mais importantes pois, os outros, podem complicar muito o problema sem melhorar
significativamente a solucdo. E, provavelmente, a metodologia mais apropriada na
perspectiva da engenharia. Incluem-se aqui a modelacdo mecanistica das transi¢oes
entre regimes e 0s modelos para o célculo da retencdo e da queda de pressdo, entre
outros. Deve referir-se que a grande maioria dos modelos mecanisticos precisam de
dados empiricos para os “fechar”, sendo as correla¢cbes que permitem calcular os
factores de atrito (fluidos/parede da conduta e interfacial) as mais frequentemente
usadas.

Como ja se referiu, a modelagdo mecanistica dos regimes de escoamento
comecgou com os trabalhos de Taitel and Dukler (1976) para escoamento horizontal e de
Taitel et al. (1980) para escoamento vertical ascendente. Com base nestes trabalhos,
foram apresentados por Barnea et al. (1982b), Barnea et al. (1985), Xiao et al. (1990), e
Ansari et al. (1994), modelos para 0s varios regimes de escoamento co-corrente em
tubos inclinados. Barnea (1987) e Petalas and Aziz (1998) elaboraram modelos para a
previsdo dos varios regimes e suas transi¢cfes em toda a gama de inclina¢fes do tubo,
incluindo escoamento horizontal, vertical ascendente e descendente e inclinado
ascendente e descendente. Os modelos de Xiao et al. (1990), Ansari et al. (1994) e de
Petalas and Aziz (1998) permitem prever, para além dos regimes de escoamento, 0s

valores de retencdo de gas e liquido e de queda de pressdo, para cada regime particular.

Descrevem-se a seguir as transi¢Ges entre 0s varios regimes de escoamento co-
corrente, comecando pelos verticais, em seguida os horizontais e finalmente os
inclinados. Os regimes e transicdes em escoamento contra-corrente sdo apresentados
logo a sequir.

Na figura seguinte faz-se uma representacdo esquematica do modo como 0s

fluidos podem percorrer uma conduta, identificando-se os caudais de liquido e de gés,
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respectivamente, Q. e Qg, a inclinacdo em relacdo a vertical, «, e em relacdo a

horizontal, 6.

Q Q
L QG
a) co-corrente b) co-corrente C) contra-corrente
ascendente descendente

Figura 2.8- Representacdo esquematica do modo como liquido e gas podem percorrer um tubo.

2.2.5.1-Transicao entre regimes em escoamento vertical

a)-Escoamento ascendente

Taitel et al. (1980) apresentaram um trabalho pioneiro sobre a modelagéo
mecanistica das transicbes entre regimes de escoamento vertical ascendente.
Identificaram quatro regimes principais: bubble (e/ou dispersed bubble), slug, churn e
annular, tendo formulado e avaliado a transicdo entre eles.

Para esta situacdo particular foram também apresentados modelos por Mishima
and Ishii (1984), McQuillan and Whalley (1985a) e Ansari et al. (1994).

Os modelos desenvolvidos por Taitel et al. (1980) incorporam os efeitos das
propriedades dos fluidos e do diametro do tubo e servem de base a construcdo dos
mapas onde estdo previstas as condi¢des de transicdo. E como sdo elaborados numa
base tedrica, estes mapas abrangem gama larga de condi¢des de escoamento e

propriedades dos fluidos.
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-Transicao bubble-slug

- Modelo de Taitel et al. (1980)

De acordo com Taitel et al. (1980), o regime bubble pode existir em tubos de
pequeno diametro apenas para caudais de liquido elevados, porque as forcas de
dispersdo turbulenta sdo entdo elevadas. A transicdo da condicdo de bubble para slug
resulta de um processo de aglomeracéo e coalescéncia de bolhas. Quando o caudal de
gas aumenta, o nimero de bolhas aumenta, o que leva a um aumento da taxa de
coalescéncia. Contudo, quando o caudal de liquido aumenta, as flutua¢des turbulentas
no liquido podem provocar a quebra das bolhas de maior volume formadas por
coalescéncia. Se esta quebra for suficientemente intensa para impedir a recoalescéncia,
0 regime com bolhas dispersas pode ser mantido. Neste caso os autores falam de
dispersed bubble.

Para prever as condi¢des para esta transicdo, deve determinar-se quando € que
cada um destes dois factores dominara o processo.

Quando o gas ¢é introduzido a baixos caudais, num tubo vertical de diametro
elevado (superior a aproximadamente 50 mm para o sistema ar-dgua) em simultaneo
com liquido, a fase gasosa € distribuida em forma de bolhas individualizadas. Se as
bolhas forem pequenas, comportam-se como esferas rigidas que sobem num movimento
linear rectilineo. Contudo, acima de um didmetro critico (cerca de 1.5 mm para o
sistema ar-agua) as bolhas comecam a apresentar alguma deformacdo na forma, a
medida que sobem num zig-zag algo aleatério. As bolhas podem colidir e coalescer,
formando bolhas individuais de maior volume com a forma de calote esférica (i. e.
capsulas com a frente esférica e a traseira quase plana). Deste modo, mesmo para baixos
caudais de liquido e géas, o regime bubble € caracterizado por um arranjo de pequenas
bolhas movendo-se em zig-zag com o aparecimento ocasional de bolhas maiores e de
slugs ou bolhas de Taylor. Para baixos caudais de liquido, o nimero de bolhas aumenta,
a medida que aumenta o caudal de gés, até que as bolhas dispersas ficam entdo muito
préximas umas das outras e as colisbes e a taxa de aglomeracdo, com formacao de
bolhas de grande volume, aumenta drasticamente. O resultado é a formacao do regime
slug. Experiéncias realizadas pelos autores sugerem que o valor da retencéo de gas para

0 qual isto acontece se situa entre 0.25 e 0.30.
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Um procedimento alternativo é considerar este problema do ponto de vista do
numero maximo de bolhas que é possivel “empacotar” num determinado volume.
Considerando que as bolhas tém forma esférica, num arranjo cubico, a retencdo de gas
pode ir até 0 maximo de 0.52. Todavia, dada a deformacdo das bolhas e o caminho
fortuito por elas seguido, ha um aumento acentuado na taxa de colisdo e coalescéncia
para retencbes bastante abaixo do valor correspondente a0 empacotamento maximo
possivel para esferas. Por conseguinte, a distancia mais proxima entre as bolhas antes da
transicdo deve ser a que permite alguma liberdade de movimento das bolhas individuais.
Baseados na evidéncia experimental, os autores admitem que o espago entre bolhas para
o qual a coalescéncia comeca a aumentar vincadamente ¢ igual a metade do raio das
bolhas, o0 que corresponde a uma retencdo de gas de cerca de 25%. Assim, para caudais
de liquido suficientemente baixos, quando a quebra de bolhas devida a turbuléncia é
baixa, o critério para a transicao de bubble para slug é que a retengdo de gés, Eg, seja de
0.25. Designando por Uy a velocidade de subida das bolhas em relacdo a velocidade
efectiva de liquido, Taitel et al. (1980) obtiveram a seguinte equacdo que caracteriza
esta transicdo, onde o mecanismo da coalescéncia predomina sobre a dispersdo
turbulenta, podendo ser representada num mapa de regimes de escoamento em que as
velocidades superficiais sdo as coordenadas

1-Eg

Us = E Ugs —(1-Eg)U, (2.20)
G

em que E; =0.25 e U € a velocidade livre de subida das bolhas. A velocidade das

bolhas é tratada em pormenor na Seccédo 2.3, e utiliza-se aqui a expressdo de Harmathy
(1960)

1/4
PL

onde o representa a tensdo superficial do liquido.

Com a substituicdo de E; e Ug pelos seus valores, a equagéo para a “linha” da

transicdo (representada pela curva “A” no mapa da Figura 2.6) é dada por
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1/4
U =3.0U —1.15{%} (2.22)
PL

Para velocidades de gas e liquido elevadas, a parcela correspondente a
velocidade de subida da bolha relativamente ao liquido é desprezavel e a curva de
transicdo € linear (U s=3.0Ugs). Para baixas velocidades de liquido, o primeiro membro
de (2.26) e praticamente nulo e a fronteira da regido bubble-slug é controlada pela

velocidade livre de subida das bolhas e deixa de depender do caudal de liquido.

Outro critério importante relaciona-se com o diametro da coluna. Para que exista
regime bubble é necessario que a coluna tenha um diametro superior ao minimo dado

pela equagéo

0.5
PLY

A equacdo anterior, apresentada por Taitel et al. (1980), é obtida igualando a

velocidade de subida da bolha de Taylor em meio estagnado, Uy, (dada por Dumitrescu
(1949)), U, =0.35,/gD, a velocidade das bolhas dispersas Uy (dada por Harmathy

(1960)). Com efeito, se a velocidade de subida das bolhas dispersas relativa ao liquido,
Uy, € superior a velocidade das bolhas de Taylor relativa a velocidade média do liquido,
Ug, as bolhas pequenas aproximam-se da base das bolhas de Taylor, levando a
coalescéncia e consequente aumento de volume. Nessas condi¢fes o regime bubble ndo
pode existir. Na Seccdo 2.3 é apresentado um estudo bibliografico sobre velocidade das
bolhas.

Ansari et al. (1994) no seu modelo de previsdo de regimes de escoamento
vertical ascendente utilizaram o mesmo critério deduzido por Taitel et al. (1980) para a
transicdo bubble/slug.

- Modelo de McQuillan and Whalley (1985a)

Para McQuillan and Whalley (1985a) e Whalley (1987) o mecanismo normal

para a transi¢cdo de bubbly para slug é o mesmo que foi apresentado por Taitel et al.
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(1980). McQuillan and Whalley (1985a) sugerem que ha um grande aumento na
frequéncia das colisbes para uma retencdo de gas de cerca de 0.30, o que significa que a
transicdo tendera a ocorrer a volta deste valor, mas os autores referem que se a
coalescéncia for dificultada por agentes tensioactivos, a transicdo podera ocorrer a
valores bastante mais elevados da retencdo de gas (até valores da ordem de 0.6). Por
outro lado, se a velocidade do liquido for elevada e consequente intensidade da
turbuléncia do liquido, podem as bolhas de elevado volume quebrar-se e formar
pequenas bolhas, mesmo para valores de retencdo de gas mais elevados, originando-se o
regime dispersed bubble.

-Transicao para dispersed bubble
- Modelo de Taitel et al. (1980)

Como no caso de escoamento horizontal analisado por Taitel and Dukler (1976),
0 mecanismo de transicdo assenta nas forcas resultantes da turbuléncia. Para valores
elevados de velocidade de liquido, essas forgcas conduzem a disperséo da fase gasosa em
pequenas bolhas, mesmo para retencGes de gas superiores a 0.25 ou 0.30. A quebra de
bolhas é uma possibilidade desde que 0 escoamento seja turbulento. Os autores referem
o trabalho de Hinze (1955) e sugerem para o diametro maximo estavel da fase dispersa,

dmax, @ Seguinte relacéo

d _ k(iJS/S(Z fLMU’?/l ]—2/5 (224)
max pL D

obtida a partir de um balango entre as forcas de tensdo superficial e as forcas resultantes
da turbuléncia. Os autores sugerem o valor k=1.14 (seria diferente para dispersdo de
gotas), com base em estudos experimentais. O parametro f y representa o factor de
atrito dado pela equacdo de Blasius para escoamento turbulento de liquido, com base na

velocidade da mistura e nas propriedades do liquido

-0.2
fLy = 0.046[—’0 P Dj = 0.046Re 2:29)

He
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Contudo, se o diametro, d, das bolhas produzidas pelo processo de quebra
turbulenta for suficientemente grande para permitir a sua deformagdo entdo, para
valores de retencdo de gas de aproximadamente 0.25, as bolhas de Taylor caracteristicas
do regime slug podem formar-se outra vez pelo processo de coalescéncia. Deste modo,
0 processo de quebra turbulento pode impedir a coalescéncia apenas quando o diametro
das bolhas produzidas for suficientemente pequeno para poderem ter forma esférica.
Taitel et al. (1980), citando o trabalho de Broadkey (1967), sugerem que o diametro das

bolhas para o qual isto acontece, di;, € dado por

[ 04 f (2.26)
dcrit =7 N\
(pL — Pe )g

Se as forcgas de dispersdo turbulenta forem suficientemente fortes para que o
processo de quebra produza bolhas com didmetro inferior a este valor, a coalescéncia é

suprimida e o regime dispersed bubble pode existir mesmo para E; >0.25. Contudo,
h&d um méaximo admissivel para retencdo de bolhas de gas dispostas em empilhamento
cubico, que é E; =0.52.

Refira-se que nesta regido de velocidade de liquido elevada, a velocidade

relativa da fase liquida pode ser desprezada e a retencéo de gas representada por A, €

igual & fraccdo volumétrica a entrada, dada pela razdo entre a velocidade superficial de

gas e a velocidade de mistura: A, =Ug /U, .

O critério global para que exista regime dispersed bubble é, entdo, dado pela

condigéo d,,, >d;;A; <0.52.

crit;
Os autores combinaram as equagdes acima referidas de modo a obter uma
expressao que relaciona as velocidades superficiais, as propriedades dos fluidos e o

diametro do tubo para o qual ocorre a dispersao induzida pela turbuléncia

0072
148 PL

0.446
U oau _40{D°'429(a/m°'°89{(pL—pG)g} } (227)
LS Gs — ™
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em que v, é a viscosidade cinematica do liquido (v, =, / p,). A equacdo anterior

esta representada no mapa de regimes de escoamento da Figura 2.6 pela linha “B”.

Todavia, 0 regime dispersed bubble ndo pode existir para “densidades”
correspondentes ao maximo de retencdo de 0.52. Deste modo, a curva “B”, da Figura
2.6 que delimita o regime dispersed bubble, termina na curva representada pela letra

“C”, que traduz a equacao

1-E
U = © U (2.28)
G

que com E; =0.52,sereduza U ; =0.92U

- Modelo de McQuillan and Whalley (1985a)

O mecanismo sugerido para a transi¢cdo para dispersed bubble é também o da
quebra de bolhas causada por forcas de pressdo resultantes da turbuléncia da fase
liquida. Os autores referem também, para esta transicao, a equacao (2.27) de Taitel et al.

(1980) fazendo a simplificagéo obvia, (o, — pg) = p, -

Estes autores sugerem como alternativa a equacdo (2.27) de transi¢do para o
regime dispersed bubble, a equacdo modificada empiricamente por Weisman et al.
(1979), a partir da expressdo de Taitel and Dukler (1976) para escoamento horizontal na
gama de diametros de tubo entre 0.01 e 0.127 m. A correlacdo resultante sugere que
para escoamento em tubos horizontais, a transicdo entre os dois regimes bubble é
independente do caudal de gas e o regime dispersed bubble existira se for verificada a

condicéo

D jm (2.29)

L

6.8 .
Us 2 W[QG(A —Pe)]om(
L

McQuillan and Whalley (1985a) justificaram o uso da correlacdo de Weisman et
al. (1979) para escoamento em tubos verticais com o facto de, para velocidades de

liquido elevadas, a velocidade relativa entre as duas fases poder ser desprezada e a
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turbuléncia ser, por conseguinte, causada s6 pela massa de liquido, ndo havendo efeito
da orientacdo do tubo. A maior diferenca entre as correlacGes de Taitel et al. (1980) e de
Weisman et al. (1979) é que esta prevé apenas um pequeno efeito do diametro do tubo
(D), havendo uma boa concordancia com os dados disponiveis para escoamento
horizontal.

Contudo, McQuillan and Whalley (1985a) admitem que a retenc¢do que limita a

estabilidade do regime dispersed bubble ocorre para E; =0.74. A equagéo de transi¢do

correspondente é entdo

U LS = 035U GS (230)

- Modelo de Ansari et al. (1994)

O mecanismo ¢ ainda o da quebra de bolhas devido a turbuléncia. Ansari et al.
(1994) basearam-se no trabalho de Barnea et al. (1982), sugerindo a seguinte equacao

de transicdo para o regime dispersed bubble.

O 4 05 06 f 0.4 U . 2 31
2[—6} [&} [_} (U s U )1'2 =0.725+ 4_15{$} (2.31)
(pL—ps)d o 2D TRt

Para caudais de gas elevados, a transicdo € governada pela retencdo maxima de
gas que origina coalescéncia de bolhas. Os autores sugerem 0.76 para este maximo. A

equacdo (2.31) termina com a transicdo dada pela equagdo: U =0.32U., que é

semelhante a equacao (2.30) de McQuillan and Whalley (1985a).

-Transicao de slug para churn

O regime slug em tubo vertical esta representado esquematicamente na Figura
2.9. Nesta figura identificam-se duas zonas normalmente consideradas neste regime,
que juntas constituem a chamada “unidade de slug”, com comprimento Ly: uma
corresponde a bolha de Taylor ou “slug” de gas, com comprimento Lyg, € a outra

corresponde ao espaco entre duas bolhas de Taylor normalmente designado por “slug de
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liquido” de liquido, com comprimento, L;s. Na mesma figura identificam-se também
outros parametros, como a velocidade da bolha de Taylor, representada por Urg. Na
zona de “slug” de gas identifica-se a velocidade do gas nesta zona, UgTs, a vVelocidade
do liquido, U, tg, a espessura da pelicula de liquido entre a bolha de Taylor e a parede
do tubo, A.1s € a retencdo de gas nessa zona, Egrs. Na zona de “slug” de liquido
identifica-se a velocidade do gas nesta zona, Ug.s, a velocidade do liquido, Uys, € a
retencao de liquido nessa zona, E s.

Bolha de
Taylor

9

LTB _ ]

Filme de

liqguido —

"Slug” de
liquido

Figura 2.9- Representagdo esquemética do regime slug completamente desenvolvido em tubos verticais
(adaptado de Ansari et al., 1994)

Quando a partir de um escoamento em regime slug, se aumenta o caudal de gas,
a transicao para regime churn pode ocorrer.

Ha varios mecanismos propostos para a transi¢ao entre os regimes slug e churn.

- Modelo de Taitel et al. (1980)

Observacdes feitas por Taitel et al. (1980) levaram estes autores a formular um
mecanismo de transi¢do para churn que associam a um fenémeno que ocorre na regido
da coluna préximo da entrada dos fluidos. Constataram que sempre que se observava

regime slug, se verificava que numa zona junto a entrada da coluna o regime € do tipo
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churn. Concluiram que o comprimento da regido onde o regime é do tipo churn até ao
ponto onde se estabelece um regime slug estavel, depende dos caudais das duas fases e
do didmetro da coluna. O comprimento do slug de liquido, assim como o0 comprimento
das bolhas de Taylor aumentam quando se movem para cima até se estabelecer o regime
slug completamente desenvolvido. Entre a entrada e o ponto da conduta a partir do qual
se estabelece slug estavel, o slug de liquido sobe e desce alternadamente, sendo esta
precisamente a condicdo tida pelos autores para considerar o regime como churn.
Quando o caudal de gas aumenta, o comprimento desta regido de entrada aumenta em
consequéncia, podendo até ocupar a totalidade do comprimento da secgdo de teste. Na
pratica todos os tubos tém um comprimento finito pelo que € util que se disponha de
estimativas dos comprimentos sobre 0s quais o regime churn é predominante. Com este
objectivo, os autores desenvolveram um método para calcular o comprimento da regido
de entrada requerido para que se desenvolva regime slug estavel. A estimativa para o
comprimento da regido de entrada do tubo onde o regime é churn, I, é dada por (Taitel
et al. (1980))

! =40.6(U'\’I +O.22] (2.32)

JoD

A solucéo desta equacéo para um dado valor de Ie/D permite construir a linha de
transicdo de slug para churn representada pela curva “D” no mapa da Figura 2.6.

Alguns autores, como McQuillan and Whalley (1985a), apontam como limitacao
do modelo de Taitel et al. (1980), o facto de ser dificil de testar com experiéncias
realizadas por outros autores, porque a equacdo proposta para a transi¢do requer o
conhecimento do comprimento da zona de entrada do tubo onde o regime churn precede
o0 slug. Ora muitas vezes esta informagdo ndo é fornecida nos relatos dos trabalhos

experimentais.
- Modelo de McQuillan and Whalley (1985a)

Segundo estes autores ha alguma dificuldade na identificacdo da transicdo de

slug para churn muito por causa da confusdo na defini¢do exacta do regime churn.
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Estes investigadores admitem que a transicdo de slug para churn ocorre como
resultado do flooding no escoamento da pelicula de liquido que desce em torno dos
slugs de gas, como consequéncia do aumento do caudal de gas. Com a subida das
bolhas de Taylor através do liquido, a velocidade do gas na zona dessas bolhas é
ascendente, mas a velocidade do liquido na camada que cobre a parede do tubo a volta
da bolha de Taylor, € descendente, pelo que nessa zona o escoamento gas-liquido se faz
em contra-corrente. Como se descrevera mais em pormenor na Seccdo 2.6 sobre
flooding, para um caudal de liquido definido, ha um valor da velocidade do gas para o
qual se rompe bruscamente a pelicula de liquido, levando ao seu encharcamento. O
regime de escoamento entdo obtido é altamente instavel e o regime annular ndo se
forma logo, pois a velocidade do gas ndo ¢ ainda suficientemente elevada para suportar
o filme de liquido modo continuo.

Na analise desta transicdo McQuillan and Whalley (1985a) e Whalley (1987)
consideram que a pequena quantidade de gas que circula como bolhas pequenas nos
slugs de liquido pode ser desprezada. O slug de gas, ou bolha de Taylor, sobe com uma
velocidade Utg. O filme liquido adjacente ao slug de gas desloca-se para baixo como
uma camada que escorre livremente ao longo da parede com velocidade U 1. A
velocidade de subida do slug pode ser calculada pela expressédo de Nicklin et al. (1962):

1/2
U, =120, + 0,35{M} (2.33)
PL

e como que p, >>p,, a equagdo anterior aparece normalmente simplificada:

U, =12U,, +0.35/gD . A velocidade de bolhas em liquidos é referida com mais

pormenor na Secgao 2.3.

Na Secgdo 2.6 sdo abordadas as condi¢Ges examinadas por varios investigadores
para as quais os filmes de liquido, em escoamento ao longo de uma parede podem levar
ao encharcamento ou flooding. A equacdo semi-empirica de Wallis (1960) €
frequentemente utilizada para prever as velocidades de gas e liquido que originam

flooding. Para o sistema ar-agua, McQuillan and Whalley (1985a) usaram a equagéo na

forma (Ug)"? +(U,)"* =1, para prever a posicdo da fronteira entre os regimes slug e

churn, em que U, e U sdo velocidades adimensionais do gas e do liquido,

respectivamente, definidas pelas equagdes
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Uz, =6 522[gD(p, - po)] (2.34)
Ac
UES :%pilz[gD(pL _pe)]iuz (2.35)

em que Qars, Qus (M*/s) e Ac (M) representam, respectivamente, o caudal volumétrico
de gas no slug, o caudal volumétrico do filme liquido a volta da bolha de Taylor e a area
da seccdo recta da coluna. Estas varidveis sdo obtidas a partir das equacdes que se

transcrevem a seguir:

Qors = {1—%}{12((}6 +Q,)+0.35A, 9D(p, ~ps) ‘pe)} (2.36)

PL
onde Qg € Q. séo caudais volumétricos de gas e liquido, respectivamente, alimentados a

colunae J,; é a espessura do filme dada por

LTB

1/3
:[?’Qu_s%hj (2.37)
79D p

onde Q,,; € o caudal de liquido correspondente.

Em regime permanente, o principio da conservagdo do volume permite escrever
Qere = (QL +Qs) —Qure (2.38)

As equacgdes (2.37), (2.36) e (2.38) podem ser resolvidas iterativamente para
avaliar os pardmetros &5, Qe € Qs , Necessarios para o calculo de U, e U e

permitir determinar a linha de transigéo.
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- Modelo de Chen and Brill (1997)

Chen and Brill (1997) desenvolveram um modelo especifico para a transicdo do
regime slug para churn em escoamentos co-corrente ascendentes em tubos verticais. A
transicdo é atribuida ao efeito da esteira da bolha de Taylor, em slugs de liquido
altamente “arejados”.

No regime slug vertical ascendente, a maior parte da fase gasosa esté localizada
nas bolhas de Taylor, que ttm um didmetro quase igual ao do tubo. Estas bolhas
tubulares sdo separadas por slugs de liquido que enchem o tubo e contém pequenas
bolhas gasosas. Com o aumento do caudal de gas, decresce a razdo entre o comprimento
da bolha de Taylor e o comprimento do slug de liquido que se torna mais “arejado”.
Quando se atinge um valor critico de caudal de gés, a transicdo de slug para churn
poderéa ocorrer.

Citando van Hout et al. (1992), estes investigadores dividem o slug de liquido
em trés regides distintas: 1) a esteira logo abaixo da base da bolha de Taylor, onde a
retencdo de gas é elevada devido a turbuléncia gerada nesta zona com formacéo de
vortices no liquido, 2) uma zona intermédia, em que as bolhas s&o injectadas nesta
regido a partir da base da esteira, principalmente junto do eixo do tubo e 3) a regido de
escoamento desenvolvido em que a distribuicdo das bolhas é semelhante a observada no
regime bubbly. Com o aumento do caudal de gés, a extensdo da esteira e 0 seu nivel de
turbuléncia aumentam. A regido de escoamento desenvolvido contrai-se e 0

comprimento relativo do slug de liquido, S5, diminui. O comprimento relativo ou

adimensional do slug de liquido €

- (2.39)

em que L.s e Ly representam respectivamente, o comprimento do slug de liquido e o
comprimento total da unidade de slug (soma dos comprimentos da bolha de Taylor e do
slug de liquido).

Justamente antes da transicdo de slug para churn, a regido de escoamento
desenvolvido quase desaparece e a esteira turbulenta comeca a afectar “o nariz” da

bolha de Taylor que Ihe sucede. A retengdo de gas na zona do slug de liquido, Eg,

atinge o seu maximo. Entretanto, o comprimento do slug de liquido atinge o seu valor
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minimo. Sob esta condi¢cdo, um aumento do caudal de gas, ainda que muito ligeiro,
pode resultar no colapso do slug de liquido e na deformacéo da bolha de Taylor. Por
isso, a transicdo para regime churn € atribuida a destruicédo do slug de liquido (que tem
retencdo de gas elevada e relativamente pequeno comprimento) pelo forte efeito da
esteira atras da bolha de Taylor que vai a frente. Referindo-se ao trabalho de van Hout
et al. (1992), verifica-se que quando o comprimento adimensional do slug de liquido se

aproxima de S, =0.15, o regime de escoamento esta proximo da transi¢éo para churn.

Tal como Brauner and Barnea (1986) e Barnea and Shemer (1989), Chen and Brill

(1997) sugerem tambem que a transicéo de slug para churn ocorre quando E ¢ atinge

o0 valor maximo possivel de 0.52.

A linha de transicdo, que representa o valor da velocidade superficial do gas,
Ugs, para cada velocidade superficial de liquido, Us, fixadas as propriedades dos
fluidos e o diametro do tubo, pode ser obtida a partir da resolucdo simultanea de um
conjunto de equacdes de balango, da velocidade da bolha de Taylor e do filme liquido,
que a seguir se apresentam, para regime slug, depois de substituir os critérios de
transicdo acima referidos nas equacgdes onde intervém.

Admitindo a unidade de slug como incompressivel, o caudal volumétrico total
da mistura das fases é constante em qualquer sec¢do dentro da unidade de slug, o que

permite escrever a equacao
EsreUere —(1—Egrg)U s =Ugs +U s =Uy (2.40)

onde Egp, Ugs € U 45 representam, respectivamente, a retencéo de gas, a velocidade

do gés e a velocidade do liquido na zona da bolha de Taylor.
Quando este tipo de bolha é suficientemente longa, um balanco de massa ao gas
sobre a totalidade da unidade de slug pode ser aproximado por (Chen and Brill (1997))

Ugs = Eqrs (1_ﬂ|_s )UGTB +EqisBus (UGS +UL5) (2.41)

Um balango ao gas relativo a um sistema de coordenadas movendo-se com a

velocidade da bolha de Taylor, Utg, permite escrever

EGLS (UTB -uU M )= EGTB (UTB _UGTB) (2,42)
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A velocidade da bolha de Taylor é dada pela expresséo de Nicklin et al. (1962),
traduzida na equacéo (2.33).

Para calcular a velocidade do filme liquido junto da bolha de Taylor,U .5, Chen

and Brill (1997) prop8em a seguinte equagdo valida para escoamento turbulento

5

0
U,., —9.916 3202 ~Pe)l- Eere (2.43)
PL

-Transicdo para o regime annular

Para caudais de gas muito elevados o escoamento pode passar ao regime
annular. O filme liquido desloca-se como uma camada, sobre a parede do tubo e o gas
circula no centro, transportando gotas de liquido em suspensdo. O escoamento
ascendente do filme liquido, contra a gravidade, resulta da elevada forca de corte
exercida pelo movimento rapido do nucleo gasoso. Na interface do filme liquido com o
gas formam-se ondas. Estas tendem a fragmentar-se dando origem a gotas de liquido

que sao arrastadas pelo gas em movimento rapido.

- Modelo de Taitel et al. (1980)

Taitel et al. (1980) sugerem que o regime annular ndo pode existir, a ndo ser que
a velocidade do gas no nucleo gasoso seja suficiente para sustentar as gotas de liquido.
Quando o caudal de gas é insuficiente, as gotas deixam de ser arrastadas, caiem e
acumulam-se, formando “pontes” no tubo, o que leva ao aparecimento dos regimes
churn ou slug.

A velocidade minima de gas necessaria para suspender uma gota de liquido é
determinada pelo balango entre a forca da gravidade e a forca de arrasto que se exercem

na gota

1 ﬂd2 3
5Co 3 PUe = (oL~ pe)—>

(2.44)

em que dq representa o didmetro da gota de liquido e Cp o coeficiente de arrasto.
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A velocidade de gas necesséria para a suspensdo da gota é obtida da equacédo
anterior

1/2

2 | 9(pL—ps)dy (2.45)

Uy =——| L e77e
\/§ Cope

O diametro maximo estavel da gota, no que diz respeito a possibilidade de ser

fragmentada pela corrente gasosa, € dado por (Hinze, 1955)

d —_Ko (2.46)

onde k toma o valor entre 20 e 30, usando os autores o valor de 30; para Cp sugerem
0.44. Se na equagéo da velocidade se substituir dy pela sua expressdo com os valores
mencionados para k e Cp e se atendermos a que é caracteristica do escoamento annular
a espessura do filme liquido ser muito reduzida, mesmo para caudais de liquido
relativamente elevados, Ug pode ser substituido por Ugs € a transicdo para escoamento

annular corresponde a

2

0.25
U, :3_1{96(/% —pe)} (2.47)
Pc

Esta equacdo, que determina a transi¢do para regime annular, permite calcular o
valor minimo de velocidade superficial do gas, abaixo do qual ndo é possivel existir
esse regime. Esta representada pela curva “E” no mapa de regime de escoamento da
Figura 2.6.

Ansari et al. (1994) propdem 0 mesmo critério para a transicao entre 0s regimes

churn e annular.

- Modelo de McQuillan and Whalley (1985a)

McQuillan and Whalley (1985a) e Whalley (1987) usaram uma simples

desigualdade, U, >1, para prever a existéncia de escoamento annular, obtendo-se,

segundo eles, melhores resultados que com o critério de Taitel et al. (1980),

representado pela equagéo (2.47). A velocidade U, é o nimero de Froude modificado
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que representa a comparacao entre as forcas de inércia e da gravidade, e é também
conhecida como velocidade superficial adimensional de flooding (ver Seccdo 2.6):

* / Ps
U.. =U _—
o o aD(p. - pe)

Para um dado sistema, as equacOes propostas por Taitel et al. (1980) e por
McQuillan and Whalley (1985a), para a transicdo churn/annular resultam em linhas
rectas nos mapas de regime de escoamento em que as coordenadas sdo as velocidades

superficiais.

b) Escoamento descendente

Em contraste com a extensa bibliografia sobre escoamento ascendente de duas
fases, em condutas verticais, ha muito pouca investigacdo dirigida especificamente a
transicdo entre regimes de escoamento co-corrente vertical, descendente. A pouca
informacao disponibilizada é de algum modo colmatada com os modelos desenvolvidos
para a transigéo entre regimes de escoamento descendente em tubos inclinados (Barnea
et al., 1982b), ou com os modelos apresentados para a gama completa de inclinages,
quer para transi¢cdes especificas (Barnea, 1986; Chen et al., 1997; Zhang et al., 2003),
quer para transicdes entre os varios regimes (Barnea, 1987; Petalas and Aziz, 1998), que
acabam por contemplar o caso do escoamento vertical descendente.

Barnea et al. (1982a) apresentaram critérios tedricos para as transi¢cbes em
escoamento vertical descendente e modelaram essas transi¢cbes. Apesar de referirem
especificamente a existéncia de trés regimes de escoamento, annular, slug e dispersed
bubble, na préatica os autores contemplam um quarto regime, o bubble, uma vez que
apresentam critérios de transicao diferentes para os regimes bubble e dispersed bubble.

O regime mais “patural” no escoamento vertical descendente, por ocupar
maiores areas nos mapas de regime de escoamento, é o regime annular, que ocorre na
forma de queda gravitica de filme liquido para baixos caudais de géas, sendo tipicamente

annular para caudais mais elevados.
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-Transicdo de annular para slug

Para Barnea et al. (1982a), o primeiro passo na modelacdo consiste no
desenvolvimento das relacGes entre a espessura do filme annular, &, e 0s restantes
parametros do escoamento. Na Figura 2.10 faz-se uma representacdo esquematica de

regime annular e nela se indicam também varios parametros do escoamento.

Figura 2.10- Representacdo esquematica de escoamento em regime annular.

As equac0es da quantidade de movimento para as duas fases, em regime annular

vertical descendente, sdo

—AL(z—Pj—TwLSL-l-TiSi +p A g=0 (2.48)
X

_AG(?j_I;j_TiSi+pGAGg=O (2.49)

em que (dP/dx) representa o gradiente de pressao, igual para as duas fases, z,, € 7;

representam, respectivamente, as tensdes de corte entre liquido e parede e na interface
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gas-liquido e S, Si, AL e Ag, representam, respectivamente, os perimetros molhados da
fase liquida e da interface e as areas da sec¢éo recta da conduta ocupadas por liquido e
por gas. Estes parametros podem ser calculados a partir de relacBes geométricas entre
eles.

A igualdade dos gradientes de pressdo e a substituicdo dos parametros acima
referidos pelas respectivas equacdes de calculo permite obter a seguinte equacéo, que

pode ser utilizada para o célculo da espessura do filme a partir das variaveis de operacao

z-i - +(p|__pe)g_f$:0 (2.50)

-~ - 2

D(6-06 )1-20) D(6-6 )
0
emque 6 = —
k D

As tensdes de corte entre liquido e parede e a interfacial sdo avaliadas de modo

convencional

= fLPL_Uf (2.51)
2
7=t P (UGZ_UL)2 (2.52)

com os factores de atrito dados por

f_ =c_Re (2.53)

f ~ fy =csRey " (2.54)
Para escoamento turbulento, ¢, =cs=0.046 e n=0.2 e para escoamento laminar

CL=Cg=16 e n=1.

Os numeros de Reynolds séo dados por

Re, = AUD. (2.55)
He
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Re, = PeYeDs (2.56)
He

em que D =4A/ /S, e Dg=4Ac/Sc sdo, respectivamente, os diametros hidraulicos
associados do liquido e do gas em regime annular.
As velocidades da fase liquida e da fase gasosa, em regime annular, podem

obter-se das equagdes

u, =% (2.57)
A5-5)

u, :% (2.58)
1-46+406

O critério de transicdo entre os regimes annular e slug é baseado no conceito
apresentado por Taitel and Dukler (1976) para escoamento horizontal. Se o
fornecimento de liquido ao filme for suficientemente elevado para prover o liquido
necessario para manter o slug, formar-se-a regime slug estavel. A transicdo para slug
ocorre quando a “crista” das ondas que se formam na interface tem uma quantidade do
liquido suficiente para bloquear o tubo. Quando a retencdo de liquido no slug for duas
vezes a retencdo de liquido no regime annular, entdo ocorre a transi¢ao de annular para
slug. Os autores admitem que a retencdo de liquido no slug € 0.7, havendo transicéo

para 0.7=2x A, /A.,ouseja

A 0.35 (2.59)

-Transicao de slug para dispersed bubble

O mecanismo de transi¢éo de slug para dispersed bubble proposto por Barnea et
al. (1982a), para escoamento vertical descendente, € o0 mesmo que foi proposto por
Taitel et al. (1980) para escoamento vertical ascendente. Esta transicdo ocorre quando
as forcas resultantes da turbuléncia se sobrepdem as forcas da tensdo superficial e
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dispersam a fase gasosa em pequenas bolhas. A equacdo (2.27) pode aplicar-se nesta
situacéo.

Embora os autores refiram que a equacdo (2.27) prevé relativamente bem a
transicdo de slug para dispersed bubble, eles melhoraram o modelo de modo a incluir o
efeito da retencdo de gas sobre o processo de coalescéncia e quebra e sobre o tamanho
de bolha resultante. A linha de transi¢do proposta e que segundo os autores da melhores

resultados corresponde a

2/5

1/2 3/5 -n 0.5 (2.60)
2[ﬂ} (ﬂj 2 (3] U 261/5 = 0,725 + 4.15(U—LSJ
(oL —pe) o D Ve Uy

com ¢, =0.046 e n=0.2 para regime turbulento e onde v, representa a viscosidade

cinemética do liquido. Pode obter-se informacdo mais detalhada sobre a equacédo

anterior consultando o artigo original de Barnea et al. (1982a).

A equacdo (2.60) é valida para valores de retencéo de gas no slug de liquido até

Ess =0.52, que corresponde ao maximo de bolhas num arranjo cubico. Para valores

superiores, a transicdo é dada pela equacéo

:ﬂues + (1= Egs)Uo (2.61)

EGLS

ULS

com E;  =0.52 e Ug dada pela equagéo (2.21), o que resulta em

1/4
U, =0.92U +o.73[w} (2.62)
PL

-Transicao de regime bubble para slug

Os critérios usados por Barnea et al. (1982a) sdo os que Taitel et al. (1980)
propuseram para escoamento vertical ascendente. Assim, para tubos de didmetro
superior ao minimo dado pela equacdo (2.23), a linha de transi¢cdo entre bubble e slug €

representada por
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1-E
U == —Ues + (1= Ec Uy (2.63)

G

com E; =0.25 e U, dada pela equagéo (2.21), de Harmathy (1960).

2.2.5.2-Transigdes entre regimes em escoamento horizontal (ou quase horizontal)

No escoamento gas-liquido em condutas horizontais, onde a separacdo entre
fases, operada pela gravidade, é um factor determinante, o estudo pioneiro sobre a
modelacdo de regimes de escoamento foi feito por Taitel and Dukler (1976). Outros
trabalhos, especificamente dirigidos as transi¢cdes entre os varios regimes de escoamento
horizontal, ou com pequenas inclinagdes, foram efectuados por Barnea et al. (1980) e
Xiao et al. (1990).

Como na maioria das publicacBGes sobre este tema, também neste trabalho os
angulos sdo considerados positivos quando o escoamento é ascendente e negativos

quando é descendente.

Barnea et al. (1980) realizaram um estudo experimental com tubos horizontais,
com escoamento ascendente e descendente e em tubos ligeiramente inclinados, até
angulos de inclinacéo de 10°. Estes investigadores compararam os dados experimentais
obtidos com o modelo analitico de Taitel and Dukler (1976), para previsdo do regime de
escoamento, tendo conseguido boa concordancia. O sistema usado foi ar-agua e as
experiéncias foram realizadas em tubos com 19.5 mm e 25.5 mm de didmetro, com 3 m
de comprimento. Os angulos testados foram 0.25°, 0.5°, 1°, 2°, 5° e 10°, para escoamento
ascendente e -1°, -2°, -5° e -10°, para escoamento descendente.

O efeito mais acentuado da inclinacdo sobre o regime de escoamento foi
observado na transi¢do entre os regimes stratified e intermittent e entre stratified e
annular. No escoamento descendente, sdo necessarios caudais de gas e de liquido
elevados para que ocorra a transicdo de regime stratified para intermittent. A area do
mapa correspondente ao regime intermittent aumenta consideravelmente quando a
inclinacdo aumenta em relagdo a horizontal. No escoamento ascendente, a inclinagéo

faz desaparecer rapidamente o regime stratified passando o regime intermittent a existir
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numa gama muito mais ampla de condi¢es de escoamento. A fronteira da transigao
stratified—intermittent € muito sensivel ao angulo de inclinacdo e, até mesmo para
angulos de escoamento ascendente inferiores a 1°, o regime stratified contrai-se para
uma pequena regido bem definida. As grandes alteragdes nesta transi¢do verificam-se
logo para inclinagcbes muito pequenas, ou seja a partir de 0.25°. Na gama de caudais
usados nas experiéncias de Barnea et al. (1980), o regime stratified deixa de ser
observado para inclinagdes superiores a 10°. Em escoamento ascendente, 0 sub-regime
stratified smooth ndo é observado sendo para angulos de inclinagdo muito pequenos em
relagdo a horizontal (inferiores a 0.25°). Em escoamento descendente, contrariamente ao
que acontece em escoamento horizontal ou ascendente, onde 0 mecanismo que
predomina na formacéo de ondas na interface é o “efeito da corrente de gas”, observa-se
uma instabilidade natural da interface resultante do escoamento por gravidade, mesmo
na auséncia de escoamento de gas. Assim, para caudais de gas desprezaveis, a transi¢do
entre interface lisa e ondulada (stratified smooth para stratified wavy) depende apenas
do caudal de liquido.

Os dados experimentais mostram que, em escoamento ascendente, a area do
mapa de regimes de escoamento correspondente ao regime intermittent aumenta quando
a do regime stratified diminui, sendo que em escoamento descendente o resultado é
precisamente o contrario.

