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Resumo

O presente trabalho apresenta um estudo experimental e numérico de um escoamento
bifasico, gas-liquido, no padréo slug flow. Este padréo é caracterizado por uma sucessao
de bolhas alongadas seguidas de pistdes de liquido que ndo ocorrem com tamanhos e
periodicidade definidos devido a interacdo entre as fases que se comportam de maneira

intermitente.

Neste trabalho, estudou-se mais precisamente a fracdo de vazio ou retencdo de gas no
sistema ar-agua em regime Slug Flow e em modo co-corrente ascendente e vertical. O
estudo experimental foi realizado por dois métodos: fecho sincrono de valvulas e relagédo
de Zuber/Nicklin. A tubagem de acrilico utilizada possui um didmetro interno de
0,032me um comprimento de 3,56m. Realizaram-se 30 testes experimentais e
numéricos, a temperatura ambiente de 19,5°C, correspondentes a 6 velocidades
superficiais de liquido variando entre 2,1 X 1072 e 55 x 1072 m/s e 5 velocidades
superficiais de gas variando entre 25 x 1072 e 43 x 10™2 m/s. Realizou-se também o
projeto de adaptacdo e montagem de um mecanismo na instalacdo experimental para obter

a fracdo de vazio através do fecho rapido e sincrono de vélvulas.

O modelo numérico usado é baseado no modelo de mistura e foi implementado no
software Matlab, tendo-se efetuado as simulacbes com as mesmas condicdes
experimentais, para comparar os resultados. Nas condi¢des ensaiadas obtiveram-se
fragbes de vazio a variar entre 23,55% e 62,68%. A comparacdo entre os resultados
numéricos e experimentais da fracdo de vazio apresentou uma incerteza inferior a 15%
para 0s métodos do fecho sincrono de valvulas e a relacdo de Zuber/Nicklin, sendo a
incerteza média de 6,69% para o fecho sincrono de valvulas e de 3,68% para a relacdo
de Zuber/Nicklin. Os resultados obtidos mostram que o modelo de mistura é adequado na
previsédo da fracédo de vazio. S&o apresentadas curvas de densidade de probabilidade para
as distribuicbes da fracdo de vazio pelo método do fecho sincrono das valvulas,
mostrando a variabilidade na retencao de géas para as diferentes velocidades superficiais

de gés e liquido.

Palavras-chave: Escoamento bifasico ar-agua, slug flow, fracdo de vazio, modelo de

mistura, mecanismo de fecho sincrono de valvulas.



Abstract

The being work show an experimental and numerical study of a two-phase flow, gas-
liquid, in the slug flow pattern. This pattern is characterized by a succession of elongated
bubbles followed by liquid that don’t occur with defined sizes and periodicity due to the
interaction between the phases that behave intermittently.

In this work, it was studied more precisely the void fraction or gas retention in the air-
water system in the Slug Flow regime in an upward and vertical co-current mode. The
experimental study was carried out by two methods: quick-closing valves method and
Zuber/Nicklin relation. The acrylic pipe used has an inner diameter of 0.032m and a
length of 3,56m. 30 experimental and numerical tests were carried out, at room
temperature of 19.5 °C, with 6 superficial liquid velocities from 2,1 x 1072 to
55x 1072 m/s with 5 superficial gas velocities ranging from 25x 1072 to
43 x 1072 m/s. A project was also carried out to adapt and assemble a mechanism in the
experimental installation to obtain the void fraction through quick-closing valves method.
The numerical model that is based on the mixture model, implement in Matlab software,
were carried out simulations for the same experimental conditions to compare the results.
Under the conditions tested, voids fractions between 23.55% and 62.68% were obtained.
The comparison between the numerical and experimental results of the void fraction
showed an uncertainty of less than 15% for both experimental methods, with an average
uncertainty of 6.69% for the quick-closing valves method and 3.68% Zuber/Nicklin
relation. The results obtained showed that the mixture model is adequate to predict the
void fraction. Probability density curves are presented for the void fraction distributions
by the quick-closing valves method, showing the variability in gas retention for the

different superficial velocities of gas and liquid.

Keywords: Biphasic air-water flow, slug flow, void fraction, mixing model, quick-

closing valves mechanism.
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1- Introducéao

O escoamento multifésico é caracterizado quando simultaneamente escoam mais
de uma fase, podendo ser composto por diferentes liquidos, gases ou solidos. O
escoamento bifasico é o caso mais simples, quando as duas fases escoam

simultaneamente, como no caso de gas-liquido.

Nos sistemas gas-liquido existem quatro principais tipos de padrdes ou de regimes
de escoamento: Bubble flow (Bolhas), Slug flow (Golfadas), Churn flow (Esfarrapado) e
Annular flow (Anular) (Taitel et al. 1980).

O objetivo deste trabalho foi o estudo do escoamento ascendente co-corrente, de
ar e 4gua em regime permanente, numa tubagem vertical com didmetro constante. E
estudado um parametro do padrdo de escoamento Slug Flow, a fra¢ao de vazio a, por dois
diferentes métodos experimentais: fecho sincrono de duas valvulas e pela relagdo de
Zuber/Nickilin. Os resultados obtidos experimentalmente foram comparados com 0s
resultados numéricos, para validar o funcionamento do aparato e o modelo numeérico,

através de um cédigo implementado no software Matlab.

1.1 Aplicacgdes do Escoamento Bifasicos

Escoamentos bifasicos, e em particular o sistema gas-liquido ocorrem em diversos
processos industrias, podem ser encontrados em equipamentos presentes na industria,
quimica, nuclear, no tratamento de aguas ou na extracdo de petréleo. Devido a essas
aplicacdes, desenvolveram-se métodos para descrever o comportamento destes tipos de

escoamentos.

No caso em particular da producdo de petréleo em aguas profundas, o escoamento
bifasico ocorre durante as etapas de producdo e o transporte do 6leo e gas. Quando gas e
liqguido escoam a0 mesmo tempo nas tubagens que ligam os pocos as plataformas, esse
tipo de escoamento pode assumir diferentes configuragdes, caracterizado pelos diferentes
padrdes de escoamento. Estes sdo influenciados por pardmetros operacionais,
especialmente o caudal de gas e liquido, as propriedades dos fluidos e alguns aspectos
geomeétricos, tais como; o didametro da tubagem ou o seu angulo de inclinagdo. Essas
tubagens sdo compridas, devido a distancia entre o local de extragdo (reservatorio) e as

refinarias (plataforma) (Shoham, 2005).



Para assegurar 0 escoamento pelas tubagens, além dos parametros operacionais,
deve-se ter conhecimento de caracteristicas especificas do escoamento bifasico géas-
liquido, tais como: a fracdo de vazio ou retencdo de gas, velocidades das fases, queda de
pressdo, entre outros. Desses que foram citados, um dos parametros mais relevantes no
escoamento bifasico é concentracdo volumeétrica da fase gas na mistura a, também
nomeada como fracdo de vazio ou retencdo de gas. Portanto, & necessario o
desenvolvimento de métodos para determinar a fragdo de vazio para dimensionar

corretamente as tubagens e as instalagdes das refinarias.

Conhecendo o padrdo de escoamento, se pode definir a fracdo de vazio
experimental e podendo também aplicar-se na monitorizacéo da producdo de pocos que
produzem por gas-lift. As bombas gas-lift sdo mais uma aplicagdo do escoamento bifasico

gas liquido.

1.2 Estrutura do Trabalho

O primeiro capitulo € composto pela introducdo ao tema dos escoamentos
bifasicos e um resumo sobre as principais aplicacfes deste escoamento na inddstria e na

natureza.

O segundo capitulo é o estado da arte e a fundamentacéo tedrica. No estado da
arte sdo apresentados 0s parametros e caracteristicas dos escoamentos bifasicos, gas-
liquido, e as possiveis areas de investigacdo. Em seguida, apresenta-se uma revisao
sucinta e pioneira dos parametros analisados: a velocidade de subida da bolha e a fragédo
de vazio e de liquido. A primeira parte da fundamentacéo tedrica define o escoamento
bifasico, 0 mapa e os padrBes de escoamento e 0s métodos de andlise. Em seguida,
apresenta-se a teoria dos métodos numéricos utilizados como: método de Runge-Kutta de
4° ordem e o método da secante. Por fim, sdo definidas as varidveis cinematicas do

escoamento bifésico e as variaveis relacionadas ao padrao de escoamento Slug flow.

No terceiro capitulo apresenta os materiais e métodos utilizados. Este capitulo é
separado em duas partes principais: a primeira parte é sobre os procedimentos
experimentais e sobre 0 mecanismo montado na instalacdo experimental; a segunda parte
é sobre os procedimentos numeéricos, abordando o modelo numeérico utilizado e 0 método

de solucéo.



O quarto capitulo se apresentam os resultados e discussdes. Neste capitulo mostra-
se a comparacdo dos resultados da fracdo de vazio numérica obtida experimentalmente

com o0s resultados numéricos.

O quinto capitulo sdo apresentados as conclusdes e os trabalhos futuros.



2 - Fundamentacéo Tedrica

Este trabalho restringe-se ao escoamento bifasico de ar-agua numa tubagem
vertical com didmetro constante. O padrdo de escoamento estudado é o Slug Flow, em
modo co-corrente ascendente, com os fluidos introduzidos na base da tubagem em regime
permanente e sem transferéncia de massa e calor. O parametro deste escoamento estudado
foi a fracdo de vazio, comparando-se os resultados obtidos pelas equacdes do modelo de

mistura resolvidas por métodos numéricos com os obtidos pelos métodos experimentais

Os escoamentos onde duas fases escoam simultaneamente sdo encontrados em
diversos ramos da industria e na natureza, tornando o seu estudo de grande importancia,
no projeto de equipamentos onde ocorre simultaneamente escoamento de gas e de liquido,
por exemplo. O conhecimento das caracteristicas hidrodindmicas mais importantes do
escoamento, tais como, o tipo de regime de escoamento, as transicdes entre regimes, as
fracdes de gas-liquido e a diferenca de pressdo, é fundamental para o dimensionamento

adequado dos equipamentos.

As variaveis a considerar que influenciam os escoamentos bifasicos sdo dividas

nos trés grupos a sequir:

Caracteristicas da tubagem: diametro interno, comprimento, rugosidade/tipo de

material e angulo de inclinacéo da tubagem;

Propriedades fisicas dos fluidos: viscosidades, massas volimicas, temperatura,

tensdes superficiais e estado fisico.

Caracteristicas do escoamento: o fluxo bifasico pode ser dividido de acordo com
0 sentido e direcdo. Os sentidos sdo co-corrente ascendente ou descendente, ou contra-
corrente. A direcdo é consequéncia da inclinacdo da tubagem (vertical, horizontal e
inclinado). Deve-se também levar em consideragdo o modo como 0 gé&s € inserido na
tubagem, se o0 escoamento é em regime estacionario ou transiente e se ha ou nao

transferéncia de massa e calor.

E também existem algumas areas especificas de pesquisa dos escoamentos
bifasicos gas-liquido: velocidades de subidas das bolhas, fracdo de vazio e fragdo de
liquido, gradiente de pressao, mapas de padrdes de escoamento, disperséo e transferéncia

de massa e calor entre as fases.



Um resumo dos estudos pioneiros sobre 0s parametros estudados neste trabalho é
apresentado nas secgOes seguintes. Estudos sobre a velocidade de subida das bolhas
alongadas, que sdo bolhas tubulares de grandes dimensdes ou também chamadas de
bolhas de Taylor, sdo apresentados na secdo 2.1 e sobre a fracdo de vazio e de liquido na

se¢édo 2.2.

2.1 Velocidade de Subida do Slug

Os estudos existentes sobre a determinacdo da velocidade da bolha de gés foram
surgindo por meio de estudos tedricos e experimentais em diversas condic¢des. O interesse
desse estudo esta relacionado com a importancia da bolha de gas no escoamento, porque
realiza o transporte da maior parte da fase gasosa e conhecer precisamente 0 seu
comportamento é fundamental para a obtencédo e calculo de variaveis como a fragdo de

vazio e de liquido, a diferenca de pressao e taxa de transferéncia de massa e calor.

O estudo do comportamento do movimento de bolhas de gas € uma tarefa
complexa, tendo em vista a grande quantidade de fatores que podem estar relacionados
com esse movimento. Os principais fatores que influenciam o movimento das bolhas sdo:
a geometria do aparato, a inclinagdo da tubagem, as propriedades do fluido, tenséo

superficial e viscosidade.