A boa concordancia entre os dados experimentais € 0 modelo de Taitel and
Dukler (1976), levou Barnea et al. (1980) a concluirem que esse modelo pode ser
aplicado com seguranga até inclinacfes de +10° em relagdo a horizontal. H& contudo,
uma excepcdo. Segundo estes autores, 0 modelo falha no inicio da previsdo do regime
stratified wavy em escoamento descendente. De acordo com o modelo, as ondas na
interface sdo causadas pelo escoamento de gas, como resultado da transferéncia de
energia entre a fase gasosa e a fase liquida. Todavia, foi observado que as ondas se
podem desenvolver na superficie do liquido descendente mesmo na auséncia de
escoamento de gas. O aparecimento de ondas na interface depende do caudal e da altura

de liquido e esta muda significativamente com a inclinacéo.

Xiao et al. (1990) desenvolveram um modelo mecanistico para escoamento gas-
liguido em tubos horizontais e préximo da horizontal, com inclinacGes até +15°. O
modelo permite primeiro detectar a existéncia dos regimes de escoamento e depois

prever as caracteristicas de escoamento como a retengdo e a queda de pressdo para 0s

44



2- Revisdo bibliografica sobre escoamento gas-liquido em condutas verticais e inclinadas

regimes: stratified, intermittent, annular e dispersed bubble. O modelo de Xiao et al.
(1990) é baseado no modelo de Taitel and Dukler (1976) ao qual introduziram algumas
modificagbes. Consideraram trés transicdes principais entre regimes de escoamento:

stratified-nonstratified, intermittent-annular e intermittent-dispersed bubble.

-Anélise da transicao para o regime dispersed bubble

O regime dispersed bubble ocorre para caudais de liquido elevados e caudais de
gas baixos. As forgas resultantes da turbuléncia, devido ao elevado caudal de liquido,
desempenham um papel muito importante na quebra de bolhas de gas. Com base neste
mecanismo, investigadores como Kokal and Stanislav (1987) e Xiao et al. (1990),
propdem modelos, baseados no modelo de Taitel and Dukler (1976).

A transicdo para dispersed bubble é avaliada a partir do regime stratified, um
dos mais comuns em escoamento horizontal. A fase gasosa circula na parte superior do
tubo devido a impulsdo. A transicdo para dispersed bubble ocorre quando as forgas
exercidas pelo liquido turbulento, Fr, se sobrepdem as forcas de impulsdo, Fg, fazendo
com que o0 gas se misture com o liquido. No modelo de Kokal and Stanislav (1987),
estas forcas sdo aplicadas a uma bolha, em vez da totalidade do gas, como acontece no

modelo original de Taitel e Dukler (1976). Para uma bolha, Fg e Fr s&o calculadas por

3

Fo = (.~ Ps)9 cosﬁﬂg (2.64)
1 f. \ad?®

F — = U2 wL [ (2,65)
T ZPL[ Ly j 4

em que f,,. é o factor de atrito liquido/parede.

Para escoamento de liquidos de baixa viscosidade, Kokal and Stanislav (1987)

usaram a seguinte expressao para calcular o didmetro aproximado da bolha, d,

3 2 1.2
”2 :1.378(”5 UGSJ g (2.66)
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O regime dispersed bubble ocorre quando F; > F;, obtendo-se com as equagdes

(2.64) e (2.65) a equacéo

1/2
P fur

Esta equacdo apesar de usar o coeficiente empirico 0.8, € mais conveniente que a
de Taitel and Dukler (1976), que se apresenta a seguir, uma vez que U, é substituido por
Us.

1/2
u, > 4A; gcosd 1_Pe (2.68)
S f PL

i wL
em que Ag e S;j representam, respectivamente, a area da seccao recta ocupada pelo gés e
0 perimetro interfacial e 8 é o angulo de inclinacdo em relacdo a horizontal. Estes
parametros, assim como a velocidade do liquido, U, sdo avaliados, como ja se referiu, a
partir do regime stratified. Embora este regime e o dispersed bubble ndo partilhem uma
fronteira comum, o modelo tem sido aplicado com sucesso para a previsao da transi¢ao
para dispersed bubble em tubos horizontais ou ligeiramente inclinados.
Xiao et al. (1990) utilizam no seu trabalho o modelo original de Taitel and
Dukler (1976) por o considerarem simples e seguro. A transicdo expressa pela equacao

(2.68) esta representada no mapa da Figura 2.5 pela curva “C”.

-Transicgao stratified —non stratified
- Modelo de Taitel and Dukler (1976)

Taitel and Dukler (1976), no seu trabalho pioneiro sobre modelacéo de regimes
de escoamento horizontal ou proximo da horizontal, consideraram que na interface do
regime stratified se formam ondas e que o crescimento destas ondas é 0 mecanismo
responsavel pela transicdo entre 0s regimes stratified e non stratified (slug ou annular).

este mecanismo € conhecido por “instabilidade de Kelvin-Helmholtz”. Quando o gas é
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acelerado sobre a “crista” da onda a presséo da fase gasosa diminui devido ao “efeito de
Bernoulli” e a onda tende a crescer. Por outro lado, a forca da gravidade actuando sobre
a onda tende a diminui-la. O crescimento das ondas pode ser tal que deixe de ser
possivel manter o regime stratified. A analise do processo leva ao seguinte critério para

a transicao de regime stratified para regime slug ou annular

U, > [1_h_LJ (P~ Ps)9A; cOSE (2.69)

D dA
Ps dh,

onde h_ ¢ a altura de liquido no regime stratified, U_ e Ug sdo as velocidades do liquido
e do gas, respectivamente, A_ e Ag sdo as areas da seccao recta do tubo ocupadas por
liquido e por gés, respectivamente e D é o diametro interno do tubo. Estes parametros,
assim como as tensdes de corte entre liquido e parede, 7., entre gas e parede, 7, € na
interface gas-liquido, 7z, estdo indicados na Figura 2.11, onde se representa
esquematicamente o regime stratified em tubo inclinado.

Uma vez especificados os caudais de liquido e de gés, as propriedades dos
fluidos, o didametro do tubo e o angulo de inclinacdo, a altura de liquido no regime
stratified, h., pode ser determinada pela resolucdo das equacdes da quantidade de

movimento para cada uma das fases.

Figura 2.11- Representacéo esquematica de regime stratified em tubo inclinado.

Xiao et al. (1990) propuseram 0 mesmo mecanismo do crescimento das ondas
formadas sobre a interface gas-liquido para a previsdo da transicdo entre os regimes
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stratified e non stratified (slug ou annular) que Taitel and Dukler (1976). A transicao é
descrita pela equacdo (2.69), representada no mapa da Figura 2.5 pela curva “A”.
Contudo, para estes investigadores, se a transicdo stratified-slug € prevista
satisfatoriamente pela equagdo (2.69) de Taitel and Dukler (1976), para a transicdo
stratified-annular sugerem que o processo de arrastamento-deposicdo de gotas é
dominante para tubos de maior didmetro, enquanto para tubos de menor diametro, o

mecanismo do crescimento das ondas é normalmente dominante.
-Transicao para regime annular

O regime annular pode ser alcancado a partir do regime stratified ou do regime
intermittent.

Para escoamento horizontal, Taitel and Dukler (1976) propuseram que a
transicdo de regime stratified para slug ou annular depende da fraccdo de liquido na
conduta. Se a altura de liquido, h;, no regime stratified for baixa resulta regime annular,
se for suficientemente alta para formar “pontes” entre a base e o topo do tubo ocorrera
regime slug.

Quando as ondas do regime stratified se tornam instaveis, o escoamento pode
mudar para intermittent ou para annular, em funcao da disponibilidade de fornecimento

de liquido. Para Taitel and Dukler (1976) o valor critico da razdo entre a altura de
liquido e o diametro do tubo é 0.5, deixando de existir regime stratified se —~ > 0.5.

Xiao et al. (1990) apontam 0 mesmo mecanismo de Taitel and Dukler (1976)
para a transi¢do. Contudo, sugerem um valor diferente para o nivel critico de liquido.
Citando o trabalho de Barnea et al. (1982a), alteraram o critério de modo a ter em conta
a retencdo de gas no slug de liquido proximo da transicdo. A transicdo intermittent-

annular, representada no mapa da Figura 2.5 pela linha “B”, é dada por h,_ /D =0.35.

-Transicao stratified smooth-stratified wavy

No regime stratified, a interface gas-liquido pode ser lisa (stratified smooth) ou

apresentar ondas (stratified wavy), o que da resultados diferentes para a retencdo de
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liquido e para a queda de pressao. Por este motivo € importante averiguar qual dos dois

sub-regimes ocorre em cada situacdo de escoamento.

-Modelo de Taitel and Dukler (1976)

As ondas podem desenvolver-se na superficie de separacdo gas-liquido devido a
tensdo de corte interfacial provocada por valores elevados da velocidade do gés, Uc.
Denominando este mecanismo como o “efeito da corrente de ar”, Taitel and Dukler

(1976) propuseram o seguinte critério de transicéo

1/2
TN R —pe)gcose} (2.70)
° spLPcUL

em que s é um coeficiente numeérico que € funcéo da viscosidade do liquido. Taitel and

Dukler usaram o valor de 0.01 para o sistema ar-agua.

-Modelo de Xiao et al. (1990)

Estes investigadores referem dois mecanismos para a formacdo de ondas na
interface. O mecanismo do “efeito da corrente de ar” foi observado por Taitel and
Dukler (1976) para caudais de gas mais elevados (quando para determinados caudais a
interface € lisa, 0 aumento do caudal de gas pode levar a formacdo de ondas). Em
alternativa, as ondas podem desenvolver-se como resultado de instabilidade resultante
da accdo da gravidade (por exemplo, em escoamentos inclinados descendentes préximo
da horizontal, a baixos caudais de gas ou até mesmo sem tensdo de corte interfacial,
quando gas e liquido tém a mesma velocidade). Para o mecanismo do “efeito da
corrente de ar” Xiao et al. (1990) propuseram 0 mesmo critério de transicdo de Taitel
and Dukler (1976) (equacdo (2.70), representada no mapa da Figura 2.5 pela curva
“D”), mas utilizaram s=0.06.

Para ondas desenvolvidas sob a influéncia da gravidade (ou mais correctamente,
quando o efeito da gravidade é dominante), no regime stratified em escoamento
inclinado descendente em tubos, os autores, citando o trabalho de Barnea et al. (1982a),

apresentaram o seguinte critério de transi¢do (curva “E” no mapa da Figura 2.5)
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U, >15ygh (2.71)

em que U_ é a velocidade efectiva do liquido e h. a altura de liquido medida

perpendicularmente ao eixo do tubo
2.2.5.3-Transi¢ao entre regimes para todas as inclina¢des da conduta

Barnea et al. (1982b), para escoamento descendente e Barnea et al. (1985), para
escoamento ascendente, desenvolveram modelos para a gama completa de inclinacdes
do tubo. Os dados experimentais do trabalho de Barnea et al. (1985) foram obtidos em
tubos com 25 mm e 51 mm de didmetro interno e 10 m comprimento. O modelo
mecanistico desenvolvido baseou-se nos modelos de Taitel and Dukler (1976) e de
Taitel et al. (1980).

Como jé se referiu, a transi¢do de stratified para intermittent € muito sensivel ao
angulo de inclinacdo em relacdo a horizontal, mesmo para inclinacGes inferiores a 1°.
Para escoamento em tubos verticais Taitel et al. (1980) mostraram que a baixos caudais
de liquido, o regime bubble existe apenas em tubos com didmetro suficientemente
grande (superior a 50 mm no caso do sistema ar-agua), para satisfazer o critério do
didmetro. Para escoamentos inclinados nestes tubos os dados obtidos por Barnea et al.
(1985) mostram que a regido do regime bubble existe apenas para inclinagdes inferiores
a 40° em relacdo a vertical. Para inclinacBes superiores e para caudais de liquido
elevados, as forcas resultantes da turbuléncia provocam a quebra das bolhas sendo
apenas observado o regime dispersed bubble. O regime churn, que é tipico do
escoamento vertical ascendente, persiste para angulos entre a vertical e 20°.

Resumindo, de acordo com Barnea et al. (1985), pequenos desvios em relacao a
horizontal tém um efeito acentuado sobre o mapa de regimes de escoamento, engquanto
que pequenos desvios em relacdo a vertical ttm um efeito menor. J& para angulos
maiores em relacdo a vertical, hd mudancas significativas nos regimes de escoamento.

Os mecanismos de transicdo para tubos inclinados tém de ser capazes de prever
0 angulo a partir do qual determinado regime de escoamento deixa de existir. Por outro
lado, para um dado angulo de inclinagcdo, as equacOes obtidas por modificacdo do
mecanismo para tubos horizontais diferem das obtidas por modificagdo do mecanismo
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para tubos verticais. E porque os dois mecanismos sdo diferentes, é necessario

desenvolver um critério para seleccionar qual o mecanismo a aplicar.

(i)- Transicdo entre os regimes bubble e intermittent

- Modelo de Barnea et al. (1985)

Taitel et al. (1980) demonstraram que, em tubos verticais, 0 regime bubble
existe se o tubo tiver um diametro superior a0 minimo dado pela equacdo (2.23). A
inclinagdo do tubo vai impor uma restricdo adicional para que este regime bubble seja
possivel.

Também para tubos verticais e baixos caudais de liquido a transicdo de bubbly
para slug ocorre quando os valores locais da retencéo de gas atingem um patamar critico
de cerca de 0.25. Taitel et al. (1980) usaram o valor de 0.25 embora tenham sugerido
que a transicdo pode ocorrer para valores entre 0.25 e 0.30. Outros autores, como
Whalley (1987), Deckwer (1991) e Teixeira (1998) sugerem 0.30 como valor a partir do
qual se da a formacdo de slugs. Contudo, quando o tubo € inclinado em relacdo a
vertical, para 14 de um determinado angulo, o regime bubble deixa de existir. A
explicacao reside no facto de que & medida que se aumenta a inclinagdo, a componente
vertical da velocidade fa-las aproximar da parede superior do tubo dando origem a
retencdes locais de gas elevadas. A transicdo para regime slug pode entdo ocorrer
mesmo quando a retencdo meédia sobre toda a seccdo recta é inferior a 0.25 (Barnea et
al., 1985; Spindler and Hahne, 1999).

Barnea et al. (1985), trabalhando com tubos inclinados em relacdo a horizontal,
desenvolveram uma estimativa para o céalculo do angulo @, abaixo do qual o regime
bubble ndo pode existir.

Por consideracdo das forcas que actuam nas bolhas em tubos inclinados, Barnea et
al. (1985) propuseram para a transicdo de bubble para intermittent a mesma equagéo
que Taitel at al. (1980) tinham proposto para tubos verticais (equacgédo (2.20)), que com

E; =0.25 e tendo em conta o efeito da inclinagdo na velocidade de subida das bolhas,

conduz a
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1/4
U, =300 —1.15[@} siné (2.72)
PL

(ii)-Transicao para dispersed bubble

-Modelos de Barnea et al. (1982b) e Barnea et al. (1985)

Barnea et al. (1982b) sugeriram para a transicdo para regime dispersed bubble o
mecanismo proposto por Taitel et al. (1980) para escoamento vertical. Para caudais de

liquido elevados, mesmo com E; > 0.25, a forga resultante da turbuléncia sobrepde-se a

forca de tensdo superficial dispersando a fase gasosa em pequenas bolhas,
independentemente da inclina¢do. Prop6em entdo, que a teoria da quebra de bolhas que
determina a transicdo para dispersed bubble em escoamentos verticais, seja também
usada em escoamento descendente inclinado, sendo entéo a expressdo da transi¢do para
dispersed bubble dada pela equacéo (2.60).

Barnea et al. (1985) propdem o mesmo mecanismo de transi¢do. Para caudais de
liguido elevados a coalescéncia necessaria a formacdo de bolhas de Taylor,
indispensavel para se obter regime slug, € sistematicamente contrariada pela
turbuléncia. A condicdo de transi¢do foi originalmente obtida por Taitel et al. (1980) e
modificada por Barnea et al. (1982), para ter em conta a coalescéncia. A condicdo de

transicdo para dispersed bubble modificada, sugerida por Barnea et al. (1985), é

05 0.6 0.4 U 05 273
{—0 } [ﬂ} [“L } (U +Uge )™ =1.49+8.52{—GS } 2.73)

(P —pPs)9 o D*? Ugs +U s

Esta fronteira de transi¢do € valida para 0 < E; <0.52. Para o limite superior, a

densidade do arranjo de bolhas impossibilita que se mantenham individualizadas. Como
se podera constatar, a equacdo € independente do angulo de inclinacdo e, tal como
acontece para escoamento ascendente vertical, a curva no mapa de regimes de
escoamento que caracteriza a condigdo E;=0.52 corresponde a equagao

_1-Eg

U
LS E.

Ugs, que com E; =0.52 se transformaem U ¢ =0.92U .
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(iii)-Transicio para regime annular
-Modelo de Barnea et al. (1985)

O mecanismo para esta transicdo foi originalmente proposto por Barnea et al.
(1980) para tubos verticais. E baseado na ideia de que a velocidade do gas deve ser
suficientemente elevada para sustentar as maiores gotas de liquido, estaveis. O
movimento do liquido para cima, contra a forca da gravidade, resulta da forca exercida
sobre ele pelo gas no seu rapido movimento ascendente. O escoamento annular ndo
pode existir a ndo ser que a velocidade do gas, no nucleo gasoso seja suficiente para
sustentar as gotas arrastadas. A velocidade minima de gas para assegurar a Suspensao
das gotas é determinada a partir do balanco entre a forca da gravidade e a forca de
arrasto sobre a gota (equacao (2.44) a (2.47)). Para um tubo inclinado de 6° em relacédo

a horizontal, a equacéo de transicdo sugerida por Barnea et al. (1985) é

2

0.25
U, - 3.1{90(/% ~Po) i, 9} (274)
Pc

Para além deste mecanismo, para angulos intermédios, também é possivel o
mecanismo sugerido por Taitel and Dukler (1976) para tubos horizontais ou
ligeiramente inclinados e que esta relacionado com a instabilidade da superficie em
regime stratified. Na gama de angulos sobre a qual ambos 0s mecanismos sdo possiveis,
0 que controla a transicdo é aquele que, para um dado caudal de liquido, ocorre para o

mais baixo caudal de gas.

(iv)-Transicdo slug-churn
Barnea et al. (1985) referem que desvios da vertical, ainda que pequenos,

tendem a melhorar a separacdo entre a fase gasosa e a fase liquida, suprimindo a

natureza caotica do regime churn, pelo que com o aumento da inclinagdo diminui a
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possibilidade de ocorréncia deste regime que praticamente desaparece para angulos

superiores a 10° relativamente a vertical.

(v)-Transicéo entre regime stratified e non stratified

Os mecanismos propostos por Taitel and Dukler (1976), assim como os dados
experimentais obtidos por Barnea et al. (1985), mostram que para baixos caudais de
liquido, quando o tubo é inclinado, mesmo que ligeiramente ha uma contrac¢do na gama
de caudais para a qual o regime stratified pode ocorrer. Segundo Barnea et al. (1985), o
regime stratified ndo aparece para angulos em relacdo a horizontal superiores a 20°,
qualquer que seja o sistema de fluidos.

Barnea et al. (1982b) obtiveram dados sobre transicdo entre regimes de
escoamento gas-liquido descendente, em toda a gama de inclinacdes, e desenvolveram
modelos matematicos para prever 0s respectivos regimes. Também Spedding and
Nguyen (1980) efectuaram um dos poucos trabalhos directamente relacionados com o
escoamento descendente em tubos inclinados. Obtiveram dados experimentais sobre
escoamento ar-agua descendente, inclinado, num tubo com 43.5 mm de didmetro.

O trabalho de Barnea et al. (1992b) centrou-se nos mecanismos de transicdo em
escoamento descendente inclinado. As fronteiras de transicdo foram modeladas usando
aproximagdes semelhantes as sugeridas por Taitel and Dukler (1976), para o
escoamento horizontal e Taitel et al. (1980) para escoamento vertical. Os resultados
analiticos foram comparados com os dados obtidos em tubos com 10 m de
comprimento, um com 25.5 mm e outro com 51 mm de didmetro. Como ja tinha sido
observado experimentalmente por Barnea et al. (1980), a mudanca de escoamento
horizontal para inclinado descendente tem o seu maior efeito sobre o regime stratified.
Esta mudanca ocorre principalmente para os angulos de inclinagdo mais baixos, desde
0° até cerca de 10°, enquanto que para angulos entre 10° e 70° a gama de velocidades
superficiais de liquido e gas para a qual existe regime stratified mantém-se quase
inalterada. Para escoamento descendente com inclinacdo superior a cerca de 70° em
relacdo a horizontal, o regime stratified muda geralmente para annular. Até cerca de 70°
a transicdo para annular ocorre para elevados caudais de gas. Para inclinacfes de cerca
de 70° ou superiores, 0 regime annular aparece também para baixos caudais de gas a

custa do escoamento stratified e a regido de escoamento annular é consideravelmente
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expandida. Deste modo, o regime annular expande-se a custa do regime stratified, o
qual se contrai até desaparecer completamente no escoamento vertical descendente. Na
gama de caudais utilizada por Barnea et al. (1982b), o sub-regime stratified smooth nédo
¢ observado em escoamento descendente para inclinagdes superiores a 5° No
escoamento descendente, a instabilidade natural da interface resulta da accdo da
gravidade (e ndo por accdo do gas). Para caudais de gas muito baixos, a transi¢cdo de
interface lisa para interface com ondas depende apenas do caudal de liquido. Os autores
verificaram ainda que para escoamento descendente inclinado o regime stratified é
sempre stratified wavy para inclinagdo superior a 1°, num tubo com 25 mm de didmetro
e superior a 5° num tubo com 51 mm de didmetro.

A gama de caudais para a qual ocorre regime intermittent contrai-se
consideravelmente quando a inclinagdo aumenta a partir da horizontal. Acima de 10°
este regime foi observado apenas para caudais de liquido e gas muito baixos.

A transicdo para dispersed bubble é insensivel ao &ngulo de inclinagdo. Para
caudais de liquido elevados, o gas é disperso em pequenas bolhas, devido as for¢as no
seio do liquido turbulento, ndo sendo quase afectado pela gravidade.

De acordo com Barnea et al. (1982b), a excep¢édo da fronteira de transi¢do entre
0s regimes stratified smooth e stratified wavy, 0 modelo para escoamento horizontal de
Taitel and Dukler (1976) pode ser usado para escoamento inclinado descendente, até
angulos de 10° em relacéo a horizontal. Como se sabe, nestas condicGes e para caudais
baixos de gés, podem ser geradas ondas na interface. A existéncia destas ondas depende
do caudal de liquido e do nivel (altura) da interface, o qual muda significativamente

com a inclinacao.

(vi)-Transicdo stratified smooth-stratified wavy

Barnea et al. (1982) sugerem que, um método simples para expressar 0 critério
de formacéo de ondas na interface, € o nimero de Froude critico o qual, dependendo da
rugosidade do tubo e do regime de escoamento (laminar ou turbulento) deve variar entre
0.5 e 2.2. Para escoamento descendente inclinado, turbulento, em tubos com paredes
lisas, Barnea et al. (1982) sugerem o numero de Froude (Fr) e a seguinte desigualdade
para calcular a fronteira de transicdo entre os regimes stratified smooth e stratified wavy
para baixos caudais de gas
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Fr = Y, >15 (2.75)

De acordo com Barnea et al. (1982), para inclinagdes superiores a cerca de 5°
em relacdo a horizontal, a interface gas-liquido deixa de ser lisa.

(vii)-Transicdo intermittent-annular

Segundo o modelo de Taitel and Dukler (1976), para o0 escoamento horizontal, a

transicdo annular-intermittent ocorre para h /D ~0.5. Barnea et al. (1982b) tiveram

em conta a retencdo de gas no slug de liquido, tendo assumido o valor de 0.3 para a
retencdo de gas na transicdo. Esta ocorre sempre que a retencdo de liquido no slug de
liguido é metade da retencdo no regime stratified, pelo que a transi¢cdo ocorre para
h,/D=0.5xE =0.35.

-Transicao stratified-annular

De acordo com Barnea et al. (1982) para baixos caudais de gas, 0 mecanismo
pelo qual o regime stratified muda para annular, é traduzido pela equacao

gD(l—%J cosé
Ul > (2.76)
fL

onde f_ e o factor de atrito entre o liquido e a parede, obtido pela equacdo empirica

para o regime turbulento, f, =0.046Re . Para o caso limite de # =-90° (escoamento

vertical descendente) o regime stratified desaparece completamente.
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2.2.5.4 -Modelos de transicao entre regimes para a gama completa de inclinactes
do tubo

Nesta seccdo apresentam-se modelos para a transicdo entre regimes de
escoamento gas-liquido aplicaveis a gama completa de inclina¢fes do tubo: horizontal,
vertical (ascendente e descendente) e inclinado (ascendente e descendente).

Barnea (1987) e Petalas and Aziz (1998) desenvolveram modelos para transicéo
entre os principais regimes de escoamento. O modelo de Barnea (1987) foi
desenvolvido com base nos modelos de Taitel and Dukler (1976), Taitel et al. (1980),
Barnea et al. (1982a,b) e Barnea et al. (1985). O modelo de Petalas and Aziz (1998) é
baseado no modelo de Barnea (1987). Outros autores desenvolveram modelos para uma
transicdo entre regimes de escoamento particular como por exemplo Barnea (1986),
Chen et al. (1997) e Zhang et al. (2003).

Como exemplo, na Figura 2.12 e na Figura 2.13 estdo representados mapas de
regimes de escoamento e curvas de transicdo entre regimes, obtidos por Barnea (1987),

para o sistema ar-agua em tubos de 25.4 e 51 mm de diametro interno, respectivamente.

ESCOAMENTO VERTICAL A5 CENDENTE ESCOAMENTO VERTICAL DES CENDENTE

0 Dispersed bubble Dispersed bubbie

| OF - Intermittent
E]
o2 OIF Intermittent L i Al

O0IF Churn L
0.00I1 Lo | I 1 1 I
00 Ol 1O 10 0.01 0l 1O 10 100
Ugs (mis)

Figura 2.12- Mapas de regimes de escoamento vertical ascendente e descendente, para o sistema ar-agua,
a 0.1 MPa e 25° C em tubos com 25.4 mm de didmetro (de Barnea, 1987).
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Figura 2.13- Mapas de regimes de escoamento para a gama completa de inclina¢des do tubo, para o

sistema ar-agua, a 0.1 MPa e 25°C em tubos com 51 mm de diametro (obtido de Barnea, 1987).

Nas Figuras 2.14 a 2.17 estdo representados mapas de regime de escoamento

para o sistema ar-agua em tubo de 2.047 in, obtidos por Petalas and Aziz (1998), para

varios escoamentos:

descendente com &=-10°.

horizontal,

vertical ascendente,
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Figura 2.14- Mapa de regimes de escoamento para o sistema ar-4gua em tubo horizontal (Petalas and
Aziz, 1998)
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Figura 2.15- Mapa de regimes de escoamento ascendente do sistema ar-agua em tubo vertical (Petalas
and Aziz, 1998)
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Figura 2.16- Mapa de regimes de escoamento ascendente para o sistema ar-4gua em tubo inclinado 10°

em relacdo a horizontal (Petalas and Aziz, 1998).
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Figura 2.17- Mapa de regimes de escoamento descendente para o sistema ar-agua em tubo inclinado 10°

em relacdo & horizontal (Petalas and Aziz, 1998).

() Transicédo para o regime dispersed bubble

- Modelo de Barnea (1986)

O regime dispersed bubble ocorre normalmente para valores de velocidades
superficiais de liquido muito elevadas. Para estas velocidades podem existir bolhas
dispersas, mesmo se Eg > 0.25, devido a turbuléncia do liquido que provoca a quebra de
bolhas e previne a sua aglomeragéo.

Um dos modelos mais citados, o de Barnea (1986), apresentado também em
Barnea (1987) num estudo mais alargado efectuado pela autora sobre regimes de
escoamento e transicao entre regimes, foi baseado no de Taitel et al. (1980) e inclui o
calculo de dois diametros (d) de bolhas: maximo, dmax, € critico, derit. Para o didametro
critico das bolhas hd dois mecanismos a ter em conta: 0 processo combinado da
deformacéo e aglomeragdo e o movimento das bolhas para a parede superior do tubo

devido a impulsdo. Ao primeiro, que representamos por d.; ,, (acima do qual a bolha é

deformada) corresponde
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1

2 2.77)
dcrit—D = Z[&}
(P - pe )y

O segundo, representado por d_; , (abaixo do qual é prevenido o movimento de

bolhas para a parede superior do tubo), resulta de uma analise semelhante a efectuada
por Taitel and Dukler (1976) para escoamento horizontal, sendo a impulsdo (Fg) € a
forca resultante da turbuléncia do liquido (Fr) calculadas para uma unica bolha, com
uma diferenca: no calculo de Fr Barnea (1986) usou a velocidade da mistura em vez da

velocidade do liquido e o factor de atrito é também baseado naquela velocidade

1 f, \md®
FTZEpL(Ul\Z/l ZLJT (2.78)

Fg é calculado com a equacdo (2.64). A transi¢cdo ocorre para Fg =Fr, 0 que
conduz ao diametro critico d_;,

PL f U2 (2.79)
(p. — pPs) gcosd

crit-B —

oo w

onde fy é o factor de atrito baseado nas propriedades do liquido e na velocidade da
mistura.

O diametro critico das bolhas acima do qual o regime dispersed bubble ndo pode
existir, devido a coalescéncia ou a migracdo para a parte superior do tubo, é dado pelo

menor dos valores entre deit.p € derit-s: d,;, = Min(d,;, 5,d. ) - A fronteira de transicéo

crit
representada por dcrit € valida para 0 <Eg< 0.52. Quando Eg=0.52, atinge-se o valor
maximo da “densidade” de bolhas, ocorrendo a sua coalescéncia, mesmo para
turbuléncia elevada no liquido. A curva de transi¢cdo correspondente é dada pela

equacao, U sEg=(1-Ec)Ugs que, com E; = 0.52, fica U s=0.92Ugs.

Para o célculo do didmetro maximo, dmax, de bolhas estaveis, Barnea (1986)

incluiu o efeito da retencdo de gas e sugeriu a seguinte equacao
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1/2 3/5 /5
e = o.725+4.15(u¢j (g} () (2.80)
UGS +U|_5 PL D

Na Figura 2.13 as curvas referenciadas pela “linha” d, d, >d ., com d_.,

dado pela equacdo (2.80), e pela “linha” g, que traduz a equacdo U s=0.92Ucs,

representam a transicdo entre outros regimes e dispersed bubble.

- Modelo de Chen et al. (1997)

Chen et al. (1997) desenvolveram um modelo geral para esta transigéo.
Consideram que se a forca resultante da turbuléncia da fase liquida se sobrepuser a
tensdo interfacial gas-liquido, o gas é disperso em pequenas bolhas. O critério de
transicdo é formulado comparando a energia cinética do liquido turbulento e a energia
livre de superficie das bolhas. Estas energias, calculadas por unidade de tempo (Nm/s),
sd0 obtidas a partir das equacBes seguintes. A energia cinética total do liquido
turbulento é dada por:

.3 f
E, :EPL u Es TLS)ACU LS (2.81)

onde f, ¢ é o factor de atrito calculado com base na velocidade superficial do liquido e

Ac é a area interna da secc¢do recta do tubo.

A energia livre de superficie total das bolhas de gas é expressa como:
E.=6-2Q, =6~ AU (2.82)
d, d,

onde d, € o didmetro da bolha dispersa calculado pela equagéo (2.77).

A transico para dispersed bubble ocorre quando E, > E; .

A vantagem deste modelo, segundo Chen (2001), é que ndo requer a correc¢do
para “a densidade maxima do arranjo cubico de bolhas” quando o caudal de gas é

elevado. No trabalho em que avaliou a transicdo para o regime dispersed bubble de

acordo com modelos mecanisticos de outros autores, Chen (2001) considera que o
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melhor modelo de transicdo para dispersed bubble é o de Barnea (1986), que da bons
resultados por ter em conta mais mecanismos fisicos. Para caudais de gas elevados, os
modelos de Barnea (1986) e de Petalas and Aziz (1998) ddo resultados semelhantes,

pois os dois aplicam a teoria “da densidade maxima no arranjo de bolhas”.

- Modelo de Petalas and Aziz (1998)

No modelo desenvolvido por estes autores, a zona do mapa de regimes de
escoamento correspondente ao regime dispersed bubble é limitada por dois critérios. O
primeiro é baseado na transicdo slug/dispersed bubble proposta por Barnea (1987),
ocorrendo transi¢do quando a fraccéo de liquido no slug de liquido (em regime slug) é
inferior ao valor associado ao maximo da “densidade” de bolhas dispersas (0.52), i. e.,
E|1s< 0.48. Esta transicdo esta ilustrada na Figura 2.18 pela linha 11. No célculo de E; s

utilizam a correlacéo de Gregory et al. (1978)

1
Eus = (2.83)
1+ —M
[8.6 j

em que a velocidade da mistura, Uy, € expressa em m/s.

O segundo critério é baseado na transicdo de dispersed bubble para regime
churn, podendo ocorrer quando a “densidade” volumétrica maxima de bolhas de gas

dispersas é excedida (linha D1 na Figura 2.18):

Ag = Yes S 052 (2.84)

M

Ent&o, o regime dispersed bubble existe quando E,,; <0.48 e 4; <0.52.
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Figura 2.18 - Transi¢fes usadas na determinagdo do regime de escoamento no modelo de Petalas and
Aziz (1998)

- Modelo de Zhang et al. (2003)

Zhang et al. (2003) propdem um modelo para a transi¢éo entre os regimes slug e
dispersed bubble baseado na retencédo de liquido no slug de liquido. Admitem que o gas
no interior do slug de liquido se comporta como no regime dispersed bubble. O modelo
de Zhang et al. (2003) é, como o de Chen et al. (1997), desenvolvido com base no
balanco entre energia cinética do liquido turbulento e a energia livre de superficie das
bolhas de gas dispersas no liquido, sendo que neste modelo as energias totais sdo

calculadas para o slug de liquido. A energia livre total de superficie das bolhas no slug
de liquido, consideradas esféricas com didmetro dp, é calculada por

o
Es = 6d_Ac EGLS Lfs

b

(2.85)

0

onde o é a tensdo interfacial, Eg.s é a retencdo de gas no slug de liquido e L/ é 0

comprimento do slug de liquido para uma inclinacdo 6.
A energia cinética turbulenta total no slug de liquido € estimada a partir de

f

ET: 7

N | w

psU r\2/| A(l-Egs) LHLS (2.86)
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em que fs € o factor de atrito no slug de liquido calculado pelas equagdes de Blasius e

P € amassa volumica da mistura no slug de liquido obtida a partir de
Ps = PsEais + PLELs = PeEas + oL (1—Egs) (2.87)

O comprimento do slug de liquido para qualquer inclinagio da coluna, LY, é

estimado com base no comprimento para escoamento horizontal e vertical, a partir da

expresséo
LY, =(32.0c0s? 6+16.0sin 0)D (2.88)

A transicéo para regime dispersed bubble ocorre quando E; > E . Segundo os

autores, o modelo da boas previsbes para Ugs>0.1 m/s.

Transicdo bubble-slug
-Modelos de Barnea (1987) e Petalas and Aziz (1998)

Barnea (1987) e Petalas and Aziz (1998) desenvolveram modelos semelhantes
para a transicdo entre regimes bubble e slug.

As bolhas de pequeno tamanho para além do regime dispersed bubble, resultante
do processo de quebra de bolhas pelo liquido turbulento, podem também ocorrer para
valores baixos de caudais de liquido. Neste caso esta-se perante o regime bubble (ou
bubbly). De acordo com Barnea (1987) a distin¢éo entre os regimes bubble e dispersed
bubble nem sempre é inequivoca. Segundo esta investigadora o escoamento do tipo
dispersed bubble ocorre em toda a gama de inclinacdes do tubo, enquanto o regime
bubble é apenas observado na vertical, sendo que fora da vertical apenas o é em tubos
com didmetro relativamente grande.

De acordo com os dois modelos, que tém por base os trabalhos de Taitel et al.
(1980) e de Barnea et al. (1985), o regime bubble pode existir se duas condigdes sdo

satisfeitas:
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-A velocidade das bolhas de Taylor excede a velocidade das bolhas pequenas
dispersas no slug de liquido. Esta condicdo € satisfeita em tubos com diametro
relativamente grande (Taitel et al. 1980), isto € diametros superiores ao valor dado

pela equagéo (2.23).

-0 angulo de inclinacdo em relacdo a horizontal, 6, é suficientemente grande para
prevenir o movimento de bolhas para a parede superior do tubo (Barnea et al. 1985),
condicgdo dada pela equacdo seguinte, obtida por consideracao das forcas que actuam

nas bolhas em tubos inclinados

2 2
cosd < j_U_O(CSJ/] (2.89)
442 ¢

em que Cs e y sdo coeficientes numéricos relacionados com a forca de sustentacéo e a
deformacéo da bolha, d é o didmetro da bolha (os autores sugerem valores médios, para
os coeficientes, 0.8 e 1.3, respectivamente, e 7 mm para d) e Uy é a velocidade de subida
das bolhas em meio “estagnado” obtida da expressdo de Harmathy (1960), tendo em

conta a inclinacao

1

_ 1 (2.90)
U, =1.53{g M} sin @

Pl

Petalas and Aziz (1998), sugerem a constante 1.41 em vez de 1.53 na equacéo de
Uo.

Se as duas condicOes sdo satisfeitas, o regime bubble pode existir mesmo para
valores baixos da velocidade superficial do liquido onde a for¢a devido a turbuléncia
ndo é suficiente para provocar a quebra de bolhas.

A transicdo de regime bubble para slug ocorre quando o valor da retencédo de gas,
Eg, excede o valor critico de 0.25 (valor sugerido por Taitel et al. 1980). Esta transicdo
é dada pela equacdo (2.72) e Uy é dada por (2.90), sendo o valor de & positivo para
escoamento ascendente e negativo para escoamento descendente.

Na Figura 2.13, a curva b que traduz a equacdo (2.72), representa a transicao
entre os regimes bubble e slug. De notar que a curva b ndo € observada em tubos de

pequeno diametro (por exemplo D= 25.4 mm), como prevé a equacéo (2.23). Para tubos
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com diametro relativamente grande (por exemplo D=51 mm) e para grandes inclinagdes
em relacdo a horizontal, 6= 80°, 90°, -80° e -90°, o regime bubble (aqui em sentido mais
lato englobando o dispersed bubble) pode ser visto em duas zonas: a esquerda de b e
abaixo de d (escoamento ascendente), onde as bolhas deformaveis se movem para cima
com movimento em zig-zag e na zona acima da curva d e a esquerda de g onde o regime
dispersed bubble é observado.

Na Figura 2.18, a transicdo de bubble para intermittent é representada pela
“linha” 13.

Transicao stratified—nonstratified (slug ou annular)

- Modelo de Barnea (1987)

Barnea (1987) sugere para a transi¢do de regime stratified para regime slug ou
annular, o mesmo critério de Taitel and Dukler (1976) para escoamento horizontal e
ligeiramente inclinado, apresentado na seccdo 2.2.5.2 (equacdo(2.69)). A titulo
ilustrativo, a curva de transicdo esta representada nos mapas de regimes de escoamento
da Figura 2.13 pela letra a. Nesta figura pode ver-se que pequenas mudancgas no angulo
de inclinagdo podem ter um grande efeito sobre a fronteira de transicdo stratified-
nonstratified. Verifica-se que, para pequenas inclinagcbes (6 =1°) de escoamento
ascendente, o regime stratified “contrai-se” substancialmente, ocupando uma area mais
reduzida do mapa de regimes de escoamento e praticamente desaparece para angulos de
inclinacdo intermédios (& =30°). Mudangas do angulo de inclinacdo em escoamento
descendente tém também um forte efeito sobre o regime stratified, o qual se “expande”
consideravelmente quando a inclinagdo aumenta em termos absolutos (&6 =0°,
@ =-1°,0=-30°). O fendmeno € igualmente bem representado pela curva tedrica A.
Esta curva, aplicavel em toda a gama de inclinagdes do tubo, termina na transicéo para
dispersed bubble (Figura 2.13, #=-30° para o sistema ar-agua estudado) ou na
fronteira stratified-annular para baixos caudais de gas em escoamento descendente
(6 =-80°, para o sistema estudado). Deste modo, o regime stratified ndo existe em

toda a gama de inclinag6es do tubo.
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Com o mecanismo referido, o regime stratified pode evoluir para regime slug ou
para regime annular. Para além deste, outro mecanismo pode desempenhar um papel
importante na transi¢do para regime annular quando os caudais de gas sao relativamente
baixos e o0 escoamento descendente € muito inclinado em relagdo a horizontal. Nesta
situacdo, o nivel do liquido no regime stratified € baixo e consequentemente a
velocidade do liquido (U.) é muito elevada. Existe assim a possibilidade de gotas de
liguido poderem ser arrancadas as ondas da interface, e serem depois depositadas na
parede superior do tubo, o que resultarda no aparecimento de regime annular. A
condicdo para que o regime annular ocorra é dada pela equacgdo (2.76). Esta condicao
esta representada no mapa de regime de escoamento da Figura 2.13, para € = —80°, pela

curva .

- Modelo de Petalas and Aziz (1998)

Estes investigadores sugerem para a transicdo entre os regimes stratified e
annular os mesmos mecanismos que foram propostos por Taitel and Dukler (1976) e
por Barnea (1987).

-Transicdo de regime annular para intermittent
- Modelo de Barnea (1987)

Barnea (1987) assumiu que a transicdo de regime annular para intermittent
ocorre quando o nucleo gasoso é bloqueado pelo liquido num lugar qualquer. A
obstrucdo ou bloqueio do nucleo gasoso pode ocorrer se o fornecimento de liquido a
pelicula de liquido for suficientemente elevado para que se possa estabelecer uma
“ponte” entre a parede inferior e a parede superior do tubo. A condi¢do para que ocorra

regime slug €

E, >0.5 (2.91)

ELLS min
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onde E .., € a retencdo minima de liquido dentro do slug de liquido. Este valor esta

relacionado com o valor méximo da retencdo de gas num “empilhamento” cubico de

bolhas no slug de liquido (E; s =0.52), sendo portanto, E, ..., =0.48. Valores de

retencdo de liquido no slug de liquido inferiores a 0.48 tornam impossivel a existéncia

de regime slug. A condi¢do (2.91) com o valor de E, =0.5E ., (E, =0.24) produz a

condicdo onde o bloqueio ocorre. O critério de transicdo entre regime annular e
intermittent descrito, esta representado na Figura 2.13 pela “linha” j. Note-se que a
“linha” j deve terminar na “linha” a da transicao stratified-nonstratified (na Figura 2.13,
6 =0°,-1°,-30°).

-Transi¢des entre sub-regimes no regime intermittent
- Modelo de Barnea (1987)

Barnea (1987) dividiu o regime intermittent em trés sub-regimes: elongated
bubble, slug e churn. O regime elongated bubble é considerado o caso limite do regime
slug, quando no slug de liquido ndo existirem pequenas bolhas gasosas, enquanto o
regime churn ocorre quando a retencdo de gas no interior do slug de liquido atinge o
valor méximo, acima do qual pode ocorrer colapso dos slugs de liquido.

A retencdo de gas no slug de liquido é obtida a partir da equacdo que da o
diametro critico da bolha na fronteira de transicao de dispersed bubble, fornecido pela

equacéo (2.80)

2 3

Ecs =1-E; s =0.058 dcrit(zlfDM Ufﬂjs[&js -0.725
o

(2.92)

onde dcrit € 0 didmetro critico da bolha dado pelo menor de entre os valores de diametro

previstos pelas equacdes (2.77) e (2.79) e f,, é o factor de atrito baseado na velocidade
da mistura (U,, =Ug +U ). Quando E; =0 obtém-se a transi¢cdo elongated

bubble-slug. Quando a retencdo de gas no interior do slug de liquido, Eg.s, atinge o

valor maximo de 0.52, a continuidade dos slugs de liquido muito “arejados” é destruida
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pela aglomeracdo de bolhas. A formagdo de zonas de elevada concentracdo de gas no

interior do slug de liquido resulta na transicéo para regime churn.

A transicdo elongated bubble-slug é obtida da equagéo (2.92) com o valor limite

de Eg s =0. De acordo com Barnea (1987), a equagdo (2.92) prevé a retencéo de gas

no corpo principal do slug de liquido. Todavia, para caudais de gas relativamente
elevados, especialmente em escoamentos ascendentes inclinados e verticais,
desenvolve-se uma concentracéo local de gas atras da bolha de Taylor devido a intensa
agitacdo na regido onde o filme liquido penetra no slug de liquido (zona vulgarmente
designada por esteira). Deste modo, a identificagéo de bolhas alongadas em escoamento
ascendente pode tornar-se ambigua e nem sempre consistente com a sua defini¢do. Por
causa desta dificuldade e devido ao facto de, de acordo com esta autora, a distingdo
entre elongated bubble e slug ser tradicionalmente considerada apenas nos escoamentos
horizontais e ligeiramente inclinados, a fronteira de transicdo prevista é somente usada
para escoamento horizontal, sendo representada pela curva n na Figura 2.13.

Para Barnea (1987), apesar do regime churn ser tipico do escoamento vertical (e
proximo da vertical) ascendente, a condicdo E ; >0.52, que conduz a destruicdo do
slug de liquido, pode ser adoptada como critério para regime churn em toda a gama de
inclinagcdes do tubo e caudais de fluidos. Em termos quantitativos, a transicdo slug-

churn é dada pela equacéo (2.92) com E  =0.52. Esta transicéo esta representada na

Figura 2.13 pela curva h.

- Modelo de Petalas and Aziz (1998)

No regime intermittent, Petalas and Aziz (1998) incluem os sub-regimes slug e
elongated bubble.

Como em Barnea (1987), o regime intermittent deixa de existir quando a
retencdo de gas no slug de liquido excede o valor da retencdo associada a “densidade”

maxima de bolhas dispersas (Eg s > 0.52), ou seja, para E, ; <0.48 (este critério de

transicdo esta representado na Figura 2.18 pela curva I1), com E_ s calculada pela

correlacdo de Gregory et al. (1978), equacdo (2.83).
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Para baixos caudais de liquido, quando este ndo é suficiente para permitir a
formacdo de slugs de liquido, estes autores propdem para a transicdo um critério

adicional de E, <0.24 (representado pela curva 14 na Figura 2.18). Para o calculo da
retencdo media de liquido no escoamento, E, , sugerem um balango global a fase

liquida sobre a unidade de slug (constituida por slug de liquido mais bolha de Taylor).
Admitindo escoamento incompressivel e espessura constante da pelicula de liquido em
redor das bolhas de Taylor:

_ ELLSUTB +UGLS (1_ ELLS)_UGS
UTB

(2.93)

EL

com E s calculada através da equacao (2.83).
As expressdes usadas por Petalas and Aziz (1998) para calcular as velocidades

Ugs € U sdo apresentadas na Secgéo 2.3.

Embora o regime elongated bubble seja definido como regime intermittent para
0 qual o slug de liquido ndo contém bolhas de gas dispersas, estes autores definem,

arbitrariamente, a condi¢cdo E,  ; > 0.90 para a existéncia deste regime (representada na

Figura 2.18 pela curva 12).

2.2.6-TRANSICAO ENTRE REGIMES DE ESCOAMENTO EM CONTRA-
CORRENTE

Apesar da extensa literatura relacionada com varios aspectos do escoamento gas-
liquido, com excepc¢do do fendmeno conhecido por flooding (ver Seccdo 2.6), poucos
estudos tém sido efectuados sobre escoamento em contra-corrente.

Yamaguchy and Yamazaki (1982) e Taitel and Barnea (1983) publicaram
estudos sobre regimes de escoamento em contra-corrente apenas em tubos verticais.
Ghiaasiaan et al. (1995) e Ghiaasiaan et al. (1997) efectuaram estudos de natureza
experimental em colunas verticais e inclinadas. O trabalho de Johnston (1985) é de
natureza tedrica e experimental, mas refere-se apenas a transi¢cdo entre 0s regimes

stratified e slug em tubos com pequena inclina¢do em relacéo a horizontal.
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2.2.6.1- Transic&o entre regimes de escoamento em tubos verticais

Yamaguchy and Yamazaki (1982) investigaram experimentalmente os regimes
de escoamento em contra-corrente em tubos verticais com 40 e 80 mm de diametro
interno utilizando o sistema ar-agua. No mesmo trabalho apresentaram também uma
correlacdo generalizada da retencdo de gas para os regimes bubbly e slug. Estes autores
determinaram o tipo de regime por observacdo visual e com recurso a técnicas
fotograficas, tendo identificado quatro regimes de escoamento principais, geralmente
observados a medida que o caudal de gas € aumentado para um caudal de liquido fixo:
bubbly, que pode ser mantido apenas para velocidades superficiais de gas muito baixas,
slug, que ocupa uma area grande no mapa de regimes de escoamento; semi-annular, que
é um regime de transicao entre os regimes slug e annular.

As diferencas entre as fronteiras de transicdo entre regimes para oS casos de
escoamento co-corrente ascendente e em contra-corrente sdo significativas. Por
exemplo, com o aumento do caudal de liquido, a transicdo de bubbly para slug ocorre
por decréscimo do caudal de gas em escoamento contra-corrente e por aumento deste
caudal no caso do escoamento ser co-corrente ascendente.

A Figura 2.19 mostra os mapas de regime de escoamento para dois diametros de
tubo utilizados. Nesses mapas, 0s regimes slug e semi-annular aparecem associados,
pelo que se podem visualizar os pontos experimentais referentes a trés regimes basicos:

bubbly, slug e annular.
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Figura 2.19- Mapas de regime de escoamento para D=40 e 80 mm (Yamaguchy and Yamazaki,1982)
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Taitel and Barnea (1983) apresentaram um estudo mais completo pois, para além
de identificarem e caracterizarem os regimes de escoamento e de obterem os respectivos
mapas, apresentaram modelos que permitem prever teoricamente as fronteiras de
transicdo entre regimes. Nas experiéncias utilizaram um tubo vertical com 50 mm de
diametro interno e os fluidos de trabalho foram ar e agua a temperatura de 25° e a
pressdo atmosférica. Estes autores, observaram trés regimes de escoamento principais,
dependendo dos pardmetros de operagdo, como os caudais de gas e liquido, o diametro
do tubo, as condic¢des de entrada e de saida dos fluidos no tubo e as propriedades fisicas
dos fluidos: bubble, slug e annular. A Figura 2.20 representa esquematicamente estes

regimes.

GAS GAS GAS

5&
- gk

BUBBLE SLUG ANNULAR

J7

Figura 2.20- Regimes de escoamento em contra-corrente em tubo vertical (Taitel and Barnea, 1983)

O mapa de regimes de escoamento obtido por Taitel and Barnea (1983) para o
sistema ar-agua num tubo de 50 mm esté na Figura 2.21.
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Figura 2.21- Mapa de regimes de escoamento de Taitel and Barnea (1983), para o sistema ar-agua a 25°C
e a pressdao atmosférica em escoamento contra-corrente num tubo vertical com 50 mm de didmetro, (A-

Annular, B-Bubble e S-Slug; a, b, ¢, d e e representam curvas de transicao entre regimes).

Os critérios de transicdo entre regimes, no modelo de Taitel and Barnea (1983),

sdo apresentados a seguir.

- Transicao bubble-slug

A relacdo entre as velocidades superficiais de liquido e gas, Uis e Ugs,
respectivamente, e a retencdo de gas, Eg, no regime bubble em contra-corrente é dada

por
UEg +(1-Eg)Ug =U Eq(1-Eg) (2.94)

onde Uy € a velocidade de subida das bolhas em meio “estagnado”, dada pela correlacéo
de Harmathy (1960), equacéo (2.21).
A equacdo (2.94) é uma equacdo quadratica em Eg, podendo ter duas, uma ou

nenhuma solugdo. A condicao de ndo solucéo é dada por

Uis >Ugs +Uy /AU U, (2.95)
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Esta condicdo estd representada na Figura 2.21 pela fronteira ”b”. O regime
bubble ndo pode existir acima desta linha.

Para retencGes de gas superiores a 0.3 as bolhas tendem a coalescer, formando
bolhas de Taylor. Deste modo, no interior da regido do mapa de solucdo definida por

(2.95), o regime bubble pode existir apenas na sub-regidgo onde E, <0.3. Este limite

pode ser representado pela equagéo (2.94) bastando para tal substituir Eg por 0.3

0.3U +0.7U 4 <0.21U, (2.96)

A equacdo (2.96) corresponde a linha de transicdo “c” na Figura 2.21. Esta é
tangente a linha que representa a fronteira “b” num Unico ponto representado no mapa
por “O”. A regido a esquerda de “c” corresponde a duas solucBes possiveis, uma das

quais é paraE; <0.3 e a outra para E; > 0.3. Esta tltima solucéo néo é aceitavel, pelo

que esta regido corresponde a uma solucdo Unica para regime bubble. Na Figura 2.21 a
regido a direita de “c” e a esquerda de “b” acima do ponto “O” é a regido onde em
ambas as solugbes E; > 0.3, ndo sendo possivel, por conseguinte, o regime bubble. Por
se tratar de uma fronteira “imaginaria”, a fronteira “b” a direita de “O” é representada
no mapa por uma linha a tracejado. A pequena regido acima da transicdo ”c” e abaixo
de “b”, quase imperceptivel no mapa, corresponde a duas solu¢ées com Eg entre 0 e 0.3.
A fronteira que limita o regime bubble consiste, portanto, na transicdo “c” até ao ponto
“O” (linha a trago continuo) e a transi¢cdo “b” a esquerda do ponto “O”.

- Transicao slug-annular

Taitel and Barnea (1983) incluiram no regime slug todos os tipos de regime
intermittent incluindo o churn observado em tubos de grande diametro. O liquido
confinado entre a bolha de Taylor e a parede do tubo circula na forma de pelicula com
escoamento descendente. E em torno da espessura desta pelicula ou filme que é obtida a
fronteira entre os regimes slug e annular.

A espessura do filme, &5, € obtida a partir da expressdo de Wallis (1969) para
queda gravitica de filme liquido, como uma funcdo da sua velocidade média

descendente, Uy g, substituindo DU, s por 4U tgd 18, resultando na expressédo seguinte
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p
OLts _ B{ ,UE :| {4PLU LTBD:| (2.97)
D (pL _pG)pLD3g He

onde B, p e g ttm o valor de 0.00448, 5/6 e 3/2, respectivamente, para escoamento
turbulento e os valores de 0.8667, 0.5 e 0.5 para escoamento laminar. A distingéo entre
escoamento laminar e turbulento é feita, ainda de acordo com o sugerido por Wallis
(1969), atraves do numero de Reynolds baseado na velocidade do filme liquido, Re v,

sendo turbulento para Re ;; >1000 e laminar se Re ;; <1000.

Re , = 20 medure (2.98)
M

A velocidade de subida das bolhas de Taylor, U, € dada pela expressao de
Nicklin et al. (1962) que apesar de desenvolvida para escoamento co-corrente, pode ser
aplicada a escoamentos em contra-corrente, equacgéo (2.33), tendo em atengédo que neste
tipo de escoamento a velocidade da mistura é dada por U,, =U,, -U, € que a
constante 1.2 é valida para regime turbulento e 0.35 para liquido pouco viscoso (para
mais pormenores consultar a Seccdo 2.3). Por outro lado, consideragdes de continuidade

requerem que
O\ (2.99)
UTB _UM =4 D (UTB+ULTB) )

A substituicdo da expressdo da velocidade da bolha de Taylor, Urg,

(U,z =1.2U,, +0.35,/gD ) na equagdo (2.99) permite obter

4 Oure U, —0.35 gD(l— 4—5LTB j
D D
Ugs U = 5 (2.100)
02-48"t"
D

Admitindo a bolha de Taylor como um cilindro, a razdo entre 0 comprimento da

bolha Ltg e 0 comprimento da unidade de slug, L, , é obtida a partir da expresséo
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L _ Uss (2.101)

LU 45|L:)TBULTB+(UGS _ULS)

Esta equacdo tem solucdo se Lyg/Ly for sempre inferior a unidade, o que
acontece para

22y U (2.102)

D

A equacdo anterior limita a existéncia de regime slug. Este regime € substituido
por regime annular se lg/ly se aproximar da unidade, isto é, quando o comprimento dos
slugs de liquido que separam as bolhas de Taylor se aproximar de zero. A equacao
(2.102) conjuntamente com as equacdes (2.97) e (2.100) (as quais permitem calcular
ULts e d1s/D) esta representada no mapa de regimes de escoamento pela letra ”d”. Esta
curva limita a regido de regime slug quando o caudal de liquido é aumentado.

Quando o caudal de g&s aumenta, ha uma fronteira diferente entre os regimes
slug e annular, que limita a regido de slug. Este limite atinge-se quando a velocidade
relativa entre a bolha de Taylor e o filme liquido adjacente a ela atinge a condicdo de
flooding, que funciona como o limite ao escoamento em contra-corrente. Por outras
palavras, o regime slug da lugar ao regime annular quando, para uma dada velocidade
superficial de liquido, a velocidade superficial de gas for suficiente para provocar

flooding. Este fendmeno, descrito com mais pormenor na Seccdo 2.6, é representado,

entre outras expressoes, pela correlagdo de Wallis (1969): U;SUZ + mUzS”2 =C, onde

m e C sdo constantes empiricas (Taitel and Barnea (1983) assumiram C=m=1), U’gs €
U".s sdo as velocidades superficiais adimensionalizadas de flooding para o gés e o

liquido, respectivamente, definidas na Secc¢éo 2.6.

A substituicdo de Ugs por (1-4(oLte/D))Urs e de Uis por 4(ore/D)ULts na

~ « 1/2 « 1/2 . ~ .
equagdo U, +mU =C, conjuntamente com expressdo de Urg permitem obter a

condig&o seguinte que, quando satisfeita, indica a existéncia de regime slug
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2

S 12
C[QD(PL - PG)]IM - m[“’BBU LTBpilzj

1.2(1—458B jpé’z

(2.103)

Ug —Us < ~0.292(gD)

onde, de acordo com (2.102), U ;3 =U D /46 15

A condicdo apresentada na equagdo (2.103), que no mapa dos regimes de
escoamento é representada pela fronteira “e”, deve ser satisfeita para que seja possivel
existir regime slug, caso contrario ocorrera regime annular.

No mapa de regimes de escoamento, a fronteira representada pela curva “a”

corresponde a linha de flooding obtida a partir da equacéo: U;Sm +UE31/2 =1. Esta

curva separa a regido de regime annular da regido onde o escoamento em contra-
corrente ndo pode ocorrer.

No mapa de regimes de escoamento da Figura 2.21 pode ver-se a zona de ndo
solucdo separada pela fronteira “a” da zona onde a solucdo é possivel. Esta esta
subdividida em trés zonas: a regido “A” onde apenas ocorre escoamento annular, a
regido “A+S” onde apenas os regimes annular e slug podem existir e a regido “A+S+B”
onde aparecem os regimes annular, slug e bubble.

O regime annular pode ocorrer em toda a gama de possiveis solu¢fes sendo por
isso considerado o regime dominante e 0 “mais natural” em escoamento contra-corrente.
O regime bubble circunscreve-se a regido “A+S+B”. Uma questdo que se coloca é a de
saber o0 que determina a existéncia de um regime especifico huma zona onde Vvérias
solugdes sdo possiveis. Segundo Taitel and Barnea (1983) o factor que determina a
existéncia de um dado regime de escoamento é a queda de pressdo associada as
condicBes de saida do tubo. A queda de press@o no regime annular é cerca de duas a
trés vezes inferior a queda de pressao nos regimes slug e bubble. Portanto, o regime seré
annular se for imposta uma pressdo baixa na extremidade inferior do tubo, isto &,
quando o liquido puder sair do tubo sem restricdes. Se forem colocadas restricbes a
saida do liquido, este vai acumular-se no tubo até que seja atingida uma carga
hidrostéatica suficiente para o forcar a sair com um caudal comparavel ao do escoamento
annular sem restricdes. Neste caso, ocorrerdo os regimes bubble e slug. A queda de

pressdo nos regimes slug e bubble é principalmente o resultado da carga hidrostética,

78



2- Revisdo bibliografica sobre escoamento gas-liquido em condutas verticais e inclinadas

sendo da mesma ordem de grandeza nos dois regimes na regido onde ambos podem
existir (zona “A+S+B”). Como no caso de escoamento co-corrente vertical (Taitel et al.,
1980), o regime slug € instavel para tubos onde a velocidade de subida de uma bolha de
Taylor em meio “estagnado” é superior a velocidade de subida das pequenas bolhas no
slug de liquido. A condigdo e

0.25
_ 2.104
0.35,/gD >1.53{w] (2109

PL

Esta condicdo traduz-se num didmetro minimo do tubo para a ocorréncia de
regime bubble estavel, dado pela equacdo (2.23). O regime slug é obtido por
aglomeragéo de bolhas. Contudo, se as bolhas se movem mais devagar que as bolhas de
Taylor, o slug pode eventualmente ser destruido, mantendo-se o regime bubble. Deste
modo, a regido “A+S+B” resultard em regime bubble nos tubos de maior diametro e em
slug em tubos de diametros inferiores. Para o sistema ar-agua isto acontece para
didmetros de tubo de cerca de 50 mm. Apesar desta restricdo, o regime bubble pode
existir em tubos de pequeno didmetro se o gas for introduzido na forma de bolhas de
pequeno didmetro, pois estas comportam-se como esferas rigidas que resistem a
aglomeracdo. O didmetro para as bolhas se comportarem como esferas rigidas foi

estimado por Broadkey (1967), equacao (2.26).

2.2.6.2- Regimes e transicdo entre regimes em tubos inclinados

Os estudos efectuados sobre regimes de escoamento e transicdo entre regimes
em escoamento contra-corrente inclinado sdo muito poucos. Referem-se aqui 0s estudos
de natureza experimental de Ghiaasiaan et al. (1995) e Ghiaasiaan et al. (1997) e o

trabalho tedrico e experimental de Johnston (1985).

Johnston (1985) estudou a transicdo entre os regimes stratified e slug em
escoamento contra-corrente em tubos inclinados em relacdo a horizontal. Partindo de
regime stratified estavel para baixos caudais de liquido e gas, um aumento do caudal de
liquido faz subir o seu nivel dando origem a formac&o de ondas na interface. Quando o

gas é acelerado sobre a “crista” das ondas, a pressdo na fase gasosa diminui devido ao
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“efeito de Bernoulli” e a onda tende a crescer. Na Figura 2.22 esta representada uma

onda na interface gas-liquido em regime stratified. Ao mesmo tempo que a velocidade

do gas sobre a onda aumenta para U, a pressdo diminui de P para P'. As ondas podem

crescer até bloquear o tubo originando regime slug. A transicao de regime stratified para

slug ocorre para a seguinte condicao

[ 2o = pe)gcosath —h) ] A% (2.105)
Ps Al -Ac

Ue

onde h,, h_, A, e A, representam, respectivamente, o nivel de liquido, o nivel de

liquido na zona da crista da onda, a area da secc¢éo recta do tubo ocupada por gas e a

mesma area na zona da crista da onda (Figura 2.22).

Figura 2.22- Onda na interface gas-liquido no regime stratified (de Johnston, 1985).

Johnston (1985) obteve a seguinte expressao

d A _ /1—(2h1—1)2 (2.106)

dh,

em que h~L é altura adimensional de liquido (F\L =h_/D)e Al é a area adimensional do

liquido dada por
AL =025 7 —cos™ (2h, —1) + (2h, ~1)y/1- (2h, - 1)2} (2.107)
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Ghiaasiaan et al. (1995) usaram nas suas experiéncias os fluidos ar-4gua, a
temperatura ambiente e a pressao de 160 kPa, num tubo de 19 mm de didmetro e 2.08 m
de comprimento, fazendo ensaios para angulos de inclinacdo em relagdo a vertical de 0°,
8°, 28°, 45° e 60°. Os autores construiram mapas de regimes de escoamento com 0S
dados experimentais para todas as inclinacdes referidas.

Em escoamento vertical, os autores observaram quatro regimes de escoamento
principais, que agruparam de forma ndo convencional, conforme se pode ver na Figura
2.23: bubbly, bubbly-slug/churn-slug, slug e churn-annular. O regime bubbly,
observado no caso das bolhas de pequena dimenséo e com poucas interacgdes entre elas,
pode ser mantido apenas para caudais de gas e de liquido muito baixos. A regido do
mapa de regimes de escoamento designada por bubbly-slug/churn-slug representa as
condigdes onde nas porcgdes da base e do topo do tubo existem regimes de escoamento
diferentes, sendo regime slug no topo. O regime designado por churn-annular
representa um regime de escoamento intermédio entre slug e annular. Nesse regime, o
escoamento annular ocorreu em grandes porg¢des do tubo. O aumento do caudal de gas

poderé levar ao aparecimento de regime annular e, eventualmente, ao flooding.
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Figura 2.23- Mapa de regimes de escoamento em contra-corrente de ar-4gua, a temperatura ambiente e
P=160 kPa, em tubo vertical, D= 19 mm (de Ghiaasiaan et al. 1995).

Na Figura 2.24(a) apresenta-se 0 mapa de regimes de escoamento para uma
inclinacdo de 8°. Os regimes de escoamento sdo semelhantes aos identificados para tubo
vertical, excepto para a ocorréncia de regime semistratified, um regime de transicéo
entre os regimes stratified wavy e slug. Nas condicdes experimentais Ghiaasiaan et al.
(1995) nédo observaram regime stratified estavel. Como em escoamento vertical, para
um dado valor de caudal de liquido (ou velocidade superficial de liquido), os autores
observaram regime slug até valores significativamente elevados de caudal de gas. Para
uma inclinacdo de 8°, encontraram regime churn a entrada do tubo e regime slug mais
préoximo do topo numa gama alargada de caudais de liquido e gas.
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Figura 2.24- Mapa de regimes de escoamento em contra-corrente, para o sistema ar-agua, a temperatura
ambiente e P=160 kPa, num tubo com 19 mm de diametro interno, inclinado 8° e 28° em relagdo a
vertical (de Ghiaasiaan et al. 1995).

A Figura 2.24(b), mostra 0 mapa de regimes de escoamento para 28°, enquanto a
Figura 2.25 representa os mapas para 45° e 60°. O regime churn-slug, com regime churn
na porc¢do inicial do tubo e depois regime slug na por¢do superior da seccdo de teste,
ndo foi observado em nenhuma destas trés configuracOes. Para os trés angulos, todavia,
foi observado um regime de transicdo entre os regimes de slug e o anteriormente
mencionado regime semistratified, o qual os autores designaram por regime churn-
stratified. Este regime €é predominantemente stratified wavy, interrompido
periodicamente por ondas do tipo flooding que se movem para cima. Ele ocupa porgoes
significativas dos mapas de regimes de escoamento para as trés inclinagbes. O regime
semistratified representa porcOes relativamente pequenas de cada mapa. O regime
bubbly, observado em escoamento vertical e inclinado 8° para baixos caudais de gas e
de liquido, ndo se verificou para inclina¢Ges superiores a 8°.

Da observacao dos mapas de regimes de escoamento constata-se que estes foram
sensiveis a inclinacdo do tubo. Os principais regimes de escoamento observados na

vertical e para 8° foram bubbly, churn, slug, churn-annular e annular. Para os outros
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angulos de inclinacdo (28°, 45° e 60°) foram observados os seguintes regimes: slug,
churn-stratified e semistratified.
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Figura 2.25- Mapa de regimes de escoamento contra-corrente de ar-agua, a temperatura ambiente e

P=160 kPa, para inclinagdes de 45° e 60° em relagdo a vertical, num tubo com 19 mm de didmetro interno
(de Ghiaasiaan et al. 1995).

Na sequéncia do trabalho de Ghiaasiaan et al. (1995), Ghiaasiaan et al. (1997)
investigaram experimentalmente, entre outros parametros como a retencdo de gas e o
flooding, os regimes de escoamento em tubos verticais e inclinados. As experiéncias
foram efectuadas em tubos com 19 mm de didmetro interno e 2 m de comprimento. Para
investigar a influéncia das propriedades do liquido nas caracteristicas hidrodinamicas
referidas, usaram ar e trés liquidos: agua desmineralizada, 6leo mineral e Oleo
parafinico, cobrindo uma gama de tensdo superficial entre 0.0128 e 0.072 N/m e uma
gama de viscosidade entre 1x107° e 1.85x10™* N s/m% Utilizaram inclinacdes de tubo
relativamente a vertical de 0°, 28° e 60° para a agua, de 0°, 30° e 68°, para o0 6leo mineral
e 0° para o 6leo parafinico.

84



2- Revisdo bibliografica sobre escoamento gas-liquido em condutas verticais e inclinadas

Os mapas de regimes de escoamento obtidos com ar (P=160 kPa e temperatura
ambiente) e 6leo mineral (p=843.1 kg/m®, 6=0.0136 N/m, e 1=3.52x102 N s/m?)

estdo representados na Figura 2.26 para a vertical e na Figura 2.27 para 30° e 68°.
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Figura 2.26- Mapa de regimes de escoamento em contra-corrente, de ar-6leo mineral, em tubo vertical, a
temperatura ambiente e P=160 kPa, D= 19 mm (de Ghiaasiaan et al. 1997).
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Figura 2.27- Mapa de regimes de escoamento em contra-corrente, para 0 sistema ar-6leo mineral, a

temperatura ambiente e P=160 kPa, para inclina¢des de 30 e 68°, D= 19 mm (de Ghiaasiaan et al. 1997).

Os principais regimes de escoamento encontrados para o sistema ar-agua foram

bubbly, slug, churn e churn-annular na configuracdo vertical e slug, churn-stratified e
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semistratified em tubos inclinados. Para o sistema ar-6leo mineral, os regimes slug,
slug-froth e froth, foram dominantes em todas as inclinacGes, apesar de ser possivel
observar regime bubbly para baixas velocidades superficiais de gas na vertical.

Nas experiéncias com 6leo mineral, o regime de escoamento que 0s autores
designaram por bubbly/slug, foi predominantemente bubbly, com pequenas bolhas de
Taylor a formarem-se de modo intermitente na base do tubo. O regime que designaram
por froth corresponde a um escoamento cadtico com uma interface gas-liquido nédo
discernivel, sendo por conseguinte diferente do regime designado por churn observado
nos testes com &gua pura. O regime designado por slug/froth era composto por bolhas
de Taylor separadas por comprimentos relativamente longos onde o regime era froth.

A observacdo dos mapas mostra que o aumento na viscosidade do liquido
expande a gama na qual o regime slug é dominante. Na configuracdo vertical pode
notar-se que, com a agua, dentro da gama de velocidades usada nas experiéncias, 0
regime slug pode existir para velocidades superficiais de gas até aproximadamente 0.13
m/s. Com o O6leo mineral, o regime slug péde ser observado para velocidades
superficiais de gas até aproximadamente 0.22 m/s e no caso do 6leo parafinico até
velocidades de aproximadamente 0.40 m/s. De um modo geral e para todas as
inclinagdes testadas, os ensaios efectuados com o dleo mineral, mostraram que o regime
slug existe numa gama de valores da velocidade superficial de gas consideravelmente
superior aos ensaios efectuados com &gua. E também de realcar o facto de ndo terem
sido observados os regimes churn-stratified e semi-stratified, nas experiéncias
efectuadas com os 6leos, tendo sido “substituidos” pelos regimes slug-froth e froth. O
regime annular foi apenas observado nos testes de flooding.
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2.3- VELOCIDADE DE BOLHAS

E comum encontrar-se bolhas em movimento através de liquidos numa gama
larga de aplicac6es industriais. Constituem exemplos de aplicacfes onde ha escoamento
gas-liquido, com o gas disperso na forma de bolhas no liquido, os contactadores gas-
liguido (colunas de borbulhamento, absorvedores, reboilers, sprying systems, etc),
sistemas de transporte de hidrocarbonetos, tratamento de aguas residuais e sistemas de
oxigenacdo em aquicultura, entre outros.

As bolhas estdo normalmente associadas a dois regimes de escoamento gas-
liquido muito comuns: bubble, onde as bolhas tém diversas formas, desde esféricas (as
menores) até capsulas esféricas (as maiores), sendo o seu tamanho reduzido quando
comparado com o didmetro da conduta e slug em que as bolhas tém grande volume,

com didmetro equivalente proximo ou superior ao das condutas que as contém.

A determinacdo da velocidade de propagacéo das bolhas reveste-se de grande
importancia, devido as implicacBes que tem no calculo de variaveis de escoamento
como a retencdo de gas e de liquido, a queda de pressdo e a taxa de transferéncia de
massa e de calor. Ao longo das ultimas décadas tem sido objecto de muitos e variados
estudos. Muitos foram dirigidos para velocidades de bolhas em tubos verticais
(Dumitrescu, 1943; Harmathy, 1960; Nicklin, 1962; Nicklin et al., 1962; White and
Beardmore, 1962; Zuber and Findlay, 1965; Wallis, 1969), sendo em menor nimero 0s
estudos efectuados em tubos inclinados (Zukoski, 1966; Bendiksen, 1984; Weber et al.,
1986; van Hout et al., 2002).

De um modo geral, a velocidade das bolhas depende de varios factores: do seu
tamanho, do didametro da conduta, das propriedades fisicas do sistema gas-liquido, dos
caudais das duas fases e da inclinagdo da conduta.

Quando se trata de velocidades de bolhas, é importante saber que tipo de
velocidade esta a ser referida. E possivel distinguir algumas situagoes:

- Velocidade de subida de uma unica bolha num liquido “estagnado”. Esta velocidade
deve-se a tendéncia natural de subida devida a diferenga de densidades e & impuls&o.
Neste caso ndo héa alimentacdo de caudal de liquido e de gas a coluna.

- Velocidade de subida de uma nuvem de bolhas num liquido “estagnado”, ap6s corte da

alimentacdo do caudal de gas e de liquido. Trata-se de um caso idéntico ao anterior, sO
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que agora em vez de uma bolha é uma nuvem de bolhas que sobe através do liquido
“estagnado” (excepto na vizinhanca das bolhas).

- Velocidade de uma unica bolha através de um liquido em movimento numa conduta.
Neste caso ha apenas alimentacdo continua de caudal de liquido a coluna.

- Velocidade de bolhas em escoamento gés-liquido continuo. E o caso mais geral, com a

coluna a ser alimentada simultaneamente por gas e por liquido.

Neste capitulo, aborda-se entdo a velocidade das bolhas em regime bubble e

slug, primeiro em tubos verticais e depois em tubos inclinados.

2.3.1-VELOCIDADE DE BOLHAS EM REGIME BUBBLE

2.3.1.1- Velocidade em condutas verticais

Nicklin (1962) deduziu uma expressdo simples para a velocidade das bolhas, Uy,

em funcdo da retencdo de gas, Eg,

u, = Jes (2.108)

Na deducdo desta equacdo Nicklin (1962) admitiu que as bolhas tém a mesma

velocidade e que a sua distribuicdo em toda a sec¢éo recta da conduta é uniforme.

O mesmo investigador deduziu também expressdes em que esta velocidade resulta
de um “balan¢o” entre trés componentes: velocidade superficial de gas, Ugs; velocidade
superficial de liquido, U.s e uma componente devida a impulsdo, que traduz a tendéncia
natural de subida das bolhas dada a diferenca de densidades entre o gas e o liquido, que
designaremos por Uy. Esta velocidade depende do tamanho e espagamento das bolhas e
das propriedades do sistema.

Em escoamento gas-liquido co-corrente vertical ascendente, a expressdo da

velocidade das bolhas, U, , resulta da contribuicdo aditiva dos caudais de liquido e de

gas e de Uo:
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U, =24 Ly, —u +Ug +U, =U,, +U, (2.109)
A A
em que U, representa a velocidade das bolhas em movimento ascendente, Q. e Qg sao

os caudais volumétricos de liquido e gés, respectivamente, Ac é a area da sec¢do recta
da coluna, Us e Ugs, s@o as velocidades superficiais de liquido e de gas e Uy, representa

a velocidade da mistura (U,, =U ¢ +U).

Em escoamento co-corrente descendente, dada a tendéncia natural para a subida
das bolhas, a sua velocidade resulta da contribui¢do aditiva dos caudais de liquido e de

gés e da subtracgéo de U,

U, =2+ %y, —U, +Ug -U, =U,, -U, (2.110)
Ac A

Naturalmente que as bolhas tém movimento descendente se for verificada a

seguinte desigualdade:U  +U; >U,. Teixeira (1998) citando o trabalho de Speece et

al. (1980) sugere que para esta desigualdade se verificar, como seguranca, a velocidade

da mistura deve ser superior a 0.3 m/s.

Para 0 caso de se tratar de uma Unica bolha a subir através de um liquido que

circula com velocidade U ¢, a sua velocidade é dada por

U, =&+Ut =U +U, (2.111)

em que U, € a velocidade terminal de subida de uma sé bolha, em substituicdo da

velocidade U, que diz respeito a subida de uma nuvem de bolhas.

Se estivermos perante um gas com uma Vvelocidade superficial Ug, numa
coluna ndo alimentada por liquido, a velocidade de subida das bolhas é dada por

_Q

a

U, +U, =Ug +U, (2.112)
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As expressdes deduzidas por Nicklin (1962) para escoamento co-corrente
podem, também, ser aplicadas a escoamento em contra-corrente como €é sugerido por

Ghiaasiaan et al. (1995). Do balango entre os caudais de liquido e de gas e de U,

obtém-se

:Q—G—%+UO=UGS—ULS+UO=UM ‘U, (2.113)

Uy, A

em que U, representa a velocidade (de subida) das bolhas em escoamento em contra-
corrente. De notar que neste caso a velocidade da mistura é dada por U,, =U —U ;.

Neste tipo de escoamento, tera de se verificar a condigdo U3 +U, >U ;.

Neste trabalho, se nada for dito em contrario, em todas as expressoes utilizadas

para calcular a velocidade, as variaveis representam quantidades positivas.

- A velocidade Uy

A velocidade de subida de bolhas em leito “estagnado”, U, € normalmente

correlacionada com a retengédo de gas, Eg, € com a velocidade terminal de subida de

uma Unica bolha em meio estagnado, U, . Wallis (1969) estabeleceu a seguinte relagéo

valida para escoamento co-corrente e contra-corrente em colunas verticais

Up=U,(1-Eg)" (2.114)

em que n é um parametro que depende das propriedades fisicas dos fluidos e do
tamanho das bolhas. Whalley (1987), Bieshenvel and Gorissen (1990) e Hoefsloot and
Krishna (1993) sugerem n =1 para o sistema ar-agua a pressao atmosférica . Tsuchiya et
al. (1995) e Tsuchiya and Ohsaki (1997) propdem para n uma gama de valores entre 1 e
2.4, dependendo das propriedades e condicBes do sistema gas-liquido. Mais
recentemente, para 0 mesmo sistema van Hout et al. (2002) sugeriram o valor de

n=1.5 para bolhas com didmetro superior a 1.7 mm. Embora admitindo que, de um

modo geral, a velocidade U, depende do diametro da bolha, para estes autores esta
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velocidade tende a ser constante e independente do didmetro se este exceder o valor
critico, d_,;, (que representa o limite a partir do qual as bolhas deixam de se comportar
como esferas rigidas) dado pela equacgdo (2.26), de Brodkey (1967). Assim, de acordo
com van Hout et al. (2002), a velocidade terminal de uma bolha em meio “estagnado”,

com d>d é constante e pode ser estimada pela relacdo de Harmathy (1960),

crit ?
equacéo (2.21).
Abdul-Majeed (1997) e Abdul-Majeed and Al-Mashat (2000) defendem a

influéncia da razdo entre o diametro das bolhas e o didmetro do tubo (d/D) no

parametro Uo. A expressdo apresentada para Up € derivada da expressao de Harmathy
(1960)

U, = 1.40(1_EJ(MJM (2.115)
D pi

em que o diametro das bolhas é estimado pela seguinte expressdo

d- / 30 (2.116)
g(p. —pg)

Da equacdo (2.114) constata-se que a velocidade U, pode ser ligeiramente
diferente da velocidade U;, uma vez que se a densidade das bolhas for elevada podera
acarretar a sua quebra ou coalescéncia. Contudo, se as bolhas tiverem todas 0 mesmo
didmetro e se estiverem uniformemente espagadas no leito, a diferenga entre U, e U; é
muito baixa (Nicklin, 1962; Shen and Finch, 1996). Para o sistema ar-agua, Shen and
Finch (1996) realizaram ensaios com diversos caudais tendo obtido valores de U, entre
0.173 € 0.219 m/s. Tsuchiya et al. (1995) e Delnoij et al. (1997) realizaram experiéncias
com agua corrente tendo obtido valores de U, na gama 0.18-0.19 m/s e entre 0.208-
0.209 m/s, respectivamente. Teixeira (1998) para o sistema oxigénio-4gua numa gama
alargada de caudais obteve para U, valores entre 0.16 e 0.23 m/s. Muitos
investigadores, consideram que, se os requisitos de Nicklin (1962) e de Shen and Finch
(1996) forem cumpridos, pode tomar-se um valor constante para U, sugerindo o valor

de referéncia de 0.20 m/s (Whalley,1987; Deckwer, 1991; Teixeira (1998), entre

outros).
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-Velocidade terminal de uma Unica bolha

A velocidade de subida de uma Unica bolha em leito “estagnado”, Uy, tem sido
objecto de varios estudos, sugerindo-se na literatura diversos valores e expressdes para
o0 seu célculo. Tipicamente, esta velocidade ocorre quando as forcas que actuam sobre
ela, a forca de impulsdo e a forca de arrasto sdo iguais, variando a velocidade com o
didmetro da bolha. Algumas expressfes sdo desenvolvidas para determinada gama de
diametros pelo que nédo incluem na sua expresséo o referido didmetro.

Yang et al. (1986) mencionaram a utilizacdo de uma equacdo genérica para o

calculo desta velocidade

0.25

U = 4og(p. — pg) (2.117)

t C 2
pPL

em que Cp é o coeficiente de arrasto. Para o sistema ar-4gua os autores propdem para
este coeficiente o valor de C, =0.44. Delnoij et al. (1997) obtiveram a seguinte

equacao

U, :\/Sg(pL—pe)d (2.118)
ConL

E também vulgar haver uma distingdo nas férmulas sugeridas para Uy, em fungio
do didmetro das bolhas, d. Assim, Deckwer (1991) apresentou as seguintes expressoes:

-Parad <1.5 mm:

1/3

U _0252/3[pLgdj (2'119)

t = Y. E—
He

- Para 2<d <8 mm adoptou a relacdo proposta por Mendelson (1967):

U, - 20 gd (2.120)
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Por sua vez Treybal (1980) propbe a divisdo do didmetro em trés zonas
principais para o célculo de U..
1) Para bolhas de pequenos diametros, d<0.7 mm, sugere a equacdo baseada na lei de
Stokes:

U =90 —pe)d* 2.121)
t 181,

2) Para diametros intermédios, compreendidos na gama 0.7mm<d <1.4mm, ndo
apresenta correlacdo, sugerindo o seu calculo através de interpolacdo linear fornecida

pelos valores extremos de d=0.7 mmed =1.4 mm..
3) Para diametros d> 1.4 mm aceita a formula de Mendelson (1967) (equacéo (2.120)).

Clift et al. (1978) no seu tratado sobre bolhas, gotas e particulas, referem a
possibilidade de se poder estimar a forma das bolhas, geralmente agrupadas em trés
categorias (esféricas, elipsoidais e capsulas esfericas) e a velocidade terminal, a partir de
um grafico generalizado (Figura 2.28) obtido em termos de trés niUmeros adimensionais:

namero de Eotvos, Eo, numero de Morton, M e numero de Reynolds, Re, assim

definidos:
Eo - 9(PL—po)de (2.122)
(o2
M = w (2.123)
PLO
Re, = pdY, (2.124)
He

onde d, representa o didmetro equivalente das bolhas, i.e. o didmetro de bolhas esféricas
com o mesmo volume. Obtém-se U; do seguinte modo: primeiro calcula-se Eo e M,
depois com os valores destes parametros obtém-se Re; a partir do grafico da Figura 2.28

e por fim Ut.
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Whalley (1987) propds para bolhas muito pequenas com forma esférica, que a
velocidade terminal seja calculada pela formula baseada na lei de Stokes, equacao
(2.121). Para bolhas de tamanho intermédio, bolhas elipsoidais e capsulas esféricas, que
ja ndo obedecem a lei de Stokes, propde um procedimento semelhante ao de Clift et al.
(1978). A forma e a velocidade terminal das bolhas sdo estimadas a partir do grafico

generalizado da Figura 2.28.