O movimento das bolhas de gas também pode sofrer influéncia por fendmenos
especificos do escoamento Slug Flow, como a interacdo entre bolhas devido aos efeitos
de esteira, que é uma regido muito agitada do escoamento contendo vérias bolhas
dispersas de pequena dimensdo na base da bolha tubular. Na figura (2.2), obtida nesse

trabalho, pode-se visualizar a Bolha de Taylor e a regido da esteira.

Os primeiros estudos experimentais relacionados ao movimento de subida da
bolha de gas no escoamento foram realizados para uma Unica bolha de gas movendo-se

verticalmente num meio liquido estagnado.

Dumitrescu (1943) e Davies e Taylor (1949), baseados nas hipoOteses de
escoamento potencial ao redor do nariz da bolha e dos efeitos de tensao superficial serem
despreziveis obtiveram a relacéo (2.1), para a velocidade de subida da bolha em tubagem

vertical:

Veor = 0,351,/gD (21)



Onde V,, r e a velocidade de subida do slug ou Bolha de Taylor em liquido
estagnado, g é aceleragdo da gravidade e D é o didmetro interno da tubagem. Uma das
caracteristicas interessante dessa relacéo € que a velocidade de subida da bolha em meio

estagnado depende somente do diametro do tubo.

Em 1962, Nicklin et al, propuseram uma correlacdo que descreveria 0
comportamento da velocidade de translacdo de uma unica bolha inserida em meio liquido
escoando verticalmente, descrita na sec¢do (3.5.3), que viria se tornar num dos mais

Importantes estudos sobre velocidade dessas bolhas no padréo de escoamento slug flow.

Duckler e Hubbard (1975) foram os primeiros a generalizar a relacdo cinematica
de uma bolha isolada para uma sequéncia de bolhas para o escoamento intermitente, slug

flow.

Taitel e Barnea (1990) prop6em a velocidade média de translacdo da bolha, para
uma sequéncia de bolhas, acrescentando a velocidade da bolha em meio estagnado,
baseando-se no modelo proposto por Zuber e Findlay (1965).

2.2 Fracdo de Vazio

Fracdo de vazio representa a percentagem ocupada pelo gas em um determinado
ponto da sec¢do da tubagem. A fracdo de vazio, somada com a fracdo de liquido, deve ser
igual & unidade. Desse modo, tendo conhecimento da fragéo de vazio também se conhece

o valor da fracdo de liquido.

Muitos estudos foram realizados no regime de escoamento slug para a medicéo da
fragdo de vazio. Os autores pioneiros foram Nicklin et al (1962) no qual se estabelece
uma relacdo simples da razdo entre a velocidade superficial da fase gasosa e velocidade

das bolhas alongadas, equacéo (3.22).

Ansari et al (1994) calculam as varias retengdes de modo indirecto através da
resolugcdo de um conjunto de equagdes que envolvem balangos de massa e expressoes

explicitas para determinadas variaveis.

A medicdo experimental da fracdo de vazio pode realizar-se através de varios
métodos. Wu et al (2017) revé e relata os principais métodos, indicando que uma das
primeiras abordagens para capturar fragdes de vazio foi o uso da tomografia, um sistema
de raios-x linearizado empregado por Jones e Zuber (1975) para inspecionar o regime de

escoamento usando as flutuagGes da fragdo de vazio.



Mishima e Hibiki (1996) usaram radiografia de néutrons e processamento de
imagens para medir a fracdo de vazio. Yamaguchi e Yamazaki (1982), Xue et al (2016)
utilizaram a técnica de fecho répido e sincrono das valvulas de esfera, relatando excelente
repetibilidade nas medicdes de retencdo de liquido. Schlegel et al (2009), determinaram
as fracdes de vazio usando tomografia de impedancia elétrica por meio de medidores de
impedancia. Fotografias e cadmeras de alta velocidade também foram utilizadas na
medicéo da fracdo de vazio por Chalgeri e Jeong (2019).

Neste trabalho, a fracdo de vazio experimental em regime slug foi obtida por dois
métodos: fecho sincrono das vélvulas de esfera inserida na tubagem e pela relacdo de
Zuber/Niclin.

2.3 Escoamento Bifésicos

O escoamento pode ser classificado pelo nimero de fases que compdem o sistema
fluidico. Os escoamentos monofasicos sdo 0s que possuem apenas uma Unica fase, onde
essa fase é representada em seu estado homogéneo, como por exemplo: uma mistura de
liquido ou gés totalmente misciveis que representam uma unica fase. Escoamento com
mais de uma fase ou componente presentes, séo denominados multifasicos. Deste modo,

0 escoamento biféasico é um caso particular e 0 mais simples do escoamento multifasico.

Os escoamentos bifasicos sdo os mais comuns e podem ocorrer de diversas
formas: duas fases com a mesma substancia quimica, por exemplo vapor de agua e dgua
ou com substancias quimicas distintas chamdas de bi-componentes por exemplo ar e 4gua
ou liquido-liquido imisciveis. No entanto, a forma mais utilizada para denominar um
escoamento simultdneo de duas fases ou componentes é o termo escoamento bifasico
(Wallis, 1969).

2.4 Padroes de Escoamentos

No escoamento monofasico o regime € usualmente classificado em laminar ou
turbulento dependendo do numero de Reynolds. O escoamento bifasico gas-liquido
possui uma caracteristica que difere do escoamento monofasico, que é a existéncia de
padrdes de escoamentos. Os padrdes sdo definidos pela distribui¢cdo geométricas das fases
gas e liquido na tubagem. O gés e o liquido escoando simultaneamente na tubagem podem
assumir diferentes configuragdes de fluxo. Essas configuracdes de fluxo diferem entre si
na distribuigdo interfacial, resultante da caracteristica no fluxo como as velocidades e as

fracOes de liquido e gas das fases. As fases nos regimes de escoamento se distribuem
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espacialmente ao longo da tubagem dependendo de varios parametros e propriedades do
fluido: caudais de liquido e gas, didmetro interno e inclinacdo, geometria da tubagem e
modo como as fases sdo introduzidas (Shoham, 2005). A associagdo desses parametros e
propriedades formam muitos padrGes de escoamento gas-liquido que podem ser
agrupados em trés conjuntos basicos: disperso, separado e intermitente. E esses trés

principais conjuntos sdo subdivididos em outros padrdes.

A identificacdo do padrédo de escoamento usualmente é realizada de forma visual
e isso pode provocar confusdo quanto a caraterizacao do padrdo de escoamento. Por esse
motivo, a classificacdo que sera utilizada nesse trabalho € de acordo com Taitel et al
(1980) conforme a Fig (2.1). No caso de escoamentos verticais co-corrente ascendente,
existem quatro principais regimes de escoamento: Bolhas, Golfadas/Bolhas Tubulares,
Agitado/Esfarrapado, e Anular/Anelar, sendo muitas vezes referidos pelos nomes em

inglés: Bubble flow, Slug flow, Churn flow e Annular flow.
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Figura 2. 1: Representacdo dos quatro principais padrdes de escomento gas-liquido vertical ascendente
(Taitel et al; 1980), adaptado.

Um dos padrdes de escoamento mais complexos com caracteristicas instaveis € o
escoamento intermitente, caracterizado pela alternéancia de liquido e ar, que se repetem
com uma determinada frequéncia ao longo da tubagem. Ocorre uma sequéncia de bolhas
alongadas de gas escoando sobre um filme de liquido que sdo separadas por pistes de
liqguido que podem conter em seu interior pequenas bolhas. Deste modo, a formagdo do
escoamento intermitente pode ser considerada com a combinacdo de dois padrdes de
escoamento, uma regido constituida pelo escoamento disperso e acompanhada por uma
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regido de escoamento separado. E o padrdo de escoamento intermitente também é

subdividido em: golfadas e golfadas instaveis (Shoham, 2005).

Neste trabalho o padrdo de escoamento estudado foi o Slug Flow (Golfadas). Este
padréo surge a partir da uni&o das bolhas que estavam dispersas no padrdo Bubble flow
com o aumento do caudal de gés, criando-se bolhas alongadas de grande volume que
possuem quase 0 mesmo diametro da tubagem, possuem um formato tubular e a frente
semiesférica, caracteristicas da bolha alongada no escoamento vertical, essas bolhas séo

geralmente chamadas de “Bolhas de Taylor”.

Esse tipo de escoamento existe em toda faixa de inclinacdo da tubagem e em uma

ampla faixa de caudais de gas e liquido.

No escoamento vertical, as Bolhas de Taylor costumam ser simétricas em torno
do eixo do tudo, o fluxo consiste em sucessivas Bolhas de Taylor seguido por liquido
continuo que geralmente contém bolhas dispersas em seu meio, na regido da esteira. Uma
fina pelicula de liquido que fica entre a Bolha Taylor e a tubagem flui para baixo, devido
ao movimento de subida do slug, Figura (2.2). A maior parte do gas presente na tubagem

nesse regime de escoamento esta nas bolhas alongadas (Taitel e Barnea,1990).

Bolha de Taylor

Bolhas dipersas
(Regido de esteira)

Figura 2. 2: Escoamento vertical ascendente no regime slug flow.

Uma das principais caracteristicas desse regime de escoamento, é o facto de que
as Bolhas de Taylor e o fluxo continuo de liquido ndo ocorrerem com tamanho e
frequéncia determinados. Essa incerteza tem origem da relacdo de coalescéncia das

bolhas devido ao processo de formagéo (Duarte Milvio, 2007).



2.5 Mapa dos padrdes de escoamento.

Os mapas dos padrdes de escoamentos sdo diagramas com curvas que limitam a
transicdo entre os padrdes de escoamento, que geralmente possuem em seus eixos de
coordenadas os parametros de velocidades superficiais das fases gas e liquido, devido a
possibilidade de medicédo direta do caudal de gas e liquido nos ensaios experimentais
(Kanizawa, 2014).

Existe uma ampla variedade de mapas publicados, no entanto, € comum observar
divergéncias entre eles. Dentre os motivos para tais divergéncias estdo as discordancias

quanto a propria classificacdo e nomeacéo dos padroes.

Os mapas podem ser obtidos a partir de bases tedricas dos fenémenos fisicos que
ocorrem nas transi¢fes entre os regimes de escoamento ou obtidos atraves de dados
experimentais e generalizados. Uma vez, definido a forma de obtengdo podem ser
desenvolvidos modelos matematicos e expressdes analiticas para os limites da transicao.
Para determinar as curvas entre os padrfes de escoamentos necessita-se conhecer os
parametros que influenciam as transi¢des que ocorrem, como: condic¢des de escoamento
das fases fluidas, suas propriedades fisicas e caracteristica da tubagem. Deste modo, é
possivel realizar a classificacdo dos padrfes de escoamento vertical ascendente, estudado
nesse trabalho, de acordo com Taitel et al (1980) Cheng e Lin (2001) e Wu et al (2017)
em Bubble Flow (Bolhas), Slug Flow (Golfadas/Bolhas tubulares), Churn Flow
(Agitado/Esfarrapado) e Annular Flow (Anular/Anelar). A figura (2.3) ilustra um mapa
de padrdes de escoamento dos mesmos autores. Optou-se em tratar a nomenclatura dos
padrdes de escoamento em inglés. No eixo das abcissas esta representada a velocidade

superficial do gas J; e no eixo das ordenadas esta a velocidade superficial de liquido J;.

10



T T T
10 F Dispersed bubble C/ 1
B
1.0 b= —-
Bubble
= Churn
£ Annular
= 010 __
|
I
0.01 p=
A D E |
J #
l L 1 1 ——4 j
0.1 1.0 10 100
Je (m/s)

Figura 2. 3: Mapa dos padrdes de escoamento ar-agua ascendente vertical para uma tubagem de 50mm
de diametro. (Taitel et al. 1980)

As transicOes entre os escoamentos séo limitadas pelas curvas (A), (B), (C), (D)
e (E) serdo descritas de acordo com as suas respectivas equacgdes na sec¢do (3.5.2).

2.6 Método de analise.

No escoamento bifasico as equac6es sao relativamente mais complicadas ou mais
numerosas comparadas com o escoamento monofésico, mas elas obedecem as leis da
mecanica dos fluidos. Ha diferentes técnicas para analise de escoamento bifasico que sdo
separadas pelo grau de complexidade e o nimero de informacBes essenciais para

especificar o escoamento (Wallis, 1969).

A correlacdo de dados experimentais em torno das varidveis escolhidas é um
método simples e utilizado na obtencdo das equag¢Ges com um minimo de trabalho
analitico. Contanto que sejam aplicados a condi¢des semelhantes as utilizadas para obter
os dados originais, elas podem ser muito satisfatorias dentro dos limites estatisticos

geralmente conhecidos (Wallis, 1969)

O método empregado foi a analise diferencial, na qual o campo da velocidade é
descrito através das equacOes diferencias da conservacdo da massa e da quantidade de
movimento. Este método tem como vantagem a rapidez e facilidade de fazer varios testes
e uma boa preciséo de descrever o escoamento. Na solugdo das equacGes diferencias é

preciso utilizar métodos numéricos. Foram utilizados os métodos de Runge-Kutta de
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quarta ordem em conjunto com o método da Secante para solucionar as equacdes

diferencias.