]
log M=-14—ot” 7 S b
// e
- S

Niamero de Reynolds, Re

YA |
; ,Ciipsulas /7|
/ elipsoldais

e S

s

. R T "
= N % 3Lk WAL TN T YII YT LN

W W 1 L] il W0
Nimero de Eotvos, Fo

Figura 2.28- Forma das bolhas e nimeros de Reynolds, Eotvos e Morton para velocidade de subida de

uma Unica bolha em liquidos (Clift et al., 1978).

Kay and Nedderman (1985) referem que, numa gama de valores de d
compreendida entre 1 e 10 mm, U; é independente do didmetro das bolhas. No mesmo
sentido, Whalley (1987) concluiu que para o sistema ar-agua, variagdes no diametro de
bolhas compreendido entre 2 mm e 20 mm, implicam alteracGes inferiores a 20%. Clift
et al. (1978) primeiro e Whalley (1987) depois, baseados em diversos dados
experimentais construiram para o sistema ar-dgua (& pressdo atmosférica e a
temperatura de 20°C) um gréafico de U; em funcéo d, representado na Figura 2.29, que
justifica aquela afirmacdo. Pode ver-se neste grafico que na regido correspondente as
bolhas elipsoidais, a curva ndo permite grandes variagdes na velocidade. De notar, que a

curva superior (correspondente a agua pura) na regido das bolhas elipsoidais, para
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d, >1.3 mm, é bem aproximada pela equacdo (2.120) de Mendelson (1967). Contudo,

a aplicacdo de outras equacbes que ndo incluem o didmetro (equivalente) como a
equacdo de Harmathy (1960) aproximam razoavelmente bem os dados experimentais,
sendo por isso esta equacdo uma das mais utilizadas para calcular a velocidade de
subida de uma bolha em leito estagnado. Para o sistema ar-agua, a velocidade varia
muito pouco com o didmetro equivalente na gama entre 1.6 e 17 mm (Whalley,1987). A
equacdo de Harmathy para U;, amplamente utilizada tanto em sistemas co-corrente
como em contra-corrente, é

1/4
U, :1.53{—9(’) L= P G)G} (2.125)
PL

60F — v
o Bolhas —_——— .Eloll'fas . I
A0k esfeicas elipsoidais

w r \\." AN .
= 20k \\’; WOUN DN\ ’"" > ; 4
= DN y, > !
E N e - - | Capsulas
E . esfericas
= : [ —
@ - 1 -
3 s - ]
:E 6 : li Agu.a contaminada :
;: L 4
ar Agna pura 1
L ]
) R | L oooa s a sl " .|
0.2 1 10 40
d, (mm)

Figura 2.29- Velocidade de subida de uma bolha de ar em fungéo do respectivo didmetro equivalente em
agua estagnada (Whalley, 1987).

Para bolhas com a forma de cépsulas esféricas Whalley (1987) sugere em

alternativa ao grafico da Figura 2.29 a seguinte equacéo

0.5
U, - m{gde(m - P H (2.126)
PL
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-Outras equacdes para o calculo da velocidade de bolhas

Zuber and Findlay (1965) utilizando o drift-flux model deduziram uma relagéo
semelhante a deduzida por Nicklin (1962) para determinar a velocidade de subida das

bolhas,U, , num escoamento gas-liquido co-corrente ascendente vertical

ubzuEﬁzuM +U, (1-E)" (2.127)

G

onde g é um parametro empirico que varia entre 0 e 3, dependendo do didmetro das
bolhas.

Mishima and Hibiki (1996) deduziram para a mesma situacdo expressdes que
mostram a influéncia do diametro das bolhas. Usando o sistema ar-4gua, para diametros

intermédios (1 mm < d < 20mm) propuseram a seguinte equagao

1/4
U, -U, +ﬁ(®(pL;pG)J 1_E.)" (2.128)
PL

Para valores de diametro baixos (inferiores a 0.5 mm) estes autores sugerem a
aplicacdo da lei de Stokes para a velocidade terminal, sendo a velocidade das bolhas

dada pela expresséo:

_ 2
U, =U, L1 9(p —ps)d (1-E,)’ (2.129)
18 Hy

Vérios autores como Ansari et al. (1994), Abdul-Majeed (1997), Petalas and
Aziz (1998) e Abdul-Majeed and Al-Mashat (2000), Wolk et al. (2000), entre muitos
outros, utilizam expressdes semelhantes as de Nicklin (1962) (equacbes (2.109) e
(2.110)) para o célculo da velocidade das bolhas, mas que tém em conta o facto de haver
variacOes na concentracdo e na velocidade das bolhas através da seccdo recta da coluna.
Estas variagdes sdo contabilizadas através de um parametro de distribuicdo, Co,
introduzido inicialmente por Zuber and Findlay (1965) e que pode variar segundo estes
investigadores entre 1.0 e 1.5. Os valores mais elevados estdo associados a
concentragOes e a velocidades elevadas de bolhas sobre o eixo do tubo. Quando o

escoamento de liquido é turbulento e os perfis de velocidade e concentracdo de bolhas
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sdo planos, Cp aproxima-se de 1.0. Diversos autores nos seus modelos de escoamento

gas-liquido em regime bubble utilizam C, =1.2. Com a introdugdo do pardmetroC, a

equacdo geral para calcular a velocidade das bolhas é do tipo

U, =C,U,, U,

Em escoamento ascendente, a velocidade da bolha é dada por

Uba :CO(UGS +ULS)+UO =CUy +U,

Em escoamento co-corrente descendente tem-se

Ubd :CO(UGS +ULS)_UO :COUM -U,

Em escoamento contra-corrente a equacéo é

U

bet

=Co(Ugs —U5)+U, =CUy, +U,

(2.130)

(2.131)

(2.132)

(2.133)

Se as condicGes de Nicklin (1962) e de Shen and Finch (1996), acima referidas,

se verificarem, entdo C, =1e temos as expressoes originais de Nicklin (1962).

Para o parametro Co, Mishima and Ishii (1984) e Wolk et al. (2000) propuseram

valores em fungdo da forma geométrica da seccdo recta da conduta, conforme consta da

Tabela 2.1.

Tabela 2.1- Valores do pardmetro de distribuicdo C, para vérias geometrias da seccéo recta da conduta

segundo Mishima and Ishii (1984) e Wolk et al. (2000).

Geometria Circular Rectangular Rdmbica Triangular
(tridngulo equilatero)
Co 12-0.2 |2 |1.35-0.35 |2 |150-035 |2 |1.39-0.35 L&
PL PL PL PL
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2.3.1.2-Velocidade em condutas inclinadas

As expressdes a usar no célculo das velocidades das bolhas (Uy,) em colunas

inclinadas sdo as mesmas que s&o usadas para a vertical, substituindo-se Up por U ¢ :

U, =CU,, £Ug (2.134)

Nesta equacgdo, o sinal mais € para escoamento co-corrente ascendente e contra-
corrente e o sinal menos é para escoamento co-corrente descendente.

A alteracdo introduzida pela inclinacdo, reside na velocidade de subida da
nuvem de bolhas em liquido estagnado (Uo), cuja expressdo € multiplicada por siné,

como proposto por Barnea and Brauner (1985)

Ug :UosinH (2135)

em queU! é a velocidade U, numa coluna inclinada e & é o angulo da conduta em
relacdo a horizontal. Atendendo a equacdo de Wallis (1969) que estabelece a relacao
entre U, e a velocidade terminal de subida de uma unica bolha em leito estagnado, Uy,
U,=U,1-E;)", valida tanto para escoamento co-corrente como em contra-corrente,

tem-se
Uy =U,(1-E;)"sing (2.136)

em que Eg é a retencdo de gas e n € um parametro que depende das propriedades e
condicdes do sistema gas liquido (para o sistema ar-agua a pressao atmosférica, Wallis
(1969) refere n=1)

Pétalas and Aziz (1998) para escoamentos co-corrente, para todas as inclinages

de escoamento ascendente e descendente e para todas as geometrias e propriedades dos

fluidos, propdem o calculo de U, através da equagdo (2.134), com Co=1.2 ¢ U/

calculado por

1/4
Ul - 1_41[ag(pL2—pG)J sino (2137)
P
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Para obter a velocidade de pequenas bolhas dispersas no slug de liquido entre
dois slugs no regime slug, para qualquer inclinacdo, Taitel and Barnea (1990) e Petalas

and Aziz (1998) sugerem expressdo semelhante a apresentada para regime bubble
Ugs =U, =CUy +U, (2.138)

em que U representa a velocidade das bolhas dispersas no slug de liquido em regime

slug.
Petalas and Aziz (1998) desenvolveram uma correlagdo empirica para calcular o

parametro Co:
C, = (1.64+0.12sin G)Re;n ™ (2.139)

em que Rey é 0 nimero de Reynolds modificado, baseado na velocidade da mistura e

nas propriedades do liquido:

Re,,, = 20w P (2.140)

e a velocidade U ¢, para qualquer inclinagdo, é dada a partir da expresséo de Harmathy
(1960), equacéo (2.90).

Taitel and Barnea (1990), sugerem C, =1 para todas as inclinagdes do tubo.
Para U. recomendam a expressdo de Harmathy (1960) tendo em conta a inclinag&o,

equacéo (2.90).
2.3.2-VELOCIDADE DE BOLHAS EM REGIME SLUG

Quando aumenta o volume das bolhas com forma de capsulas esféricas, a razéo
entre o didmetro equivalente da bolha e o didmetro do tubo pode atingir o valor de 0.6

ou valores superiores (de/D >0.6). Quando isto acontece, as bolhas passam a ser
designadas por slugs ou bolhas de Taylor.
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A velocidade das bolhas de volume elevado € um tema que tem sido muito
estudado ao longo dos ultimos sessenta anos. Muitos dos trabalhos referem-se a
velocidade de subida através de liquidos “estagnados”. Habitualmente, o movimento
destas bolhas num liquido estagnado é tratado separadamente para tubo vertical
(Dumitrescu, 1943; Davies and Taylor, 1949; Nicklin et al., 1962, White and
Beardmore, 1962; entre outros), para tubo horizontal (Benjamin, 1968; Dukler and
Hubbard, 1975; Nicholson et al. 1978) e tubo inclinado (Zukoski, 1966; Wallis, 1969;
Bonnecaze et al., 1971; Bendiksen, 1984, Alves et al., 1993; Shosho and Ryan, 2001).

Ainda que em nimero muito inferior ao caso de tubos verticais, ao longo dos
ultimos quarenta anos foram varios os estudos, experimentais e tedricos, publicados
sobre a velocidade de slugs ou bolhas de Taylor em tubos inclinados (Zukoski, 1966;
Bonnecaze et al., 1971; Spedding and Nguyen, 1978; Bendiksen, 1984; Weber et al.,
1986; Alves et al., 1993; Carew et al., 1995; Shosho and Ryan, 2001, Cheng and Lin,
2001; Cook and Bhenia (2001), van Hout et al., 2002; entre outros).

Como no caso de escoamento em tubos verticais, também em tubos inclinados
se pode distinguir a velocidade de slugs em liquidos “estagnados” e velocidades em
regime slug continuo (tubo alimentado simultaneamente com caudal de géas e de

liquido).

2.3.2.1-Velocidade em condutas verticais

Os primeiros estudos sobre velocidade de bolhas de volume elevado foram feitos
em tubos verticais contendo liquidos estagnados. Muitos desses trabalhos referem-se a
velocidade de subida de um slug individual. Os trabalhos pioneiros devem-se a
Dumitrescu (1943), Davies and Taylor (1949) e White and Beardmore (1962). Nicklin
et al. (1962) publicaram um trabalho que se viria a tornar num dos mais importantes

estudos sobre velocidade destas bolhas em regime slug.

-Velocidade de subida uma bolha individual num liquido “estagnado”

Como referido, Dumitrescu (1943) e Davies and Taylor (1949) efectuaram

estudos sobre a velocidade de uma unica bolha a subir em meio “estagnado” em tubo
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vertical. Estes investigadores, para um slug a subir num liquido pouco viscoso,

obtiveram a seguinte expressao

U, =k;+/gD (2.141)

em que Ug é a velocidade terminal de subida de um slug em liquido estagnado, g é a
aceleracdo da gravidade e D ¢é o didametro do tubo. Para a constante k, Dumitrescu

(1943) propds 0.351 e Davies and Taylor (1949) 0.327. Igualmente para liquidos pouco
viscosos, White and Beardmore (1962) obtiveram experimentalmente o valor de 0.345.

Na literatura da especialidade utiliza-se normalmente k; =0.35, sendo considerado o

valor mais preciso (Alves et al. (1993). A validade da equacdo de Dumitrescu tem sido
comprovada experimentalmente por varios autores.

De acordo com Withe and Beardmore (1962), Wallis (1969), Collins et al.,
(1978), Kubie (2000), entre outros investigadores, a velocidade de subida de uma bolha
através de um liquido “estagnado” num tubo vertical, Uy, é funcdo da aceleracdo da
gravidade, g, do diametro interno do tubo, D, e das propriedades do liquido (massa
volUmica, viscosidade e tensdo superficial.

Numa analise mais geral que ndo apenas para liquidos pouco viscosos, a

velocidade U, com que um slug sobe através de um liquido “estagnado”, resulta da

interaccdo entre a forga de impulsdo e outras forgas que actuam sobre a bolha, como
resultado da sua forma e movimento. Se a viscosidade do gas da bolha é desprezavel
guando comparado com a viscosidade do liquido, para além da impulsdo, ha apenas trés
forcas que sdo importantes (Wallis, 1969): inércia do liquido, viscosidade do liquido e
tensdo superficial. O balanco entre estas forcas e a impulsdo, faz-se com recurso a

analise dimensional sendo expresso através de trés grupos adimensionais

IOLUd2 . :uLUd ) o
Dg(p. -ps)  D*g(p. -ps) D*g(p.—ps)
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Normalmente sdo usadas as solugdes mais simples, correspondentes aos casos
em que cada um dos grupos adimensionais controla 0 movimento. Consideram-se

assim, os seguintes casos limites:

- Inércia dominante. Se a viscosidade e a tensdo superficial podem ser desprezadas Uq €

obtida em termos do primeiro grupo adimensional

U, =k (pr—pG)\/g—D (2.142)
L

Uma outra forma de expressar Uy, € atraves do numero de Froude, Fr, (Clift et
al., 1978; Whalley, 1987)

Fr. - (P —ps) UYqg (2.143)

B PL \/g_D

em que o nimero de Froude baseado no didmetro do tubo, Fry, é constante e igual a k;.

Estas equacdes reduzem-se a equacdo de Dumitrescu (1943), que com

(p. —ps)! p. =1, conduz a

Uy =0.35ygD (2.144)

Para condutas de seccdo recta rectangular de lados I, e I, com I, >1, a
constante k, pode ser aproximada pela expressdo seguinte (Wallis, 1969; Clift et al.,

1978)

k, =0.23+ 0132 (2.145)

2

-Viscosidade dominante. Quando a viscosidade é o factor dominante e, portanto, sdo
desprezaveis os efeitos das forgas de inércia e de tensdo superficial, a velocidade é dada

por

(L~ p6)9D"
U, =k, Pr=rs) (2.146)
He
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Esta equacdo foi verificada experimentalmente para tubos verticais com
k, =0.0096 (Withe and Beardmore, 1962) e k, =0.010 (Wallis, 1969). Clift et al.

(1978) sugerem o valor intermédio de k, =0.0098.

- Tensdo superficial dominante. Se a tensdo superficial for dominante e, portanto,
puderem ser desprezaveis os efeitos das forcas de inércia e da viscosidade, a bolha ndo

tem movimento, sendo

Uy =0 (2.147)

- Para outros casos, primeiro Whithe and Beardmore (1962) e depois Wallis (1969),
obtiveram um grafico generalizado onde a constante k ou Fr, e calculada em funcéo do
namero de Eotvos baseado no diametro do tubo, Eo, (as vezes referido como numero
de Bond, Bo) (White and Beardmore, 1962), ou em funcéo do parametro adimensional
da viscosidade inversa, N, (Wallis, 1969), para varios valores do nimero adimensional

de Morton, M. Estes parametros sdo definidos por (Wallis, 1969; Clift et al.,1978;
Whalley, 1987)

Eo, = 90" (PL=rc) (2.148)
(o2

N, _AgD” (2.149)
Hie

M = 9#33 (2.150)
PO

De notar que agora na definicdo de Eo, é usado o didmetro do tubo, D, em vez

do diametro ou do didmetro equivalente das bolhas, d., como acontece em regime
bubble. A expressdo de M é equivalente a equacdo (2.123) atendendo ao facto de o

liquido ser muito mais denso que 0 gas.
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Clift et al. (1978) referem que a velocidade terminal de slugs pode ser estimada
com total seguranca pela correlacao grafica geral apresentada por White and Beardmore

(1962). Também Whalley (1987) construiu um grafico generalizado semelhante, em que
0 numero de Froude, definido como Fr, =U,/,/gD (que tem o mesmo significado
que a constante ki), é obtido em fungéo de Eo,, para varios valores de log,, M . Este

gréfico esta representado na Figura 2.30.

0.4 r

0.3 logyy M=-8

-6

0.2 r

Velocidade adimensional da bolha de Taylor, Fr

1
5 10 50 100 500 1000
Namero de Eotvos, Eo

Figura 2.30- Correlacdo geral para a velocidade de subida de uma bolha de Taylor em liquido estagnado
em tubo vertical (Whalley, 1987).

Varios investigadores estabeleceram limites para 0s casos anteriormente
referidos. Para White and Beardmore (1962), os efeitos da tensdo superficial sobre a

velocidade da bolha sdo desprezaveis se Eo, >70, os efeitos da inercia sédo
desprezaveis se Fr, <0.05, os efeitos da viscosidade sdo desprezaveis se N? >3x10°,

os efeitos viscosos e interfaciais sdo desprezaveis (dominam os efeitos inerciais) se

Eo, >70 e N7 >3x10°, os efeitos inerciais e interfaciais sdo desprezaveis (dominam

os efeitos viscosos) se Fr, <0.05 e Eo, >70 e os efeitos inerciais e viscosos sao

desprezaveis (os efeitos da tensdo superficial dominam) se Eo, < 4. Para Wallis (1969)
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a inércia é dominante se N, >300 e Eo, >100, a viscosidade € dominante se N, <2

e Eo, >100 e a tensdo superficial &€ dominante se Eo, < 3.4. Para Clift et al. (1978),
as forcas inerciais sdo dominantes (as forcas de viscosidade e de tensdo superficial sdo
desprezaveis) se Eo, >100 e M <10°, a tensdo superficial é dominante se
Eo, < 3.4, condi¢do também partilhada por Shosho and Ryan (2001), e a viscosidade é
dominante se Fr, <0.05 e Eo, >70. De acordo com Collins et al. (1978) o regime

controlado pelas forcas de inércia é especificado por N, >300 e N{*M"* >100.

Neste caso, a velocidade terminal de um slug a subir no seio de um liquido “estagnado”

de baixa viscosidade num tubo com didmetro suficientemente grande (superior a cerca
de 10 mm) é bem aproximada pela equagéo, U, = 0.35,/gD .

Uma analise simples & equacédo U, =0.35,/gD, na gama em que é aplicavel,
permite concluir que a velocidade ¢é independente das propriedades fisicas dos fluidos e
do comprimento do slug, dependendo apenas do diametro do tubo. Contudo, a
independéncia em relacdo ao comprimento do slug deixa de se verificar quando esse
comprimento é inferior a 1.5D (Zukoski, 1966; Clift et al., 1978; Whalley, 1987;
Shosho and Ryan, 2001).

Bugg and Saad (2002) efectuaram um estudo experimental e numerico sobre o
movimento de subida de uma uUnica bolha de Taylor através de um liquido viscoso
“estagnado” em tubo vertical. Usaram o sistema ar-azeite, onde o efeito da tensdo
superficial na velocidade do slug € irrelevante face aos efeitos da viscosidade e da
inércia, tendo obtido k;=0.303.

-Velocidade de slugs em regime slug

A velocidade de um slug individual através de um liquido em escoamento num
tubo vertical foi objecto de estudo de um grande numero de investigadores, entre eles
Nicklin et al. (1962), Zuber and Findlay (1965), Collins et al. (1978) e van Hout et al.
(2002).

Em termos gerais e para qualquer liquido, a velocidade de uma Unico slug

através de um liquido em escoamento, resulta da sobreposicdo da velocidade da bolha
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em liquido “estagnado”, Ug, e da velocidade superficial do liquido, U s, como foi

proposto inicialmente por Nicklin et al. (1962)

Up =CU s +U, (2.151)

Para um slug de ar a subir no seio de &gua em escoamento ascendente, Nicklin et

al. (1962) obtiveram a seguinte expressdo para U

U =12U ¢ +0.35,/gD (2.152)

O valor da constante C; é baseado na suposi¢do que a velocidade de propagacéo
das bolhas segue a velocidade maxima local do liquido, Unax Na frente do “nariz” da
bolha (Nicklin, 1962; Bendiksen, 1984, Shemer and Barnea, 1987; Polonski et al.,
1999). Este coeficiente expressa a razéo entre a velocidade do liquido sobre o eixo do
tubo e a velocidade média do liquido. Por conseguinte C1=Umax/Umed, ONde Upeq € @
velocidade média do liquido sobre a sec¢do recta. Entdo, o pardmetro C; €
aproximadamente igual a 1.2 para regime turbulento completamente desenvolvido de

liquido (Re =p U D/y >4000) e 2.0 para regime laminar (Re <2100)
(Collins et al. 1978; Pinto et al., 1998; van Hout et al., 2002), o que conduz a

UTB :12U LS +Ud (2153)

Up =2.0U +U, (2.154)

Nicklin et al. (1962) alargaram o método para o caso de a coluna ser alimentada
simultaneamente por caudal de gas e de liquido (regime slug continuo). Entdo, para
escoamento turbulento ascendente, a expressdo da velocidade dos slugs em liquidos

pouco Viscosos é

U :Q—G:Uﬁzl.zum.angD =1.2(Ug +U ) +0.35/gD  (2.155)
EcAc  Eg Ac

Esta equacdo pode ser simplificada para casos particulares.

- Se Qg =0, (subida de apenas um slug) tem-se a equacao (2.152).
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- Se Q; =Q, =0, a equagdo refere-se a subida de um slug individual em liquido
“estagnado”, U, .

- Se Q, =0, um caso de particular interesse pois, corresponde ao borbulhamento

de gas em liquido “estagnado”, a velocidade (de subida) dos slugs de gas é

Ugs =1.2U, +0.35,/gD (2.156)

Se ao longo dos anos tem sido muitos os estudos efectuados sobre a velocidade
de propagacdo de slugs individuais, em contraste, a velocidade de propagacdo destas
bolhas em regime slug continuo tem sido menos estudada. Nicklin et al. (1962)
propuseram uma correlagdo semelhante & utilizada para a velocidade de um slug
individual através de um liquido em escoamento, substituindo a velocidade do liquido,

U, pela velocidade da mistura, Uy
Ur =CUy £U, (2.157)

em que U, =U,+U,, em escoamento co-corrente ¢ U, =U,-U, em

escoamento contra-corrente. O sinal de subtraccdo na equacdo (2.157) é para
escoamento co-corrente descendente. Esta equacdo é de uso generalizado para todos 0s
tipos de escoamento em regime slug, sendo usualmente C;=1.2. Para escoamento co-

corrente descendente Ghiaasiaan et al. (1997) sugerem para C; valores entre 0.8 e 1.

2.3.2.2-Velocidade em condutas inclinadas
i) Velocidade de subida de um slug individual num liquido “estagnado”

A velocidade de um slug individual num liquido estagnado contido em tubos
inclinados foi objecto de estudo por varios investigadores, entre eles, Zukoski (1966),
Bendiksen (1984), Weber et al. (1986), Spedding and Nguyen (1987), Alves et al.
(1993), Shosho and Ryan (2001), Cook and Bhenia (2001) e van Hout et al. (2002). Na
Tabela 2.2 apresenta-se um resumo dos principais estudos publicados, podendo

constatar-se que maioria deles se refere a velocidade de subida de slugs em liquidos
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newtonianos. Os estudos efectuados com fluidos ndo newtonianos sdo muito poucos e

dentro destes, apenas o de Carew et al. (1995) utiliza tubos inclinados.

Tabela 2.2- Resumo dos estudos sobre velocidade de subida de slugs através de liquido “estagnado” em

tubos inclinados.

Autores

Natureza do

estudo

Sistema experimental

Resultados

Zukoski (1966)

Spedding and
Nguyen (1978)

Bendiksen (1984)

Weber, Alarie and
Ryan (1986)

Alves, Shoham and

Taitel (1993)

Carew, Thomas and
Johnson (1995)

Shosho and Ryan
(2001)

Experimental

Teobrico e

experimental

Teobrico e

experimental

Experimental

Teobrico e

experimental

Experimental

Experimental

Tube-draining bubbles @ de ar em
liquidos como a 4gua, tetracloreto de
carbono, mercurio, glicerina e

solugdes de etilenoglicol

Slugs e tube-draining bubbles de ar

em agua

Slugs de ar em &gua

Slugs e tube-draining bubbles de ar
em agua, metanol, sucrose e

solugdes de xarope de milho

Slugs de ar em querosene

Slugs de ar em fluidos nédo

newtonianos

Tube-draining bubbles de ar em
fluidos newtonianos (agua, glicerina
e solucdes de xarope de milho) e

fluidos ndo newtonianos

Foi descrita a influéncia da viscosidade, da
tensdo superficial e da inclinagéo na

velocidade de propagacao dos slugs

Foi determinado o efeito da inclinacéo, do
diametro do tubo e forma da bolha na sua

velocidade

Foi estabelecida uma correlagdo para calcular
a velocidade de subida de slugs em liquidos a

partir das velocidades vertical e horizontal

Foi medida a velocidade das bolhas e
estabelecida uma correlacédo em fungéo de

varios grupos adimensionais

Foi desenvolvida uma equagao para a

velocidade das bolhas

Foi desenvolvida uma correlagdo semi-
tedrica/empirica para descrever a velocidade

de subida das bolhas

A velocidade foi descrita em termos dos
grupos adimensionais Froude, Eotvos e

Morton para varias inclinagdes do tubo

®) bolha que se forma quando o liquido que enche um tubo é esvaziado por uma das extremidades

mantendo-se fechada a outra.

Segundo White and Beardmore (1962) a velocidade de subida das bolhas
depende do diametro do tubo, do material do tubo, das propriedades dos liquidos e da
inclinacdo do tubo. Estes autores, apesar de nédo terem investigado em profundidade a
influéncia do angulo de inclinacdo na velocidade, obtiveram dados para inclinacdes até
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20° em relacdo a vertical, tendo concluido que nesta gama a velocidade aumentava
significativamente quando a coluna era inclinada em relacédo a vertical.

O trabalho de Zukoski (1966) é normalmente considerado pioneiro sobre a
velocidade de bolhas em tubos inclinados. Todos os trabalhos realizados pelos diversos
investigadores sobre esta tematica, mostraram que a velocidade das bolhas em liquidos
estagnados varia significativamente com a inclinacdo. A variagdo mostra uma tendéncia
curiosa: quando o angulo de inclinagdo em relacdo a vertical (« ) aumenta, a velocidade
da bolha também aumenta, atingindo um valor maximo para um angulo de inclinacéo
intermédio entre a vertical e a horizontal na gama 30°< « < 50°, voltando a diminuir se
0 angulo de inclinacdo continuar a aumentar até a horizontal. Ver-se-a que esta
tendéncia é igualmente verificada na velocidade das bolhas em regime slug continuo em

que ha alimentacdo simultanea de gas e de liquido a coluna.

Zukoski (1966) investigou experimentalmente os efeitos da viscosidade do
liquido, u,, da tensdo superficial, o e da inclinagdo do tubo medida em relagdo a
horizontal, &, sobre velocidade de subida de slugs individuais em liquido estagnado,
tendo usado varios diametros de tubo na gama 0.005< D <0.178 m. Os resultados
obtidos mostram que a velocidade € independente dos efeitos da viscosidade, quando
Relg > 400. Em tubos inclinados, a velocidade depende do parametro de tensdo
superficial X . De notar que este parametro adimensional € uma variante do nimero de

Eotvos, Eo,, pois Eo, =4/Z. Os parametros adimensionais Re , e X sédo definidos

por
Re,, = YD (2.158)
L
e
s 4o : (2.159)
(o, —ps)9D

Os resultados obtidos mostram que a velocidade de subida da bolha em liquido
estagnado aumenta quando a inclinacdo desde a horizontal também aumenta, atingindo
um valor maximo para inclinagdes entre 35 e 45° em relacdo a horizontal, diminuindo

depois se o angulo continuar a aumentar até a posicdo vertical. Esta variacdo da
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velocidade com a inclinagdo esta expressa na Figura 2.31 em termos da razao entre 0s
numeros de Froude, equacéo (2.143), para um angulo qualquer e para a vertical, tendo o

ndmero Eo, como parametro.

1.8

Fro/Frp(vertical)

0.6

0 15 30 45 60 75 90

Inclinacéo do tubo em relacéo a vertical (°)

Figura 2.31- Efeito do angulo de inclinagdo do tubo na velocidade de subida de bolhas de Taylor de ar

em agua estagnada (dados de Zukoski, 1966).

em que U/ representa a velocidade de subida da bolha num tubo inclinado #° em

relacdo a horizontal e U é a velocidade correspondente a posigéo vertical.

Um dos trabalhos mais importantes sobre este assunto foi realizado por
Bendiksen (1984). Este autor estudou a velocidade de propagacdo de bolhas individuais
de volume elevado através de liquidos em escoamento em tubos com diferentes angulos.
As velocidades correspondentes a subida em liquidos estagnados, Ug, foram obtidas a
partir dos gréaficos das velocidades das bolhas em funcéo da velocidade do liquido para
varios angulos, por extrapolacdo dos dados para velocidade zero do liquido. De acordo
com o autor, para iguais condigdes, os valores assim obtidos para a subida de uma unica
bolha em liquido s&o concordantes com os obtidos directamente por Zukoski (1966). A
velocidade de subida destas bolhas atraves de liquido estagnado contido em tubos
inclinados foi correlacionada por Bendiksen (1984) somando as velocidades em meio

estagnado para escoamento horizontal e vertical:
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Uy =Ugcosd+U send (2.160)

emque UJ, U, U} sdo, respectivamente, a velocidade de subida em tubo inclinado (&

graus em relacdo a horizontal), a velocidade em tubo horizontal e velocidade em tubo
vertical. A expressdo anterior € muito utilizada no célculo da velocidade de slugs em
liquido estagnado contido em colunas inclinadas. No caso particular do liquido ser

pouco viscoso e o didametro do tubo ser suficientemente grande, tem-se
U =0.54,/gD cosé +0.35,/gDsené (2.161)

Bendiksen (1984) avaliou também a influéncia do angulo de inclinagdo no

parametro C; da equacdo U,; =C,U  +U,, no caso de se ter uma bolha isolada a

subir através de um liquido em escoamento co-corrente. Usou diferentes gamas de

caudal de liquido num tubo com D=0.0242 m. Para caudais de liquido relativamente
baixos, com Fr =U /gD <35 e Re, = p U D/x >6000, obteve a seguinte

correlacéo

Cl(e) =1+0.2sin’ @ (2.162)

Weber et al. (1986) apresentaram uma alteracdo a expressdo desenvolvida por

Bendiksen (1984). A expressdo, apresentada em termos de numero de Froude, é

Fr, = Fr) cosd+ Frisend +Q (2.163)

em que Fr)), Fry, sdo os nimeros de Froude baseados na velocidade da bolha em tubo

horizontal e vertical, respectivamente, e Q é um factor de correccdo baseado na

diferenga de velocidades na vertical e na horizontal, descrito da seguinte forma:
Q=0 ;para AFry <0
Q =1.37(AFr,)**send(1-send) ; para AFr, >0 (2.164)

em que AFry = Fry —Fry.
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Recentemente, Shosho and Ryan (2001) efectuaram um importante trabalho
experimental sobre velocidade de subida de bolhas de grande volume em fluidos
Newtonianos e ndo Newtonianos, em tubos verticais e inclinados. Embora o tipo de
bolhas utilizado nas experiéncias ndo tenha um comprimento fixo, a velocidade de
subida foi sempre independente do comprimento, uma vez que este foi sempre superior
a 1.5 D. As experiéncias foram efectuadas em tubos com 1.22 m de comprimento e
cinco didmetros com valor entre 12.7 mm e 38.1 mm. A velocidade de subida das
bolhas foi obtida para sete inclinagcbes(em relacdo a horizontal): 5°, 15°, 30°, 45°, 60°,
75° e 90°. O ndmero de Froude (Frp), definido por (2.143) foi obtido em funcéo da
inclinacdo 6, tendo como parametros o numero de Eotvos (Eop) e de Morton (M),
definidos respectivamente, pelas equacdes (2.148) e (2.150).

Os resultados obtidos revelam, mais uma vez que, para todos os fluidos,
Newtonianos e ndo Newtonianos, se a inclina¢do variar entre a horizontal e a vertical, o
nimero de Froude aumenta, atinge um maximo e depois decresce. O valor maximo de
Fr e, portanto, da velocidade de subida das bolhas, ocorreu entre 30 a 45°, para todos 0s
fluidos Newtonianos. Para os fluidos ndo Newtonianos, com valores baixos de M, o
maximo observado ocorreu para inclinagfes entre 30 e 45° e para fluidos com M
elevado o valor maximo de Fr foi atingido para inclinacdes superiores. Os autores
verificaram ainda que para fluidos Newtonianos e ndo Newtonianos, possuindo valores
semelhantes de tensdo interfacial e viscosidade, os valores de Fr eram préximos em
tubos verticais, sendo que em tubos inclinados, Fr era geralmente inferior para fluidos

ndo Newtonianos.

ii) Velocidade de bolhas em regime slug

A velocidade de propagacdo de bolhas em regime slug continuo em tubos
inclinados tem sido muito menos estudada que a velocidade de slugs individuais.

A correlacdo originalmente desenvolvida por Nicklin et al. (1962) para calcular
a velocidade de slugs em tubos verticais, equacdo (2.157), € normalmente utilizada para
tubos inclinados (Xiao et al.,1990; Petalas and Aziz, 1998 e van Hout et al., 2002).
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Petalas and Aziz (1998), apesar do uso generalizado de C;=1.2 na equacdo de
Urg, em regime turbulento e C;=2 em regime laminar, para todas as inclinacdes de tubo

e todos os fluidos, sugerem a sua determinacgdo através da seguinte correlacdo empirica:
C, =(1.64+0.12sin H)REE&OM (2.165)

em que Rey. é 0 numero de Reynolds baseado na velocidade da mistura e nas
propriedades do liquido, dado pela equacéo (2.140).
Para o célculo de Uy estes autores sugerem a correlacdo de Zukoski (1966)

Uy =Tl (2.166)

f, =0316,Re, para f <1
onde
=1, restantes casos

em que Re, e U,_, representam, respectivamente, o nimero de Reynolds e a
velocidade U, para valores de Re muito elevados, com U, obtido a partir da formula

de Bendiksen (1984)
Uy, =Ug, cos@+Uy, sing (2.167)

Para calcular a velocidade de slugs em tubo horizontal e liquido estagnado, a

Reynolds elevados, U}, , é sugerida a expressdo de Weber (1981)

ur :(0.54_ 1.76 j 9D(p. ~ p5) (2.168)

EOO.SG /0|_

Em tubo vertical, a velocidade U, é obtida a partir da formula U, = 0.35,/gD

modificada para
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Ul =03451—e") aD(p. — ps) (2.169)
PL

em que S é um coeficiente calculado a partir da correlacao

S = Eoe (3.278-1.4241n Eo) (2.170)

Abdul-Majeed and Al-Mashat (2000) citando Hasan and Kabir (1992),
sugeriram a seguinte equacdo para o célculo da velocidade de slugs em escoamento

vertical e inclinado ascendente

U, =1.2U,, +0.35,/gDsin & (1+ cosd)*? (2.171)

Mais recentemente, van Hout et al. (2002) efectuaram um trabalho de
investigacdo importante com o objectivo de clarificar as condigdes para as quais a
equacdo de Nicklin et al. (1962) usada na previsdo da velocidade de bolhas em slug
continuo é apropriada. A sua investigacdo resultou na apresentagdo de um modelo
simplificado para o calculo da velocidade de slugs em slug continuo em tubos
inclinados. A investigacdo experimental realizou-se em tubos com diametros de 0.024 e
0.054 m e os ensaios foram efectuados com inclinagdes entre 0° e 90°, tendo usado o par
ar-agua. Os valores do parametro de tensdo superficial, ¥, foram 0.052 para D =0.024
me £ =0.010 para D= 0.054 m.

Um dos aspectos mais importantes deste trabalho foi responder a questdo de se
saber se os dados obtidos para a velocidade de bolhas individuais servem para prever a
velocidade de bolhas em slug continuo. Neste sentido, estes investigadores efectuaram
um estudo sistematico sobre as velocidades de bolhas de elevado volume, comegando
por medir a velocidade de bolhas Unicas em liquido “estagnado”, estendendo esta
medicdo aos slugs individuais em sistema co-corrente com o liquido. Depois, a

velocidade de bolhas alongadas em slug continuo foram determinadas e comparadas
com as velocidades obtidas para bolhas individuais. Nas experiéncias efectuadas, U ;
ndo dependeu de X (comX <0.10 para ambos os tubos, Zukoski, 1966) sendo
calculada por Uj =0.35\/g_D. A velocidade U!, pelo contrario, mostrou ser

dependente de X, sendo obtida de acordo com Zukoski (1966) para os correspondente
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valores de>: U] =0.18 m/s para D= 0.024 m e U] = 0.18m/s para D= 0.054m. Estes

valores foram usados para calcular a velocidade U, para qualquer inclinagéo usando a

equacao (2.160) de Bendiksen (1984).
Os dados experimentais da velocidade de uma Unica bolha alongada, na forma
adimensional expressa pelo nimero de Froude, U, /,/gD , apresentam-se na Figura

2.32 em funcdo do angulo de inclinagdo &. Na mesma figura estdo também
incorporados os dados de velocidade de Zukoski (1966) e a previsao dada pela equacao
de Bendiksen (1984). Adicionalmente, as velocidades Uy estimadas (por extrapolacdo
de dados) para slug continuo sdo também mostradas na Figura 2.32b). Os resultados
obtidos pelos dois métodos experimentais usados (processamento de imagem e fibra
Optica), mostraram que Uy tem um méaximo para 30°< @ < 50°. Verifica-se que ha uma
boa concordancia dos dados experimentais com os dados de Zukoski (1966) e com os
valores previstos pela correlacdo de Bendiksen (1984).

Ug/(@D)**

Fr=

(#®) Zukoski (1966)
{—) Bendiksen (1984)

® 1 (---) Alves et al. (1993)
1.1 +

° 4
™ ° o o © 1 Dados para uma unica bolha:
=

= o

?q 09 + + (A) (processamento imagem)
~ o (=] 4

:‘:? (x) (sonda éptica)

g7 4 .

o a ® (o) Extrapolagio de dados

t t t T
0 10 20 30 40 30 60 T0 80 90

Angulo de inclinagio (desde a horizontal) (9

Figura 2.32- Numero de Froude baseado na velocidade Uy em funcdo do angulo de inclinacéo.
(a) D =0.024 m; X =0.052; (b) D= 0.054 m; X =0.010 (de van Hout et al., 2002).

Os dados experimentais da velocidade de um slug Unico em escoamento co-
corrente com o liquido, obtidos pela técnica do processamento de imagem, em funcéo

do angulo de inclinacéo, estdo apresentadas na Figura 2.33. A comparacao é feita com a

correlagdo de Nicklin, U, =C,U  +U,, usando a correlacdo de Bendiksen (1984)
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para calcular U, . De um modo geral, a velocidade de um slug unico em escoamento co-

corrente com o liquido em tubos inclinados sdo bem previstas pela correlacdo de

Nicklin com o uso da correlagao de Bendiksen para calcular U, .

U (mis)

0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 0 10 20 30 40 50 60 70 80 90
Angulo de inclinagédo, g (desde a horizontal) () Angulo de inclinagio (desde a horizontal) (%)
(---) Up=C,U +U,; C,=12 (—) U=C,U +U, ; C,=f(8) (O) processamento de imagem

Figura 2.33- Velocidade U1z de uma Unica bolha em escoamento co-corrente com o liquido em funcéo da
inclinacdo: (a) Uy =Us=0.73m/s, D =0.024 m; (b) Uy =Us=0.42m/s, D =0.024 m;

() Uy =Us=0.66 m/s, D =0.054 m; (d) Uy = U s =0.42 m/s, D = 0.054 m (de van Hout et al., 2002).

Os valores da velocidade de slugs em regime slug continuo, obtidos através da
aplicacdo de tomas de fibra dptica em fungdo da inclinacdo constam da Figura 2.34.
Nesta figura estdo também representadas as velocidades calculadas pela correlagdo de
Nicklin, U,;, =C,U,, +U,, com U, dada pela correlagdo de Bendiksen (1984). Existe
boa concordancia entre a velocidade Urg medida experimentalmente e a prevista pela
correlacdo de Nicklin para o caso do diametro mais pequeno. Pelo contrario, existe uma
discrepancia substancial entre os valores destas velocidades para o caso do tubo de
maior didmetro conforme se mostra na Figura 2.34. Os autores concluiram que o
parametro C; da correlacdo de Nicklin para slug continuo, era préximo de 1.2 e que nédo

havia um efeito pronunciado de & sobre ele. Para estes investigadores, as diferengas

ficam a dever-se sobretudo a utilizag&o de valores inapropriados de U, .
A diferenca observada entre os valores de U, para slugs unicos a subir em

liquido estagnado e os valores de Uy obtidos por extrapolacdo no caso de slug continuo

(a partir do gréfico de U,; =C,U,, +U, quando U,, — 0), é atribuida pelos autores a

presenca de pequenas bolhas dispersas na regido do slug de liquido. A coalescéncia das
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bolhas dispersas junto do “nariz” do slug resulta numa velocidade do slug efectivamente
mais elevada.

Foi desenvolvido pelos autores um modelo simples para obter um valor de Uy,
que tenha em conta a absorcdo de bolhas dispersas no nariz do slug no caso de slug
continuo. Sendo Uy a velocidade de subida de um slug em meio “estagnado” e Up a
velocidade nas mesmas condicdes das bolhas dispersas no slug de liquido, o aumento de
Ug devido a coalescéncia de bolhas dispersas na frente do slug pode ser estimado a

partir da relacdo seguinte:

(Ud _UO)EGLS

Uger =Ug + ;se Uy >U, (2.172)

(EGTB - EGLS
onde o segundo termo do lado direito da equacao representa, quando em regime slug, o
acréscimo relativamente a Ug devido & absorcdo de bolhas dispersas no “nariz” do slug.

De notar que este termo ndo existe quando ndo ha bolhas dispersas (E; s =0) ou
quando Uq € igual a Up. Se U, <U,, as bolhas dispersas existem apenas na regido

proximo da base do slug e ndo na frente. Por isso, a retencdo de gas na zona do slug de

liquido, Eg g, podera tornar-se desprezavel.

A velocidade efectiva de slugs em regime slug para qualquer inclinacdo, em
escoamento co-corrente ascendente (os autores ndo se referem a sua aplicabilidade em

escoamento descendente e em contra-corrente), € assim, dada por

(Ud _UO)EGLS
(EGTB - EGLS)

Uge =Upg + . se U, >U, (2.173)
onde U, é a velocidade dos slugs prevista pela correlagcdo de Nicklin et al. (1962),
equacdo U, =CU,, +U,.

A comparagdo entre os valores da velocidade dos slugs (UTB,exp) obtidos
experimentalmente e os valores calculados de acordo com o modelo proposto (U )

para diferentes angulos de inclinacdo, revelou boa concordancia (diferencas inferiores a

15%). A Figura 2.34 mostra a velocidade da bolha em fungéo da inclinagéo, no caso em
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que o tubo de D =0.054m é alimentado simultaneamente com liquido e gas, com 0s

dois fluidos a percorrem o tubo em regime slug.

1.7 1.7
1.6 1 U =0.01 m/s 16 4 s x E'e
15 Ug=0041mis 15 - & —
T8
144 (Nicklin et al.) ~ 144 A
© ) " J— L A
€ 13 i él-rd
. ® 19 | = ry
= 12 ¥ 4 A Upgy =3 12
11 - & 1.1 A
1.0 x UTB‘exp 10 1
09 4 Y s 0g 4 Ug=010m/s
08 _m 08 H Ug=063mis
0.7 . . , . , 0.7 T T T T T
0 15 30 5 50 . %0 0 13 30 45 60 75 80
Tnclinagio desde a horizontal () Inchnacdo desde a horizontal (%)
(a) (b)

Figura 2.34- Velocidade de bolhas de Taylor em slug continuo em funcdo da inclinacdo. Ug é a
velocidade calculada pela correlagdo de Nicklin (1962), Urgs € calculada por van Hout et al., (2002) e
Urgexp S80 0s valores medidos experimentalmente. D= 0.054 m. (a) U;s= 0.01 m/s; Ugs= 0.41 m/s. (b)
U s= 0.10 m/s; Ugs= 0.63 m/s (dados de van Hout et al., 2002).

2.4-RETENCAO DE GAS E DE LIQUIDO

Em escoamento gas-liquido, a retencdo de gas representa a fraccdo volumétrica
ocupada pelo gas numa determinada sec¢do recta da coluna. Se o valor da retengdo de
uma das fases for conhecido, o da outra fase também o é pois, em qualquer situacao, a
soma das retencdes de gas e de liquido € igual a unidade.

Nesta seccdo apresentam-se modelos e formulas de calculo da retencdo de gas (e
de liquido) em escoamento gas-liquido, em tubos verticais e inclinados, em co-corrente
e em contra-corrente, para 0s principais regimes: bubble, slug, annular e stratified.

Sdo0 muitos os estudos publicados sobre retencdo de gas e de liquido,
principalmente nos regimes de escoamento bubble e slug. Os trabalhos mais
importantes sdo os de Nicklin (1962) e Nicklin et al. (1962) nos quais se estabelece uma
relacdo simples entre retencdo de gés, Eg, e a velocidade das bolhas, Uy, (regime bubble)
e Urg (regime slug), em escoamentos co-corrente em tubos verticais. A relagdo, que
consiste na razdo entre a velocidade superficial do gas e a velocidade das bolhas, tem

sido utilizada de forma generalizada, ndo s6 para escoamentos em tubos verticais mas
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também em tubos com qualquer inclinagdo, quer em escoamento co-corrente, quer em

contra-corrente. A velocidade das bolhas foi o0 assunto abordado na Seccéo 2.3.

2.4.1-RETENCAO EM TUBOS VERTICAIS

-Regime bubble

A relacdo entre a velocidade das bolhas e a retencdo de gas foi estabelecida
primeiro por Nicklin (1962) para colunas de borbulhamento verticais a operar em co-

corrente, e esta representada na equacao seguinte

g - Yo (2.174)
UbAC Ub

onde Eg € a retencdo de gas no regime bubble, Qg é o caudal volumétrico de gés, Uy é a
velocidade das bolhas e Ac € a &rea da secgdo recta do tubo ou conduta.
Se velocidade das bolhas for calculada através das expressdes de Nicklin (1962),

modificadas para a férmula geral, U, =C,U,, £U,, apresentadas na Secgdo 2.3, a

retencdo é calculada pelas equacdes apresentadas a seguir

- Em escoamento co-corrente ascendente (Eg )

E, - Uss __ Yss (2.175)
* CoU+Ug)+U, CU,, +U,

- Em escoamento co-corrente descendente (E;_ )

E, - Uss __ Y (2.176)
‘ CO(ULS +UGS)_UO COUM _Uo

- Em escoamento contra-corrente (E;_)

E, - Ugs __ U (2.177)
! CO(UGS_ULS)_UO COUM+UO
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O parametro de distribuicdo Cy tem normalmente um valor préximo da unidade,
sendo igual a 1 se as bolhas tiverem 0 mesmo tamanho e se a sua distribuigéo for
homogénea em toda a sec¢do recta, como consta da Seccdo 2.3.

Vérios autores, nos seus modelos de regimes de escoamento, propdem
expressoes para Eg derivadas das equaces (2.175) a (2.177).

Ansari et al. (1994) no modelo elaborado para regime bubble em escoamento
turbulento ascendente da mistura gas-liqguido em tubos verticais, com as bolhas a
subirem mais concentradas no centro do que proximo das paredes do tubo e, tendo em
conta o efeito da retencdo na velocidade das bolhas, propdem uma expressdo implicita
da retengdo em funcéo da velocidade, sendo Eg obtida de

1

4 2.178
153{9 (pL ~ Pe )O-j| (1_ EG)O.S _ U ( )

= -1,

G

2
L

em que o expoente 0.5 da retencdo € o que melhor se ajusta aos seus dados
experimentais.

Para regime dispersed bubble, que consideraram em separado do regime bubble,
Ansari et al. (1994), devido a distribuicdo uniforme das bolhas gasosas no liquido e ao
facto de ocorrer para velocidades elevadas de liquido, o que permite desprezar a
velocidade das bolhas em meio estagnado relativamente a velocidade da mistura,
propdem o célculo da retencdo de gas através da chamada fraccdo volumétrica a

UGS ]
UM

entrada, isto é, E; = A, =

Yamaguchi and Yamazaki (1982) apresentaram uma correlagdo generalizada
baseada na analise dimensional, para a retencdo de gas em escoamento vertical em

contra-corrente para os regimes bubbly e slug

EE—G =1+(1.6x10*)Z (2.179)

Gy

com
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04 07 ~0.45 , 18
7 - [P_e] [ﬂ_e] [pLgDZJ (uLUGS j“(l_uij (2.180)
P M o o Ugs

onde E_. representa a retencdo média de gés no tubo para Q,=0. Para calcular E. o0s
Go Go

autores sugeriram a correlagdo empirica de Sudo (1980), obtida com dados

experimentais em tubos com D> 50 mm:

Y

E, = (2.181)
0 KX n

onde Y, X e K sdo parametros calculados a partir das seguintes expressdes

0.064 0.125
Y:[ o j [ﬂ_J (2.182)
gpLD2 H

- (p_Gjo.z (N_G)OBZ (/UGUGS j (2.183)
PL He o

K =5.23x10°, n =-0.704 ; para X < 5x10™

K =9.30x10% n=-0.325 ; para 5x10*< X < 4x10°

K =5.40x107",n=0; para X >4x107 (2.184)

-Regime slug

Nicklin et al. (1962) estabeleceram uma equacdo semelhante a de Nicklin

(1962), que relaciona a retencdo de géas e a velocidade de slugs em regime slug

e - Yo (2.185)
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Expressdes idénticas as usadas para regime bubble podem ser apresentadas para

regime slug, bastando para tal substituir a velocidade das bolhas U, pela velocidade dos

slugs, U;; =C,U,, £U,. Tem-se entdo

- Para escoamento co-corrente ascendente

E, - Uss __ Yes (2.186)
* CU+Ug)+Uy CU, +U,

-Para escoamento co-corrente descendente

E, - Ues __ Yes (2.187)
* CU+Ug)-Uy CU, -U,

-Em escoamento contra-corrente

E, - Uss __ Ys (2.188)
* CWUgx+U)+Uy  CU, +U,

O valor do pardmetro de distribuicdo C, utilizado normalmente é 1.2 para

escoamento turbulento de liquido e 2.0 no caso de regime laminar.

O significado de todos os parametros e variaveis usados nas expressdes
anteriores para calcular a retencdo de gas num escoamento gas-liquido em regime slug,
assim como as varias expressdes utilizadas para os calcular, foram apresentados na
Seccgéo 2.3.

O calculo da retencdo de gas em regime slug pelas equagdes anteriores nao tem
em linha de conta o gas disperso em pequenas bolhas no chamado slug de liquido, zona
entre dois slugs de gas consecutivos. Neste regime ha que distinguir vérias retencoes.

Para além da retengéo de gas, E;, e de liquido, E , sobre toda a unidade do slug, ha
ainda a considerar as retencdes de gas (E.z) € de liquido (E ;z) na zona da bolha e

Ess © E. s nazona do slug de liquido (sendo Egz +Eqg =1 e Eg +E s =1). As
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velocidades de gas e de liquido na zona da bolha s&o representadas por Uz € U 1z,

respectivamente, e na zona do slug de liquido por U, e U ¢ (ver Figura 2.9).

A retencdo média de géas (ou de liquido), em regime slug, é calculada a partir da
equacdo de balanco material ao gas (ou ao liquido) aplicada a unidade de slug. Para o
gas

I-TB

EGLS I‘LS + jEGTBdX (2189)
Ee = 0
G

Ly

onde a retengéo de liquido na zona da bolha alongada, E ;;, € integrada sobre o seu
comprimento.
Admitindo que a espessura da pelicula de liquido entre a bolha de Taylor e o

tubo é constante, tem-se

E, = EosLis + Eemslre (2.190)
Ly

Ansari et al. (1994) calculam as varias retengdes de modo indirecto através da
resolugdo de um conjunto de equacdes que envolvem balangos de massa e expressoes
explicitas para determinadas variaveis.

De acordo com a Figura 2.9, um balanco global de massa ao gas e ao liquido,

permite escrever, respectivamente, as seguintes equagoes:
U Gs — /BTBU GTB EGTB + (1 - ﬂTB )U GLS EGLS (2.]_9]_)

Ui =@-Lr)UusEis = PreU B (2.192)

L
em que fry ==
U

Balangos de massa ao liquido e ao gas aplicados a duas seccles transversais em
relacdo a um sistema de coordenadas que se move a velocidade da bolha de Taylor

permitem escrever
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U —Upus)Eus = [UTB -(-U LTB)]ELTB (2.193)
(U —Ugis)A-Es) =Um —Ugr)A-E\1) (2.194)

Para calcular a velocidade de subida da bolha de Taylor,U,,, 0s autores

recorrem a de Nicklin et al. (1962) com Uy calculada pela equagdo (2.144) de
Dumitrescu (1943)

N

_ (2.195)
U, =1.2U,, + 0.35[M}
PL

De modo semelhante, a velocidade das bolhas dispersas no slug de liquido,

UL, € calculada a partir de

1

T (2.196)

Ug. =1.2U, +1.53{M} E%S
PL

A velocidade do filme liquido (descendente) na zona da bolha de Taylor é

correlacionada com a espessura do filme, o, , de acordo com a expressao

U g =+196.796 15 (2.197)

onde a espessura constante do filme de liquido em torno da bolha de Taylor, ¢, , pode

ser expressa, de acordo com o0s autores, em termos da retencdo de gas na zona da bolha

U.rs =9.916{gD(L— Ecry )| ° (2.198)

A retencdo de gas no slug de liquido é obtida a partir da correlagdo de Fernandes
et al. (1986)

E - Ues (2.199)
GLS
2.65Ug +U ) +0.425
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Os autores combinaram algebricamente as varias equacfes que acabamos de

apresentar obtendo a equacdo seguinte

(9'916\/9_DX1_ V1-Ei )0.5 Eirg ~Urg(1-Epe) + A=0 (2.200)
onde

0.25
- —ps)o (2.201)
A = EGLSUTB + (1_ EGLS ){U M EGLS [153(%j (1_ EGLS )0.5}}
L

Com Urg e Egis calculadas, respectivamente, pelas equacdes (2.195) e (2.199),

A ¢ determinado pela equacdo (2.201). A equacdo (2.200) é depois usada para obter a
retencdo E rg com uma solugédo que passa por um método iterativo. As varias equacoes
apresentadas permitem calcular todas as variaveis do regime slug: Urg, Ecis, ELt8, ULTs,
Uiis, Ugls, Ugts, S 1s. Para o calculo do comprimento do slug de liquido, Lis, 0s
autores admitem que L, =30D (30 € o valor intermédio entre 16 e 45, segundo 0
estudo de Dukler et al. (1985)). Os comprimentos Ly e Lyg sdo calculados a partir de
P ede L, =L +L.

-Regime annular

Para regime annular Ansari et al. (1994) apresentaram uma expressao para
calcular a retengéo de liquido no nucleo de gas, 4, , considerando que o nucleo é uma

mistura homogénea de gas e de gotas de liquido arrastadas circulando a mesma

velocidade

Ay =—Eds (2.202)
U GS + I:ELJ LS

em que Fg representa a frac¢do de liquido total arrastado no nucleo, dada por Wallis
(1969):

FE =1- eXp[— 0125(U crit 15)] (2203)
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onde

V)

crit

0.5
_10* YesHe {P_GJ (2.204)
o PL

2.4.2-ESCOAMENTO EM TUBOS INCLINADOS

Para um dado regime de escoamento, a retencdo de gas em escoamento gas-
liquido depende, entre outros factores, das propriedades fisicas dos fluidos, dos caudais
das duas fases e do didmetro e da inclina¢do da conduta. Nesta sec¢do aborda-se o efeito
da inclinagdo e apresentam-se formulas de calculo da retencéo em condutas inclinadas.

As equacdes (2.174) e (2.185) podem aplicar-se a escoamentos inclinados (Xiao
et al., 1990; Petalas and Aziz, 1998); entre outros), para calcular a retencdo de gas em
regime bubble e slug, respectivamente, bastando para tal usar as expressoes apropriadas
no calculo da velocidade das bolhas, apresentadas na Secgéo 2.3.

Tinge and Drinkenburg (1986) estudaram a influéncia de pequenas inclinacdes
do tubo em relacdo a vertical na retencdo de gas em colunas de borbulhamento a
funcionar em regime batch. Usaram o sistema ar-4gua e colunas com didmetro interno
de 22, 58 e 103 mm, a operar a temperatura de 20+ 2° C e a pressdo atmosferica. A
influéncia de pequenas inclinacdes (inferiores a 2°) em relacdo a vertical na retencdo de

gas esta representada na correlacéo seguinte:
Eg = Eé (1— Ca) (2205)

com « <0.04 rad., Ugs <0.05 m/s e C =2.3 rad™ e em que E¢ representa a retencdo de

gas na coluna inclinada « radianos em relacdo a vertical, enquanto Eg representa a

retencdo na coluna vertical. A correlagdo mostra que desvios muitissimo pequenos da
posicdo vertical tém relativamente pouca influéncia na retencao de géas, sobretudo para
baixos caudais de gés (Ugs inferior a 2.5x 10 m/s). Para caudais de gas mais elevados,
esta influéncia aumenta com o proprio caudal. Para inclinagdes maiores (por exemplo
2°), os resultados experimentais obtidos e a correlagdo mostram que a retencdo de gas
diminui significativamente quando a posi¢cdo da coluna se afasta da vertical. Isto podera
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explicar-se com o facto de maiores caudais de gas conduzirem a um aumento da
coalescéncia das bolhas que é potenciada quando a coluna é desviada da posigédo
vertical, levando a maiores velocidades de subida das bolhas e consequentemente

menores retencdes de gas.

Varios autores efectuaram estudos sobre o efeito de pequenas inclinages em
relacdo a horizontal na retencdo de gas, entre eles, Bonnecaze et al., 1971; Gregory et
al., 1978; Spedding et al., 1990; Xiao et al., 1990; Spedding et al., 1998; Abdul-
Majeed, 2000.

Spedding et al. (1998) efectuaram um estudo experimental obtendo dados de
retencdo de liquido para escoamento co-corrente de ar-agua num tubo de 50.8 mm de
didmetro e para trés inclinagfes em relacdo a horizontal: -5° (escoamento descendente),
0° e +5° (escoamento ascendente).

Os dados da retencdo de liquido para as trés inclinacBes estudadas constam da
Figura 2.35 para U s=4.11x107 m/s.

[Fpp=d 118" mis

L T e A A L e B e R s

b 1k UG- (ws) 1] g

Figura 2.35- Efeito do angulo de inclina¢do (em relacdo a horizontal) sobre a retengdo de liquido em
funcdo da velocidade superficial do gas para U.s= 4.11x102 m/s num tubo de D=50.8 mm e para 0
sistema ar— agua (Spedding et al., 1998).

Da Figura 2.35 constata-se que, para iguais condi¢cdes de escoamento, os valores
mais elevados de E, ocorrem para a inclinagdo +5°. De acordo com os autores, para

valores baixos de Ugs formou-se o regime slug para +5° em contraste com 0 regime
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stratified formado para escoamento horizontal e inclinado -5°. Em geral, a retencéo de
liquido em regime stratified € menor que em regime slug. Com o aumento do caudal de
gas, ap6s um “percurso” quase paralelo, a retencdo de liquido tende a convergir pois,
desenvolveu-se 0 mesmo regime, annular, para as trés inclinagcbes. Em geral, no
escoamento ascendente a retencédo de liquido é maior devido a tendéncia para se formar

regime slug.

Estudos efectuados sobre retencdo de gas em escoamento em contra-corrente em
tubos inclinados sdo em nimero reduzido. Entre esses estudos estdo os de Ghiaasiaan et
al. (1995) e Ghiaasiaan et al. (1997).

Ghiaasiaan et al. (1995) efectuaram experiéncias usando ar e 4gua a temperatura
ambiente (25 a 27°C) e a pressdo de 160 kPa, em tubos com diametro interno de 19 mm
e 2.08 m de comprimento. A velocidade superficial de liquido variou entre 0 e 0.10 m/s
e a velocidade superficial de gas entre 0 e 1.50 m/s. Foram testadas cinco inclinagdes
em relagdo a vertical, o 0°, 8°, 28°, 45° e 60°. Os dados de retencdo constam da Figura

2.36, para U ; =0.03 m/s, e da Figura 2.37, para U = 0.05 m/s, podendo constatar-se

um efeito significativo da inclinagcdo sobre a retencéo de gas.

0.8 U g5 X10°
Eg U s=0.03 m/s (m/s)
o o
0.6 x O1.1
X o Q
X . ©3.0
° ° °
0.4 A " A AT6
A
©10.0
0.2 X 20.0
1o 'S Lol o
m] O 030.0
0.0 4 . . . .
0 15 30 45 60 75

a ()

Figura 2.36- Efeito da inclinagdo sobre a retencdo média de gas em escoamento contra-corrente de ar-
agua, para U s=0.03 m/s (dados de Ghiaasiaan et al., 1995).
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Figura 2.37- Efeito da inclinacdo sobre a retencdo média de gas em escoamento contra-corrente de ar-
agua, para U s=0.05 m/s (dados de Ghiaasiaan et al., 1995).

A Figura 2.36 e a Figura 2.37 mostram que, em geral, a retencdo média de gas
diminui com o aumento de « até cerca de 45° invertendo-se a tendéncia para
inclinagbes maiores, comportamento particularmente notorio em regime slug. Este
comportamento é consistente com os dados da velocidade axial das bolhas de Taylor em
tubos inclinados (Zukoski, 1966; Bendiksen, 1984; entre outros) e com 0s nossos dados
experimentais obtidos em borbulhadores de anteparos perfurados. Como seria de
esperar, a retencdo de gas aumenta quer com a velocidade superficial de gas quer com a
velocidade superficial de liquido. Com o aumento do caudal de gas aumenta a
guantidade de gas presente na coluna, sendo que o aumento da velocidade superficial de
liquido reduz a velocidade da fase gasosa como resultado da forca de arrasto exercida
pelo liquido sobre o gas. Esta tendéncia verifica-se em todos os regimes de escoamento

e inclinacgdes.

Ghiaasiaan et al. (1997) efectuaram experiéncias usando ar e trés liquidos
diferentes: agua desmineralizada (p=996 kg/m®, £=0.895x10° N s/m? 0=0.072 N/m),
6leo mineral (p=843.1 kg/m®, 1=2.9x10% N s/m? 0=0.0136 N/m) e 6leo parafinico
(p=871.4 kg/m®, 1=1.85x10™" N s/m? ©=0.0128 N/m). As experiéncias decorreram &
temperatura ambiente e a pressao de 160 kPa em tubos com 19 mm diametro interno e 2
m de comprimento. Com o sistema ar-4gua e ar-0leo mineral foram ensaiados trés

valores de «: 0°, 30° e 68°, sendo o par ar-6leo parafinico testado apenas a 0°.
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Os dados de retencdo média de gas obtidos a 0° constam da Figura 2.38. Com 0s
sistemas ar-agua e ar-0leo mineral observaram-se os regimes bubble, slug e annular e
com ar-6leo parafinico observou-se apenas regime slug.

Constata-se da Figura 2.38 que os valores da retencdo de gas variam com as
propriedades fisicas dos fluidos, como seria de esperar. De acordo com Ghiaasiaan et al.
(1997) para Ugs <0.05 m/s e U;s<0.03 m/s, predominou regime bubble no sistema ar-
agua e nos sistemas ar-6leo mineral e ar-6leo parafinico predominou regime slug. Para
Uss>0.05 m/s a situagdo inverte-se: predominam os regimes churn e annular no sistema

ar-4gua enquanto que nos sistemas ar-6leos predomina o regime slug.
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Figura 2.38- Retencdo de gas na seccdo de teste vertical: efeito de alguns parametros (de Ghiaasiaan et
al., 1997).

Ghiaasiaan et al. (1997) referem que as correlagcBes empiricas existentes para
calcular a retencdo de gas, como a de Yamaguchi e Yamazaki (1982) apresentada
anteriormente, sdo inapropriadas para os liquidos de viscosidade elevada, pois, séo
geralmente obtidas em sistemas com agua e outros liquidos de baixa viscosidade.

Do ajuste da equacdo de Nicklin et al. (1962), U,; =CU,, +U, com

U, =k,;4/gD, 0s autores obtiveram para escoamento em tubo vertical e regime slug,
C1=1.2 e k= 0.35 para ar-agua, C1=1.7 e k, = 0.23 para ar-0leo mineral e C; =1.55 e

ki, =0.34 para ar-6leo parafinico, revelando, como se esperava, que estes parametros

parecem ser muito dependentes da tensdo superficial e da viscosidade do liquido. Os
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dados de retencdo de gas para ar-agua a 28° e ar-6leo mineral a 30° constam da Figura
2.39 e 0s dados para 0s mesmos sistemas a 60° e 68° estdo na Figura 2.40.
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Figura 2.39- Retengdo de gés em escoamento contra-corrente num tubo inclinado 28° (sistema ar-agua) e
30° (sistema ar-6leo mineral) (Ghiaasiaan et al., 1997).
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Figura 2.40- Retencdo de gas em escoamento contra-corrente num tubo inclinado 60° (sistema ar-agua) e
68° (ar-6leo mineral) (Ghiaasiaan et al., 1997).

E muito reduzida a bibliografia disponivel sobre retencdo de gas ou de liquido
em colunas inclinadas, que contemple toda a gama de inclinacdes. A maioria destes
trabalhos é recente (Spindler and Hahne, 1998; Petalas and Aziz, 1998; Abdul-Majeed
and Al-Mashat, 2000; Gomez et al., 2000; Zhang et al., 2003).
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Spindler and Hahne (1998) efectuaram em estudo experimental sobre a
distribuicdo da retencdo de gas em escoamento co-corrente ascendente de ar-agua em
tubos inclinados. Citando o estudo de Beggs and Brill (1973) os autores referem que a
retencdo de liquido num escoamento de duas fases inclinado atinge um valor méximo
(e, portanto, a retencdo de gas atinge um minimo) para um angulo de inclinacdo de
aproximadamente 50° em relacdo a horizontal. Explicam este fendmeno com base nos
efeitos da gravidade e da viscosidade da fase liquida. Quando o &ngulo de inclinagéo do
tubo relativamente a horizontal aumenta, as forgas graviticas que actuam sobre o liquido
causam um decréscimo da sua velocidade, aumentando deste modo a retencdo de
liquido. Se o angulo aumentar mais, o liquido estabelece “pontes” entre bolhas no tubo
inteiro, reduzindo a velocidade relativa entre as duas fases, o que faz diminuir a
retencdo de liquido. Este facto é confirmado por um maximo na velocidade de
propagacdo de bolhas para angulos entre 30° e 60° (Zukoski, 1966; Bendiksen, 1984;
Weber and Alarie, 1986). Ainda segundo os autores, o facto da retencdo de liquido ter
aproximadamente o mesmo valor para 90° (vertical) e 20° explica porque é que as
correlagdes da retencédo para a vertical podem ser usadas com sucesso para escoamento

horizontal.

Apresentam-se a seguir modelos e formulas de calculo da retencdo de gas em

varios regimes de escoamento em tubos inclinados.

-Regime dispersed bubble

Entre outros autores, Petalas and Aziz (1998) sugerem para todas as inclinacfes
do tubo, incluindo a horizontal, a aplicacdo da equacdo de Nicklin (1962), (2.174),
tendo em atengdo o efeito da inclinagdo na velocidade das bolhas.

-Regime bubble

Petalas and Aziz (1998), do mesmo modo que para regime dispersed bubble,
sugerem a equacao de Nicklin (1962), (2.174), tendo em atencédo o efeito da inclinagdo
na velocidade das bolhas.
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-Regime slug

A retencdo de gas (ou de liquido) é determinada a partir da equacgdo resultante de
um balanco global de massa sobre a unidade de slug constituida pela regido do slug de
liquido e pela regido da bolha (Xiao et al., 1990; Ansari et al., 1994; Petalas and Aziz
1998, entre outros).

Na Figura 2.41 esta representado esquematicamente o regime slug num tubo
inclinado, onde constam também varios parametros como os comprimentos L s, Ltg, Ly,
as velocidades U s, Ugs, Ugts, UL, Uts, € as retencdes Egis, Ects, ELts € as tensdes

de corte ¢ e 7.

Figura 2.41- Representacdo esquematica do regime slug em tubo inclinado (adaptado de Barnea, 1990).

Em escoamento co-corrente de gas e liquido, admitindo escoamento
incompressivel e espessura constante da pelicula de liquido a volta das bolhas de

Taylor, a retencdo média de gas, E, é dada por

E, = EcsUms —UaisEas +Ugs (2.206)
Urg

e a retencdo de liquido por
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E, = EsUrs +Ugs-Ejs) —Ugs (2.207)
Urg

Para E s Xiao et al. (1990) e Petalas and Aziz (1998) sugerem a correlagéo de Gregory
et al. (1978), equacdo (2.83). Para Urg sugerem a equacdo de Bendiksen (1984):

U, =CU, +0.35/gDsind+0.54,/gD cosé. Para a velocidade das bolhas dispersas

no slug de liquido, U, Xiao et al. (1990) sugere a equagao

1

_ : (2.208)
U, =120, +1.53{w} E°L sing

PL

onde E% é o termo que tem em conta o efeito da nuvem das bolhas no slug de liquido

e Petalas and Aziz sugerem equagdo semelhante a anterior sem o factor E .

A determinacéo de E s € importante quando se pretende aumentar a precisdo do
calculo da queda de pressdo em regime slug, particularmente em tubos verticais e
inclinados, visto que E s € o principal contribuinte para a componente hidrostatica da
queda de pressdao que pode ser significativa nesses escoamentos. A previsdo desta
retencdo tem sido objecto de varios estudos. Alguns resultaram em correlacGes
empiricas (Gregory et al.,, 1978 e Gomez et al.,, 2000), outros basearam-se em

mecanismos fisicos (Barnea and Brauner, 1985; Zhang et al., 2003; entre outros).

Gomez et al. (2000) desenvolveram uma correlacdo empirica para estimar a

retencéo de liquido no slug de liquido em regime slug, E, s, em escoamento horizontal,

inclinado e vertical ascendente (inclinacGes de 0° a +90°). Essa correlagéo é
ELLS :1loef(o.459R+2.48x10’6 Reis) . 0< eR <157 (2.209)

onde @ é o angulo de inclinacdo em radianos e Re v é nimero de Reynolds definido por
Re,y = p UuD/u, . A correlagdo foi obtida a partir de um grande nimero de pontos

experimentais (283), com massa volimica do liquido na gama 800-1000 kg/m®,
viscosidade do liquido entre 1x 102 e 6.5x 107 kg/m s, pressdo da fase gasosa entre 150

e 2000 kPa e tubos com didmetro entre 51 e 203 mm.
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Zhang et al. (2003), de modo diferente de Gomez et al. (2000), desenvolveram
um modelo mecanistico para calcular E;; s ha gama completa de angulos de inclinagédo
do tubo (escoamento horizontal, vertical e inclinado ascendente e descendente), para
varios didmetros de tubo e vérios caudais. O modelo foi desenvolvido com base no
balanco entre a energia cinética da fase liquida turbulenta e a energia livre de superficie
das bolhas esféricas dispersas no seio do slug de liquido.

Os dados experimentais obtidos em tubos inclinados e verticais, revelaram que
esta retencdo diminui (h4& um aumento da retencdo de gas no slug de liquido)
significativamente quando se passa de escoamento horizontal para vertical ascendente,
facto que esta relacionado com a maior impulsdo das bolhas de gas no seio do slug de
liqguido em escoamento vertical.

A equacdo proposta por Zhang et al. (2003) para calcular E; s é

1
Eis = T (2.210)
1+ - 1/2
3'16[(p|_ —pG)ga]
com a variavel Ty, dada por
T, :i f_MpSUI\Z/I +EPLELTB(UTB -U 5)U,, -U ) (2.211)
C.| 2 4 L

em que C, é um parametro que tem em conta o efeito da inclinagdo na retengdo, f,, é0
factor de atrito, ps € a densidade da mistura no slug de liquido dada por (2.87), E ;; €
a retencdo de liquido na zona do filme liquido ou da bolha de Taylor, U, é a
velocidade do slug, e U ;; é a velocidade do liquido na zona do filme liquido ou do
slug.

Os procedimentos de calculo destes parametros encontram-se no artigo original

de Zhang et al. (2000). Com base em resultados experimentais, para o calculo deC, os

autores propuseram

C. - 2.5—2|sin l9| (2.212)
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em que & € o angulo de inclinagcdo do tubo em relagdo a horizontal.

Para o comprimento do slug de liquido, L, em tubos inclinados os autores

propuseram a equacéo (2.88).

-Regime annular

Os modelos sobre regime annular baseiam-se normalmente em representacoes
esquematicas como a da Figura 2.42. Na parte central do tubo circula a fase gasosa, que
designamos por “ndcleo” gasoso, e a fase liquida desloca-se numa pelicula que recobre
a parede do tubo, as vezes designada por “filme” liquido, e também sob a forma de
gotas arrastadas pelo gas. Na grande maioria dos modelos relativos a este tipo de regime
a geometria surge simplificada pois consideram a espessura do filme liquido em redor

do perimetro do tubo constante.

Figura 2.42- Representacdo esquematica do regime annular em tubo inclinado.

Na Figura 2.42, com os fluidos em escoamento co-corrente ascendente numa
coluna com uma inclinacdo & em relacdo a horizontal, Uy representa a velocidade do
“nacleo” gasoso, Ur a velocidade do liquido no “filme” liquido, E n a retencdo de

liquido no “ndcleo”, 7, a tensdo de corte liquido-parede, 7, a tensdo de corte na

wF
interface gas-liquido, Ar é a area da seccdo recta do tubo ocupada pelo “filme” liquido,
Ay a area da seccdo ocupada pelo “nucleo” gasoso, S; o perimetro associado a interface
gas-liquido, S, o perimetro do liquido, Dy 0 didametro do “ndcleo” gasoso, D o didmetro
interno do tubo e & a espessura do “filme” liquido. Muitas vezes os subscritos N, e F

sdo substituidos por G (de gas) e L (de liquido).

136



2- Revisdo bibliografica sobre escoamento gas-liquido em condutas verticais e inclinadas

Admitindo a espessura da pelicula de liquido constante, obtém-se facilmente
expressdes dos varios parametros geométricos em funcéo do didmetro interno do tubo e

da espessura do “filme”.

Ao contrério de escoamento em tubo vertical, a pelicula de liquido em tubo
horizontal ou inclinado ndo é uniforme, sendo a sua espessura normalmente maior na
parte inferior do tubo. Apesar disto, muitos autores, como Xiao et al. (1990), por uma
guestdo de simplicidade, admitem espessura constante utilizando um valor médio, o que

constitui uma limitagdo dos modelos.

Xiao et al. (1990), relativamente ao “nucleo” gasoso, admitem que as gotas de
liquido circulam a mesma velocidade do géas, podendo assim, considerar-se o0 “nucleo”
gasoso como um fluido homogéneo. Com esta simplificacdo, o “tratamento” a dar aos
regimes annular e stratified é semelhante, embora se trate de configuracbes geométricas
diferentes.

A retencdo de liquido no “nucleo” gasoso é relacionada com a frac¢édo de liquido
arrastado, Fg, através de expressao idéntica a utilizada por Ansari et al. (1994) para tubo

vertical

__ Uik (2.213)

LN
U GS + U LS I:E
Para calcular Fg, sugerem uma correlagdo do tipo:

F
1_||5: :10ﬁo Pflpgzﬂfgﬂg‘lo'% Dﬂepfg pgg By (2214)
E
onde os parametros 3 a g, sdo coeficientes de regresséo (valores ndo apresentados no

trabalho).

A retencdo de liquido em regime annular € dada por

2
E, :1_[1_2£j ~ Uss (2.215)
D) Ug +U F¢
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A espessura adimensionalizada do filme liquido, 6/D, é obtida igualando os
gradientes de pressao para a pelicula de liquido e para o “nlcleo” gasoso das equacgdes

da quantidade de movimento para essas duas fases, apresentadas na Seccao 2.5.

Petalas and Aziz (1998) adoptaram para o calculo de E. em regime annular em
tubos com qualquer inclinagdo, o mesmo procedimento de Xiao et al. (1990) para
escoamentos pouco inclinados em relacdo a horizontal, que consiste em determinar a
retencdo atraves de consideragfes geométricas uma vez conhecida a espessura do filme
liquido. Propbem entdo o célculo de E, através de (2.215). A fraccao de liquido sob a

forma de gotas arrastada pelo gas, F;, é determinada empiricamente através da equagéo

seguinte

—TE LS

02
Fe _ 0.735N 007 (UﬁJ (2.216)
Fe °

onde Ng € 0 numero adimensional definido por

N, = #V¢epe (2.217)
oo,

- Regime stratified

O regime stratified é muito frequente em escoamentos de gas e liquido em
colunas inclinadas. Uma representacdo esquematica deste regime encontra-se na Figura
2.11, anteriormente apresentada, e nela se indicam também os principais parametros
geométricos e de escoamento, tais como h;, U, Ug, AL, Ac, D € 7, e, € 5. O
significado destes parametros é semelhante ao regime annular, sendo que em regime

stratified, em vez de espessura tem-se a altura de liquido h . Os pardmetros
geométricos podem ser calculados em fungéo de h, e do didmetro interno do tubo, ou

em alternativa, em fungdo do angulo y, definido na Figura 2.43.
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Figura 2.43- Representacéo esquematica do regime stratified com a defini¢do do angulo y .

De entre os varios modelos desenvolvidos ao longo dos anos, citam-se aqui 0s
de Taitel and Dukler (1976), Xiao et al. (1990) e Petalas and Aziz (1998). A retencdo de

liquido é calculada a partir da seguinte equacéo, obtida com base na Figura 2.43

g, - 7=SIn7 (2.218)
27
onde
y = 2cos‘1[1— 2%} (2.219)

2.5-VARIACAO DE PRESSAO

2.5.1- INTRODUCAO

No escoamento de uma soO fase, de massa volumica p, a variagdo de pressao

resultante da carga hidrostatica ou da gravidade, (AP)g, que ocorre no comprimento L

de uma conduta é dada por
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(AP), = pgLsin @ (2.220)

em que g é a aceleracdo da gravidade e & é o angulo de inclinacdo da conduta em
relacdo a horizontal.
No escoamento de um fluido num tubo de comprimento L e diametro D, a perda

de carga devido ao atrito H, é independente da inclinagdo sendo dada pela equagéo de

Darcy:

2
H = (4P), _c, LY (2.221)

onde (AP)f € a queda de pressdo devida a friccdo, C, e o factor de atrito e U é a

velocidade média do fluido sobre a seccdo recta. Da equacdo anterior resulta que a
perda de pressdo por unidade de comprimento de tubo (ou seja, o gradiente de pressao)
devido ao atrito é

(A_PJ _CipV? (2.222)
L), 2D

Muitos autores representam o factor de atrito por f em vez de C;. Contudo,
estes dois factores representam quantidades diferentes sendo C, =4f. Com f o

gradiente de pressdo devido ao atrito é dado por

(A_Pj _2fpu* (2.223)
L) D

O factor de atrito esta relacionado com a tensdo de corte média sobre a parede

do tubo, 7 . Atendendo as definicbes de f e C, tem-se

1

F= fpU° (2.224)
ou
1 2 (2.225)
T = gC f ,OU .
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Tendo em conta as trés equacdes anteriores, a relagdo entre o gradiente de
pressdo devido ao atrito e a tensdo de corte €

(A_P] _4 (2.226)
L f

Em geral, f (ou C,) depende de dois pardmetros: o nimero de Reynolds do

escoamento (Re) e a rugosidade relativa (¢/D), que é a razdo entre a rugosidade
absoluta (dependente do material que constitui o tubo) e D. O seu célculo faz-se
recorrendo a métodos denominados standard:

Em regime laminar f depende apenas de Re, sendo dado por:

;16 (2.227)
Re

Em regime turbulento em tubos de parede interior lisa, uma das expressées mais

utilizada é a férmula empirica de Blasius

f =0.079Re* (2.228)

O calculo dos valores de f (ou C; ), sobre toda a gama de valores de Re e de

&1D, faz-se recorrendo as formulas de Haaland e de Colebrook ou & sua representagdo
gréfica conhecida por diagrama de Moody (Figura 2.44). Segundo Massey (2002) a

formula de Haaland é uma das melhores para prever directamente o factor de atrito

111
1 -3.6log,, @+( i ] (2.229)
J Re (371D

Ha vérias equacBes que traduzem a formula de Colebrook. E frequente

encontrar-se na literatura da especialidade as equagdes seguintes

/D 251 } (2.230)

i——2 Olo +
\/a_ ' glO 3.7 Re\/a
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L _348-40l0g,| 25 + 232 (2.231)
D Reyf

'

regime laminar regime turbulento

log f
ou
log C;

gD

f =0.079Re T

=0

Re=2000
|

log Re

Figura 2.44- Representacgéo simplificada do diagrama de Moody .

Em geral nos escoamentos multifasicos, as perdas de pressdo sao maiores do que
em escoamentos de uma sé fase. A inclinagcdo da conduta é um dos factores que afecta a
variacdo de pressdo, nomeadamente a componente hidrostatica, pois pode alterar
significativamente as caracteristicas do escoamento. Por exemplo, de modo diferente do
escoamento de uma so fase, se um tubo tiver um trogo de escoamento descendente
seguido de um troco de escoamento ascendente com a mesma inclinagdo, o aumento da
pressdo hidrostatica verificado num determinado comprimento do tro¢o descendente
ndo é igual a diminuicdo da pressdo verificada em igual comprimento do troco

ascendente.

2.5.2- VARIACAO DE PRESSAO EM ESCOAMENTOS GAS-LIQUIDO

O célculo das componentes da variacdo de pressdo num escoamento bifasico
obtém-se normalmente recorrendo a expressdes desenvolvidas para escoamento de uma
s0 fase, introduzindo as necessarias alteracfes ao nivel das propriedades da mistura, das
velocidades e no célculo do factor de atrito.

Para além das componentes ja referidas, os modelos desenvolvidos para a

variacdo da pressdo, podem incluir outras contribuicdes, como por exemplo a
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componente aceleracional. Por isso, o gradiente de pressdo num determinado
escoamento gas-liquido e para qualquer inclinacdo da conduta, € normalmente expresso
como o somatério de trés componentes: gravitacional (ou hidrostatica), friccional e

aceleracional.

Sdo muitos os modelos publicados na literatura da especialidade que permitem
prever a variacdo de pressao e calcular as suas componentes em escoamento em tubos
verticais e inclinados para os principais regimes: bubble, slug, annular e stratified. Estes
modelos sdo apresentados de seguida para varios regimes de escoamento.