2.7 Método das Secantes.

O método da secante € aplicado para determinar as raizes ou a solucéo de equacdes
ndo lineares. Esse método é parecido com o método de Newton, mas possui uma melhoria
que ao invés de calcular a derivada da funcdo em cada interacdo, substitui-se pelo
quociente das diferencas (Ruggiero, 1995). Geometricamente, consiste em substituir a
funcdo da tangente, no método de Newton, por uma secante, figura (2.4). Sendo

necessario dois pontos iniciais para 0 método convergir para a raiz da equagéo.

ftx)
ftx)

f(xr-l)

Figura 2. 4: Representacdo gréfica do método da secante.

A equacdo para cada iteracdo do método da Secante é dada por:

x — xn—lf(xn) - xnf(xn—l) (2.2)
e F () = f(Xn_1)

Sendo que os valores de x,, € x,_; sd0 conhecidos.

2.8 Método do Runge-Kutta de 42 Ordem.

Diversos problemas técnicos e cientificos, como no escoamento de fluidos
bifasicos, sdo descritos matematicamente por Equacgdes Diferenciais Ordinarias que
representam as mudangas das quantidades fisicas que os descrevem. As equacdes do
modelo de mistura, seccdo 3.5.1, sdo equacOes diferenciais ordinarias homogéneas e

implicitas. Para obter a solugdo dessas equacdes sdo utilizados métodos numéricos devido
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a sua complexidade. Estas equacdes sdo integradas numericamente através de métodos

como o Runge-Kutta de 42 ordem e da secante.

O método do Runge-Kutta de 42 ordem é o mais utilizado na solucéo de equacdes
diferenciais ordinarias, pois permite uma maior precisdo, mas possui mais calculos em
cada interacdo. O método envolve uma média ponderada de valores y'(x,y) em
diferentes pontos do intervalo x,, < x < x,,,, € pode ser escrito de forma genérica como,
(Chapra, 2005):

h (2.3)
Yi+1 = Yr t+ g (K; + 2K, + 2K3 + K,)
Onde:

K; = f(%k, Vi) (2.4)
h h 2.5
Ky = F (ot + oy + 2 Ky) (@5)

2 2
h h 2.6
Ky = F (i + 2y + 2 Ky) (26)

2 2
Ky = f(x + h,y, + hK3) 2.7

Ya kz

i Xi+1/2 Xis1 X

Figura 2. 5: Representacéo gréfica das estimativas de inclinago do método RK de quarta ordem.
Pode-se observar na Figura (2.5) as inclinagdes estimadas pelo método para cada
passo. Ou seja, 0 método necessita do calculo de valores de y'(x,y) em trés pontos
distintos, K, representa a derivada no primeiro ponto do intervalo [x, x + h], que é usada
para determinar um ponto no meio do intervalo (x + h/2) onde se avalia novamente o
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valor de y’, ou K,. O valor de K, € utilizado para estabelecer um novo ponto no meio do
intervalo onde sera calculado um novo valor para derivada, K5. Por fim, K5 possibilita

determinar um quarto ponto em (x + h), onde se novamente avalia o valor de y’.

Tem-se entdo 4 valores estimados para y’ no intervalo [x, x + h]: K;, K, K3 € K.
O valor da derivada usada na aproximacgdo da funcdo no ponto (x + h) é uma média
ponderada dos quatro valores encontrados, sendo que € atribuida maior importancia aos

dois valores intermedios, K, e K5(ULisboa, 2019).

2.9 Método Runge Kutta de 42 ordem Implicito.

O movimento dos fluidos é descrito através de equacgdes ordinarias no modelo de
mistura. No escoamento bifasico, grande parte dos parametros definidos sdo dependentes
de outras varidveis primitivas do escoamento. Sendo assim, é preciso resolver uma
equacdo diferencial ordinaria implicita. A solucdo dessa equacdo utiliza os dois métodos
descrito nas se¢des anteriores em conjunto. Para cada passo interno do método RK-4, ou
seja, Ky, K,, K5 e K,, deve-se determinar implicitamente o valor da pressdo da mistura
(P), utilizando 0 método da secante (Matoba, 2019).

2.10 Definigédo dos paréametros relacionados ao escoamento bifésico.

Nesta secdo serdo definidos alguns parametros utilizados no escoamento biféasico
para um melhor entendimento deste fenémeno. Seja k uma fase, gas G ou liquido L, as
variaveis médias na secdo transversal da tubagem, de didmetro interno D, que
representam propriedades das fases ou da mistura no escoamento gas-liquido, sdo
definidas segundo (Shoram, 2005).

Fracdo de Liquido, Ry, e Fracdo de vazio a — a fracdo de vazio representa o volume
ocupado pela fase gasosa no fluxo das duas fases em uma determinada seccao recta da
tubagem. Da mesma forma a fracdo de liquido é fracdo volumétrica que ocupa a fase
liquida.

Velocidade superficial das fases, J; e J; — € a velocidade que ocorreria se apenas essa
fase estivesse fluindo pela tubagem. Representa o fluxo volumétrico por unidade de area.
Desse modo, as velocidades superficiais das fases liquido e gas séo, respectivamente:

_Q (2.8)

=
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Q¢ (2.9)

Onde Q, e Q. representam, respectivamente, o caudal volumétrico do liquido e

do gas e A é a &rea da seccdo recta da tubagem.

Velocidade superficial da mistura J [m/s] — E definida como a somatdrio das
velocidades superficiais de gas e liquido que corresponde a velocidade do centro de

volume da mistura.

] = ]L +]G = ULRS + aUG = (1 _a)UL +aUG (210)

Velocidade real das fases U, e Ugz[m/s] — A velocidade real das fases esta relacionada
ao facto de que cada fase ocupa apenas uma fracdo da secdo transversal do tubo. Sendo
assim, a velocidade real das fases liquido e gas sdo, respectivamente:

_ Qe (2.11)
A, AXRg Rg

U,

_Q_ Q¢ _Js (2.12)

U, = = =
G A; AXa «a

Onde A, e A; representam, respectivamente, a area da secdo transversal ocupada

pelo liquido e pelo gés.

Velocidade real da mistura U [m/s] — representa a velocidade do centro da mistura e é
determinada através da conservacao de fluxo massico da mistura, ou seja, o fluxo massico

da mistura € igual ao somatério dos fluxos massicos das fases:

apcUc + (1 —a)p Uy, _ Pclc + Pl (2.13)
Pm Pm

Massa volumica da mistura p,, [kg/m3] — As variaveis p; e p; S&o respectivamente as
massas volumicas do liquido e do gas. S&o consideradas constantes na secao transversal
da tubagem, quando o gradiente de pressdo na transversal seja baixo (considerado nulo),
0 que acontece quando a sec¢éo transversal da tubagem é constante. A massa volumica
da mistura é definida como o somatério das massas volimicas de cada fase ponderadas

pelas suas fragdes:
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Pm = apg + Rspy, = aps + (1 —a)p, (2.14)
O calculo da massa volumica do gas é feito através da lei de gas ideal para um
escoamento isotérmico, p; = P/(RespTo). Sendo P = P, a pressdo da mistura, R, a

constante especifica do gés ideal e T,, a temperatura do escoamento. J& a massa volumica

do liquido € constante por toda tubagem, uma vez que o liquido é incompressivel.

Velocidade das bolhas em escoamento ascendente — Nicklin et al, em 1962 apontou
uma correlacdo que descreveria 0 comportamento da velocidade de translacdo de uma
Unica bolha inserida e meio liquido escoando verticalmente, definindo pelo somatério da
velocidade superficial da mistura e da velocidade de subida das bolhas em meio liquido

estagnado.
Ur = Cor] + (Voo,T) (2.15)

onde Cy 1 € um parametro de distribuicéo da bolha de Taylor na fase liquida e Ve, 7
é a velocidade de subida da bolha de Taylor em um meio estagnado de liquido, ou seja,
expressa a magnitude do movimento relativo entre as fases. Essas variaveis dependem do

padrdo de escoamento, no caso slug.

Fluxo Massico da Fase, G, [kg/m3s] — define-se pelo produto entre a velocidade real da

fase e a sua massa especifica, ponderada pelas suas respectivas fragdes:
G, =1 —-a)p U, =p, (2.16)
G = apgUs = pelc (2.17)

Velocidade de deslizamento média V; [m/s] — As velocidades reais das fases liquida

e gasosa sao geralmente diferentes. A velocidade de deslizamento representa a diferenca

entre a velocidade da fase (no caso gasosa) e a velocidade do centro de volume da mistura:
Voy =Ug—] (2.18)

Relagdes cinematicas entre as velocidades — baseado nas defini¢fes das velocidades
das equagdes (2.10), (2.13) e (2.18), representa-se as velocidades das fases U; e U;, em

funcéo da velocidade real da mistura U e da velocidade de deslizamento media V; ;.

m

16



@ PG (2.20)

U,=U—-———1V,
t (1_a)pm @

Com essas equagdes (2.19) e (2.20), determina-se a velocidade superficial da
mistura /] em funcéo da velocidade real da mistura U e da velocidade de deslizamento

médio Vg ;.

A 2.21
]=U+ap—pVGJ (2.21)

m

onde A,= p, — p a diferenca entre as massas volumicas do liquido e gas. As relagdes

entre as velocidades serdo utilizadas para mostrar a dependéncia dessas variaveis com a

pressdo da mistura (P).

2.11 Definigéo dos parametros relacionados ao regime de escoamento Slug

As propriedades do escoamento Slug sdo determinadas utilizando o conceito de
célula unitaria proposto por Wallis (1969), figura (2.6). O pistdo de liquido aerado,
denominado esteira, de velocidade J e de comprimento Lg € seguido por uma bolha
alongada de velocidade U;. A velocidade do liquido no pistdo, de fragdo de liquido R,
corresponde a Us e as bolhas dispersas se deslocam com velocidade Ug. O filme de

liquido possui comprimento Ly e fracdo Rp.

Secdo transversal da tubagem

Sk
Bolha l
Alongada Filme de
liquido
L
Bolhas
dispersas

Pistao de Liquido

Figura 2. 6: Representacéo esquematica do escoamento em regime Slug Flow e seus parametros em
colunas verticais.
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Em colunas verticais a interface € considerada concéntrica. Deste modo, 0s
perimetros da tubagem molhados pelas fases, S; e Sg, 0 perimetro interfacial S;, as areas
ocupadas pelas fases, A; e Ag, 0s didmetros hidraulicos das fases, D e Dy e a fragéo de
filme de liquido Rg, representam as propriedades geométricas das interfaces conforme a
Tabela (2.1).

Tabela 2.1: Parametros geométricas para interface concéntrica.

Pardmetros geométricos Interface Concéntrica
Sc 0
Sk D
S nD(1 — 26)
Ac nD?(1 — 268)%/4
A mD?*6(1 — §)
D. D(1—268)
Dp D[46(1 — &)]
Ry 46(1 - 6)

sendo § = Hp/D a espessura de filme de liquido adimensional. A velocidade do liquido
no pistdo Us é definida pela equacéo (2.22). Aplicando os balancos volumétricos das fases
numa célula unitaria, expressa-se a velocidade do gas na bolha alongada U, e a velocidade
do filme de liquido Ug, equacdes (2.23) e (3.24), em termos de J, Uy, Ug, Rr € R,

conforme as definicGes apresentadas por Taitel e Barnea (1990):

Ue = U=~ Rs)Us] (2.22)
o =
Rs
u. = Bs = Rp)Ur — (1 — Ry)Us] (2.23)
‘0 (1-Rp)
U. = [/ + (Re — Rs)Ur — (1 — Rs)Up] (2.24)
F= R,

onde Uy € a velocidade de translacdo da bolha alongada determinada pela lei cinematica
proposta por Nicklin et al (1962). Além disto, sdo apresentados dois parametros
caracteristicos deste padréo de escoamento: fator de intermiténcia e a frequéncia da celula

unitaria.
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Por definicdo, a frequéncia da célula unitaria f, € o numero meédio de células por
unidade de tempo, medidas por um observador fixo, Hubbard (1965). Este parametro
também é definido como a razdo entre a velocidade de translacdo da bolha alongada Uy
pelo comprimento da célula unitéria, equacéo (2.25):

Ur

fe =1 (2.25)

O fator de intermiténcia B é definido como a fracdo de tempos, ou de
comprimentos das regides, que constituem o escoamento intermitente (regido da bolha
alongada, filme de liquido e regido do pistdo de liquido aerado), representado-se em

termos da velocidade da bolha alongada U e da frequéncia da célula unitaria f,:

Ly _ Lp (2.26)
C(Lp+Lg)  (Ur/f)

B

Essas varidveis sdo especificas do escoamento intermitente e serdo utilizadas na

seccdo 3.5.1, demonstrando a sua dependéncia no modelo de mistura.
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3. Materiais e Métodos

3.1 Instalacio e Procedimento Experimental

As experiéncias efetuadas numa tubagem vertical de acrilico com didmetro interno
de 0,032 m e 3,815 m de comprimento, numa instalagdo experimental localizada no
Laboratorio de Mecanica dos Fluidos e Hidraulica do Instituto Politécnico de Braganca,
e pode ser visualizada na figura (3.2). A representacdo esquematica da instalacdo

experimental é mostrada na figura (3.1).