Ha diversos estudos disponiveis na literatura da especialidade sobre variacdo de
presséo em escoamentos horizontais e ligeiramente inclinados. Alguns autores
desenvolveram modelos para varios regimes (Xiao et al., 1990; Ansari et al., 1994;
Petalas and Aziz, 1998, entre outros), outros obtiveram modelos para regimes de
escoamento particulares, entre eles, Bonnecaze et al. (1971), Dukler and Hubbard
(1975), Nicholson et al. (1978), Stanislav et al. (1986), Felizola and Shoam (1995),
Cook and Behnia (2000) e Newton and Behnia (2001).

2.5.2.1-Regime bubble e dispersed bubble

Para escoamento co-corrente ascendente em tubos verticais e inclinados em
regime bubble, Ansari et al. (1994) consideram trés componentes na variacdo de
pressdo, gravitacional (ou hidrostatica), friccional e aceleracional, pelo que o gradiente

total de pressdo é dado por

(22,242
dx dx J, \dx/; \dx/,

em que os indices g, f, e a, se referem as componentes hidrostatica, friccional e
aceleracional, respectivamente.
O gradiente de pressdo devido a componente hidrostatica (que depende

fundamentalmente da retencéo de gas) € obtido de
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dP )
P~ gsing (2.233)
(dxjg P

em que x e a coordenada axial medida desde o topo, p,, é a massa volimica da mistura

das duas fases e & é o angulo medido em relacdo a horizontal.

A componente devida ao atrito é dada por

(d_Pj _CiAulYn (2.234)
dx /, 2D

com o factor de atrito,C, , obtido a partir do diagrama de Moody com base no nimero

de Reynolds dado por

Re,, = muD (2.235)
Hw

em que a massa volimica e a viscosidade da mistura sdo definidas com base na

retencdo, respectivamente por:

pu =pLE +poEg = poEq +p (1-Eg) (2.236)

pw =1 B+ ucEBg = pgEg + pu (1-Eg) (2.237)

Devido ao facto de em regime bubble a fase liquida ser dominante, e quase
incompressivel, ndo ha mudancas significativas nas massas volumicas das duas fases
em escoamento. Deste modo, a velocidade dos fluidos permanece aproximadamente
constante, ndo resultando por isso, queda de pressdo devido a aceleracdo. Por
conseguinte, esta componente do gradiente de pressdo pode ser desprezada face as

outras componentes. Assim, o gradiente total de pressdo é dado por

dP _ Cq, puUn (2.238)
— | = sinf + —— '
(dxj Pud 2D
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Para regime dispersed bubble, em escoamento co-corrente em tubos horizontais
e proximos da horizontal, Xiao et al. (1990) propdem o célculo do gradiente de presséo

através de

dP . 2f, pyU2
| — | = sin@+—MIMZM (2239)
)= ’

O factor de atrito, fu, € calculado pelos métodos standard, usando a rugosidade
do tubo e o ndmero de Reynolds definido com base nas propriedades da mistura,

equacéo (2.235). As propriedades da mistura, p,, € p, sdo calculadas pelas equagdes

(2.236) e (2.237), respectivamente.

Petalas and Aziz (1998) obtiveram para o gradiente total de pressdo em
escoamento co-corrente ascendente e descendente em tubos com qualquer inclinagdo
uma expressdo analoga a equacao anterior, residindo a principal diferenca no céalculo do

factor de atrito

dP . 2f,, p,US
- = |= sin@+ MM =m (2.240)
()= A

em que f v é obtido pelo método standard usando a rugosidade do tubo e o nimero de
Reynolds definido com base nas propriedades do liquido e da velocidade da mistura,
equacao (2.140).

Para escoamento contra-corrente, regime bubble, em tubos verticais, Taitel and
Barnea (1983) propdem equacdo semelhante a anterior

dP 2
(&j =—Pn9 +B prLUE (2.241)

onde x é a coordenada axial, positiva no sentido ascendente do gas. Nesta equacéo, 0
factor de atrito é obtido com base na velocidade do liquido. Para regime laminar
calcula-se por (2.227) e para regime turbulento em tubos de parede lisa o factor de atrito

¢ calculado através da formula

fL = 0.046R€[O'2 (2242)
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em que o numero de Reynolds € definido por

Re, = 29LD (2.243)

2.5.2.2- Regime slug

Para calcular a queda de pressdo neste regime, é necessario especificar primeiro
alguns parametros hidrodindmicos: comprimento da bolha alongada ou *“slug”,
comprimento do slug de liquido, velocidade da bolha, espessura da pelicula de liquido
entre a bolha e a parede do tubo e a velocidade do liquido na pelicula de liquido. Dado
tratar-se de um escoamento complexo, todos os modelos admitem mais ou menos
simplificacbes. Os modelos sé&o geralmente desenvolvidos para a unidade de slug,
constituida pela zona do slug de gas ou bolha de Taylor e a zona do slug de liquido, que

pode conter pequenas bolhas dispersas.

No célculo do gradiente de pressao, Ansari et al. (1994) e Abdul-Majeed and Al-
Mashat (2000) para escoamento ascendente em tubos verticais e inclinados, admitiram
espessura constante do filme liquido entre as bolhas de Taylor e as paredes do tubo e
desprezaram o efeito do atrito na zona da bolha de Taylor.

A variacdo total de pressdo é a soma de trés componentes: hidrostatica,
friccional e aceleracional. Em regime slug completamente desenvolvido, a componente

hidrostatica do gradiente de pressdo é dada por:

(((jj_l):()j = [(1_ﬂTB )Ps + Pre Ps ]g sin@ (2.244)

L , A . -
onde f, = % e ps € amassa volimica da mistura na zona do slug de liquido, dada
U

por (2.87). A retencéo de gas na zona do slug de liquido, E, € calculada pela equacéo
(2.199).
Ansari et al. (1994) admitiram que a componente do gradiente de presséo devida

ao atrito, ocorre apenas no slug de liquido, sendo dada por:
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) -Sm
dX TB

em que C, € calculado pelos métodos habituais, com o nimero de Reynolds baseado

na velocidade da mistura e nas propriedades da mistura na zona do slug de liquido, dado

por

Re,, = 2s9uP (2.246)
Hs

onde ps e us representam, respectivamente, a massa volimica e a viscosidade da mistura

na zona do slug de liquido, sendo ps calculado por (2.87) e us por
ts = HeEostu Es=p E st (- E ) (2.247)

O gradiente de pressdo devido a aceleracdo é avaliado com base na velocidade
do filme liquido em redor da bolha de Taylor. O liquido na zona do slug de liquido
desacelera quando a sua velocidade ascendente muda de U s para U.rg (velocidade
descendente) e sofre uma aceleracdo quando muda de U_tg para U, s. Em regime slug
estavel, as duas mudancas na velocidade anulam-se ndo havendo variacdo “liquida” de

pressdo devida a aceleracdo. O gradiente total de presséo é, entdo, dado por

— — bl C:. ps
((;Pj:(dpj +(dpj :[(1—,3TB),05+ﬂTBpG]gsin9+ Sp (1 Brs) (2.248)
X dx J, \dx )/,

Taitel and Barnea (1983) desenvolveram um modelo para escoamento vertical
em contra-corrente. A variacdo total de pressdo é o somatorio de trés componentes:
variacdo de pressdo na zona do slug de liquido (com comprimento L;s), na zona da
bolha de Taylor (com comprimento Lyg) e componente aceleracional associada a zona
de mistura (também chamada esteira) do slug de liquido imediatamente abaixo da bolha
de Taylor, na qual o filme liquido desacelera para a velocidade do slug de liquido.

A variacdo de pressdo no slug de liquido é composta pelas componentes
hidrostatica e devida ao atrito:
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dP 2 L 2.249)
AL I R UL . ) (
(dxl [ PLY D LPL Mi|£ L, J

emque U,, =U,, -U e f ¢ calculado do mesmo modo que o factor atrito para o

regime bubble (equagbes (2.227) e (2.242)), com o numero de Reynolds calculado com
base nas propriedades do liquido.
A variacdo de pressdo na zona da bolha de Taylor, que € normalmente muito

pequena, pode ser calculada por

dP 4r, L
(d_j =| - peg - T'§ ( LTBJ (2.250)
X /e D(l—ZLTBj v
D

onde o,,; € a espessura do filme liquido em redor da bolha e 7 é a tensdo de corte

interfacial dada por

1
L= P fiPeU s (2.251)

em que o factor de atrito interfacial, f; , é calculado a partir da seguinte correlacdo de
Wallis (1969)

=k 22 (2.252)

com K;=0.005, K,=1.5 e n=1.

A queda de pressdo devida a aceleracéo é calculada por

(d_Pj = Ui -Uy)p Uy +U ) (2.253)
dx /, Ly

em que U,; =1.2U,, +0.35,/gD (de Nicklin et al. (1962)) e o comprimento da unidade
de slug, Ly, é calculado com base no comprimento L, sendo L s=16D (Taitel et al.

1980). Tem-se entdo L, =16D/(1- L, /L,).
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A variacdo total de pressdo em regime slug €, assim, dada por
(d_Pj :[d_P] +[d_Pj +(d_Pj (2.254)
dx dx ¢ \dx )iz \dx )/,

Petalas and Aziz (1998), para escoamento co-corrente ascendente e descendente
em todas as inclinagbes do tubo e Taitel and Barnea (1990) para escoamento
ascendente, desenvolveram modelos muito detalhados para a variacdo de pressao em
regime slug. Dada a sua complexidade ndo se apresentam aqui, sugerindo-se a leitura

dos artigos originais a quem interessar.

Para escoamento em tubos horizontais e préximo da horizontal ha muitos
estudos disponiveis na literatura da especialidade sobre variacdo da pressao em regime
slug (Bennecaze et al., 1971, Dukler and Hubbard, 1975; Nicholson et al., 1978;
Stanislav et al., 1986; Xiao et al., 1990; Cook and Behnia, 2000; entre outros).

Bonnecaze et al. (1971) para escoamento em tubos com inclinacdo entre -10° e

+10°, propuseram um modelo simples traduzido na equagao seguinte

d—Pzﬁ[pLgsin0+

2f p Uy (2.2565)
dx L, D

Stanislav et al. (1986) efectuaram um trabalho experimental tendo usado ar e
misturas de Oleos de motor a temperatura ambiente a pressdes até cerca de 350 kPa,
num tubo com 25.8 mm de didmetro interno, tendo efectuado ensaios com inclinagoes
entrel® e 9°. A variacdo total de pressdo na unidade de slug consiste no somatorio de

trés termos: variacdo de pressdo hidrostética, (AP) variacdo de pressdo devido a

g’

friccdo, (AP), , e variagio de pressio através da zona de mistura, (AP)

mis *

AP =(AP), +(AP), +(AP),,: (2.256)
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Para a componente hidrostatica contribui fundamentalmente a zona do slug de

liquido:
(AP), = psgsin(d)L (2.257)

com p, dado pela equagéo (2.87).

A componente devida aos efeitos da friccdo no slug de liquido é dada por:

2. p U/
(AP), = Z-sFs=m (2.258)

onde fs é o factor de atrito baseado no nimero de Reynolds da mistura no slug de
liquido, Resy, obtido com propriedades da mistura fornecidas pelas equagdes (2.87) e
(2.247).

A variacdo de pressdo na zona de mistura, devida a aceleragdo do movimento

lento do liquido no filme para a velocidade média no slug, U, s, é dada por:
(Ap)mis = PLE g (Urg —U 75 )Urs —U i) (2.259)

onde E ;e U 5 S80, respectivamente, a retengdo de liquido e a velocidade do

“filme” na base da bolha de Taylor.
O gradiente de pressdo médio, ao longo da unidade de slug é, entdo, calculado
por

AP (AP), +(AP), +(AP), (2.260)

L L,

Xiao et al. (1990), como muitos outros autores, assumiram espessura de liquido
uniforme na zona de slug de gés, tornando 0 modelo menos preciso mas de aplicacéo
mais facil por ndo ser necessario recorrer a integracdo numérica. O gradiente de pressdo
em regime slug é calculado a partir do balanco de forcas sobre a unidade de slug, e

inclui a componente hidrostatica e a componente devida ao atrito, a qual resulta das
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perdas por friccdo na zona do slug de liquido e na zona do slug de gas. A equacéo para 0

seu calculo é

—(d—P]:ngSin9+i L, r57D + L, Tir5S 178 + Tame Sors (2.261)
dx Ly, A A.

onde p,, éamassa volumica da mistura de fases na unidade de slug dada pela equacéo
(2.236) com Eg e E, obtidas a partir das equacdes (2.206) e (2.207), 7, é a tensdo de

corte na zona do slug de liquido, z.1s € 7eTs S80 a tenséo de corte entre o filme liquido e
a parede e entre a bolha de gas e a parede, respectivamente, Sitg € Sgrg S840 0S
perimetros associados ao liquido e ao gas na zona da bolha de Taylor e Ac € a area da
seccao recta da coluna.

Para simplificar o modelo, Xiao et al. (1990) modelaram a zona da bolha de
Taylor admitindo ser analoga ao regime stratified. As tensdes de corte z1g, zcTs € Na

interface gas-liquido, 7, sdo calculadas como se segue

s = fing pL|U LTB |U LTB (2.262)
2
Tors = fors Pc |U GTB |U GTB (2.263)
2
7 = fi Ps |UGTB _ULT;|(UGTB _ULTB) (2.264)

Os factores de atrito, f ; e fsz, S80 avaliados usando o método standard,

equacdo (2.227) para o regime laminar e (2.231) para o regime turbulento. Os nimeros

de Reynolds para o filme liquido, Re .;, e para o gas na zona da bolha, Re,;, séo

definidos como

R, = PV 1D (2.265)
My
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. D
Re,, = w (2.266)
G

com os diametros hidraulicos correspondentes ao liquido e ao gas na zona da bolha de

Taylor, D.1g € Dgrs, €xactamente definidos como em regime stratified, D, e Dg, dados

4A 4
por: D, =—+ e Dy =L.
SL (SG+Si)

Para o factor de atrito interfacial usaram um valor constante, f, =0.0142,

também utilizado no modelo de Taitel and Barnea (1990).

A tensdo de corte na zona do slug de liquido, 7z, é calculada a partir de

psUn (2.267)
2

7y = f

sendo o factor de atrito, fs, obtido do mesmo modo que f.1s € fets, usando o nimero de
Reynolds, Resm, definido por (2.246).

A retengdo de liquido no slug de liquido, E ., é calculada com base na

correlacdo de Gregory et al. (1978), equacdo (2.83).

Cook and Behnia (2000) desenvolveram um modelo complexo para escoamento
em regime slug em tubos com inclinacdo entre 0° e +10° em relacéo a horizontal, sendo
o gradiente de pressao obtido pela soma de quatro termos: a componente hidrostatica, as
perdas por friccdo causadas pela tensdo de corte nas paredes, as perdas viscosas
associadas a recirculacdo de liquido na zona de mistura e o termo aceleracional devido a

expansdo do gas:

d_P:(d_Pj +(d_'°j +(d_'°j +(d_Pj (2.268)
dx (dx/, \dx/; \dx), \dx/,

o calculo destas componentes, relativamente complexo, a excep¢do da componente

hidrostatica, pode ser consultado no artigo original.
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2.5.2.3-Regime annular

E sabido que em escoamento annular em tubos horizontais e inclinados, a
espessura do filme em redor do tubo ndo é constante. Os modelos bidimensionais que
consideram a variagdo da espessura e a deposicdo de gotas arrastadas no seio do
“nacleo” gasoso requerem formulagdes matematicas complexas e sdo muitas vezes
necessarios métodos numéricos para obter a sua resolucdo. Por isso, na maior parte dos
modelos, a espessura é tratada como um parametro constante.

Em regime annular (ver Figura 2.42) o gradiente de pressdo é obtido aplicando
as equacOes da quantidade de movimento ao “nucleo” gasoso e a pelicula ou “filme” de
liguido em escoamento sobre a parede do tubo. Tem-se, entdo, para o filme liquido e

para o nlcleo gasoso

AF[d—Pj +7,S,—7.S. —p, A-gsind =0 (2.269)
dx /¢
AN(d—Pj S, — pyAgsind =0 (2.270)
ax

em que o indice F se refere ao filme liquido, N ao nucleo gasoso e i a interface entre o
gés e o liquido.

Ansari et al. (1994) admitem que o nicleo gasoso é uma mistura homogénea de
gas e gotas de liquido a circular com a mesma velocidade, com massa volumica e

viscosidade obtidas pelas equacdes
Py =PLAwtpsL=Ay) (2.271)
ty = At L=Ay) (2.272)

em que A, éaretencdo de liquido no ndcleo, dada pela equacéo (2.202).

A tensdo de corte liquido/parede é

re = %ch p U2 (2.273)
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onde o factor de atrito do filme liquido,C;_, € obtido a partir do diagrama de Moddy,

com o numero de Reynolds, Rer, definido com base nas propriedades e na velocidade
do filme liquido, Ug, e no didmetro hidraulico, D¢

Re, - P UeDe (2.274)
H
com Ug obtido de
U - Q@-F) U A-F) (2.275)
F — - - ~
Ae 45(1-5)

onde 3:5/D,e Fe é calculado por (2.203) e Dr é o didmetro hidraulico do filme
liquido.
Efectuando um rearranjo da equacdo (2.70) e substituindo Ug pela equacéo

(2.275) obtém-se a seguinte expressao para e

S (L-Fe)’ Cfp(fﬁij (2.276)
_ =
4 f

- - 2cf
[45a—5} .

LS

em que o termo entre paréntesis curvos é o gradiente de pressdo devido ao atrito,
calculado com base na velocidade superficial de liquido (isto é, como se liquido fosse o

unico fluido em escoamento), dado por

(gg] _Ci.pYis (2.277)
dx 2D

fLS

O factor de atrito C; € baseado na velocidade superficial do liquido, sendo

obtido do diagrama de Moody com o nimero de Reynolds dado por (2.19).
A tensdo de corte na interface obtém-se de

& :%CfipNUE] (2.278)

com
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u, = Usw _FeVis+Uq (2.279)
(1-20)? (1-20)?

Cp =TfaZ (2.280)

onde Z é um factor de correlacdo para o atrito na interface e para a espessura do filme.
Os autores usaram a expressdo de Wallis (1969) para filmes com pequena espessura ou
arrastamento elevado e a expressdao de Whalley and Hewitt (1978) para filmes com

maior espessura ou baixo arrastamento:

Z=1+3005; para F, >0.9
e (2.281)

1/3
Z=1+ 24(ﬂj o, para F. <0.9
Ps

Substituindo a expressdo de C, na equagdo da tensdo de corte z;, obtém-se

. E#(d_Pj (2.282)
4 (1_25)4 dx

fon

O gradiente de pressao devido ao atrito, calculado como se gas e gotas de

liquido na zona central do tubo fosse uma so fase, é dado por

(d_Pj _CrpYs (2.283)
dx /¢, 2D

onde o factor de atrito, C;_ , € obtido a partir do diagrama de Moody, com o nimero de

Reynolds definido por

Re,, = 2nYsiD (2.284)
Hn
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Ansari et al. (1994) ndo incluem a componente aceleracional do gradiente de
pressao resultante da troca de gotas de liquido entre o nucleo e o filme liquido por a
considerarem desprezavel.

O gradiente total de pressdo em regime annular pode ser obtido a partir da

equacdo de qualquer uma das duas equacdes anteriormente escritas uma vez que deve

(d_Pj:(d_Pj :(d_Pj (2.285)
dx dx /Jy dx /¢

ser igual

Xiao et al. (1990), tal como Ansari et al. (1994) e outros investigadores,
simplificaram o seu modelo admitindo espessura média constante do filme liquido e
velocidade igual das gotas de liquido e de gas em circulacdo na zona central do tubo
Com as estas simplificacBes o “tratamento” efectuado em regime annular é semelhante
ao regime stratified, sendo as configuracdes geométricas diferentes. A variagdo de
pressao é avaliada a partir das equac@es da quantidade de movimento aplicadas ao filme
liquido e ao nucleo gasoso, equacgdes (2.269) e (2.270). A massa volimica da mistura no

ndcleo gasoso , p,, , é dada pela equacéo

Py =PLE+pos (1-E) (2.286)

A retencdo de liquido no nucleo gasoso, E,, , é relacionada com a fracgdo de

liquido arrastada, Fg, de acordo com a equagdo (2.213). Por sua vez, Fg é obtida a partir
da correlagéo da equacdo (2.214).

Atendendo a que o gradiente de pressédo tem 0 mesmo valor nas duas fases, pode

obter-se

dP Ae Ay : TS, (2.287)
| == FEp N sing + WL :
(%) (ACP”AC"“JQ A
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O primeiro termo do lado direito desta equacdo € a componente hidrostatica do
gradiente de pressdo e o segundo é a componente devida ao atrito entre liquido e parede
do tubo. Mais uma vez a componente devida a aceleracédo é desprezada.

A tensdo de corte entre o liquido e a parede é dada pela equacdo 2.55.

O factor de atrito entre o filme liquido e a parede, fg, € calculado pelos métodos
habituais (diagrama de Moddy ou correlagdes) ja mencionados, usando o numero de
Reynolds definido por (2.55). O didmetro hidraulico, D, é dado por

46, (D-9))

D, 5

A tensdo na interface dos dois fluidos é calculada através de

r =1 pyUy -U L)2 (2.288)
1 1 2

A velocidade do filme liquido, U_ ou Ug, € obtida usando um balango global
volumétrico para o filme, equacdo (2.275) e a velocidade do nucleo gasoso, Uy, é
calculada de modo semelhante pela equacédo (2.279).

Como no regime stratified a espessura adimensional do filme liquido, &, /D,
pode ser obtida de uma equacdo implicita que resulta de igualar os dois gradientes de
pressdo nas equacdes (2.269) e (2.270), uma vez que todos 0s parametros geométricos

séo funcdo da espessura adimensionalizada do filme

T Se 1 1 - (2.289)
—ETF S| —+— |+ (p, - sind=0
A [ I(AF AN] (P —Pn)9

- Modelo de Petalas and Aziz (1998)

A queda de pressdo em regime annular é obtida a partir da equacéo (2.269) ou
da equacéo (2.270)
As tensOes de corte sdo dadas por:

_ fepUg (2.290)

Te >
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__fipn Uy —UpU, -U (2.291)
: 2

O factor de atrito entre “filme” liquido e parede, f_., é obtido pelo método
standard considerando a rugosidade e o numero de Reynolds dado por (2.274). A
velocidade do liquido,U ., é calculada por (2.275), a velocidade do nucleo gasoso, Uy,

por (2.279). O factor de atrito na interface gas-liquido é obtido da seguinte correlacéo

empirica.

f noes 2.292
L =0.024Re¥| — (2:292)
f D,

2
E

pnUy

Taitel and Barnea (1983), no seu modelo de escoamento vertical em contra-
corrente, obtém a variacdo de pressdo a partir da equacdo da quantidade de movimento
aplicada ao nucleo gasoso. Admitindo espessura do filme liquido constante ao longo do
tubo e muito inferior ao didmetro e propriedades dos fluidos constantes, o gradiente

total de pressdo é dado por

Py 4 (2.293)
(dxj_ Ped 7D 25,

em que &, e aespessura do filme liquido tida como constante até valores da velocidade

superficial de gas préximos do inicio de flooding (ver Seccdo 2.6). Deste modo, 0s
autores estimaram 8. considerando que o liquido escorre livremente ao longo da parede
do tubo (Wallis, 1969)

13
o) ,L12 m (2.294)
—= K{ 3 - j| (ReLS )

D D g(o. — ps)p.

onde as constantes K e m tém o valor 0.909 e 1/3, respectivamente, para regime laminar
e 0.115 e 0.6 para o regime turbulento. Para escoamento pelicular de liquido o nimero
de Reynolds é definido por
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Re. = PO, (2.295)
H

sendo o escoamento laminar se Re. <1000 e turbulento para Re. >1000.

O valor da tenséo de corte interfacial, ;, € calculado a partir da expressao

1 u?
=5 fpo —G; y (2.296)
[1_ 2j
D

onde o factor de atrito interfacial, fi, € obtido através da correlacdo de Wallis (1969),
equacdo (2.252),. ja utilizada também para a interface entre a bolha de Taylor e o filme
liquido que a rodeia em regime slug.

A Figura 2.45 mostra a variacdo de pressao adimensionalizada para o sistema ar-
-agua, para os trés principais regimes de escoamento, em funcdo da velocidade
superficial de gas para trés velocidades superficiais de liquido. As curvas do grafico

terminam no ponto a partir do qual determinado regime de escoamento desaparece.

10 T T T
ULS: 8.810' {m/s}
L0 : SLUG |
dP/dx U, ¢=0.001 (m/s)
g O
O.If BUBBLE o i
e
S8
ULS S \? Oo.
0.0l ANNULAR "
0.001~ - - !
001 Gl 1.0 10 100
UG S (m! S)

Figura 2.45- Variacdo de pressao em escoamento vertical em contra-corrente, para o sistema ar-agua a
25° e a pressdo atmosférica em tubos com D=50 mm (Taitel and Barnea, 1983).

Da Figura 2.45 constata-se que
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- A variacdo de pressdo neste regime de escoamento é, para o sistema estudado,
duas a trés vezes inferior a dos regimes bubble e slug, como resultado directo da
retencdo de gas elevada em regime annular.

- Em regime annular a variacdo de pressdo aumenta com o caudal de gés a partir
de determinados valores, enquanto que nos regimes bubble e slug diminui. Este
comportamento pode ser explicado pelo aumento da retencdo de gas com o
caudal de gas nos regimes bubble e slug enquanto que no regime annular a
retencdo de gas permanece praticamente constante. Em regime annular, a
variacdo de pressdo deve-se principalmente a tensdo interfacial.

- Nos regimes bubble e slug a pressdo diminui com o caudal de liquido,
contrariamente ao que acontece em regime annular (e também aos regimes
bubble e slug em escoamento co-corrente vertical ascendente) onde aumenta.
Isto explica-se com o aumento da retengdo de gas nos regimes bubble e slug,
provocado pelo aumento da velocidade do liquido em sentido descendente que

faz diminuir a velocidade de subida das bolhas nestes regimes.

2.5.2.4- Regime stratified

Entre outros investigadores, Taitel and Dukler (1976) e Xiao et al. (1990), para
escoamento horizontal e ligeiramente inclinado, Newton and Behnia (2001), para
escoamento horizontal e Petalas and Aziz (1998) para escoamento em tubos com
qualquer inclinacdo, desenvolveram modelos de previsdo da variacdo de pressdo em
regime stratified. O modelo de Newton and Behnia (2001) é um modelo numérico

complexo para regime stratified com ondas na interface gas-liquido (stratified wavy).

Os modelos de Xiao et al. (1990) e de Petalas and Aziz (1998) baseiam-se no
modelo tedrico unidimensional de Taitel and Dukler (1976), que é muito utilizado. A
variacdo de pressdo é obtida a partir das equagdes da quantidade de movimento para as
duas fases. Para estado estacionario e escoamento unidimensional (segundo a direccéo
X) das duas fases, as equacdes para a fase liquida e gasosa sdo, respectivamente, as

seguintes
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- AL((;—PJ—T\NLSL +7,S, —p, A gsind=0 (2.297)
X

dp i 2.298

- A o — 7,656 —7,S, — P Asgsind =0 (2.298)
X

Admitindo desprezavel a tensdo superficial e o gradiente de pressdo hidrostatica
do liquido, os gradientes de pressdo da fase liquida e da fase gasosa sdo iguais.
Qualquer uma das duas equacdes anteriores pode ser usada para calcular o gradiente de
pressdo. Este, pode também ser calculado eliminando a tensdo interfacial nas duas

equacdes, o que da

dP) (A A : T SL+ TusSe (2.299)
| |=| Pt sin@ +— - :
[dxj ( A PL A pejg A

O primeiro termo do lado direito da equagdo (2.299) representa o gradiente de
pressdo devido a componente hidrostatica e o segundo termo representa a componente
devida ao atrito. A componente aceleracional do gradiente de pressao foi desprezada.

As tensdes de corte entre liquido e parede e entre gas e parede sdo obtidas como

Se segue
ey psY. (2.300)
2
2
S— Pe;e (2.301)

PV (2.302)

Os factores de atrito liquido/parede e gas/parede sdo calculados utilizando os
chamados métodos standard, com Reynolds para o liquido e para o gas definidos com
base nas propriedades dos fluidos e nos didmetros hidraulicos, respectivamente, pelas
equac0es (2.55) e (2.56).
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Taitel and Dukler (1976) admitiram que o factor de atrito interfacial, fi, era igual
ao factor de atrito gas/parede, fs. Contudo, varios investigadores, entre eles Xiao et al.
(1990), referem que essa hipdtese conduz a que o gradiente de pressdo seja subavaliado.
E também questionavel a utilizacéo de vérias correlacdes desenvolvidas para f;, uma vez
que algumas d&o bons resultados para pequenos didmetros de tubo e menos bons para
diametros maiores e outras ao contrario. Isto deve-se ao facto das correlacBes serem
normalmente desenvolvidas para baixos valores de h /D. No entanto, pelo menos
teoricamente, h. /D pode variar entre 0.0 e 1.0. Por este motivo, Xiao et al. (1990)

utilizaram um valor constante, f, =0.0142, sugerido por Shoam and Taitel (1984) e

também utilizado por Taitel and Barnea (1990) em regime slug.

No modelo de Petalas and Aziz (1998) 7 € obtido da equacao seguinte

- _fipsUs ~U)Ue -] (2.303)
: 2

com fj calculado através da seguinte relacdo empirica

f, = (0.004 +0.5x10 °Re ¢ )Fr}-** [”L—QQJ (2.304)
pPsYs

em que Re  é obtido pela equacdo (2.19) e o nimero de Froude do liquido definido

como Fr, =U, /,/gh, .

2.6-FLOODING

2.6.1- DEFINICAO

Em varios equipamentos, como colunas de parede molhada, colunas de
enchimento, condensadores e de um modo geral em equipamentos onde ha escoamento
de gas e liquido em contra-corrente, pode ocorrer um fendmeno chamado

“encharcamento ou alagamento” (em inglés, flooding). Com excepc¢do das colunas de
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enchimento, este fendmeno pode ocorrer em regime annular ou na pelicula de liquido
entre a bolha tubular e a parede do tubo em regime slug.

Em geral considera-se que o flooding marca o limite do escoamento estavel em
contra-corrente. Aumentos em quaisquer dos caudais de gas ou de liquido para 1a deste
limite desestabilizara esse escoamento, originando escoamento co-corrente acima do
ponto de entrada de liquido na coluna. A instabilidade do escoamento contra-corrente

que origina flooding pode dever-se aos seguintes mecanismos (Vijayan et al., 2001):

aumento brusco do gradiente de presséo na coluna

aparecimento de liquido acima da sua entrada na coluna

reducdo do caudal descendente de liquido

grande instabilidade da pelicula de liquido.

Estes mecanismos estdo inter-relacionados. Por exemplo, alteracbes no
escoamento de liquido na forma de pelicula podem originar um grande aumento do
gradiente de pressao, do mesmo modo que, a reducdo do caudal de liquido descendente,
resulta do facto de parte do liquido que é introduzido na coluna ser carregado para cima
do ponto de entrada pela corrente de gas.

Em geral, os factores que podem influenciar o flooding séo o tipo de entrada e de
saida dos fluidos na coluna, as dimensdes da coluna (didmetro interno e comprimento),
as propriedades fisicas dos fluidos (especialmente do liquido) e o angulo de inclinacdo
da coluna (Hewitt, 1995; Zapke and Kroger, 1996; Mouza et al., 2002b). Este trabalho
contempla sobretudo o efeito da inclinag&o.

Dada a sua importancia no projecto de varios equipamentos, como absorvedores
do tipo coluna de parede molhada, tubos de aquecimento, colunas de destilacédo,
condensadores de refluxo (baseados no escoamento contra-corrente de um vapor e do
seu condensado) (Zapke and Kroger, 2000a; Vijayan et al., 2001; Mouza et al., 2002a),
e estando ainda ligado a acidentes em reactores nucleares (Celata et al., 1992;
Ghiaasiaan et al., 1995; Ghiaaasiaan et al., 1997; Zapke and Kroger, 2000), o fendmeno
denominado flooding tem sido muito investigado nos Gltimos cinquenta anos. Apesar
disto, subsistem ainda algumas davidas acerca dos verdadeiros mecanismos que
conduzem ao flooding, o que se deve ao facto de se tratar de um fendmeno muito
complexo, de haver algumas diferengas de pormenor na definicdo exacta usada por

163



2- Revisdo bibliografica sobre escoamento gas-liquido em condutas verticais e inclinadas

varios autores e de ser usada uma gama variada de sistemas de alimentacdo e remocao

de gés e de liquido na coluna (Jayanti et al., 1996; Talaia, 1997; Vijayan et al., 2001).

A Figura 2.46, semelhante a outras apresentadas por varios investigadores, como
Whalley (1987), ajuda a perceber melhor o fenémeno do flooding.

(@) (b) (©) (©) ® (9)

S ~— < .
Liquido_,g He— —0 He— —0 He— —0 Ne— -0 N
I — S —— S ——
T T T(Flooding) T T T T
Gés ,

Aumento do caudal de gas

Figura 2.46- Escoamento vertical annular em contra-corrente e o fenémeno do flooding.

Considere-se entdo um tubo vertical onde inicialmente, Figura 2.46(a), o liquido
é introduzido uniformemente para o interior do tubo a um caudal constante, saindo pela
base. Com a introducéo de gas na base da coluna obtém-se escoamento contra-corrente
annular, tipico das colunas de parede molhada. Para valores baixos da velocidade
superficial do gas, a interface entre o filme liquido e o gas comporta-se como uma
superficie lisa. Com o aumento da velocidade do gés, o escoamento do liquido tornar-
se-a mais instdvel com formacdo de ondas na interface cada vez maiores (Figura
2.46(b)). Algumas gotas de liquido comegardo a ser arrancadas e arrastadas para cima
pela corrente gasosa. Ondas de liquido poderdo também ser transportadas para cima. A
transicdo de escoamento contra-corrente para escoamento em que parte do liquido tem
movimento ascendente e a outra parte tem movimento descendente (Figura 2.46(c)) é
definida como flooding, ou mais precisamente inicio do flooding. Aumentando ainda
mais a velocidade superficial do gas, parte do liquido € transportada para cima do ponto

de entrada, originando-se assim um escoamento onde ha simultaneamente um filme de
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liquido que desce e outro que sobe a coluna (Figura 2.46(d) e (e)). Para velocidades de
gas suficientemente elevadas, o escoamento de liquido abaixo do ponto de entrada muda
para filme ascendente (Figura 2.46(f)) e eventualmente todo o liquido pode vir a ser

arrastado para cima, obtendo-se escoamento co-corrente ascendente (Figura 2.46(g)).

Para além da observacdo visual possivel em colunas transparentes, o inicio do
flooding pode, de um modo geral, ser detectado recorrendo-se & medida da queda de
pressdo na coluna, pois normalmente o inicio deste fendbmeno é acompanhado por um
aumento brusco na diferenca de pressdo entre dois pontos da coluna (por exemplo

P, —P5, com o ponto A localizado abaixo de B). A Figura 2.47 é um exemplo tipico

concreto da forma como a diferenca de pressdo, mais precisamente o gradiente de
pressao, varia com o aumento do caudal de gas, para um valor fixo do caudal de liquido.
Nessa figura estad também representada a variacao do caudal de liquido descendente com
o0 caudal de gés. O aumento brusco do gradiente de pressdo e a diminui¢do do caudal
descendente de liquido caracterizam o inicio do flooding. O dados representados nesta
figura referem-se ao sistema ar-agua num tubo vertical de 25 mm de diametro, tendo
sido obtidos por Vijayan et al. (2001). Para caudais de gas reduzidos, o gradiente de
pressdo mantém-se praticamente constante (pontos A e B da Figura 2.47). Com o
aumento gradual do caudal de gas, o gradiente de pressdo aumenta, ainda que
ligeiramente (pontos B a E ), até que se atinge um ponto (F) em que se torna muito

acentuado. Este ponto corresponde ao flooding.

0.03

06

0.025

Gradiente de pressio (kN/m3)
Caudal massico de agua descendente (kg/s)

0.02
0 0.0005 0.001

Caudal massico de ar (kg/s)

Figura 2.47- Variacdo do gradiente de pressao e do caudal de liquido descendente com o caudal de ar,
para caudal de agua a entrada de 0.0278 kg/s, num tubo com 25 mm de didmetro (de Vijayan et al., 2001).
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2.6.2- PREVISAO DE FLOODING

Como em muitos outros dominios, h& duas técnicas principais de abordagem ao
fendbmeno: uma recorre a correlacdes de dados experimentais (que pode incorporar
também alguns aspectos fisicos) e a outra consiste no desenvolvimento de modelos mais
ou menos detalhados.

As correlagbes tém tido maior sucesso que os modelos, talvez devido a
complexidade do fenémeno e ao facto dos modelos necessitarem frequentemente de
recorrer a complicadas resolucBes numeéricas, que ndo se traduzem no final num

acréscimo correspondente na precisdo com que a previsao é feita.

A grande maioria das correlagcdes e dos modelos de previsdo de flooding foi
obtida em tubos verticais. As correlagdes envolvem normalmente grupos adimensionais.
Uma das primeiras, e que ainda hoje tem grande sucesso, foi obtida por Wallis (1961).
Utilizando o sistema ar-agua e tubos verticais com diametro interno entre 12 e 25 mm e

1.2 m comprimento, este investigador desenvolveu a seguinte correlagéo

YUgs +4U[s =C (2.305)

em que U, e U sdo, respectivamente, as velocidades superficiais adimensionais do

gés e do liquido, definidas por Wallis (1961)

*_ f Pg (2.306)
U.. =U _—

o o aD(p. - pe)

* / PL (2.307)
U.=U _—

- - aD(po. - pc)

onde C é uma constante que depende da geometria da coluna, tendo Wallis (1961)
obtido no seu estudo C =0.725.
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Uma revisdo da literatura sobre o flooding e tendo em atengdo os excelentes
artigos de revisdo de McQuillan and Whalley (1985) e de Bankoff and Lee (1986),
permite agrupar as correlagbes em quatro categorias:

- Correlacdes empiricas usando as velocidades superficiais - correlacdes do tipo

Wallis.

- Correlacdes empiricas usando o numero de Kutateladze.
- Correlacdes empiricas usando outros parametros adimensionais.

- Correlacdes obtidas a partir de uma analise teorica.

A forma geral das correlagbes do tipo Wallis (Wallis, 1961, 1969), muito

utilizadas, é

JUs +mfur =C (2.308)

em que m e C sdo parametros que dependem principalmente da geometria da coluna,
com valores de m entre 0.8 e1.0 e C entre 0.7 e 1.0.

Nas correlagdes com o nimero de Kutateladze, define-se uma velocidade
adimensionalizada alternativa, usando a tensdo superficial, o, em vez do didmetro, D,

como € usado em U, e U

Os numeros de Kutateladze (Ku) para gas e para liquido, sdo definidos,

respectivamente, por

Kug = Us P& (2.309)
/
[go-(pL _pe)]l )

Ku, = — 0 AL (2.310)

[QU(pL ~—Pe )]1/4

De entre este tipo de correlacdes, a mais citada na literatura da especialidade e
uma das mais simples, € a de Pushkina and Sorokin (1969), obtida com dados de
experiéncias efectuadas com ar e agua, glicerina e etanol, em tubos verticais com

didmetro entre 13 e 300 mm

Kug =3.2 (2.311)
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Outras correlacGes importantes deste grupo e que tém particularidades especiais
sdo as de Alekseev et al. (1972) e de Sun (1979). A equacdo de Alekseev et al. (1972)
foi desenvolvida para colunas de enchimento e a de Sun (1979) tem uma forma geral
semelhante a de Wallis (1969).

A correlacdo Alekseev et al. (1972) é

Kug = 0.257Fr. *#Bo°* (2.312)

onde Bo e Fr sdo, respectivamente, os nimeros de Bond (também referido como

namero de Eotvos, Eo , equacéo (2.148)) e de Froude definido neste caso por

3 1/4
Er :Q{g(m 1) } (2.313)
(o)

onde Q, é o caudal volumétrico de liquido por unidade de perimetro molhado (m?s).

A correlacdo de Sun (1979) é

(Kug )" +C,(Ku, J"* = ¢, (2.314)

com as constantes C, e C3 a dependerem de factores como a geometria da coluna.

No grupo das correlagdes que utilizam outros pardmetros, duas das mais citadas
séo as de Feind (1960) e de Suzuki and Ueda (1977).

A correlacdo de Feind (1960) foi obtida com os sistemas ar-agua e ar-solucdes
de dietilenoglicol, em tubos com diametro entre 20 mm e 50 mm e comprimento entre

1.00 e 2.50 m. A equacdo é

Re 04 075 D\
m —S(ﬂj (”—GJ +1.4x10° = 1300(-} (2.315)
Rejs \ ps Hy 20

sendo m=92.0, n=0.33 se Re;s<1600 e m=315.4, n=0.5 se Res>1600, com Re

baseado na velocidade superficial de liquido e no didmetro do tubo (equagéo (2.19)).
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A correlacdo de Suzuki and Ueda (1977) foi obtida com os fluidos ar-agua e ar-
solucdes de glicerol em tubos com didmetro entre 10 e 29 mm e comprimento entre 0.50
e2.00 m

Fr=Alog, X +B (2.316)
onde
2 0.25 0.66
o1 (oD s (2317)
- Re0.33 G'

LS H

2 0.5
Fr:|:pG(UG +U,) } (2.318)

pLYO

o'= 0 +1.5/0 - 0.05) (2.319)

e as constantes A e B tém os seguintes valores: A=7.66 a 14.86; B =18.37 a 29.70.
Estas constantes dependem do comprimento do tubo e do nimero de Reynolds do

liquido, Re, = p U 8/, .

No grupo das correlagdes tedricas, uma das mais citadas é a de Richter (1981).
Com base no mecanismo de crescimento das ondas na superficie do liquido e em dados
experimentais obtidos com o sistema ar-agua em tubos com diametro entre 19 e 140

mm, 0 autor obteve a seguinte correlacdo para o flooding

%Bo?’(u U ) + f.BoUL ) +150f, (UL ) =1 (2.320)

emque f, € o factor de atrito liquido/parede, tendo sido utilizado o valor de f,,.=0.008.