OTM

P2 A A
AC Compressor de ar
BW Bomba de agua
V2 o —p— DM Mandmetro diferencial
|| = DV Valvula de dreno
a EA Ar ambiente
DM J Velocidade superficial da mistura
£ £ LDT Tubo de descarga do liquido
2 0 £ LGI Injetor gas-liquido
< ol vln p P1/P2 Tomas de presséo
@ |k am P Presséo atmosférica
DV 1l " % atm 2
= | R1/R2/R3  Rotametros de dgua
WT R4 Rotametro de ar
ST Reservatério de seguranca
™ Termémetro
v TS Secao de teste
vi >< - VN2 Valvulas de esfera - Fechamento rapido
s V3 Valvula geral de agua
] V4 Vélvula geral de ar
€ O VR1 Valvula do rotametro 1
P1 i \; ; VR2 Vélvula do rotametro 2
i VR3 Valvula do rotametro 3
5 BW WT Reservatério de agua
3
EA ST Lal ) y
|_‘> — Linha de 4gua
V4 .
e Linha de ar
R4 I R3 I I R1 Linha do escoamento bifasico
AC
oY ) per el pep
V3 VR3 VR2 VR1

Figura 3. 1: Representacéo esquematica da instalagdo experimental.
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Figura 3.2: Viséo global do aparato experimental

Na coluna foram instaladas duas valvulas de esfera, V1 e V2, distanciadas 1,650m
e também projetou-se e instalou-se um mecanismo, detalhado na sec¢édo (3.2), para o
fecho sincrono das valvulas para medicédo da fracdo de vazio média. A linha azul na figura
(3.1) representa o circuito de 4gua. A agua é introduzida na base da coluna atraves de uma
bomba centrifuga, BW. O caudal de agua é regulado pelas vélvulas VR1, VR2 ou VR3,
e medida por um dos rotametros R1 (KGD — Houdec S7E-60), R2 (RDG — Houdec —
S18xE500) ou R3 (KI Instruments— 25401 -5L.57) dispostos em paralelo e funcionando
isoladamente, com incerteza de 4%. O rotdmetro R2 controla um caudal de 6 a 601/h, 0
rotdmetro R3 um caudal de 50 a 5001/h e o rotdmetro R3 um caudal de 227,12 a 2271,2
I/h, figura (3.3).
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Figura 3.3: (a) Rotametro de agua R3, (b) Rotametro de agua R2, (c) Rotdmetro de 4gua R3.

O circuito de ar é representado pelas linhas verdes da Figura (3.1). Utilizou-se um
compressor de ar AC, com uma pressdo maxima de 6,00 x 10° Pa. O caudal é controlado
por um rotametro R4 (KGD-1100 — tube 6-A-150 — float S.S), Figura 3.3(a), que tem
capacidade de fornecer um caudal minimo e maximo de, respectivamente, 200 a 1500 I/h
com uma incerteza de 3,5%. A calibragdo do rotdmetro de ar foi realizada para varios
caudais de agua e posteriormente utilizada uma escala de conversdo fornecida pelo
fabricante. Construiu-se um reservatério de segurancga para prevenir que a dgua entrasse
no circuito de ar por acidente e prejudicasse a medicdo do caudal de ar, Figura 3.4(b). O
ar era introduzido diretamente na base da coluna através de um orificio da tubagem, um

pouco acima de onde a agua era introduzida.
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Figura 3.4: (a) Rotdmetro de ar (R4), (b) Reservatorio de Seguranca.

Foram testadas seis velocidades superficiais de liquido, J,, entre 2,1 x 10"2 m/s e
55 x 10~2 m/s com cinco velocidades superficiais de gas,J; , entre 25 x 1072 m/s e 43 X
1072 m/s. Foi medida a fracdo de vazio,a , para cada par das velocidades superficiais. As
medicdes foram realizadas a temperatura ambiente variando de 18 °C a 21 °C, medidas

na sec¢do final de teste, TS, por um termdmetro, TM.

Obtiveram-se as medidas das fracdes de vazio por dois métodos: fecho sincrono
das vélvulas e relacdo de Zuber/Nicklin. Elaborou-se uma lista com os procedimentos,
tendo como referéncia a Figura (3.1), para evitar erros e padronizar o processo de

medicdo:

1 — Verificacdo se as valvulas estdo abertas: V1, V2 e V3;

2 — Fecho da valvula V4, para evitar a entrada de agua na linha de gas

3 — Ligar a bomba de 4gua com o seu caudal maximo para retirar todo o ar do circuito.

4 — Introducdo do gas, ligando o compressor e abrindo a valvula V4, com baixos caudais

aproximadamente 200I/h e pressdes 1bar.

5 — Regulacédo o caudal de gés pretendido utilizando o rotametro R3, regulando também

a pressao que pode variar no compressor para 1 bar.

6 — Esperar para que o sistema atinja o estado estacionario, aproximadamente 2 min.
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7 — Fecho das duas valvulas V1 e V2 utilizando o mecanismo para o fecho sincrono das
valvulas. Desligar o compressor de ar, AC e a bomba de 4gua, BW. Em seguida, fecho
da vélvula geral de ar V4.

8 — Registo da altura de gas medida (L4,) a partir da base da valvula V2 até a interface

entre os dois fluidos, para célculo da fracdo de vazio, equacéo (3.4).

9 — Abertura das valvulas V1 e V2, ligar a bomba de agua BW para permitir que a coluna
fique cheia de agua. Desligar a bomba de agua BW, para que a coluna fique como meio

liquido estagnado.

10 —Ligar o compressor de ar e abertura em seguida da valvula V4. Ajuste do caudal de
ar pelo rotametro R3. Posteriormente fechar a valvula V4 e desligar o compressor de ar
AC.

11- Medicéo da velocidade de subida do slug, V,, r no meio liquido estagnado, entre dois
pontos da coluna distanciados 1,15 m comprimento,Ly . . Esperar para que a base do

bolha passe pelo primeiro ponto, e medi¢cdo do tempo de subida com um cronémetro até

ao segundo ponto.

3.2 Mecanismo para o fecho sincrono das valvulas

Um dos métodos para obtencdo da fracdo de vazio no escoamento de fluidos
bifasicos € o método do fecho sincrono de valvulas. Este método necessita que duas
valvulas se fechem sincronizadamente ao mesmo tempo. Projetou-se um dispositivo
mecanico baseando-se no mecanismo de quatro barras. Objetivo do mecanismo é
aproveitar o movimento de rotacdo de uma das valvulas permitindo o fecho sincrono da

segunda, auxiliando na medicao da fracdo de vazio na tubagem.

Em um projeto de mecanismos busca-se utilizar a menor quantidade de pecas para
simplificar a realizacdo do trabalho, ter menos custos e mais confiabilidade. O mecanismo
de quatro barras, ou o quadrilatero articulado, é o mais utilizado e o mais simples dos
mecanismos articulados, apresenta uma caracteristica predominante que é o facto de
possuir diferentes relacdes geométricas entre as barras possibilitando relagdes diferentes
entre o tipo de movimento de entrada e saida (Norton, 2011). A variedade de movimentos
que podem ser gerados por esse tipo de mecanismo, faz com ele seja encontrado em
diversos dispositivos mecanicos. E formado por quatro barras, uma barra fixa (W), uma

barra motora (O), uma barra intermediaria (R) e uma barra movida (Y), figura (3.5).
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Figura 3.5: Mecanismo de quatro barras.

A barra fixa (W), sustenta 0 mecanismo. A barra (O) denomina-se manivela, por
imprimir o movimento de rotagcdo em um sentido ao mecanismo. A barra (R) denomina-
se acoplador, por ser a peca que acopla a manivela as demais pecas do mecanismo, tem
movimentos de translacdo e rotacao nos dois sentidos. A barra (Y) denomina-se oscilador,
quando possui 0 movimento de rotacdo nos dois sentidos, sem translacdo, pois esta ligada

a estrutura fixa.

3.2.1 Condicéo de Grashof

O dimensionamento de um mecanismo determina o tamanho e proporcdo das
barras de modo a realizar os movimentos desejados. A condi¢do de Grashof é uma técnica
muito simples, que prevé a condicao de rotatividade do mecanismo de quatro barras se
baseando apenas no comprimento das barras, para que 0 movimento se complete sem
haver travamento (Flores, 2007). Para que 0 mecanismo obedeca a essa condi¢do, a soma
dos comprimentos da barra mais curta e a mais comprida tem que ser inferior ou igual a
soma dos comprimentos das duas barras restantes, entdo a barra mais curta pode rodar

continuamente:
O+R<SW+Y (3.1)

Onde O é comprimento da barra menor, R é o comprimento da barra maior, W e
Y sdo os comprimentos das barras remanescentes. A montagem do mecanismo respeita a
condicdo de Grashof, e pelo menos um dos elos € capaz de fazer uma revolugdo completa

em torno do eixo de rotacéo.

Quando a equacdo (3.1) se iguala, 0 mecanismo é chamado caso especial de

Grashof, e as configuracfes sdo chamadas de dupla manivela ou paralelogramo, que é
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muito adequada, quando se precisa duplicar o movimento de rotacdo de uma barra para

outra, figura (3.6).

O+R=W+Y (3.2)

O mecanismo tera dois pontos de mudanca para cada revolucdo da manivela de
entrada, quando as barras ficarem colineares assumindo a posicdo KE'F’Q, conforme
representado na figura (3.6). Nesses pontos de mudanca, a resposta serd indeterminada.
Nessas posi¢Oes colineares, fica dificil saber, a trajetoria do mecanismo, pois ele pode
assumir duas configurac@es. O movimento deve ser limitado para evitar chegar aos pontos

de mudancas.

Figura 3.6: Mecanismo quatro barras paralelogramo ou dupla manivela em sua posi¢éo colinear.

Além dos pontos de mudanca outro parametro importante deve ser levado em
consideracdo no desenvolvimento do mecanismo de quatro barras, o angulo de
transmissao vy, que € o angulo medido entre a barra intermedia (R) e a barra movida (Y),

como ilustra a figura (3.7).

Figura 3.7: Angulo de transmiss&o mecanismo quatro barras.
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A equacéo que relaciona o angulo de transmiss@o com os comprimentos das
barras e a posi¢do angular da barra O pode ser obtida através das leis dos cossenos, que

resulta:

<R2+Y2—W2—02+2><W><0><c05(p> (3.3)
Y = arcos

2XRXY

Considerando a equagdo (3.3) e tendo o conhecimento dos valores dos
comprimentos das barras observa-se que o0 angulo de transmissao € apenas em funcédo da
variavel ¢. O valor do y tem duas solugdes que varia continuamente de um minimo a um
valor maximo, assim gue 0 mecanismo vai da sua posicao inicial até o extremo de seu
movimento. O angulo de transmissao y,,,;, € minimo quando a barra O esta na posi¢édo
KE’F’Q, e Maximo y,,,, quando a barra O esta na posi¢do KE’'F’’Q, como mostrado na
Figura (3.8).

Figura 3.8: Angulo de Transmissdo minimo e méaximo.

Assim, quando é projetado um mecanismo de quatro barras o angulo de
transmisséo y, em geral, deve estar compreendido entre 40° e 140°, seus valores minimo
e maximo. Se o angulo ndo estiver nesse intervalo, o mecanismo trava, impedindo o

movimento porque as barras R e Y tendem a ficar alinhadas uma com a outra.