Uma das correlacdes que segundo Whalley (1987) da& melhores resultados
globais € a correlagdo optimizada de McQuillan and Whalley (1985 b), obtida a partir
de um namero elevado de pontos experimentais de flooding compilados da literatura,
envolvendo varios fluidos e uma gama larga de didametros e de comprimentos de tubo.
Esta correlacdo, que tem em conta a viscosidade dos liquidos, é expressa do seguinte

modo
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Kug = 0.286500-26Fr-°-22[1+L

-0.18
(2.321)
Hu,0

onde Bo é o nimero de Bond e Fr é o nimero de Froude, definidos pelas equagdes

(2.148) e (2.313) respectivamente e 1, ,, € a viscosidade da agua a 20°C (0.001 Pas).

Varios autores, como Whalley (1987), Richter (1981), Taitel and Barnea (1983),
Jayanti et al. (1996) e Vijayanti et al. (2001), referem que as correlagdes de Wallis déo
bons resultados para tubos de pequenos diametros (D <50 mm) e as do tipo

Kutateladze séo indicadas para tubos de maiores didametros (D > 50 mm).

2.6.3- FLOODING EM TUBOS VERTICAIS

A grande maioria dos estudos realizados sobre flooding foi efectuada em tubos
verticais. Alguns dos mais importantes foram apresentados na sec¢do anterior. Para uma
visdo mais completa do assunto sugere-se a consulta dos artigos de revisdo de
McQuillan and Whalley (1985b) e de Bankoff and Lee (1986), apresentando-se a seguir
correlacBes e modelos desenvolvidos por outros autores posteriormente a publicacéo

desses artigos.

- Modelos de Whalley (1987)

Whalley (1987) no seu tratado sobre escoamentos gas-liquido dedicou um
capitulo ao fenémeno do flooding. Nele apresenta dois modelos simples e as respectivas
equacdes para previsdo deste fendmeno em tubos verticais.

Num dos modelos admite que o flooding ocorre quando uma gota arrancada a
pelicula de liquido que cobre a parede do tubo puder ser suportada pelo escoamento
ascendente de gas. Considerando uma gota de didmetro, dg, a forga de impulséo, Fg, é

3

d
Fs =(pL —p6)0 Tg (2:322)
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A forga de arrasto exercida pelo gas, Fp, sobre a mesma gota, é dada por

1
Fy =2 CopegUim; 2:329)

em que Cp é o coeficiente de arrasto e Ug € a velocidade da fase gasosa.
A igualdade das duas forcas permite obter a equacédo para a velocidade do gas

_ 4dg(p|__,0(3)g (2324)

U 2
° 3CpP6

O didmetro da gota é correlacionado com o nimero de Weber, We, de acordo

com a equacdo seguinte

d, = WeGZ (2.325)
PUsq

Se o diametro da gota for eliminado nas equacfes (2.324) e (2.325) obtém-se

nova expressao para a velocidade do gas

1/4 1/4
! =(4Wej {(pL —pG)go-} (2.326)
° 3Cy Js

Atendendo a definicdo do nimero de Kutateladze para o gas, obtém-se a

seguinte equagéo para o flooding, em que Kug é constante

1/4
Ko, = [ AWe (2.327)
3C,

Se for We=30 e C, =0.44, como sugeriram Maron and Dukler (1984), obtém-se
Ku, =3.1, equacdo praticamente idéntica a correlagdo de Pushkina and Sorokin
(1969): Kug; =3.2. Autores como Hintze (1955) e Whalley (1987) sugeriram We =13,

oqueda Kug =2.5.

O outro modelo simples que d& bons resultados, ajustando-se até melhor a
muitos dados experimentais que alguns modelos mais complicados (Whalley, 1987),
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baseia-se no calculo da velocidade de gas necesséria para sustentar uma onda
estacionaria de liquido na pelicula. O balanco de forcas é efectuado sobre a onda de

acordo com a Figura 2.48.

D
Onda 7ZD2
es.tacion,érig A(\ A=
no filme liquido 4

Gas

Figura 2.48- Volume de controlo para aplicacdo da equacdo da quantidade de movimento sobre uma
onda estacionéria de acordo com Whalley (1987).

O gas ao circular através da zona estreita devido a formacdo da onda, vai
aumentar a sua velocidade e diminuir a pressao. A queda de pressdo, AP, é modelada

como no caso de uma contracgdo brusca num tubo, sendo dada por

AP :1( _ij p U2 (2.328)
20 A

em que Ac € a area da seccdo recta do tubo e Ao € a area disponivel para a circulacdo de
gas na zona da crista da onda que se forma a toda a volta do tubo e que se admite ter
forma semiesférica com amplitude h conforme se mostra na Figura 2.48. Nesta figura
apresentam-se também as formulas de célculo das areas e do volume da onda, Vonga. A
tracejado estd representado o volume de controlo para aplicacdo da equacdo da

quantidade de movimento. Esta equacdo é
APA. = (p = P Vonaa 9 (2.329)

Se h/D <<1, as expressOes de AP e de V, ., podem simplificar-se. Se estas

onda

expressdes simplificadas forem introduzidas na equacéao (2.329) obtém-se
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pGUé

__Pe¥e  _ T (2.330)
(o, —ps)9D 4
que, atendendo a definigdo de U, é equivalente a
1/2
U’ - (gj — 0.89 (2.331)
GS 4

- Correlagao de Jayanti and Hewitt (1992)

Jayanti and Hewitt (1992) propuseram uma correlacdo para previséo do flooding
que tem explicitamente em conta 0 comprimento do tubo. Usando um tubo vertical com

um diametro de 31.8 mm, eles sugeriram a seguinte correlacdo modificada de Wallis,

JUg +myU s =C, onde o coeficiente m é uma fungdo de L/D dada por

2
m =0.1928 + O.OIOSQ(LJ —3.754><105(Lj ; Se L <120
D D D

ou

m=0.96~1 se % >120 (2.332)

- Correlacédo de Talaia (1997)

Este autor apresentou uma nova forma de correlacdo de dados experimentais
apoiada numa interpretacdo fisica do fendmeno do flooding em colunas de parede
molhada. Concluiu que para tubos de didmetro ndo muito pequeno h& uma relagdo

1/2

funcional entre os grupos adimensionais z/(p go)? e Re=4Q, /x, (em que Q,

representa o caudal volumétrico de liquido por unidade de largura de escoamento) para
cada valor de um terceiro grupo adimensional que caracteriza as propriedades do

liquido, Z = (p"*c )I(g"° uf"?).
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Analisando um conjunto muito elevado de dados experimentais de varios
autores, concluiu que a relacdo funcional entre aqueles parametros adimensionais era

bem representada por

417
{ﬁ} =-8.75x10"Re +0.0889 ; se Re <4000 (2.333)

P90

417
{ﬁ} =0.054 ; se Re > 4000 (2.334)

pL9o

A partir destas duas correlagdes, 0 autor obteve as seguintes expressdes para a
velocidade superficial do gas que origina flooding

2.2 2 \M7 1/3
UGS{’)L?GJ D”7(—5.55><105Re+0.56)—2.037[Re5’4g’uLJ :se Re<4000 (2:339)
pGILlG pL

p2920'2 7 p 13 (2.336)
Ug = 0,342(L—J DY7 - 2_037[Re5’4g —LJ ;se Re > 4000 '

pé,ue PL

- Correlacdo de Celata et al. (1989)

Celata et al. (1989) realizaram um estudo experimental sobre a influéncia de
obstrucdes no flooding em tubos verticais. O trabalho foi efectuado em tubos verticais
com D=20 mm tendo usado o sistema ar-4gua. A obstrucdo colocada a meio do
comprimento do tubo, consistia num anteparo com um furo de didmetro D,, concéntrico
com o diametro do tubo, conforme se mostra na Figura 2.49a). Foram testados
anteparos perfurados que disponibilizavam entre 35% e 100% de éarea livre para
escoamento.

Os dados obtidos revelam que, fixados outros parametros, a presenca da
obstrucdo no tubo antecipa o fenémeno do flooding, isto €, a velocidade superficial de

gas que origina flooding € menor.
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De entre as muitas correlacdes disponiveis na literatura a que melhor se ajustou

* /2 *

aos dados foi a de Wallis (1969), (UGS +m(U Ls )1/2 =C, admitindo m=1 para o

sistema ar-4gua. A constante m pode ser relacionada com o numero adimensional G,

que representa a razéo entre a forga gravitica e as forgas viscosas, definido por

1/2
Gz[ﬁngD%pL—pG{| (2.337)
2
H

Geralmente m=1 para G>100, e atendendo a que no trabalho de Celata et al.
(1989), G variou entre 4000 (D,=12 mm) e 8500 (D,=D=20mm), justifica-se o valor
unitéario de m.

A correlacdo de Wallis com m=1 e C (que é um parametro que depende
essencialmente das condicdes de entrada e saida dos fluidos da seccdo de teste) com
valores entre 0.725 e 0.875, ajustou-se bem aos dados obtidos no tubo sem obstrucao.

No caso do tubo ter obstrugdes, Celata et al. (1989) concluiram que a correlacéo
de Wallis (1969) com m=1, prevé satisfatoriamente os dados experimentais de flooding,
desde que se utilize um valor apropriado de C para cada D,. Os autores obtiveram a

seguinte correlacéo

C= 7/0.35 (2.338)

em que y é arazdo de perfuracdo (quociente entre as areas da sec¢do recta do furo e do

tubo). Com a obtencéo de uma expresséo para C, a correlacdo para prever o flooding em

tubos verticais com obstrucdo é

* /2 * /2
(U)o (VI 2 (2.339)
Os autores analisaram também os dados de flooding obtidos com uma geometria
equivalente da obstrucdo. Em vez de um unico furo no anteparo utilizaram 4 furos,
mantendo a razdo de perfuracdo. Os testes para comparar os dados de flooding das duas
geometrias foram efectuados com um furo central de 14 mm de didametro e com uma

geometria equivalente de quatro furos de 7 mm, dispostos simetricamente, como se

mostra na Figura 2.49b) (para n furos, o diametro de cada um seria D, = D, /\/ﬁ).
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Nas condicOes experimentais usadas, Celata et al. (1989) obtiveram resultados

semelhantes relativamente ao inicio do flooding com as duas geometrias testadas.

14 mm 7 mm

Geometria equivalente

Figura 2.49- (a) Representacdo da obstrucdo da coluna conforme Celata et al. (1989), em que D € o
didmetro interno do tubo, e, é a espessura do anteparo e D, é o didmetro do furo, (b)-Representacdo de
duas geometrias equivalentes de perfuracdo: 1 furo de 14 mm e 4 furos de 7 mm cada.

2.6.4- FLOODING EM TUBOS INCLINADOS

Em contraste com a extensa bibliografia sobre flooding em tubos verticais, ha
muito menos investigacdo sobre este fendmeno em condutas inclinadas. Um dos
primeiros trabalhos deve-se a Barnea et al. (1986), podendo citar-se também o0s
trabalhos de Celata et al.(1992), Zapke and Kroeger (1996), Ghiaasiaan et al. (1997),
Wongwises (1998), Zapke and Kroeger (2000a), Zapke and Kroeger (2000b), Fiedler et
al. (2002a), Fiedler et al. (2002b) e Mouza et al. (2002b). Contrariamente ao habitual,
0s estudos de Fiedler et al. (2002a), Fiedler et al. (2002b) e Mouza et al. (2002b) tém a
particularidade de ter sido efectuados utilizando tubos de pequeno diametro (D <10
mm). Zapke and Kroeger (2000a), Zapke and Kroeger (2000b) utilizaram condutas de
seccao rectangular.
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Wallis (1969) no seu tratado sobre escoamentos gas-liquido, € um dos primeiros
autores a referir que em tubos inclinados, a velocidade superficial de gas (ou de liquido)
que origina flooding € mais elevada que em tubos verticais, comportamento evidenciado
também por outros autores (Barnea et al., 1986; Celata et al., 1992; Zapke and Kroger,
2000a; Mouza et al., 2002b e Fiedler et al., 2002). Investigadores como Barnea et al.
(1986) e Celata et al. (1992), referem mesmo que pequenos desvios da orientacao
vertical sdo suficientes para aumentar a velocidade de flooding do gas. Outros (Barnea
et al. 1986; Zapke and Kroger, 2000a; Fiedler et al., 2002) referem um comportamento
como o que se verifica na subida de bolhas em meio estagnado: com o afastamento do
tubo da posicdo vertical, a velocidade de flooding do gas aumenta, atinge um valor
maximo para um determinado angulo, diminuindo de seguida se a inclina¢do continuar
a aumentar. Este fendmeno nédo foi encontrado noutros trabalhos, quer porque o efeito
da inclinacdo foi pouco significativo (Fiedler et al., 2000) ou porque n&o foi testada

uma gama mais completa de inclinacdes (Celata et al., 1992; Mouza et al., 2002b).

Barnea et al. (1986) investigaram o efeito da inclinagdo do tubo sobre a
velocidade de gas que origina flooding, tendo utilizado o sistema ar-agua nas suas
experiéncias e um tubo de 10 m de comprimento e 51 mm de didmetro. Os resultados

obtidos constam da Figura 2.50.
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2 o ° ° 00.06
g o 0.10
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:; 6 [m] o [m]
£ - . . A0.14
o
=) A
= 4 E A
8 A
(5] N
g 2
Q
g}
> 0 ‘ ‘ ‘ ‘ ‘
0 15 30 45 60 75 90

Inclinag@o emrelacao a vertical (°)

Figura 2.50- Velocidade superficial de gas que origina flooding em funcédo da inclinacdo do tubo, para o
sistema ar-agua em escoamento num tubo de 51 mm de didmetro, para trés velocidades superficiais de
liquido a entrada do tubo (Barnea et al.,1986).
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O modelo desenvolvido por Barnea et al. (1986) baseia-se na aplicacdo da
equacdo da quantidade de movimento ao liquido e a0 gas em escoamento contra-
corrente e regime annular em estado estacionario, equacdes (2.340) e (2.341),
respectivamente. A condi¢do de ndo solucdo para escoamento contra-corrente é usada
como critério para o flooding. A principal limitacdo do modelo reside no facto de
considerar distribui¢do uniforme de liquido em redor do tubo.

Da aplicacdo da equacédo da quantidade de movimento ao liquido e ao gas resulta

—AL(?:I—P)—TW,_SL —7,S, - p A gsind=0 (2.340)
X

—AG[Z—Pj—l—TiSi +psAsgsind =0 (2.341)
X

onde AL e Ag sdo as areas da seccdo recta ocupadas por liquido e por gas,

respectivamente, z,, € 7, Sd0 as tensdes de corte entre liquido e parede do tubo e na

interface gas/liquido e S, e S; sdo os perimetros do liquido e da interface. A igualdade

dos gradientes de pressdo nas equacdes (2.340) e (2.341) conduz a

1 1 : (2.342)
SZL LS| —+— |- (p, - sin@=0
+ 7 I(AL+AGJ (oL — ps)gsi

A tensdo de corte entre liquido e parede foi avaliada de acordo com a equagéo
r, = f p,UZ12, com o factor de atrito dado por f, =16/Re_ para regime laminar e
por f_ =0.046Re ** para regime turbulento, com Re, = pU D, /u, , D, =4A_ IS,
U, =U_ A/A eU; =U, A/A;. Atensdo interfacial é obtida de

- PsUc+U,) (2.343)
1 1 2

com o factor de atrito interfacial calculado atraves expressdo de Wallis (1969) para as

condigdes de flooding

fi =a+b(l-Eg)" (2.344)
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com a=0.005, b=24 e m=2.04.
Como os parametros geométricos A , Ag, S e Si dependem apenas da espessura

da pelicula de liquido, &, , (2.342) ¢ uma equacéo implicita em o, , resolvida adoptando
o critério de n&o solugéo, o que significa que ndo ha valores de o, que verifiqguem a
equacao na gama 0< o, < D/2 quando, para um certo valor de Uis (ou Ugs), 0 valor

de flooding de Ugs (ou Us) € atingido.

Celata et al. (1992) efectuaram um estudo sobre o fenémeno do flooding em
tubos inclinados com obstrugdes. Nas experiéncias utilizaram o sistema ar-agua e tubos
com diametro interno de 20 mm e 0.5 m de comprimento, numa instalacdo idéntica a
utilizada por Celata et al. (1989). A distancia entre o ponto de entrada de &gua no tubo e
a obstrucdo constituida por um anteparo perfurado com um orificio concéntrico, era de
0.3 m e a distancia entre a obstrucdo e 0 ponto da entrada de gas era de 0.2 m. Foram
testados 3 valores do diametro do orificio, (D,=15, 17 e 20 mm) e inclinacGes de tubo
em relacdo a vertical entre 0° e 15°.

Os resultados obtidos estdo representados nas Figuras 2.51, 2.52 e 2.53,
constatando-se que a inclinacdo do tubo tem um efeito muito significativo sobre a
velocidade superficial de gas que origina flooding e que esta velocidade diminui com a
diminui¢do do didmetro do orificio, aumentando com o aumento da inclinagédo (este
aumento é mais pronunciado para caudais massicos de entrada de liquido reduzidos e
pequenos desvios da orientacéo vertical).

Citando o estudo de Barnea et al. (1986), Celata et al. (1992) referem que a
variacdo da velocidade de gas que origina flooding com a inclinagdo do tubo, é
influenciada pelo didmetro deste. Para didmetros maiores (D>25 mm) aquela velocidade
aumenta com a inclinacéo até cerca de 40° em relacdo a vertical, diminuindo depois para
inclinagbes mais elevadas e para didmetros pequenos (D<0.025 m) o crescimento é
elevado até cerca de 10° mantendo-se praticamente constante para inclinagbes mais
elevadas. Uma explicacdo qualitativa para este comportamento podera obter-se da

relacdo entre espessura da pelicula de liquido e as velocidades de liquido e de gas.
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Figura 2.51- Velocidade superficial de ar que origina flooding em funcdo da inclinagdo do tubo, para
varios caudais massicos de agua a entrada e D,=D=20 mm (de Celata et al., 1992).
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Figura 2.52- Velocidade superficial de ar que origina flooding em funcdo da inclinagdo do tubo, para
varios caudais massicos de agua a entrada do tubo e D,=17 mm (de Celata et al., 1992).
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Figura 2.53- Velocidade superficial de ar que origina flooding em funcdo da inclinacdo do tubo, para
varios caudais massicos de agua a entrada do tubo e D,=15 mm (de Celata et al., 1992).
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Celata et al. (1992) aplicaram o modelo de Barnea et al. (1986) aos resultados
obtidos no tubo sem obstru¢fes com 20mm de didmetro. Sugerem, no entanto, uma
expressao diferente para calcular o factor de atrito interfacial, que tem em conta a
influéncia do didmetro na tenséo de corte interfacial

f. =0.005 + A(D?*]B L-JE. (2.345)

em que

*

log A = —0.56 + 9507 (2.346)

B=1634 214 (2.347)

*

onde D" é o didmetro adimensional dado por

D" = D{Mr (2.348)

O

Zapke and Kroeger (1996) analisaram a influéncia das propriedades dos fluidos
e da geometria de entrada do gas no tubo sobre o flooding, tendo utilizado um tubo com
30 mm de diametro interno na vertical e inclinado a 30° As experiéncias foram
efectuadas com ar, argon, hélio, hidrogénio, dgua, metanol, isopropanol e solucdes
aquosas de metanol (com g, entre 0.57 a 2.5x10° Pase o com valores entre 23x10° e

72x10° N/m). Utilizaram também dois tipos de entrada de gas no tubo, que designamos
por “entrada em aresta viva” e “entrada do tipo borda afunilada”.

Para tubo vertical e “entrada em aresta viva” propuseram a correlacdo de Wallis
(1969), equacdo (2.308), com m =1 e C como uma fun¢édo das propriedades do liquido.
Para 0 mesmo tipo de entrada de gas e para ter em conta o efeito das propriedades dos
fluidos e da inclinacdo do tubo sobre a velocidade que origina flooding, os autores

recorreram ao parametro adimensional Z, obtendo a seguinte correlacdo
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JUgs +myU[s = EZ? (2.349)
JDp o

He

onde Z = é o inverso do nimero de Ohnesorge e b, E e m representam

constantes empiricas que dependem da inclinacdo do tubo e da configuracdo da entrada
do géas no tubo.

Para tubo vertical a correlagéo obtida foi
JUS +4U[ =0.52Z02% (2.350)
e para tubo inclinado a 30°

'Ués +0.6 ’UES 20.828014 (2351)

Com a entrada de gas do “tipo borda afunilada” Zapke and Kroeger (1996)

obtiveram para tubo vertical

JUg +0.41JU =0.86 (2.352)
e para tubo inclinado
JUg +0.54,/U/ =0.94 (2.353)

E possivel, com um exercicio simples, avaliar a influéncia do diametro do tubo e
das propriedades fisicas dos fluidos sobre a velocidade de gas que origina flooding em
tubo vertical ou inclinado. Por exemplo se na equacdo (2.350), obtida para tubo vertical,
se desprezar o caudal de liquido obtém-se
DO.SSQO.SpO.SSGO.OS (2 354)

L .

05,,01

Pc My

Ug

gue mostra que a massa volimica do gas e do liquido tém o efeito mais pronunciado

sobre a velocidade de flooding do gés, a tensdo superficial tem influéncia reduzida e o
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efeito da viscosidade do liquido é relativamente mais importante que o da tenséo
superficial.
Fazendo um exercicio semelhante com a equacdo (2.351), valida para tubo

inclinado 30° em relacdo a vertical, obtém-se

Dostg O'SpE'SMO'O'OM (2.355)
0.028

P i)

Ugs

Ghiaasiaan et al. (1997) realizaram um estudo experimental sobre a
hidrodindmica dos escoamentos em contra-corrente em tubos verticais e inclinados,
tendo sido o flooding um dos aspectos abordados. Os ensaios foram efectuados a
temperatura ambiente num tubo com 2 m de comprimento e 19 mm de didmetro interno,
tendo utilizado ar e liquidos (dgua desmineralizada, 6leo mineral e 6leo parafinico) com
viscosidade entre 1.00x107% e 0.185 kg/m s e tensdo superficial entre 0.0128 e 0.072
N/m. As inclinacdes testadas em relacdo a vertical foram: 0° 30° 60° e 68°. Aos
resultados obtidos os autores ajustaram a correlagcdo de Wallis (1969), tendo obtido para
0s parametros m e C os valores que se apresentam na Tabela 2.3.

Tabela 2.3- Valores dos pardmetros m e C da correlagdo de Wallis, /U, +m, /Uzs =C, obtidos por
Ghiaasiaan et al. (1997).

Fluidos Inclinagdo (em relagédo a m C
vertical)

ar-agua 0° (vertical) 0.66 0.6
300 0.66 0.6
60° 0.66 0.6

Ar-6leo mineral e 0.66 0.6
30° 0.66 0.6
68° 0.66 0.6

Ar-6leo parafinico 0° 1.567 0.692
68° 0.9 0.6

Constata-se da tabela uma semelhanga nos pardmetros m e C das curvas de

flooding, no caso dos sistemas ar-agua e ar-0leo mineral, e que nestes sistemas a
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inclinagdo do tubo praticamente ndo afecta o flooding, registando-se, no entanto, valores
diferentes daqueles parametros quando o liquido usado foi 6leo parafinico.

Os autores explicam este comportamento com base no parametro adimensional

N, = p, 9°°D*®/ 4, , que representa a razio entre forcas de inércia e forgas viscosas,
sendo o escoamento dominado por forgas de inércia se N, >100, como acontece

quando o liquido tem baixa viscosidade. Nesta situacdo, o flooding € relativamente

insensivel a alteracBes na viscosidade do liquido. Por outro lado, quando N, <100 (o

que acontece com o 0Oleo parafinico), as forgas de inércia e as forcas viscosas s&o ambas
significativas, sendo entdo o flooding afectado pela viscosidade do liquido. Neste caso,
é esperado um aumento no valor de m da correlacdo de Wallis como resultado de um
aumento da viscosidade do liquido, enquanto o pardmetro C ndo deve mudar
significativamente. Quando se utilizou 6leo parafinico (com N varias vezes inferior ao
da 4&ua e do Oleo mineral) as caracteristicas de flooding alteraram-se

significativamente, sendo neste caso sensivel a inclinagédo da coluna.

Zapke and Kroger (2000a) efectuaram uma investigacdo sobre flooding em
condutas de seccdo rectangular, verticais e inclinadas. Utilizaram ar-agua, ar-metanol e
ar-propanol em condutas com inclinagdo & em relagéo a horizontal, de 2°, 10°, 20°, 40°,
60°, 70°, 80° e 90°. O objectivo da investigacdo era testar o efeito das propriedades dos
fluidos, da geometria da conduta e da inclinacéo sobre o flooding. A entrada do gas no
tubo era do “tipo aresta viva”. Os resultados obtidos, representados nas Figuras 2.54 e
2.55, mostram que, quer as propriedades fisicas do liquido, quer a inclinacdo da
conduta, tém um efeito significativo sobre o fendmeno de flooding.

Na Figura 2.54 estdo representados os valores da velocidade superficial de
flooding do gas em fungdo da velocidade superficial do liquido, para os sistemas ar-
4gua, ar metanol e ar-propanol, para conduta vertical de seccdo recta 10x50 mm? e na
Figura 2.55 estdo representados dados de flooding para o sistema ar-4gua obtidos para

varias inclinag¢fes da conduta.
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Figura 2.54- Efeito das propriedades fisicas do liquido sobre a velocidade superficial de gas que origina
flooding numa conduta vertical de secgéo recta rectangular 10x50 mm? (Zapke and Kroger, 2000).

Desta figura constata-se que a velocidade de flooding do gas para o metanol e

propanol € inferior a da agua, talvez por terem massa volimica inferior. O facto de a

velocidade de flooding do propanol ser inferior a do metanol, significa que a velocidade

de flooding do gés decresce com o aumento da viscosidade do liquido. Estes dois

liguidos tém valores de massa volimica e de tensdo superficial praticamente iguais,

enquanto que a viscosidade do propanol é cerca de quatro vezes superior a do metanol.

A diferenca registada entre a velocidade de flooding do metanol e do propanol é, por

conseguinte, devida apenas ao efeito da viscosidade.
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Figura 2.55- Efeito da inclinacdo em relacdo a horizontal sobre a velocidade superficial do gas que
origina flooding para o sistema ar-agua, numa conduta de secc&o rectangular (10x100 mm?), para quatro
velocidades superficiais da agua (de Zapke and Kroger, 2000a).
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Constata-se desta figura que a velocidade de flooding do g&s aumenta com a
inclinacdo da conduta em relacdo a horizontal. Este comportamento estara relacionado
com o aumento da componente da forca gravitica do liquido segundo a direc¢do de
escoamento de géas. Um valor méximo da velocidade de flooding do gés ¢ atingido na
gama 60°<¢@ < 70° sendo que, para inclinagdes superiores a 70° essa velocidade decresce
nitidamente. Constata-se também, que para conduta vertical, as velocidades do gas sédo
significativamente inferiores as correspondentes para pequenas inclinagGes. Os autores
justificam o decréscimo da velocidade de flooding do gas para inclinacGes entre 70° e a
vertical com base no tamanho do vortice que se pode formar no escoamento nestas
condutas e que é mais pequeno na vertical que em inclinagdes proximas da vertical. O
menor tamanho do vortice implica que o peso do liquido ai contido é mais baixo, sendo
necessaria uma velocidade de gas menor para transportar o liquido para cima. Além
disso, a componente perpendicular ao eixo da conduta da forga gravitica que actua sobre
o filme de liquido e que tem um efeito estabilizador no escoamento de liquido,
desaparece quando a inclinacdo se aproxima da vertical contribuindo, deste modo, para
o decréscimo da velocidade de flooding do gas.

Os autores propuseram um novo método de correlacdo dos dados de flooding,
baseado nos nimeros adimensionais de Froude (Fr) e de Ohnesorge (Oh) para as duas
fases, definidos do seguinte modo

Fr = PeYss (2.356)
gH (oL — ps)
2
Fr, - PYs (2.357)
gD, (oL — p6)

2
on - |4 (2359)
p.Do

em que Fr,g € o nimero de Froude para a fase gasosa, definido com base na dimenséo
H da secgdo recta da coluna, conforme se mostra na Figura 2.56, Fr, € o nimero de
Froude para a fase liquida definido com base no didmetro hidraulico da conduta (D, ) e

Oh, é o nimero de Ohnesorge para a fase liquida.
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Na Figura 2.56 estdo representadas a conduta de seccdo rectangular e a
equivaléncia entre a dimensdo H da conduta rectangular e de um tubo cilindrico.

No caso de condutas de seccdo rectangular, a altura H é a dimenséo
caracteristica em Fr ., enquanto que a dimensdo requerida nos nimeros de Froude e
de Ohnesorge da fase liquida é o diametro hidraulico, Dy. Em tubos cilindricos, a
dimensdo utilizada no namero de Froude e no nimero de Ohnesorge, é o didmetro do
tubo, D.

(@) (b)

Figura 2.56- (a) Definicdo da altura, H, e da largura, W, da conduta de sec¢do rectangular; (b) altura
equivalente do tubo (Zapke and Kroger, 2000a).

Para conduta vertical os autores obtiveram a correlagéo

FrHG _ 0.0055 (2359)
FroZon’
e para conduta inclinada
0.6 0.2
Fr,s = K, exp(=nFry Oh %) (2.360)

onde K, e n sdo fungdes de & dadas por
K, =7.9143x107% +4.9705x10°¢ +1.5183x10*#* —1.9852x10°6° (2.361)

n=1.8149x10-1.94710 +6.7058x107°9* —5.3227x10*&° (2.362)

Mouza et al. (2002b) efectuaram, recentemente, um trabalho sobre flooding em

tubos de pequeno didmetro (D<10 mm). As experiéncias foram realizadas em tubos com
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didmetro interno entre 6 e 9 mm, inclinados 0°, 30° e 60° em relagdo a vertical, tendo
utilizado os sistemas ar-agua e ar-querosene. Os resultados obtidos para o sistema ar-
agua no tubo de 7mm de didmetro constam da Figura 2.57, onde a velocidade de gas

que origina flooding esta representada em funcéo de Re,; = p,U D/ x, .

O gréfico correspondente ao sistema ar-querosene € semelhante, sendo no
entanto, as velocidades de flooding, Ugs, inferiores neste sistema. Os dados recolhidos
mostraram que o flooding se inicia para velocidades mais baixas quando é usado
guerosene em vez de agua, visto que a tensdo superficial do querosene favorece a

formacéo de ondas.

10.0
zona A [ zona B zona C
8.0 - ‘ﬁ?‘ﬂ"n o
. ADBAA
. W-?g“‘“ - *Raggg
(m/s) e®0 00
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_ ® o’
0.0 . .
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Figura 2.57- Velocidade de flooding do gas em funcdo do ndmero de Reynolds do liquido para trés
angulos de inclinacdo em relagdo a horizontal, num tubo de 7 mm de didmetro, para o sistema ar-dgua
(Mouza et al., 2002b).

Para além da constatacdo imediata de que a velocidade de flooding do gas é
sempre inferior quando o tubo esta na posicédo vertical, na Figura 2.57 observam-se trés
zonas, identificadas por A, B e C, que permitem tirar algumas conclusoes.

Para tubo vertical e Re baixos, i.e. na zona A (Re.s < 200-300), as velocidades
de flooding, Ugs, seguem a tendéncia ja mencionada na literatura, isto €, decréscimo
com o aumento do caudal de liquido. Nesta zona, os autores referem que se formam
ondas no liquido, com maiores dimensGes a medida que se aproximam da saida do
liquido do tubo, sendo provavel que alguma dessas ondas possa ser arrastada para cima
pela corrente gasosa, desde que a forca de arrasto exercida pelo gas sobre a onda seja

suficiente para se sobrepor a forca da gravidade. Na zona B a tendéncia verificada €
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oposta aumentando Ugs com o caudal de liquido. Para Re ainda mais elevados, zona C,
Ugs mantém-se quase constante.
De acordo com o0s autores, a transicdo da zona A para a B ocorreu para

0.5
(%) =0.06, independentemente do tipo de fluido e do didmetro do tubo.
0

Para tubo inclinado, como se observa da Figura 2.57 na zona A, Ugs aumenta
quase proporcionalmente com o caudal de liquido. Assim, nesta pequena gama de Res
e admitindo que a forma das ondas nédo se altera significativamente com o aumento do
caudal de liquido, é necessario um acréscimo da velocidade de gas para provocar arrasto
suficientemente elevado sobre as ondas, de modo a equilibrar a forca gravitica e inverter
o movimento da onda. Na zona B, pode ver-se que Ugs € quase inversamente
proporcional a Ugs.

Com base em observacOes visuais e nos resultados, Mouza et al. (2002b)
concluiram que a velocidade do gas necessaria para provocar o inicio do flooding
resulta da interaccdo entre varios parametros, 0s mais importantes dos quais sdo as
propriedades fisicas do liquido (viscosidade e tensdo superficial), a velocidade da
pelicula de liquido que recobre o tubo, o didmetro do tubo e o angulo de inclinacéo.

Para ter em conta estes parametros, os autores definiram o numero de Froude,
Frin, 0 nimero de Reynolds para o gas, Regn, € 0 nimero de Kapitsa para o liquido,

Kar, como se segue:

Fr,, __ UL (2.363)
gD, sind
Re,,, = 2eYesPan (2.364)
Ho
Ko - PLO (2.365)

(. gsin0)"™ p,

onde D,,, e D, representam respectivamente, o diametro hidraulico da fase liquida e

da fase gasosa e € é o &ngulo de inclinagdo em relacdo a horizontal.
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Com excepcédo da zona A, 0s pontos tendem a “cair” na linha com a seguinte

equacao

Re
F%j —aFr° (2.366)

em que a € uma constante empirica, que na gama de didmetros e inclinacfes de tubo

utilizada tem o valor de 1100.

2.7-DISPERSAO

A previsdo da mistura ou dispersdo da fase liquida em colunas de borbulhamento
€ um assunto que tem grande interesse préatico, pois trata-se de um pardmetro que pode
influenciar significativamente a taxa de transferéncia de massa gas-liquido num
processo de absorcdo fisica e condicionar a producdo de determinado produto se essas
colunas forem utilizadas como reactores quimicos (Wachi et al., 1987). Nas colunas de
borbulhamento, a mistura da fase liquida € normalmente descrita pelo modelo de
dispersdo axial (Wilkinson et al., 1993), sendo a dispersdo radial desprezada, pois
admite-se que o borbulhamento é suficiente para misturar o liquido na secgéo recta. O
“grau” de mistura da fase liquida é avaliado através da determinacdo do coeficiente de
disperséo axial.

Ao longo dos ultimos 30 anos, foram efectuados muitos estudos sobre a mistura
da fase liquida em sistemas gas-liquido. A maioria desses estudos foi efectuada em
colunas verticais. Do nosso conhecimento, constituem excepcdes, os trabalhos de
Tingue and Drinkeburg (1986) e de Campos (1991). Estes autores demonstraram que
mesmo pequenos desvios em relacdo a vertical podem ter um efeito muito significativo
sobre a extensdo da dispersao axial.

Em contraste com o numero significativo de estudos publicados sobre
transferéncia de massa em colunas gas-liquido verticais a operar em regime slug, ha
menos estudos efectuados sobre a mistura/dispersdo da fase liquida nesse regime. Numa
série de trabalhos, Campos and Guedes de Carvalho (1988a, 1988b), Campos (1991) e
Guedes de Carvalho et al. (1993) concluiram que a mistura da fase liquida em regime
slug é o resultado de duas contribui¢cBes principais: a recirculagdo de liquido na
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“esteira” do slug (porcédo de liquido situado imediatamente abaixo do slug com intensa
agitacdo, designada por mixing zone em inglés) e a dispersdo de Taylor no liquido entre
slugs.

Campos and Guedes de Carvalho (1988a, 1988b) estudaram a mistura
promovida pela subida de slugs de ar através de liquido “estagnado” em colunas
verticais de pequeno diametro, em que 0 gas € o Unico caudal introduzido na coluna.
Usando solucbes liquidas com uma gama de viscosidade alargada, estes autores
demonstraram que essa mistura é essencialmente provocada pela turbuléncia gerada na
esteira do slug. A agitacdo € particularmente intensa no caso dos liquidos serem pouco
viscosos. Nestes casos a interaccdo entre a esteira do slug e o liquido circundante é
muito forte, sendo o seu efeito aproximado ao de um “tanque perfeitamente agitado”.

Num estudo experimental em que recorreram a técnicas fotogréaficas e a analise
dimensional, Campos and Guedes de Carvalho (1988 a) demonstraram que o regime de
escoamento na esteira depende do didmetro do tubo, D, e das propriedades fisicas do
liquido (massa volumica, viscosidade e tensdo superficial), sendo a esteira laminar se

(gD p, / 11, <500 e turbulenta para (gD%)°° p, / 2, >900. Quando slugs de gas sobem

em agua ou liquidos de baixa viscosidade, as esteiras sdo turbulentas. Nestas esteiras a
recirculacdo de liquido promove uma mistura intensa. Campos and Guedes de Carvalho
(1988 b) conceberam as esteiras turbulentas como porcbes de liquido ou “tanques”
perfeitamente agitados, ocupando toda a seccdo recta da coluna e estendendo-se sobre
um comprimento, l,,, para baixo da base do slug. De acordo com este modelo obtiveram
os valores de I,= 2.3D e |,= 2.8D, respectivamente, para colunas de 19 mm e 32 mm de
didmetro.

Para regime slug continuo com frequéncia f (nimero de slugs por segundo) estes
autores mostraram que o processo de mistura é equivalente ao modelo de difuséo, o que

Ihes permitiu estabelecer uma relacdo entre o comprimento da esteira, Iy, € 0 coeficiente

de disperséo axial aparente, D, dada por

D" =%(|W)2 f (2.367)

Guedes de Carvalho et al. (1993) estudaram a mistura axial em escoamento co-
corrente vertical ascendente de gas e liquido, sendo as bolhas gasosas do tipo slug. As

experiéncias foram efectuadas numa coluna vertical de 19 mm de diametro interno. A
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velocidade superficial variou entre 0 e 14 m/s para 0 gas e entre 3.5x10 e 9.0x10° m/s
para o liquido. As condicBes de operacdo foram escolhidas de modo a conseguir
escoamento laminar entre slugs e de modo a evitar a sua coalescéncia. Os autores
estudaram a dispersdo ao longo de um comprimento de 3.44 m de coluna recorrendo a
técnica do “estimulo-resposta”: a variagdo da concentracdo de um liquido corado
utilizado como tracer, injectado na base da coluna, foi continuamente monitorizada a
saida da mesma.

Desenvolveram um modelo fisico detalhado para prever a concentragdo do
tracer a saida. O modelo tedrico adoptado revelou-se adequado, uma vez que houve boa
concordancia entre os valores de concentracdo de saida previstos pelo modelo e os
obtidos experimentalmente. Esse modelo prevé a progressao do tracer ao longo da
coluna como resultado da dispersdo de Taylor, devido ao escoamento laminar entre dois
slugs sucessivos, combinada com a mistura intensa na esteira de cada slug. A disperséo
de Taylor corresponde a disperséo axial num liquido em regime laminar ao longo de um
tubo na auséncia de caudal de gas, a qual resulta do gradiente da velocidade segundo a
coordenada radial. Os autores confrontaram a teoria desenvolvida com os resultados
fornecidos por duas idealizagdes simplificativas: num caso consideraram que a
influéncia do slug se resumia unicamente a promocdo da mistura radial, sendo, por isso,
0 comprimento de esteira correspondente nulo; no outro caso, admitiram que o liquido
se desloca em escoamento pistdo, indo o slug provocar apenas o transporte de massa
para cotas superiores. Como esperado, a primeira idealizagéo foi concordante com as
curvas obtidas para frequéncias de injeccdo de slugs baixas e a segunda com as obtidas
para frequéncias elevadas. Os autores explicaram este facto com base na frequéncia de
slugs. Se o numero de slugs introduzido na coluna for baixo relativamente a velocidade
do liquido em escoamento, a mistura axial conseguida sera diminuta e a
homogeneizacdo radial promovida sera determinante, uma vez que esta provoca uma
diminuicao significativa de concentracdo perto do eixo da coluna. Na situacdo oposta, o
liguido avanca tdo pouco entre cada dois slugs que a mistura radial por eles induzida
ndo se traduz numa diminuigcdo perceptivel de concentracdo na zona situada junto ao
eixo, sendo neste caso preponderante o transporte axial conseguido.

Os autores desenvolveram um método simplificado alternativo baseado no
escoamento pistdo com dispersao axial, que pode ser muito Util numa gama alargada de

caudais (exceptuando o caso limite de caudal nulo de gas). Neste modelo, o coeficiente
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de dispersédo axial é obtido a partir da varidncia da curva de distribuicdo dos tempos de

residéncia do tracer na coluna.
A variagdo do coeficiente de dispersdo, D", com o caudal de gas, para caudal de

liquido fixo, mostrou um comportamento curioso: para caudais de gas reduzidos, D"
comeca por diminuir com aumento do caudal de gas, atinge um minimo e depois

aumenta.

Estes investigadores obtiveram uma equacdo geral que permite prever D™ de

acordo com a teoria desenvolvida

*

2
D _oar3H o5l ® (2.368)

(47

onde r representa o tempo médio de residéncia do liquido na coluna, H, a altura de

liquido na coluna na auséncia de bolhas gasosas, ¢ a frequéncia de slugs vista por um
observador movendo-se com o liquido e |, o comprimento da esteira. Estes parametros

estdo relacionados com variaveis de operacdo. Tem-se entdo

H=AH, (2.369)

em que Hc é a altura da colunae A é a retencdo de liquido na coluna dada por

o HA _ HCAA (2.370)
Q. Q.

onde Ac e Q, representam, respectivamente, a area da seccéo recta da coluna e o caudal

volumeétrico de liquido. O parametro ¢ é dado por

g=f it (2.371)

emque f éafrequéncia de slugs (vista por um observador estacionario) e t. € o tempo

de subida de um slug na coluna.
A expressdo geral deduzida é valida apenas se a frequéncia de slugs for
constante ao longo da coluna, se o0 nimero de Reynolds para o liquido entre duas bolhas

de slug for inferior ao valor critico de 2100 (escoamento laminar) e se as esteiras dos
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slugs puderem ser tratadas como tanques perfeitamente agitados. De acordo com
Campos and Guedes de Carvalho (1988b) esta ultima condicdo é valida se

(9D*)* py /1, >900.

Para baixas frequéncias de slugs, a dispersao axial é o resultado do escoamento
laminar combinado com a mistura radial promovida pela subida de slugs. A
contribuicdo da agitacdo da esteira para o processo global é diminuta. Neste caso, o
coeficiente de dispersdo axial, para as varias situacdes experimentais estudadas é dado
pelo primeiro termo do lado direito da equacdo (2.368)

*

D 0.173 (2.372)
H? ¢

Para frequéncias altas de slugs a contribuicdo da conveccdo laminar para a
dispersdo pode ser desprezada, sendo a mistura axial promovida praticamente pelo
conjunto de esteiras de slugs subindo na coluna. Neste caso

D11, (2.373)
H? _Z(Hj (x9)

Na Figura 2.58 a expressdo obtida pelos autores para a dispersdo axial é
comparada com os dados experimentais. Verifica-se uma excelente concordancia para
lw=2.3D =0.044m (valor determinado por Campos and Guedes de Carvalho, 1988b). A
mesma expressdo esta representada a tracejado para l,= 3.0D, para mostrar a

sensibilidade da equacéo (de D™) ao parametro .
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Figura 2.58-Valores experimentais e previstos do coeficiente de dispersdo (de Guedes de Carvalho et al.,
1993).

Campos (1991) estudou a dispersdao promovida por slugs de ar subindo numa
coluna inclinada cheia de agua. Os resultados foram comparados com o0s obtidos com
slugs subindo numa coluna vertical. O autor concluiu que a dispersdo da fase liquida,
quer em coluna vertical, quer em coluna inclinada, se deve principalmente a accdo da
esteira dos slugs.

As experiéncias foram realizadas numa coluna de 32 mm de diametro interno
para uma gama alargada de valores de volume de slugs, de slugs injectados e de
inclinacdes da coluna. Os ensaios efectuados com inclinacdes de coluna entre a vertical
e 60° revelaram que o tamanho e a forma da esteira dos slugs se alteram
significativamente com a inclinagdo, 0 mesmo acontecendo, portanto, com a mistura do
liquido. Os resultados obtidos revelaram também que o maior aumento da dispersao
axial se verificou para pequenos desvios da vertical, até cerca de 6°, mantendo-se
aproximadamente constante para inclinagdes superiores.

A extensdo da mistura provocada pela subida de slugs para varias inclinacées foi
relacionada com a hidrodindmica da pelicula de liquido que se desloca em redor do slug
e da sua esteira. O autor apresenta um modelo simples que permite prever a velocidade
do liquido a entrada das esteiras e correlaciona a dispersdo com essa velocidade para a
gama de inclinagdes testada.

A Figura 2.59 mostra esquematicamente o padrdo de escoamento em redor de
um slug que sobe através de um liquido “estagnado” numa coluna inclinada. Na figura
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estd igualmente representada a esteira do slug, cujo tamanho é fortemente dependente
da velocidade do filme liquido que atinge a base do slug.

// Liquido

/ /

/

, // )
/
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Figura 2.59-Padrdo de escoamento a volta de um slug de gas a subir através de liquido estagnado numa
coluna inclinada (de Campos, 1991).

O tamanho da esteira em colunas inclinadas foi estudado com base numa técnica
experimental desenvolvida por Campos and Guedes de Carvalho (1988 b) para colunas
verticais, que consistiu em seguir a dispersdo do liquido por meio de um tracer corado.
No modelo desenvolvido por estes autores, admite-se que a mistura induzida pela
subida do slug de gas é devida essencialmente ao movimento do liquido na esteira

perfeitamente agitada de volume V,, e comprimento |y (I, =V, /A:). A Figura 2.60

contém os valores de I, obtidos para diferentes inclinacbes da coluna em funcdo do
volume do slug, Vs, constatando-se que l, aumenta acentuadamente para pequenos
desvios da vertical. Para slugs compridos, I, praticamente duplica quando a coluna é
inclinada da vertical até 3°, resultando daqui a principal conclusdo do trabalho de
Campos (1991): a dispersao axial em colunas de bolhas a operar em regime slug € muito
sensivel ao alinhamento vertical, sendo que as maiores alteracdes ocorrem para

pequenas inclinagcdes. Como se mostra na Figura 2.60, para coluna vertical, o autor
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obteve |, =0.09 (m) e para inclinagdes entre 6° e 60°, |, =0.14+880V,, com |, emme

Vs em m?®.
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Figura 2.60- Comprimento da esteira em fungdo do volume do slug de gas para diferentes inclinagdes da
coluna, onde a linha recta continua representa o ajuste de todos os pontos na gama 6°< o <60° (de Campos,
1991).

A analogia entre 0 modelo de difusdo descrito por Campos and Guedes de
Carvalho (1988b) e o modelo de tanques em série, permite estabelecer a seguinte

relacdo entre o comprimento da esteira, |y, € 0 coeficiente de dispersdo axial para um

slug individual, D

D" — %'i (2.374)

sendo assim possivel calcular D” para cada volume de slug e inclinac&o.

Campos (1991) refere também no seu estudo que numa coluna inclinada, a
injeccdo de um determinado nimero de slugs provoca um grau de dispersdo mais
elevado quando os slugs séo longos e que a recirculacdo na esteira dos slugs a subir
numa coluna inclinada € significativamente superior a observada com a mesma coluna

alinhada na vertical.
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Tinge and Drinkenburg (1986) estudaram a influéncia de pequenos desvios da
vertical (até 2.3°) na dispersdo axial do liquido em colunas de borbulhamento a operar
em regime bubble, tendo também concluido que o desvio da vertical pode aumentar
fortemente a extensdo da mistura axial. Nas experiéncias, que decorreram a temperatura
ambiente de 20° e & pressdo atmosférica, utilizaram o sistema ar-agua em colunas com
didametro interno de 22, 58 e 103 mm, alimentadas apenas com caudal de gas. A
dispersdo axial da fase liquida foi obtida para trés velocidades superficiais de gas: 0.02,
0.035 e 0.05 m/s.

Tingue and Drinkenburg foram dos primeiros autores a quantificar o efeito do

desalinhamento da vertical sobre a disperséo liquida. Obtiveram a seguinte correlagédo
empirica entre o coeficiente de dispersdo axial, D, , o diametro da coluna, D, e 0 angulo

de inclinagdo em relacéo a vertical, « ,
Di'a = D:L (1+ ClaD)2 (2.375)

com «<0.04 rad, Ug <0.05 m/s e C;= 1100 rad™ m™ e em que D, e D/,

representam, respectivamente, a dispersdo axial na fase liquida para coluna inclinada «
radianos em relacdo a vertical e na coluna vertical. Os resultados obtidos nas trés
colunas testadas mostraram que o coeficiente de dispersdao aumenta com o caudal de gas
e com o angulo de inclinacéo.

Se em colunas verticais ou inclinadas a operar em regime slug ndo ha circulagéo
global de liquido, sendo a mistura principalmente devida a accdo do movimento e
agitacdo das esteiras dos slugs de gas, Tinge and Drinkenburg (1986) explicaram o facto
da dispersdao axial do liquido poder aumentar significativamente para pequenas
inclinacBes em relacdo a vertical, com base na diferente circulacdo global do liquido
verificada em colunas verticais e inclinadas a operar em regime bubble. Neste regime, a
distribuicdo da fase gasosa no liquido com a subida das bolhas provoca nele um
movimento global. Numa coluna vertical as bolhas sobem preferencialmente préximo
do centro da coluna, 0 mesmo acontecendo com o liquido que depois desce junto a
parede. Quando a coluna é inclinada, o liquido sobe préximo da parede superior do tubo
conjuntamente com as bolhas e desloca-se para baixo na parte inferior da coluna. Deste
modo os padrdes das linhas de corrente do liquido sdo completamente alterados quando

a coluna é desalinhada da vertical.
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2. 8- TRANSFERENCIA DE MASSA SLUGS/LIQUIDO

Ao longo das ultimas décadas, foram publicados varios estudos sobre
coeficientes de transferéncia de massa em escoamento gas-liquido. Segundo Esteves
and Guedes de Carvalho (1993), a maior parte desses trabalhos diz respeito a bolhas de
pequena e média dimensdo, com forma esférica, elipsoidal ou cépsulas esféricas, sendo
muito inferior o nimero de estudos efectuados com bolhas de grande dimenséo (slugs).

Na quase totalidade dos casos e, para todo o tipo de bolhas, os estudos referem-
se a transferéncia de massa entre bolhas gasosas e liquido em colunas verticais.
Encontrou-se apenas um estudo publicado relativo a colunas inclinadas. Neste trabalho,
da autoria de Nigam et al. (1995), os autores analisaram a transferéncia a partir de slugs
individuais subindo através de liquidos. Para que a comparacdo possa ser feita com o
caso de colunas verticais, nesta seccdo apresentam-se apenas modelos e equacdes
validas para transferéncia de massa entre slugs e liquidos em tubos verticais e

inclinados.

Ha& varios estudos publicados sobre transferéncia de massa controlada pela fase
liquida a partir de slugs individuais subindo atraves de liquidos em tubos verticais (van
Heuven and Beek, 1963; Filla, 1972; Niranjan et al.,1988, e Esteves and Guedes de
Carvalho, 1993; entre outros).

van Heuven and Beek (1963) desenvolveram um estudo pioneiro, tedrico, sobre
absorcdo de gas em air-lifts, obtendo o coeficiente de transferéncia de massa do lado do
liquido, k, _, para slugs de dioxido de carbono a subir através de agua em tubos de
pequeno didametro. Adaptaram a teoria da renovacéo da superficie de Higbie (1935) para
descrever o processo de absorcdo e, admitindo regime laminar no escoamento da

pelicula de liquido em redor dos slugs, obtiveram a seguinte equagédo

kLA:4(ﬂ@)°-5(%) p? (%} (2.376)
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onde | [L_[E;Sj é um funcéo integral que depende da forma do slug, tabelada por Clift et

al. (1978). As variaveis ki, A, @, g, D e L,; representam, respectivamente, o coeficiente

de transferéncia de massa do lado do liquido, a area interfacial para a transferéncia, a
difusividade do soluto gasoso no seio do liquido, a aceleracdo da gravidade, o diametro

interno da coluna e o comprimento do slug.

Filla (1972) efectuou um estudo experimental tendo determinado o coeficiente
de transferéncia de massa, k., para slugs de CO, a subir em &gua contida em tubos

verticais. Obteve a seguinte correlacdo empirica

0.8
Sh™ = 4.59Pe®® [i] (2.377)
D

em que Sh”e Pe séo, respectivamente, os nimeros de Sherwood modificado e de Peclet,

definidos como se segue

shr = kLA (2.378)
DD

po_ JsD (2.379)
D

em que Uq representa a velocidade de subida de um dnico slug em liquido estagnado.

Niranjan et al. (1988) efectuaram experiéncias em que obtiveram k, para um

unico slug de dioxido de carbono subindo através de liquidos contidos em tubos
verticais fechados. Nos ensaios utilizaram a agua e solucbes aquosas de glicerol
(cobrindo uma gama de viscosidades entre 10° e 1.6 kg/ms) e tubos com diametro
interno entre 13 e 51.5 mm, tendo o comprimento dos slugs, Lg, variado na gama
2D <L, <8D.

Admitindo gas ideal, temperatura e volume do slug constantes durante a subida,
k. é obtido de
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_Hv R (2.380)
AR, P,

L
em que H, Vy, ® t;, Pi e Py, representam, respectivamente, a constante da lei de Henry, o
volume do slug, a constante do gas, o tempo de subida do slug, a pressao inicial no
interior do slug e a mesma pressdo no fim do tempo de subida.

Na gama de valores 2D < L., <8D, a velocidade de subida do slug em liquido
estagnado foi independente do seu comprimento, L., , mesmo para liquidos viscosos. A
viscosidade influencia directamente as condi¢es hidrodinamicas a volta dos slugs, o
que pode influenciar o processo da transferéncia de massa. Também o coeficiente de
difusdo do soluto estd muitas vezes fortemente relacionado com a viscosidade da
solucdo na qual a difusdo ocorre. A titulo de exemplo, a difusividade do CO, em agua €
mais de dez vezes superior a difusividade nas solugdes de glicerol usadas por Niranjan

et al. (1988). Os valores de k, obtidos para liquidos viscosos séo significativamente

inferiores aos obtidos para a agua. Os resultados obtidos por Niranjan et al. (1988) para

todos os liquidos mostraram que os valores de k, podem diminuir com o aumento do
diametro do tubo. Na gama de valores 2 < (L.; / D) <8, os autores a concluiram que k,
é independente de (L, /D).

O escoamento de liquido na pelicula a volta do slug, induzido pela subida da

bolha, pode ser em “queda livre” ou em regime laminar. Quando se admite “queda

livre”, k,_ € independente de Lyg € no caso de se ter “filme” laminar, k_é proporcional a

L,2°. Tendo os autores obtido k, independente de Ltg, concluiram que o modelo de
“queda livre” é adequado para o “filme” liquido nas condi¢Bes experimentais ensaiadas.

As experiéncias de Niranjan et al. (1988) parecem confirmar a
proporcionalidade, prevista pela teoria da renovacdo da superficie, entre k. e 2°°.
Contudo, Esteves and Guedes de Carvalho (1993) consideram surpreendente o facto de
Niranjan et al. (1988) concluirem sobre a independéncia entre k. e Lyg, na gama
2D <L,; <£8D, no caso de liquidos mais viscosos. De facto, com slugs longos em
liquidos viscosos, o processo de transferéncia de massa é semelhante ao de uma coluna

de parede molhada com liquido em escoamento laminar e, por conseguinte, € de esperar

um decréscimo de k. com o aumento de Lyg.
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Niranjan et al. (1988) correlacionaram os valores de k, com Pe, tendo obtido a

seguinte equacao
Sh = O.75Pe°'5 (2.381)

com Pe dado pela equacéo (2.379) e Sh definido por

sh— XD (2.382)

Dado ser necessario conhecer o produto do coeficiente de transferéncia pela area

interfacial, k A, para estimar a taxa de transferéncia de massa, Niranjan et al. (1988)

usaram um metodo anadlogo ao desenvolvido por Filla (1972), correlacionando os dados

em termos dos nimeros de Sherwood modificado, Sh™, de Peclet (Pe) e da razdo

(Lts/D). A correlacdo empirica obtida foi a seguinte
0.96
sh™ = 2.6Pe0.5[ij (2.383)
D

com a velocidade Uy obtida através da equacdo de Dumitrescu (1943) para fluidos

pouco viscosos e da correlagdo de Wallis (1969) para fluidos viscosos (ver Seccdo 2.3).

Esteves and Guedes de Carvalho (1993) estudaram a absorcéo de gas a partir de
slugs de didxido de carbono em movimento ascendente através de agua e liquidos
viscosos newtonianos (solucgdes de glicerol). O trabalho experimental foi efectuado em
colunas longas de acrilico com 19, 32 e 52 mm de didmetro interno. A viscosidade dos
liquidos variou entre 0.9x107%e 0.14 kg/ms. Nas condicBes experimentais ensaiadas,
obtiveram valores de (L, / D) até 38.

Os autores referem que em colunas longas os slugs desenvolverdo valores
elevados da razdo (L,;/D), podendo também haver mudanga no mecanismo de
transferéncia de massa resultante da transicdo para regime turbulento da pelicula de
liquido em escoamento descendente em redor dos slugs.

Sendo o escoamento descendente de liquido ao longo da coluna provocado pela

subida do slug em liquido estagnado andlogo ao escoamento de liquido na forma de
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pelicula (neste trabalho referido muitas vezes por filme liquido) numa coluna de parede

molhada vertical, o nimero de Reynolds ¢ normalmente definido por

Re,, = P90 (2.384)
He

onde p U, & e u, representam, respectivamente, a massa especifica, a velocidade

média do liquido no filme, a espessura do filme e a viscosidade do liquido.
Para o calculo de 6 Esteves and Guedes de Carvalho (1993) sugerem a seguinte

equacao

5 [&«(R - o), J (2:385)
20p,

em que R é o raio do tubo, podendo esta equacéo ser simplificada se &<<R

5= (waRUd J (2.386)
29p,

Citando o trabalho de Fulford (1964), os autores referem que a transigdo para
escoamento turbulento ocorrera para valores de Re entre 250 e 800. Para escoamento a
volta de um slug subindo através de um liquido, Re é dado aproximadamente por
(Esteves and Guedes de Carvalho, 1993)

1/3

. p.| D £3,uLDUdj (2.387)

Re,, =U,Ft| = —| 2FL==d
m| 4 4g9p,

Se na equacao anterior, se substituirem os parametros pelos valores apropriados,
verifica-se que, para a agua a temperatura ambiente, a transicdo para escoamento
turbulento ao longo da superficie do slug subindo em agua, ocorre provavelmente em
colunas com D > 21 mm.

Para slugs suficientemente longos subindo em liquidos de baixa viscosidade em
colunas de pequeno didmetro, o regime turbulento ocorrera para uma determinada

distancia medida desde o “nariz” do slug, |. Para estimar a distancia | acima da qual se
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considera que o filme liquido esta em escoamento laminar completamente desenvolvido

utiliza-se a equacéo (Esteves and Guedes de Carvalho, 1993)

PRCELN (2.388)
29

Para 0s casos em que é valida a equagdo U, =0.35,/gD e se &<<R, 0s autores

sugerem a seguinte expressdo aproximada para obter |

LD:o.olem (2.389)

em que N é um pardmetro adimensional definido por N = (p?gD%)*°/ 1,

Citando a teoria desenvolvida por van Heuven and Beek (1963), vélida para o
caso de a pelicula de liquido estar em regime laminar, Esteves and Guedes de Carvalho
(1993) propuseram a equacdo (2.376) para calcular o coeficiente de transferéncia de
massa, sendo que esta equagdo € apenas valida em slugs para 0s quais se observa a
condicdo L.z <1 (isto é, para slugs menores que a distancia acima da qual se forma
pelicula laminar estavel). Para slugs maiores que |, a expressdo para o coeficiente de

transferéncia de massa proposta por Esteves and Guedes de Carvalho (1993) é
g\ [ (1 (R-0)’ Le—1]"  (2300)
k A=4(m0)**| = | D?/ 1| —|+(gD) " —(U, +U,) "B~ '
A=) 2] HDj(g) R TIRITREX

em que U,;é a velocidade do liquido junto da interface relativa as paredes do tubo.
Estes autores desenvolveram uma expressao mais simples que da uma estimativa
suficientemente boa nos casos em que o liquido se desloca em redor do slug em regime

laminar completamente desenvolvido

k. A= 2@&:@—25)%] (2.391)

com Uy; dada por
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u, =§Ud(2— j (2.392)
2 (45

Esteves and Guedes de Carvalho (1993) prop6em, para o caso de se desenvolver
regime turbulento no escoamento pelicular de liquido na porcdo inferior do slug, a

seguinte equacao

2 1/3 05
(k_A),, =1.08x10" 7D(L,, —'J[ gpL] oN 0.84( “ j (2.393)

I pLD

em que zD(L,; —1,) é a area de transferéncia aproximada e |; € o valor do comprimento

para o qual ocorre a transicdo para regime turbulento.
O valor de k_A para a totalidade do slug pode ent&o ser expresso como a soma de

dois termos
kLA: (kLA)Iam +(kLA)turb (2394)

em que o primeiro se refere a porcdo superior do slug (filme laminar), podendo ser
calculado pela equacéo (2.390) ou (2.391) e o segundo a porc¢éo inferior (turbulenta),
podendo ser estimado por (2.393).

Os autores compararam o0s valores experimentais obtidos para k A com o0s

previstos pela equacao que representa a teoria de van Heuven and Beek (1963) e pelas
correlagBes empiricas de Filla (1972) e Niranjan et al. (1988). Estes resultados podem
ver-se nas Figuras 2.61 e 2.62. Em geral as equa¢des empiricas, como seria de esperar,
dao previsdes mais pobres dos resultados experimentais. A excepcao foi a correlacdo de
Filla (1972) que deu valores mais proximos dos experimentais para a &gua huma coluna
de 19 mm. Em geral, os valores experimentais de ki A estdo proximos das previsdes
tedricas de van Heuven and Beek (1963), com a excepc¢do de um conjunto de pontos
para slugs longos em agua, no tubo de 32 mm e, sobretudo, no tubo de 52 mm. O
aumento brusco verificado nos valores experimentais (Figura 2.62), e que a teoria van
Heuven and Beek ndo prevé, é atribuido ao facto de a pelicula de liquido em redor do

slug se tornar turbulento, aumentando k, e, por conseguinte, k,Z A. A transicdo para

escoamento turbulento ocorreu para um valor de L1g/D de cerca de 11 no caso do tubo

de 52 mm (Figura 2.62). A boa concordancia entre os valores experimentais na zona de
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filme turbulento e os obtidos por correlagfes desenvolvidas para escoamento turbulento,

confirma a ocorréncia deste regime de escoamento.

| D=3mm ° o
| &
6 | —— Teora de van Heuven and Beek (1963) 2 o
L -~ Correlagi de Filla (1972) :
6| —. — Comelagin de Niranjan st al (1988) ©

4k
kA 0 L
(mis) ik

2k

(N

L]
0
0 L]

Dados experimentais:
(W) dgua destilada a 25°C; (D) dgua destilada a 21°C; (A ) glicerol (B8 6% wha) a 21°C

Figura 2.61- Valores de kLA (para um slug de CO, a subir em liquidos) previstos e experimentais numa
coluna vertical de 32 mm de didmetro interno (de Esteves and Guedes de Carvalho, 1993).

30
=52 mm !
!
2% |. = Teoria de van Heuven and Beek (1963) f; o
==== Correlagio de Filla (1972} F
— .= Conelagio de Niranjan et al. (1988) f
] g Correlagio de Lamourelle and Sandall (1972} d';
kA 0% L
{m'is)
10 =
5k
0 A

Dados experimentais: () dgna destilada a 19.7%C

Figura 2.62- Valores de kLA (para um slug de CO, a subir em &gua) previstos e experimentais huma
coluna vertical de 52 mm de didmetro interno (de Esteves and Guedes de Carvalho, 1993).
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A simplicidade das duas correlagOes torna-se apelativa podendo ser usadas em
muitas situacdes se o valor de Lyg/D for inferior a 8 e se se admitirem erros até 25%.
Quando se trata de slugs muito longos a subir em liquidos mais viscosos, as previsoes
dadas pelas duas correlacbes desviam-se significativamente dos valores experimentais,

devendo neste caso ser usada a teoria de van Heuven and Beek (1963).

Nigam et al. (1995) estudaram o efeito do angulo de inclinagédo na velocidade de
subida de um dnico slug, Uy, e no coeficiente global de transferéncia de massa do lado

do liquido, K, A, medidos para bolhas de CO, em tubos fechados cheios de agua ou

solugbes aquosas de glicerol (com viscosidade entre 1.01x107° e 1568x10° kg/ms).
Nas experiéncias utilizaram tubos com 1.8 m de comprimento e cinco didmetros
internos (13.0, 19.4, 25.7, 38.5 e 51.5 mm) e ensaiaram quatro orientagcdes em relagdo a
horizontal (30°, 45°, 60° e 90°).

Os resultados de K, A e U, foram correlacionados empiricamente. Os autores

propuseram, também, um meétodo para estimar a velocidade e a area interfacial, A, do
slug numa posicéo inclinada.

A natureza e geometria de um slug dependem fortemente da inclinagéo do tubo.
A velocidade de subida de um slug e a &rea interfacial gés-liquido € significativamente
diferente para tubos que ndo estejam perfeitamente na vertical ou na horizontal.

N&o obstante um numero significativo de estudos, incluindo o trabalho pioneiro
de Zukoski (1966), tenham descrito o efeito do angulo de inclinagéo na velocidade de
subida de slugs, apenas o trabalho de Nigam et al. (1995) incluiu o efeito da variacdo na
velocidade de subida do slug sobre o coeficiente de transferéncia de massa.

A variacdo da forma do slug com o angulo de inclinacdo foi usada para calcular
a area interfacial gas-liquido, A, do slug. Os autores obtiveram correlagcbes empiricas
para calcular U,, K A e A de slugs subindo em tubos circulares com diferentes
angulos de inclinagéo.

Nas experiéncias efectuadas, a velocidade de subida de slugs através de liquidos
em tubos inclinados, foi independente do comprimento do slug (resultado também
obtido por Nicklin et al. (1962) para subida de slugs através de liquidos pouco viscosos

e por Niranjan et al. (1988) para liquidos viscosos).
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Para a velocidade de subida de um slug individual através de &gua em tubos com
didmetros na gama 13.0< D <51.5 mm e inclinagdes entre 30° e 90° relativamente a
horizontal, Nigam et al. (1995) obtiveram as seguintes correlagdes.

Para D <0.025m:

7
tj—d — E(8.437sin 0 — 6.4865sin2 @ (2.395)
d

0.175

onde E=(D/m) " epara D>0.025m:

14
B—d= 0.512(8.437sin & — 6.486sin* & (2.396)
d

em que U: /U, € arazdo entre a velocidade de subida do slug em tubo inclinado e em

tubo vertical e m é um parametro da geometria do slug em colunas inclinadas.

Com base na geometria do slug em tubos inclinados, Nigam et al. (1995)
desenvolveram correlagcdes empiricas para a area interfacial A.
Para agua, 2<L.; /D <10, 0.013<D <0.0515m e 30°< & < 60°, obtiveram

A= Vi (2.397)
0.49D|(sin 6)°** (L, / D)*? |

e para solugdes de glicerol, 2<L,; /D <15,0.013< D <0.0515m e 30°< 6 <60°

A Vp (2.398)
0.58D(sin 0)**

Os valores de K A obtidos para slugs de CO, a subir através de agua e de

solucédo de glicerol a 95 % em tubos verticais e inclinados, estdo representados na

Figura 2.63. Constata-se desta figura que para um dado D do tubo, K, A depende

apenas de L.; /D e nédo do angulo de inclinagéo.
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Figura 2.63- Efeito de (Lts/D) em K, A para um slug de CO, a subir em liquidos em colunas com varios
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diametros internos, (a) CO»-agua, (b) CO,- glicerol (95%) (de Nigam et al., 1995).

Nigam et al. (1995) explicam o facto de K, A ser independente do angulo de

inclinacdo com base nas mudancas verificadas na area interfacial e na variacdo da

velocidade de subida do slug. Com o afastamento da vertical, aumenta a velocidade de
subida do slug, U, e diminui a area interfacial, A, pelo que K, tendera, por um lado, a

aumentar como resultado da maior taxa de renovacgdo da superficie mas, o decréscimo

simultaneo da area interfacial podera “compensar” esse aumento de K, , tornando assim

K_A independente da inclinagdo. Os autores apresentam também uma explicacdo em

termos matematicos que pode ser analisada consultando o artigo original.
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NOMENCLATURA (Capitulo 2)

Ap
Ac
A

Ar

Ac

Cs
Co

Cy
Ca, Cs
Co
CL
Casal

- area interfacial por unidade de volume de coluna.

- area interfacial gas-liquido.

- area de uma bolha.

- &rea da seccdo recta da coluna

- area da seccdo recta do tubo ocupada pelo nicleo gasoso no regime
annular.

- area da seccdo recta do tubo ocupada pelo filme liquido no regime
annular.

- &rea da seccdo recta do tubo ou coluna ocupada por gas.

- area da seccao recta do tubo ocupada por gas, na zona da crista da onda
no regime stratified, no modelo de Johnston (1985), equacéo (2.205)

- &rea da seccdo recta do tubo ou coluna ocupada por liquido.

- &rea adimensional da secgdo recta do tubo ocupada por gas no modelo de
Barnea (1987).

- area adimensional da seccdo recta do tubo ocupada por liquido, equacédo
(2.107).

- concentracéo.

- parametro da equacdo de Wallis, (2.308).

- factor de atrito = 4f.

- parametro da equacdo (2.130), da velocidade das bolhas em regime
bubble.

- parametro da equacdo (2.151), da velocidade das bolhas de Taylor.

- parametros da equacdo (2.314).

- coeficiente de arrasto.

- coeficiente da forca de sustentagéo

- concentracdo de sal (NaCl)

- concentracdo na interface gas-liquido ou concentragdo de saturacéo.

- didmetro de uma bolha.

- didmetro de uma gota de liquido.

- diametro maximo das bolhas, modelo de Taitel and Dukler (1976).

- didmetro interno de um tubo ou coluna.
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D
De
Dats
Do
Di1s
D/
Dhmin
Omax
erit
erit-B
eritD
de
Er

EL
EcLs

EcTs

ELis
Evts
ELLsmin
Eo
Eop
Es
Er
Es

- difusividade do gas no liquido.

- diametro hidraulico correspondente a fase gasosa

- didmetro hidraulico correspondente a fase gasosa na zona do slug.
- didmetro hidréulico correspondente a fase liquida.

- didmetro hidraulico correspondente a fase liquida na zona do slug.

- coeficiente de dispersao axial da fase liquida.

- didmetro interno minimo de um tubo, definido pela equacéo (2.23).

- didmetro méaximo das bolhas

- didmetro critico das bolhas dado por (2.26).

- didmetro critico das bolhas baseado no mecanismo da impulséo.

- didmetro critico das bolhas baseado no mecanismo da deformacao.

- didmetro equivalente da bolha

- retencdo de liquido em regime annular contabilizando apenas o liquido
existente no filme liquido e ndo contando com as gotas arrastadas no
ndcleo

- retencdo de gés.

- retencdo de gas em escoamento ascendente, equacgéo (2.175).
- retencdo de gas em escoamento descendente, equacao (2.176).
- retencdo de gas em escoamento contra-corrente, equacao (2.177).

- retencdo de g&s em coluna com inclinagdo c.

- retencdo de liquido

- retencdo de gas na zona do slug de liquido no regime de slug.

- retencdo de gas na zona da bolha de Taylor (slug de gas) no regime de
slug.

- retencdo de liquido na zona do slug de liquido no regime de slug.
- retencdo de liquido na zona da bolha de Taylor no regime de slug.
- retencdo minima de liquido na zona do slug de liquido(=0.48).

- numero de Eotvos (n° de Bond) definido na equacéo (2.122)

- numero de Eotvos definido na equacdo (2.148)

- energia livre de superficie das bolhas, equacéo (2.85).

- energia cinética do liquido turbulento, equacao (2.86).

- energia livre superficial total das bolhas, de Chen et al. (1997).
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fo

fi

fLM

fas

Fr
Fr.
Froo
Frue
Fruc
Fro

- energia cinética turbulenta do liquido por unidade de tempo, Chen et al.
(1997).

- factor de atrito.

- factor de atrito na interface gas-liquido.

- factor de atrito gas/parede baseado na velocidade superficial e nas
propriedades do gas calculado com Reg.

- factor de atrito liquido/parede baseado na velocidade efectiva e nas
propriedades do liquido, calculado com Re,.

- factor de atrito liquido/parede baseado na velocidade da mistura e nas
propriedades do liquido.

- factor de atrito gas/parede baseado na velocidade superficial e nas
propriedades do gas.

- factor de atrito liquido/parede baseado na velocidade superficial e nas
propriedades do liquido.

- factor de atrito liquido/parede baseado na velocidade de mistura e nas
propriedades do liquido

- factor de atrito calculado com Rey.

- factor de atrito liquido/parede no slug de liquido calculado com Regy.

- forca de impulsédo sobre uma bolha dado por (2.64)

- perdas de pressao por friccéo.

- forca de impulsdo sobre uma bolha por unidade de comprimento de gas.

- forca de arrasto sobre uma bolha, equacédo (2.323).

- forca exercida pelo liquido turbulento sobre uma bolha calculada por
(2.65).

- forca exercida pelo liquido turbulento sobre uma bolha por unidade de
comprimento de gas

- numero de Froude

- numero de Froude definido por (2.313).

- nimero de Froude definido por (2.357).
- nimero de Froude definido por (2.356).
- numero de Froude definido por (2.356).

- nimero de Froude definido por Fr, =U,/,/gD

- numero de Froude do liquido (regime stratified) dada por
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Fr.=U_/,/gh,
Fric - numero de Froude do gas modificado no regime stratified, que tem em

conta a inclinacéo do tubo (modelo de Barnea (1987))

g - aceleracdo da gravidade.
G - numero de Galileu, definido por (2.337).
H - altura de liquido na coluna.
Hc - altura de coluna.
h, - altura do liquido no regime stratified.
he - altura adimensional do liquido em regime stratified =h /D
h, - altura do liquido na zona da crista da onda no regime stratified, modelo
de Johnston (1985), Figura 2.22.
H - constante da lei de Henry.
ky - constante da equacao de Dumitrescu (1943), (2.141).
ko - constante da equacao de Wallis (1969), (2.146).
K - parametro adimensional definido na equacdo (2.14).
- parametro definido na equagéo (2.184).
Ka, - nimero de Kapitsa para o liquido, equacao (2.365)
KL - coeficiente de transferéncia de massa do lado do liquido.
KLA - coeficiente de transferéncia de massa vezes a area interfacial.
(keA)an - coeficiente de transferéncia de massa vezes a area interfacial para
pelicula de liquido laminar em redor do slug.
(kkA)wn - coeficiente de transferéncia de massa vezes a area interfacial para
pelicula de liquido turbulenta em redor do slug.
Kue - numero de Kutateladze para o gas, equacdo (2.309).
Ku, - nimero de Kutateladze para o liquido, equacéo (2.310).
I - comprimento dado por (2.388).
le - comprimento dado por (2.32).
lw - comprimento da esteira do slug
L - comprimento do slug de liquido no regime slug.
L - comprimento da coluna.
LY, - comprimento do slug de liquido no regime slug num tubo com

inclinacdo € em relacdo a horizontal.
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Ng

Nt

P
(dP/dX)G .
(dP/dx),

(dP/dx),
(dP/dx),

Pe
Qs
QGTB

Q.
Q.
Qure

Re;

Re,
Re,

ReGTB

- comprimento da unidade de slug constituida pelo slug de liquido e pela
bolha no regime slug.

- comprimento da bolha no regime slug.

- caudal maéssico.

- parametro da equacdo de Wallis, (2.308).

- nimero de Morton definido por (2.123).

-namero adimensional definido por (2.217).

- numero adimensional definido por (2.149).

- pressao total

- gradiente de pressdo para a fase gasosa ou para a fase liquida.

- componente aceleracional do gradiente de presséo.
- componente devido ao atrito do gradiente de pressao.
- componente hidrostatica do gradiente de pressao.

- nUmero de Peclet

- caudal volumétrico de gas.

- caudal volumétrico de gas associado a bolha de Taylor no regime de
slug.

- caudal volumétrico de liquido.

- caudal volumétrico de liquido por unidade de largura de escoamento.

- caudal volumétrico do filme liquido em redor da bolha de Taylor no
regime slug.

- raio de uma bolha.

- constante universal dos gases ideais.

- raio da coluna.

- constante do gas ideal.

- ndmero de Reynolds do filme liquido no regime annular,
Rer = pU:D:/py, .

- numero de Reynolds da fase gasosa, Re; = pcUDg / 145 -

- nimero de Reynolds da fase liquida definido porRe, = p U Dg / 24 -

- nimero de Reynolds do filme liquido em redor do slug no regime slug,

definido por Regrs = eV ars Ders / s -
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Re,
Re,
Re 4
Re,,
Re v

Re

Re s

ReLTB

Re,,
Re,,
Regy
Reg,
Re,

Re

Se
St
ST

St

- nimero de Reynolds da fase liquida, Re, = p,U D/ y, .
- nimero de Reynolds da fase liquida definido porRe, = p,U D,/ x, .
- nimero de Reynolds definido por Re , = p,U,D/ 4, .

- numero de Reynolds da fase liquida definido pela equag&o (2.387).

- nimero de Reynolds definido por Re ,, = pU, D/ z, .

- nimero de Reynolds calculado com base nas propriedades e na
velocidade superficial do liquido, Re, s = p U D/ 1, .

- numero de Reynolds do filme liquido em redor do slug no regime slug,
Rers = PV 107 [ 1, -

- numero de Reynolds do filme liquido em redor do slug no regime slug,
definido por Re 1z = p U 1 Di1a / 14, -

- nimero de Reynolds definido por Re ; = p U 6/ 1, .

- nimero de Reynolds da mistura gas/liquido, Re,, = p,,U,,D/ 1, .

- nimero de Reynolds definido por Re,, = pU,, D/ x;.

- numero de Reynolds definido por Reg, = p,\Ug D/ 1y .

- nimero de Reynolds definido por Re, = p, d U, / 4, .

- nimero de Reynolds definido por Re, = p U, D/2u, .

- perimetro na interface gas-liquido.

-perimetro da fase gasosa.

-perimetro da fase liquida.

- perimetro da fase gasosa em redor de um slug.

- perimetro da fase liquida em redor de um slug.

-numero de Sherwood, equacdo (2.382)

-numero de Sherwood modificado, equacéo (2.378).

- perimetro molhado da fase liquida no regime annular.
- tempo.

- parametro adimensional definido na equacgéo (2.15).

- temperatura.

- variavel calculada por (2.211).

- velocidade das bolhas.
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Uy, - velocidade das bolhas em escoamento ascendente.

Uy, - velocidade das bolhas em escoamento contra-corrente.

U, - velocidade das bolhas em escoamento descendente.

U, - velocidade de subida de uma bolha de Taylor (slug) em liquido

“estagnado”.

U g e - velocidade Uy efectiva, definida por (2.172)

ujd - velocidade Uy em tubo horizontal.

Uy - velocidade Uy em tubo vertical.

u/? - velocidade Uy em tubo inclinado.

U, - velocidade U4 conforme equacdo (2.167).

U - velocidade do liquido na pelicula de liquido em regime annular, equacéo

(2.275)

Ug - velocidade efectiva do gas.

Ugs - velocidade superficial do gas.
Ueas - velocidade das bolhas gasosas dispersas no slug de liquido (regime slug).
U - velocidade adimensional do géas (flooding), equacéo (2.305)
Ugrs - velocidade do gas na zona da bolha de Taylor (regime slug).

U, - velocidade efectiva do liquido.

U, - velocidade de liquido definida por (2.392).

U - velocidade superficial do liquido.

U - velocidade do liquido no slug de liquido (regime slug).

U/, - velocidade adimensional do liquido (flooding), equacédo (2.306).

U s - velocidade do liquido na zona da bolha de Taylor (regime slug).

Uy - velocidade da mistura gas-liquido.

Uy - velocidade da mistura gas-liquido em escoamento co-corrente.

Uy, - velocidade da mistura gas-liquido em escoamento contra-corrente.

Un - velocidade do gas no nucleo gasoso , no regime annular.

U, - velocidade de subida de uma nuvem de bolhas em meio estagnado.
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Rt

Z

- velocidade U, em tubo inclinado, equacdo (2.135).

- velocidade relativa das duas fases fluidas.

- velocidade relativa das duas fases fluidas em regime co-corrente,
equacéo (2.10)

- velocidade relativa das duas fases fluidas em regime contra-corrente,
equacdo (2.11).

- velocidade terminal de subida de uma Unica bolha em meio estagnado.

- velocidade de uma bolha de Taylor (slug) em regime slug.

- velocidade efectiva de uma bolha de Taylor dada por (2.173).

- velocidade adimensionalizada do gas (razéo entre a velocidade efectiva e
a velocidade superficial.

- velocidade adimensionalizada do liquido (razdo entre a velocidade
efectiva e a velocidade superficial.

- volume da coluna.

- volume de uma bolha.

- volume de gés.
- volume de liquido.

- coordenada axial

- parametro adimensional (de Martinelli) usado no modelo de Taitel and
Dukler (1976), equacéo (2.12)

- parametro definido na equacgéo (2.183).

- parametro definido na equagéo (2.316).

- parametro adimensional usado no modelo de Taitel and Dukler (1976).

- parametro definido na equacdo (2.182).

- parametro calculado pela equagéo (2.180).

- parametro definido na equagéo (2.281).

- pardmetro adimensional definido porZ = (p,"*c)/(g"°x"®), Talaia

(1987)
- inverso do nimero de Ohnesorge para o liquido, Z, =,/Dp, o/ 1,
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LETRAS GREGAS

a - angulo de inclinacdo em relacdo a vertical.

B - coeficiente calculado pela equacéao (2.170).

Bis - comprimento adimensional do slug de liquido no regime de slug=L,s/Ly.
X - razdo entre os caudais volumétricos gas/liquido a entrada do tubo em U.
o - espessura do filme liquido em regime annular.

d.s - €spessura do filme liquido em redor do slug, regime slug.

5 - espessura adimensional do filme liquido em regime annular (=6/D).

s - espessurado liquido a volta de uma bolha de Taylor no regime de slug.

AC - concentracdo em gas dissolvido & saida menos a entrada.
AP - diferenca de pressao.

(AP), - componente devida a friccéo da diferenca de presséo.
(AP), - componente hidostatica da diferenca de presséo.

I - coeficiente de distor¢do da uma bolha.
-angulo definido na figura 2.43, regime stratified.
- razdo de perfuracdo num anteparo (Celata et al. (1999)
As - retencdo de gés definida por A; =U /U,
AL - retencéo de liquido definida por 4, =U /U,
A, - retencdo de liquido definida por (2.202).

n - viscosidade do liquido.

Ly - viscosidade da mistura gas-liquido, equacdo (2.237).

Uy, - viscosidade da mistura gas-liquido no ndcleo gasoso em regime annular,
equagdo (2.272).

s - viscosidade da mistura gas-liquido no slug de liquido, equacdo (2.247).

v, - viscosidade cinematica do liquido.

2 - inclinacdo em relagdo a horizontal.

Oc - massa volUmica do gas.

oL - massa voltmica do liquido.

O - massa volimica da mistura gas-liquido, equacao (2.236).
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PN

Ps

TaTs
T8
2-WG

wL

- massa volumica da mistura gas-liquido no nucleo gasoso em regime annular,
equacao (2.271).

- massa volumica da mistura gas-liquido no slug de liquido, equacao (2.287).

- tensdo superficial do liquido.

- tensdo de corte na interface gas-liquido.

- tenséo de corte gas/parede na zona do slug em tubo inclinado.
- tenséo de corte liquido/parede na zona do slug.

- tensdo de corte entre o gas e a parede da coluna.

- tenséo de corte entre o liquido e a parede da coluna.

- numero adimensional definido por (2.159).
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