3.2.2 Dimensionamento do mecanismo (Solidworks).

Aplicando-se a teoria descrita na secgéo (3.2.1), foi feito o dimensionamento do
mecanismo. Para isso, realizou-se o desenho do mecanismo com auxilio do software
Solidworks, figura (3.9).
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Considerou-se a tubagem da instalacdo experimental como a barra fixa que vai
sustentar o mecanismo e o comprimento de referéncia foi a distancia entre as valvulas V1
e V2 1,650 m. Projetou-se duas barras (alavancas) com as mesmas dimensfes e um
acoplador com o mesmo comprimento da distancia entre as valvulas. Sendo assim, com
0s comprimentos iguais da barra fixa e do acoplador, com 0s comprimentos iguais das
outras duas barras, pode-se classificar o0 mecanismo de quatro barras, como um
paralelogramo, dupla manivela ou manivela seguidor, do caso especial de Grashof, de

acordo com a equacao (3.2).

Alavanca
Fuso
\
Tubagem — @
Vardo ‘
' Porca
|
Alavanca

Figura 3.9: Mecanismo de fecho sincrono das valvulas Solidworks.
A alavancas foram projetadas com um furo retangular inclinado a 45°, figura
(3.10), permitindo um encaixe de forma correta nas valvulas e garantindo um angulo de
transmissdo do mecanismo de 45°, dentro da tolerancia desejada, para a transmissdo do

movimento de rotacdo e o fecho sincrono das valvulas.

Y 4 ®
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Figura 3.10: Alavanca do mecanismo.

Utilizando o software Solidworks também foi feito uma anéalise preliminar na
verificacdo do movimento correto e manuseio seguro do mecanismo, instalado no aparato

experimental.

1 72 K

Figura 3.11:Movimento do mecanismo para o fecho sincrono das valvulas.

Para o fechamento da valvula de esfera é necessario apenas um quarto de volta da
alavanca, ou seja 90°. A interrupcdo do movimento para que 0 mecanismo nao trave na
sua posicao colinear é feito pelo proprio funcionamento da valvula, a esfera que gira
internamente o trava, quando o fluxo interno do fluido esta sendo interrompido, sendo
assim, é garantido o movimento correto da alavanca no posicionamento desejado nao

comprometendo no funcionamento do mecanismo.

Realizaram-se todos os processos de fabricacdo do mecanismo, listados a seguir
no Laboratoério de Tecnologia Mecénica do IPB:

- Foi feito um corte no vardo de aluminio para reducéo do seu comprimento e dois furos

de 8mm de diametro para a passagem dos fusos, a distancia entre os furos ¢ de 1650mm

- Cortou-se uma chapa de aluminio de 3mm de espessura, nas dimensdes de 235mm de

comprimento e 30mm de largura para fabricacdo das alavancas.

- Foram feitos dois furos na alavanca, um retangular com inclinacgdo de 45° e dimensfes

de 12mm de comprimento e 8mm de largura.
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- Um furo circular com didmetro de 8mm também foi feito na alavanca para a passagem

do fuso

Instalou-se 0 mecanismo no aparato experimental figura (3.12) e utilizou-se oito
porcas e dois fusos para unir o vardo de aluminio nas alavancas e garantir a transmisséo

do movimento de rotacdo.

|| s
{E

Figura 3. 12: Funcionamento do mecanismo instalado (a) véalvulas abertas (b) posicdo a meio das
valvulas (c) vélvulas fechadas.

O funcionamento do mecanismo foi de acordo com o previsto através da

simulacdo do movimento no software Solidworks.
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3.3 Fragéo de vazio experimental.

Existem diferentes métodos de obtencdo da fracdo de vazio ou retencdo de gas.
Neste trabalho utilizaram-se dois métodos para a obtencdo do mesmo: o primeiro através
do fecho rapido e sincrono das duas valvulas, V1 e V2; o segundo utilizando a relacéo de
Zuber/Nicklin (Zuber e Findlay 1965, Nicklin 1962), recorrendo a velocidade de subida

da bolha em meio estagnado.

3.3.1 Método do fecho réapido e sincrono das valvulas.

O método do fecho réapido e sincrono das valvulas, envolve a utilizacdo de duas
valvulas de esfera em cada extremidade da secdo de teste na tubagem, que quando
fechadas interrompem completamente a passagem do escoamento bifasico no momento
em que as condicdes de estado estacionario dos caudais de ar e agua forem atingidas (Wu
et al, 2017).

O fecho simultaneo das duas valvulas produz a retencdo de ar e 4&gua na secao da
tubagem que permite de uma forma simples medir a altura de gas Ly, € assim calcular
a fracdo de vazio que é razdo entre a altura de gés e altura total da distancia entre valvulas

Ly, Equagéo:

bq

3.4
Aexp = Zas ( )
%4

Este método foi denominado fecho sincrono das valvulas.

3.3.2 Método da Relacao de Zuber/Nicklin.

A relacdo de Zuber e complementado por Nicklin é simples. Relaciona a fragédo
de vazio com a razdo entre a velocidade superficial do gas e a velocidade dos slugs em
seu regime, equacao (3.5). Essa relagdo € obtida através do rearranjo da lei cinematica de

deslizamento.

e (3.5)
P Cof + Voo

onde C, é o valor do parametro de distribuicdo de acordo com Pinto et al. (1998)

normalmente utilizado como 1,2 considerando o0 escoamento em regime turbulento
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através do nuamero de Reynolds, condigdo verificada neste trabalho e os valores
apresentados no capitulo 4. A velocidade de subida de uma Unica bolha em meio
estagnado, V,, , foi medido de forma experimental com auxilio de um cronémetro

através do comprimento, Ly .e]=Jc+]L é a velocidade superficial da mistura.

3.4 Distribuicdo estatica da fracéo de vazio experimental (Distribuicdo Normal)

A Distribuicdo normal € uma distribuicdo de probabilidade importante sob o ponto
de vista de andlise estatistica de dados experimentais pois permite modelar os fenémenos
naturais e possibilita fazer aproximacdes para calcular probabilidades de varidveis
aleatorias (Viali, 2006). A distribuicdo normal é caraterizada por uma funcdo de
probabilidade, que depende de dois pardmetros, a sua média e 0 seu desvio padrao,

conforme a equacéo:

—(x=M)? (3.6)

Guco(x) =
M,g() §271'

Uma vez que a média M e o desvio padrdo ¢ sdo determinados, para cada par
desses valores temos uma distribuicdo normal é determinada formando uma curva de
densidade de probabilidade, sendo representada como um gréafico em forma de sino que

é simétrico em torno da M conforme mostra a Figura (3.13).

G(x)

M
Figura 3.13: Gréfico curva normal.
A importancia dessa curva consiste no fato que muitos fen6menos naturais, como
medidas de altura, peso, velocidade do vento, apresentam uma distribuigdo normal ou
aproximadamente normal, porque a medida que o nimero de dados, coletados de uma

determinada amostra aumenta, a distribuicdo tende apresentar um comportamento normal

caracterizando a curva (Devore, 1945).
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A média é a soma de todos os diferentes valores que foram obtidos, dividido pelo

namero de vezes que os valores foram medidos equagéo (3.7).

X7 (3.7)
N

M

O Desvio padréo, que ¢ definido pela equacdo, mostra a intensidade que 0s seus

dados séo agrupados em torno da média.

(3.8)

N
1 2
¢= mZ(Xi —M)
1=

Também permite comparar as distribuicGes com dados distintos, através da forma

da curva, quanto maior o desvio padrdo maior largura terd a curva, Figura (3.14)

G(x)

I'-I ¢

Figura 3.14: Curvas normais com variacdo da média e desvio padréo.

Repara-se no efeito do pardmetro ¢, um mais pequeno ¢; assegura uma curva de
distribuicdo mais estreita, definindo a dispersdo dos valores coletados em torno da M,
valores grandes ¢, geram graficos com grande dispersdo em torno da M,, enquanto
valores pequenos de ¢ fornecem gréaficos com picos altos acima da simbolo média e a
maior parte da area do grafico se aproxima de M. Além disso, as medidas experimentais
forem obtidas com maior precisao, todos os valores se encontrardo perto do valor da M,
assim a curva sera mais estreita. Se a dispersdo for baixa, os valores encontrados serdo

muito dispersos e a distribuicdo sera larga e achatada (FCTUC, 2007).

A distribuicdo normal, das medidas de uma certa quantidade de valores obtidos,
descreve como € que os resultados estariam distribuidos depois de um nimero infinito de

medidas. Se uma medida estéd sujeita a muitas pequenas fontes de erros, o nimero de
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medidas e cuidado na realizacdo das mesmas devem aumentar, para que a M esperado, se
aproxime cada vez mais do valor verdadeiro da grandeza ja existente, ou seja, fazendo
um namero grande de medidas (embora ndo infinito), o valor médio obtido estara perto

do valor previsto.

Na pratica, n6s ndo conhecemos a distribuigcdo limite, porque temos sempre um
namero finito de valores medidos, buscamos chegar a melhor estimativa para M e ¢,
baseando-se nos valores medidos. Nesse trabalho serdo utilizados gréaficos de valores
médios bem como funcBes densidade de probabilidade para analisar a influéncia do
aumento da velocidade superficial de gas J; na obtencdo do valor médio da fracédo de
vazio devido a variabilidade do comprimento dos slugs ao longo da secdo de teste do

escoamento.
3.5 Procedimento Numérico

3.5.1 Modelo de Mistura

O modelo de mistura reduz o modelo de dois fluidos que resulta da aplicacdo do
conceito de mistura em um escoamento bifasico, ou seja, 0s componentes das misturas
sdo considerados com um dnico fluido com caracteristicas de viscosidade e massas
volUmicas especificas. Seu modelo é determinado na simplificacdo do modelo de dois
fluidos, sendo assim, o numero de equacgdes de transporte para representar o escoamento
diminui (Lima, 2011). Existem duas variaveis para serem determinadas no modelo de
mistura: a fracdo de vazio e a forca de atrito da mistura. Portanto, é preciso inserir modelos
ou equac0es para determinacdo destas variaveis de fecho do modelo de mistura, as quais
dependem do padrédo de escoamento, que neste trabalho foi Slug flow.

No modelo de mistura, as varidveis primitivas do escoamento sdo expressas em
termos de varidveis de mistura, permitindo a simplificacdo dos termos de transferéncia
interfacial, mas mantendo a interagdo entre as fases atraves do movimento relativo,
permitindo a aplicacdo do modelo de mistura em escoamentos disperso ou intermitente.
(Lima, 2011).

Pauchon et al (1994) propuseram uma forma alternativa do modelo de mistura,
para as equacg0es de conservagdo da massa e quantidade de movimento para cada fase da
mistura em termos das variaveis primitivas do problema, ao invés de utilizar as

propriedades da mistura e a velocidade de difusdo. Este modelo foi feito para o estudo em
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regime estacionario e transiente. Para o fecho do sistema de equacdes do modelo é

necessario o conhecimento da relacdo do deslizamento entre as fases da mistura.

O modelo de mistura tem as suas equacGes mais importantes baseadas na
modificacdo do drift flux model. As equagdes de conservacdo de massa para as fases gas
e liquido sdo definidas, pelas equacdes (3.9) e (3.10):

d d 3.9
a[PGac] + &[pGaGUG] =T (3.9)
d d 3.10
7t [pLRs] + g[pLRsUL] =-T (3.10)

onde U, =J./Rs e U; = J;/a; sao as velocidades das fases de liquido e gas
ponderadas pelas suas fracdes volumétricas de cada fase, sendo a a fragdo de vazio e Rg
a fragdo de liquido. A variavel T é o termo condicional de transferéncia de massa

interfacial.
A equacdo da conservacdo do movimento do modelo de mistura é definida por
(Pauchon et al. 1994):

d d
3t [pacUs + pLRsUL] + 37 [Cyepcac(Us)? + CypLRs(UL)?

(3.11)
2

f
= _O_ZP - EU)G“G + pLRs)J? — [pgag + pLRs]g. sen(6)

Sendo Cy e Cy; sdo os coeficientes de covariancia, respectivamente, das
velocidades das fases de liquido e gas, p; e p; sdo as massas volumicas do liquido e gas,
D é o didmetro interno da coluna, f é o fator de atrito, P é a pressdo da mistura, z € a
coordenada axial ao longo da coluna que varia de O até L, 6 é ainclinacdo da coluna (90°).
Quando os escoamentos sdo turbulentos os perfis de velocidade e concentragdo sdo
aproximadamente planos, tal que o coeficiente de covariancia da velocidade das fases é
aproximadamente igual a unidade, Cy, = 1. Portanto, este coeficiente € omitido das
equacOes de conservacdo de quantidade de movimento e nas equac¢des dos modelos que

se seguem (Lima, 2011).
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Considerando as condicGes de contorno, a equacgédo da conservacdo da massa das

fases gés e liquido, na auséncia de transferéncia de massa, I' = 0, séo reduzidas para:

d 3.12
E[pkakuk] =0 ~  prapUy = Gy = cte (3.12)
d 3.13
E[pLRSUL] =0 ~  pRU, =G =cte (3.1

Com os fluxos massicos G e G, de cada fase mantendo-se constante ao longo da
tubagem. Para o estado estaciondrio e com sen(90°) =1, a equacdo (3.11) da

conservacao do momento da mistura fica:

d 2 d f 2
dz Z Cvrprax(Up)*| = i P ) [pgac + pLRs]]
k=G,L (3.14)
—[pcac + pLRs]g
Rearranjando os termos da Equacéo (3.14) temos:
2| — f 2
iz P+ Cyrprar(Up)*| = 5D [ogag + pLRs]]
k=G L (3.15)

—[pcas + pLRslg

Pode-se simplificar a equacgéo (3.15) utilizando as velocidades das fases, U e Uy,
com as relagdes de fragdo de gas e liquido, a; + Rs = 1, e a massas especificas da

mistura, p,, = ap; + (1 — a)p,, temos:

(3.16)

d
PP [P+ aps(Ug)* + (1 — a)p,(U*] = —Tiw.s — pmd

Onde 7y, s € a forga de atrito na parede por unidade de volume da mistura. Na equagéo
(3.16) nota-se que na formulacdo do modelo de mistura, existem 3 varidveis para serem
determinadas: P, a e Ty, 5. Estas variaveis sdo dependentes do padréo de escoamento, no

caso deste trabalho, slug.
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3.5.2 Padrao de Escoamento

H& uma grande variedade de mapas de padrdes de escoamento em tubo vertical na
literatura. O algoritmo implementado nesse trabalho é capaz de determinar o padréo de
escoamento a partir das velocidades das fases de entrada na tubagem. O mapa de padrédo
de escoamento segue as equacdes de transi¢des apresentadas por (Taitel el al. 1980) figura

(3.15). A equacdo (3.17) € a de transicao de Bubble flow para Slug flow:

- 3.17
Jo = 3Jo — 115 [g(p;szc)] (3.17)

A equacdo (3.17) é representada pela curva A da figura (3.15). Onde p; e p sdo,
respectivamente a massa volumica do liquido e a massa volumica do gés, g é a aceleracdo
da gravidade, o € a tensdo superficial gas-liquido. A equacéo (3.18) que representa a curva
(B) figura (3.15), relaciona as velocidades superficiais J; e J; na qual o regime Slug flow
ndo pode existir. O limite maximo do dominio da curva (B), deve acontecer quando a

fracdo de vazio for um valor @« = 0,52 e comeca a curva (C) da figura (3.15), representada

pela equacdo (3.19).
=4 D%*?°(a /p,)"°% [g(PL - PG]O'446 _J
L (&)0,072 oL G (3.18)
PL
; ]_|G_] = 0,52 (3.19)
G TJL
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Figura 3.15: Mapa dos padrfes de escoamento ar-agua ascendente vertical para uma tubagem de 50mm
de didmetro. (Taitel et al. 1980), adaptado.

A equacdo (3.20) descreve a curva (D), na figura (3.15), que representa a transicao

entre o regime Slug flow e Churn flow.

(3.20)

L +
£ = 40,6< c th +0,22>

D JaD

onde Ly é o comprimento da tubagem. A transicdo de Churn flow para Annular Flow
representada pela equacdo (3.21) descreve a maxima velocidade que o escoamento do gas
atinge, delimitada pela curva (E) da figura (3.15).

(3.21)

_ 3,1[og(p, — ps)]*/*
]G - p 1/2
g

Com essas equacOes apresentadas e com o0s parametros de velocidades
superficiais, massas volumicas, viscosidades, tensao superficial entre as fases, diametro,

comprimento e rugosidade do tubo e sua inclinagéo, é possivel elaborar um algoritmo que

prevé o padréo de escoamento.
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3.5.3 Fracéo de Vazio.

A fracdo de vazio a, no caso do padrdo de deslocamento slugs, é determinada pelo
modelo baseado na lei cinematica de deslizamento proposta por Nicklin et al (1962), que
é desenvolvido a partir do balango volumétrico, em funcédo da velocidade superficial de

gas e da velocidade de translacao da bolha alongada, equacéo (3.22):

_Ja (3.22)
a= U,

onde Uy é a velocidade de translacdo da bolha alongada ou Bolha de Taylor. Definida de
acordo com a proposta de Nicklin et al. (1962), que prop0s uma correlacdo que
descreveria o comportamento da velocidade de translacdo de uma Unica bolha inserida
em meio liquido escoando verticalmente, assumindo que a bolha se desloca com a

velocidade da mistura, acrescida da velocidade de deslizamento local , equacgéo (3.23):

UT = CO,T] + Voo,T (323)

onde Voo 7 = Coo 1 (gDAp/pL)l/2 que na pratica € a velocidade de subida de uma
bolha em meio liquido estagnado. De acordo com Pinto et al. (2007) pode-se utilizar o
valor de referéncia V. = 0,20 m/s, devido as caracteristicas geométricas da tubagem
e as propriedades dos fluidos, sem que se resulte em um erro consideravel no calculo da

velocidade de translacéo da bolha.

Para a bolha alongada, o pardmetro de distribuicdo Cyr e a velocidade de
deslizamento local adimensional C, r, sdo dependentes da inclinagéo da tubulagdo e dos
seguintes grupos adimensionais: Reynolds, Froude, E6tvos. No caso escoamento vertical
e regime turbulento, de acordo com Bendiksen (1984) e Weber (1981), pode-se considerar

Cor = 1,2 & Co r determinado pela equacéo (3.24):

0,345 (3.24)

Coor =
T (14 3805E0-306)058
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onde o parametro Eo é o nimero de Eétvos definido por Eo = A,D*g /g, com A,= p;, —
PG-

Sabendo que o escoamento intermitente se divide em duas regides: as bolhas
alongadas e pistdo de liquido areado. No pistdo de liquido, as velocidades das bolhas
dispersas Uy seguem a mesma correlacdo proposta por Nicklin et al. (1962), equacgéo
(3.25).

Ug = CopJ] + Vo (3.25)

Onde Vi = COO_B(Ang/pL)l/Z. Para as bolhas dispersas, o pardmetro de
distribuicéo Cy 5 e a velocidade de deslizamento local adimensional C, 5 séo definidos

de acordo com Barnea et al. (1985), as equacdes (3.26) e (3.27), respectivamente.

Cos = 1,0 + 0,2sen?(6) (3.26)

Coop = 1,54(Rs)"Eo~/*sen () (3.27)

onde n é um parametro que assume o valor 0 para o regime de bolhas agitadas e 7/4 para
bolhas distorcidas, essa classificacdo € dependente do didmetro das bolhas. Neste trabalho
6 =90° e sen(8) = 1. Além das propriedades apresentadas o0 escoamento intermitente
também depende da sua fracéo de liquido no pistdo Ry e a fracdo de filme de liquido Ry.
A fracdo de liquido do pistédo é por definicdo a razdo entre o volume ocupado pelo liquido
e 0 volume total ocupado pelo pistdo, determinada geralmente a partir de correlagdes,
obtidas por dados experimentais, que expressam R; com um valor médio para todo o
pistdo. A correlacdo utilizada nesse trabalho é de Gomez et al. (2000), definida para

tubagens com inclinagdo 0° < 8 < 90° de acordo com a equagéo (3.28):
R = exp[—(2,48 X 107®Re + 0,450)] (3.28)

onde Re é o numero de Reynolds calculado por Re = p,JD /u;. O modelo para descrever
o perfil de filme de liquido a partir do modelo de dois fluidos, neste trabalho baseou-se
no modelo de Taitel e Barnea (1990). Considerando que a pressdo é a mesma para as fases
na regido do filme, pode -se definir que a taxa de varia¢do da espessura do filme de liquido

Hy com o deslocamento axial z, € determinada pela equagéo (3.29):
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Ty, FSF Ry \TwcSc 1 15,
dHy  — A (1=5;) 4 — (T=g) "4 + Retipgsen(®)

= . -
dzp RpApgcos(0) — [pF(UF —Up)? + (1__%) pc(Up — UT)Z] ZI (3.29)

Na regido em que ndo ha uma variacéo significativa da espessura de filme Hp com
o0 deslocamento axial zz, onde dHy/dzr — 0, simplifica-se para equacdo (3.30), que é
obtida através da relacdo da equacgéo (3.16) da conservacgdo da quantidade de movimento
das fases, de modo a eliminar o gradiente de pressao, permitindo representa-la desse

modo:

T, FSF _ ( Rp )TW,CSC _ ( 1 )TISI

H) =
f(Hr) A 1-R:) A 1—R:) A

(3.30)
+RpApgsen(6) =0
Sendo f; (Hr) uma funcéo implicita de Hp obtida a partir do balango de forgas e

A,= p, — pg a diferenca entre as massas especificas do filme de liquido e do nucleo

gasoso.

As tensdes de cisalhamento na parede da bolha 7,  , do filme de liquido 7y, r € @
tensdo de corte interfacial 7; definida utilizando as velocidades relativas entre o nlcleo
gasoso e o filme de liquido, séo representadas, respectivamente pelas equagdes (3.31),
(3.32) e (3.33):

CrepcUclUcl (3.31)
TW,C = f
Cf,FpFUFIUFl (3.32)
TW,F = f
S Cripc(Uc — Up)|Uc — Up| (3.33)
;=
2

Os fatores de atrito, da bolha alongada Cr. e do filme de liquido C;p sdo

calculados pela formula explicita de Haaland (1983), representada, respectivamente,

pelas equacoes (3.34) e (3.35).
Crc = {—3,6log[(e/3,7D))** + 6,9/Rec]} 2 (3.34)

Crr = {—3,6log[(e/3,7Dp))*** + 6,9/Re]} 2 (3.35)
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Onde ¢ € a rugosidade absoluta da tubagem. Essa formula é dependente dos seus
respectivos numeros de Reynolds da bolha alongada Re. e do filme de liquido Rep

definido, respectivamente, pelas equacdes (3.36) e (3.37):

U-D
Re, = PcUcDc (3.36)
Ug
U:D .
Re, = PLYFDp (3.37)
1253

O fator de atrito interfacial Cr, € estimado através da correlagdo proposta por

Wallis (1969) para interface concéntrica, equacao (3.38):
Cr1 = Crc(1+3006) (3.38)

Onde se considera um fator de atrito da bolha alongada constante C; . = 0,005.

A integracdo da equacado (3.29) determina a espessura do filme em cada posi¢édo z, até

que Lr = ). zp satisfaca o balanco volumétrico de gas determinado por:
J¢ = (1 = R9)Ug + (Rs — Rp)Lgfe (3.39)

Sendo Ry = (1/Lg) fOLFRFsz a fracdo de filme de liquido média e o

comprimento do pistdo de liquido Lg pode ser determinado pela equacéo:
U
Lo = (_T) 1, (3.40)

Portanto, a equacao é resolvida com a condi¢do de contorno de saida da tubagem,
utilizando um método de solucdo de equacgdes nao lineares como o0 método da secante,
para determinar Hp e as demais variaveis relacionadas. Em passo de integracdo Az do
modelo de dois fluidos, considera-se a reducdo de volume da bolha alongada devido ao

aumento da pressao.

3.5.4 Modelo de Forca de Atrito.

O modelo fenomenoldgico foi utilizado para estimar o valor da forca de atrito 7y,
E um método mais complexo que necessita do conhecimento de como e qual a proporgao
das fases que estdo em contato com a parede. Um modelo que requer que capture a
influéncia das fases e esta diretamente relacionado com o padrdo de escoamento, que 0s

classifica em: disperso, separado e intermitente.
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No caso desse trabalho, padrdo intermitente, constitui-se em duas regifes em
contato com a parede da tubagem: um filme de liquido com o nlcleo gasoso e uma
corrente liquida com bolhas dispersas. Esta classificacdo possibilita a representacao de

um modelo para 7y, semelhante ao proposto por Pauchon et al. (1993), equacdo (3.41):
Tw =B(Twe +Twr) + =BTy (3.41)

Sendo Ty ¢ € Ty r as forcas de atrito na parede por unidade de volume da bolha
alongada e do filme de liquido, 7, s a forca de atrito na parede por unidade de volume da
corrente liquida escoamento disperso. As forcas de atrito na parede por unidade de
volume sdo definidas pelo produto entre as suas tensdes de corte e o perimetro, pela area
da secdo transversal das fases que estdo em contato com a parede da tubagem, descrita
pelas equacdes (3.42), (3.43) e (3.44):

_ Tw.cSc (3.42)
we="4
Tw rSF (3.43)
Iwr = 2
o TwsS _ 2Crpm)® (3.44)
w,s = =
’ A D

Onde Cy € o fator de atrito da mistura, dado pela formula empirica de Haaland (1983),
equacdo (3.45), em funcdo do nimero de Reynolds da mistura, Re,,, definido pela
equacéo (3.46). Note-se que o fator de atrito da Equacéo se relaciona com o fator de atrito
f da Equacéo por: f = 4Cy. Estas duas variaveis sdo dependentes da mistura: massa
volumica p,, e a viscosidade u,, da mistura sdo, respectivamente, definidas pelas
equacoes (3.47) e (3.48) de acordo com Dukler et al. (1964).

{ [ e\ 69172 (3.45)
Cr =4{-3,6lo0 (—) ++}
f 91\37p Re,,
D
Re,, = Pm/ (3.46)
I
Pm = aps + (1 —a)p, (3.47)
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b = abg + (1 —a)y (3.48)

3.5.5 Solugdo do Modelo de Mistura.

Neste trabalho a solucdo do modelo de mistura desenvolvida, tem como principal
referéncia o trabalho de Lima (2011). Os dados de entrada sdo definidos no inicio do
modelo, com as propriedades dos fluidos e com as condi¢des geométricas da tubagem.
Em seguida determina-se o padrdo de escoamento. No caso do padrédo de escoamento
slug, a fracdo de vazio e a forca de atrito sdo calculados de acordo com as equacoes (3.22)
e (3.41). Outros padrdes de escoamento além do slug, ndo serdo descritos neste trabalho.
O dltimo passo é o célculo iterativo do gradiente de pressdo, que ndo foi medido

experimentalmente, mas faz parte do modelo de solugéo.

Dados de Entrada Determinar o padrao de -
Ja, Ju. P, Pu UL He, @, Tg, D 0 escoamento »| Regime Golfadas  |—
L,g 8

Modelo de rmsturafe Gradiente de Fragao de vazio e Forca de atrito
Presséao o= JafUs

f(P) = P+Ge.(Ug)atGL(Ul)er¥ [ Ty = PlTue + Twp) + (1 - B, N
APIL = P(0)-P(L)IL w = BlTuc* Twr) + (1 - B)twr

Figura 3.16: Fluxograma da solucdo do modelo de mistura para o regime de escoamento golfadas.

Solucionando a equacéo (3.14) o modelo de mistura é resolvido. No entanto, a

equacdo (3.14) foi reduzida para uma equacdo diferencial ordinaria ndo homogénea:

(3.49)

d
P [¥(2)] = —Tw,s(2) — p(2). g.sen(0)

onde W(z) = P(z) + G;U;(2) + G,U,(z) é uma funcdo implicita de P(z). A partir das
equacdes (2.11), (2.12) e (2.14) é possivel mostrar que as variaveis, p(z), U;(z) e U, (2)
da equacdo (3.49) também sdo dependentes de P(z) como representado nas equagoes
(3.50), (3.51) e (3.52):

Ug(2) = Jo(L)[P(L)/P(2)]/a(2) (3.50)
Up(2) =Jo/11 — a(2)] (3.51)
p(2) = a(2)pe(L)[P(2)/P(L)] + p[1 — a(2)] (3.52)
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onde L é o ponto de medi¢do da segunda toma de pressédo dos fluidos na coluna, onde as
varidveis sdo conhecidas. Estas equacbes sdo deduzidas das equacbes da relacéo
cinemética de velocidades (2.19), (2.20) e (2.21). A solucdo da equacdo depende da
determinacdo das equacdes para a(z) e J;,(z), de acordo com o padrdo de escoamento,
que estdo frequentemente relacionadas as velocidades superficiais das fases, propriedades
de transporte e geometria da tubagem, portanto, a(z) e 7;,(z) também apresentam

dependéncia com P(z).

A equacdo é numericamente integrada utilizando uma rotina do método numerico
Runge-Kutta de quarta ordem, programada em Matlab. O passo de integracdo Az utilizada
foi de D/4, onde mostrou-se suficiente para a solu¢cdo do modelo. A variavel P(z) é

determinada através de uma solucdo iterativa de uma fungao implicita f (P), definida por:

A solucdo da equacdo pode ser resolvida através do método numeérico da secante,

referido na seccéo (2.7), a cada passo de integracdo Az.

As condicdes de contorno para a solucdo das equacBes sdo: as velocidades
superficiais das fases J;, J; € a pressao da mistura P. Também é necessario a definicdo da
temperatura do escoamento T, e a propriedades dos fluidos como as viscosidades y; e
Ug, as massas volumicas p; e p, e a tensdo superficial o. Para a geometria da coluna é

necessario definir o didmetro interno D, o comprimento L e a rugosidade absoluta ¢.

Nesse trabalho os valores utilizados forma: para as massas volumicas p; =
997 (kg/m3) e p; =1,18 (kg/m®); para as viscosidades p; = 9,93 x 10~*
[kg/(m.s)] e ug=184x10">[kg/(m.s)]; para a tensdo superficial o =
0,072 (N/m).

3.6 Cddigos computacionais do modelo.

O codigo computacional desenvolvido, validado através da comparagdo dos
resultados obtidos com ensaios experimentais, escrito em linguagem de programacéo
Matlab, tem como principal referéncia o modelo da tese de doutoramento de (Lima,
2011). No codigo da seccéo a seguir é apresentado o procedimento numérico de solugdo

dos parametros de fechamento « e 7y, para o escoamento Slug Flow.
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3.6.1 - Codigo para determinacéo da fracdo de vazio « e a forca de atrito Ty, para

0 escoamento slug flow.

function [Alfa, Tal W] = algoritmo 5 5(J G, J L, J, ro G, ro L, delta ro,
mi G, mi L, sigma, D, L ,S, A, teta, e, g, P, P_atm)

o°

clc

clear all

close all

Dados de entrada

o o

o\©

$1l-Atribuir valores para as massas volumicas e as viscosidades.
ro C = ro _G; %massa volumica do gas para a bolha alongada

ro F = ro L; %massa volumica do liquido para o filme de liquido
mi C = mi G; %viscosidade do gas para a bolha alongada

mi F = mi L; %viscosidade do liquido para o filme de liquido

$2-Calculo da frequéncia da célula unitéaria

f = 1/Tb; %Frequencia da célula da celula unitaria de [Hz]

To = 16100*(D/J)*((J_G/J)"(1.38))*((J_L/J)"(-0.166))*((J/sqrt(g*D)) " (-
0.317))*(((ro L*D*J)/mi L)~ (1.61))*(((ro L*D*J"2)/sigma)”(-0.564))*
((mi G/mi L)"(0.333))*((ro G/ro L)"~(3.04))+0.087; %Periodo do slug

$3-Calculo da fracédo de liquido
R S1 = exp(-(2.48e-6*Re+0.45*teta));

[}

%4- Calculo da velocidade de translacdo da bolha alongada

UT = CO0T*J + V_inf T; %Velocidade de translacdo da bolha alongada
(Nicklin 1962)
V inf T = C_inf T*((delta ro*g*D/ro L)"(1/2)); %Velocidade da Dbolha

alongada escoamento em meio estagnado

C 0T = 1.2; %Parametro de distribuicdo das bolhas alongada

Cinf T = 0.345/ (1+(3805*(E_0o"(-3.06))))"(0.58);%Velocidade de
deslizamento local adimensional

%5 - Calculo da velocidade das bolhas dispersas
C OB = 1.2;%Parametro de distribuicdo das bolhas
C inf B = 1.54* (R _S1"(7/4))*(E_ o~ (-1/4));
V_inf B = C_inf B*((delta ro*g*D/ro L)"(1/2));

U B = C OB*J+V_inf B;

%6 — Calculo inicial da fracdo de vazio
Alfa = J G/(C_OT*J+V_inf T);
R S = 1-Alfa;

%7 — Calcular os comprimentos do pistdo de liquido e do filme de liquido.
Calcular as forcas de atrito na parede por unidade de volume da bolha
alongada e do filme de liquido.

[L F, L S,Tal WC, Tal WF] = algoritmo 4 4(J G,J,ro C, ro F, mi C, mi F,
D, A, teta,e,f,R S,U T,U B,g,delta ro);

%8 — Calcular a massa especifica e viscosidade da mistura
ro S = ((1-R_S)*ro G)+ (R_S*ro L);
((1-R_S)*mi G)+ (R_S*mi L);

3

-

[92]
|

%9 - Calcular o numero de Reynolds da mistura
Re S = (ro S*J*D)/(mi_S);
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%10 - Calcular o fator de atrito da mistura

CEt S = (-3.6%1ogl0((e/(3.7*D))"(1.11)+(6.9/Re_S)))"(-2);
%11 - Calcular a tensdo de cisalhamento na parede da mistura
tal WS = (Cf S*ro S*(J"2))/2;

%12 - Calcular a forca de atrito na parede da mistura.
Tal WS = (tal WS*S)/A;

%13 - Calcular o fator de intermiténcia.

Beta = (L_F*(P_atm/P)/L F*(P_atm/P)+L_S);

%14 - Calcular a forca de atrito.

Tal W = ((Beta*(Tal WC+Tal WF)+(1-Beta)*Tal WS));

Tal W;

Alfa;

end

O procedimento numérico de solucdo dos parametros de fechamento «a e 7;, para
o escoamento Slug Flow, depende dos valores da determinacéo do perfil de liquido e

demais variaveis relacionadas, do codigo da seccdo a seguir.

3.6.2 - Codigo para determinacédo dos comprimentos do pistdo de liquido Lg e do
filme de liquido L, e das forcas de atrito na parede por unidade de volume da bolha

alongada Ty e do filme de liquido Ty .

function [L F, L S,Tal WC, Tal WF] = algoritmo 4 3(J G,J,ro C, ro F,
mi C, mi F, D, A, teta,e,f,R S,U T,U B,g,delta ro)

%% Dados iniciais do algoritmo 5.5
% clc

% clear all

% close all

% Dados de entrada

%1 — Calcular a espessura do filme de liquido de forma implicita
utilizando o método da secante.

L F = 0; %Comprimento do filme de liquido

z F=0;
DeltaH F
if R S <
F

= le-3;

1

@(X) ((4/D"2)*(X"2))-((4/D)*X)+R_F;

X0 = 0;%Valor aproximado do limite inferior
X1l = 1;%Valor aproximado do limite superior
erro = 100;

tol = 0.000001;

while erro>=tol

=

R S;
X

Xa = X1 - ((feval(Y,X1l).*(X0-X1))./(feval(Y,X0)-feval(Y,X1)));
erro = abs((Xa-X1)/Xa);
X0 =X1;
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X1l = Xa;

end
HF = Xa;
else
HF =D - DeltaH F;
end
%2 - Determinar as propriedades geométricas para uma 1interface
concentrica
S C = 0; %perimetro molhado da fase gas
S F = pi*D; S%Perimetro da fase molhada de liquido
S I = pi*D*(1-2*(H_F/D)); %Perimitro interfacial
D C = D*(1-(2*(H_F/D))); %Diametro hidraulico de fase gas
D F = D*(4*(H F/D)*(1-(H_F/D))); %biamtro hifraulico da fase liquida
R F = 4*(H F/D)*(1-(H_F)/D); %Fracao de filme de liquido
%3 — Calcular as velocidades, do gas na bolha alongada e do filme de
liquido.
U C = (((R S-R_F)*U T)+((1-R S)*U B))/(1-R F);
UF = (J+H((R F-R S)*U T)-(U B*(1-R _S)))/R F;
%4 - Calcular os numeros de Reynolds, para a bolha alongada e para o
liquido.
Re C = (ro C*U C*D C)/mi C;
Re F = (ro F*U F*D F)/mi F;
%5 — Calcular os fatores de atrito, da bolha alongada, do filme de
liquido e interfacial.
Cf C = (-3.6%1ogl0((e/(3.7*D C))"(1.11)+(6.9/Re_C)))"(-2);
CEt F = (-3.6%1ogl0((e/(3.7*D _F))"(1.11)+(6.9/Re _F)))"(-2);

Cf I = Cf C*(1+300* (H F/D));

%6 — Calcular as tensdes de cisalhamento, da bolha alongada, do filme
de liquido e interfacial.

tal WC = (Cf C*ro C*(U C"2))/2;

tal WF = (Cf F*ro F*(U F"2))/2;

tal WI = (Cf I*ro C*((U _C-U F)"2))/2;

%7 — Calcular a forca de atrito por unidade de volume, da bolha
alongada e do filme de liquido.

Tal WC = (tal WC*S C)/A;

Tal WF = (tal WE*S F)/A;

%38 — Calcular a variacdo da espessura de filme de ligquido com o
delocamento.

dH_F = numerador/denominador;

numerador = (tal WF*S F/A)-((R_F/(1-R _F))*((tal WC*S C)/A))-((1/(1-
R_F))*((tal_WI*S_I)/A))+(R_F*delta_ro*g);

denominador = -((ro F*(U F-U T)"2)+((R_F/(1-R _F))*ro C*((U C-

U_T)"2)))*(S_I/A);

%9 - Atribuir as grandezas H F, R F, Tal WC, Tal WF serdo as grandezas
medias.

H F media = 0;
R F media = 0;

Tal WC media 0;
Tal WF media = 0;
%10 — Condigédo para atribuir valores para espessura do filme de

liquido e retomar a etapa 2.
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if dH F >= 0
HF =HF -DeltaH F;

else
posicao=0;

%11 - Nao atribuindo a condicdo da etapa 10, atribuir essa condicéo e
repetir as etapas de 2 até 8.
while J G >= (1-R S)*U B+(R_S-R_F media)*L F*f
posicao=posicao+l
H F = H F-DeltaH F;
z F =z F + Deltal F/dH F;
L F z F;

$12 - Repeticgdo das etapas de 2 até 8.

%2 - Determinar as propriedades geometricas para uma interface
$concentrica
S C = 0; %perimetro molhado da fase gas
S F = pi*D; %Perimetro da fase molhada de liquido
S I = pi*D*(l—Z*(H_F/D)); $Perimitro interfacial
D C = D*(1-(2*(H_F/D))); %biametro hidraulico de fase gas
D F = D*(4*(H F/D)*(1-(H_F/D))); %Diamtro hifraulico da fase

liquida
R F = 4*(H F/D)*(1-(H_F)/D); %Fracao de filme de liquido

%3 — Calcular as velocidades, do gas na bolha alongada e do filme de
liquido.

UC= (((RS-R F)*U T)+((1-R_S)*U_B) / 1-R F);

UF = (-1)*(J+((R_F-R S)*U T)-(U B*(1-R S)))/R _F;
%4 - Calcular os numeros de Reynolds, para a bolha alongada e para o
liquido.

Re C = (ro C*U C*D C)/mi C;

Re F = (ro F*U F*D F)/mi F;
%5 — Calcular os fatores de atrito, da bolha alongada, do filme de
liquido e interfacial.

Cf C = (-3.6%1ogl0((e/(3.7*D C))"(1.11)+(6.9/Re_C)))"(-2);

Cf F = (-3.6%1ogl0((e/(3.7*D F))"(1.11)+(6.9/Re_F)))"(-2);

Cf F =real(Cf F)"2+imag(Cf F)"2;

Cft I =Cf C*(1+300*(H_F/D));
%36 — Calcular as tensdes de cisalhamento, da bolha alongada, do filme
de liquido e interfacial.

tal WC = (Cf C*ro C*(U C"2))/2;

tal WF = (Cf _F*ro F*(U F"2))/2;

tal WI = (Cf I*ro C*((U C-U F)"2))/2;
%7 — Calcular a forca de atrito por unidade de volume, da bolha
alongada e do filme de liquido.

Tal WC = (tal WC*S C)/A;

Tal WF = (tal WE*S F)/A;
%8 — Calcular a variacdo da espessura de filme de ligquido com o
delocamento.
dH F = numerador/denominador;
numerador = (tal WF*S F/A (R F/(1-R _F))*((tal WC*S C)/A))-((1/(1-
R F))*((tal WI*S I) /A (R_ F*delta ro*qg) ;

denominador = ((ro_F*(U_F U_T)A2)+((R_F/(l—R_F))*ro_C*((U_C—

U_T)"2)))*(S_I/A);



%13 - Criar uma variadvel auxiliar e atribuir valores médios paras as

fracdo do filme de liquido,

grandezas, espessura do filme de liquido,
forcas de atrito por unidade de volume da bolha alongada e do filme
liquido.

H F media = (H F media+(H F*DeltaH F/(dH F)))/L F;

R F media = (R_F media+ (R F*DeltaH F/(dH F)))/L F;

Tal WC media =
Tal WF media =

(Tal WC media+ (Tal WC*DeltaH F/(dH F)))/L F;

(Tal WF media+ (Tal WE*DeltaH F/(dH F)))/L F;

end
H F = H F media;
R F = R F media;
Tal WC = Tal WC media;
Tal WF = Tal WF media;
%14 - Calcular o comprimento do pistdo de liquido.
L S = (UT/f)-L_F;
end
end

de
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4 - Resultados e discussoes.

O trabalho incidiu sobre a fracdo de vazio ou retencdo de gas, num escoamento
ascendente de ar — agua, numa tubagem vertical no padréo de Slug flow. Realizou-se um
estudo experimental e numérico para validar o modelo de mistura com 30 testes
experimentais. Utilizou-se diferentes velocidades superficiais de gas e liquido: 6
velocidades superficiais de liquido J, variando de 2,1 x 1072 até 55x 1072 m/s e 5
velocidades superficiais de gas J; variando de 25x 1072 até 43 x 1072m/s. O
escoamento deu-se em regime turbulento, com base na velocidade da mistura J = J; +
J.- O numero de Reynolds baseado na velocidade superficial da mistura e nas
propriedades da agua, calculado por Re = p,JD/u; , variou entre 8707 e 31486. O
numero de Reynolds baseado na velocidade e nas propriedades da mistura, calculado pela
equacdo (3.46) variou entre 14107 e 25530. Ambos os valores sdo para 0 regime
turbulento de acordo com Pinto et al. (1998).

4.1 Mapa de Padrdes de Escoamento.

Para resolver 0 modelo de mistura, como visto na sec¢do (3.5.5), primeiro é
necessario determinar o padrdo ou regime de escoamento a partir das velocidades
superficiais, das propriedades fisicas dos fluidos e da geometria da tubagem. Utilizou-se
neste trabalho o mapa de padrdes de escoamento obtido por (Matoba 2019), representado
na figura (4.1).

102

DISPERSED BUBBLE

Jy [mVs]
T

UNIFORM BUBBLE ANNULAR

10° 10
Jg [m/s]

Figura 4. 1: Mapa dos padrfes de escoamento ar-agua vertical ascendente em uma tubagem com 32 mm
de didmetro e localizacdo dos pontos experimentais.
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Esperava-se um mapa idéntico ao apresentado por Taitel et al. (1980), figura (2.3),
por ter utilizado as mesmas equacgdes de transicdo. As curvas de transicdo entre cada
padréo de escoamento séo descritos pelas equacbes. Equacgéo (3.17) — curva A; Equagéo
(3.18) — curva B; Equacdo (3.19) — curva C; Equacéo (3.20) — Curva D; Equacéo (3.21)

—curva E.

Na figura (4.1) observa-se os 30 pontos experimentais, a vermelho, escolhidos nos
testes para obtencéo dos dados de fracdo de vazio. Todos os pontos estdo dentro da regido
do mapa correspondente ao padréo slug flow, uma vez que os valores das velocidades, J;
e /., ensaiados permitem ultrapassar o limite da curva A do padrdo de escoamento bubble
flow. Este padrdo de escoamento, slug flow, mostra-se na Figura 4.2(b). As formas e
trajetorias dos slugs séo influenciados pelas interacGes dindmicas causadas pela esteira e
também pelas pequenas bolhas presentes no pistao de liquido.

Realizou-se também a visualizacdo dos padrdes de escoamento por dois métodos:
aolho nu e através de uma camera de alta velocidade. Os padrfes sdo mostrados na figura
4.2).

(@) (b) (c) (d)

Figura 4.2: PadrBes de escoamento obtidos na instalacdo experimental, para um escoamento ar-agua
ascendente vertical. (a)Bolhas - Bubble Flow, (b)Bolhas Alongadas — Slug Flow, (c)Esfarrapado — Churn
flow e (d)Anular — Annular flow.

4.2 Fragéo de vazio.
A analise da fracdo de vazio foi realizada comparando os dois métodos

experimentais descrito na seccdo (3.3), 0 metodo de fecho sincrono das valvulas e o
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método da relacdo de Zuber/Nicklin, com os resultados numeéricos obtidos a partir do

modelo de mistura apresentado.

Os resultados experimentais da fracdo de vazio obtidos pelo método do fecho
sincrono das vélvulas que sdo mostrados na Figura (4.3), foram analisados através da
distribuicdo estatistica que se aproximam de uma distribuicdo normal. Realizou-se 20
medic¢des da fracdo de vazio para fazer os graficos da distribuicdo normal. Esses graficos
mostram a evolucdo dos valores médios e desvio padrdo da fracdo de vazio para 0s
diferentes pares de velocidades superficiais de géas e liquido, revelam como as fragdes de
vazio estdo distribuidas ao redor da média no trecho da tubagem em que se realizou a
medicdo. Nota-se um comportamento distinto, nas distribui¢fes estatisticas nos pontos
experimentais a medida que temos um distanciamento da curva A, Figura (4.2) do mapa
dos padrBes de escoamento. Nelas observa-se que os valores médios e desvio padrédo da
fracdo de vazio nos diferentes pontos experimentais sofrem uma maior variabilidade
devido ao aumento das velocidades superficiais que influenciam a formagéo dos slugs.

Observou-se uma ndo uniformidade no tamanho e na frequéncia dos slugs durante o

escoamento.
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Figura 4.3: Distribuic@es das frages de vazio obtidos pelo método do fecho sincrono das valvulas (a)
J. =0,021m/s (b)J, =0,012m/s (¢)], =016 m/s (d)J, =0,24dm/s (e)], =0,39m/s ()], =
0,55 m/s para todos os J.

Os pontos experimentais utilizados nesta analise estatistica foram obtidos
mantendo-se o valor da velocidade superficial do liquido J; constante e aumentando-se 0
valor da velocidade superficial do gas J;. Com isso observa-se que 0 aumento da
velocidade superficial do gas aumenta o desvio padrdo da distribuicdo e o valor médio da
fracdo, diminuindo a precisdo dos valores medidos, devido a formacdo instavel no
comprimento dos slugs. O aumento do desvio padrdo devido indica que as interagdes
entre as bolhas ao longo da tubagem s&o atenuadas com aumento da velocidade superficial
de gas. Nota-se também que a medida que a velocidade do gas aumenta as distribuicdes
se deslocam para a direita o que indica um aumento da média e o aparecimento de bolhas
com tamanho superior. O aumento no tamanho da bolha é esperado devido a queda de

pressdo na tubagem e a eventual coalescéncia de bolhas.

4.3 Comparacao dos dois Métodos

Nesta secdo sdo apresentados os resultados experimentais referentes
respectivamente a fracdo de vazio obtidos pelos dois métodos, Figuras (4.4) e (4.5). Para
0 método do fecho sincrono das valvulas e 0 metodo da relagcdo de Zuber/Nicklin. Nota-

se que para uma velocidade superficial de liquido constante a fracdo de vazio aumenta
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com o aumento da injecao de gas, porque ha mais gas na coluna. Por outro lado, para uma
velocidade superficial de gas constante a fragdo de vazio diminui com o aumento da
velocidade superficial de liquido, isto é consequéncia do aumento da velocidade dos
fluidos na coluna e quanto maior a velocidade da mistura, maior sera a velocidade das
bolhas alongadas e menor o seu tempo de permanéncia na coluna. Este comportamento
foi mencionado por (Wallis 1969) e também observado em todos os resultados numéricos
e experimentais. O menor e o maior valor da fracdo de vazio experimental obtido pelos

métodos sdo apresentados na tabela (4.1):

Tabela 4. 1: Pontos experimentais para 0 menor e maior valor da fracdo de vazio.

Velocidades Superficiais (m/s) Fracdo de vazio (%)
I Je Fecho Sincrono Zuber/Nicklin
55 % 1072 25x 1072 23,55 23,66
2,1x1072 48 x 1072 62,68 61,30

Estes valores da fracdo de vazio eram esperados, uma vez que o padrdo de
escoamento € o Slug e a fracdo de vazio neste escoamento é maior do que 25,00%. Nas
figuras (4.4) e (4.5) sdo mostrados, respectivamente, os valores da fragdo experimental

obtidos pelo método do fecho sincrono de valvulas e a relagdo de Zuber/Nicklin.
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Figura 4.4: Resultado experimental da fracdo de vazio para todas as velocidades J; e J testados —
Método do fecho sincrono de valvulas.
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Figura 4.5: Resultado experimental da fracdo de vazio para todas as velocidades J,, e J; testadas —
Método da relacdo de Zuber/Nicklin.

A precisdo dos dados obtidos do modelo analisado é baseada no erro relativo

percentual §,, para os 30 pontos experimentais testados, equacao (4.1).

5, = 100M 4.1)

Texp

O erro relativo percentual da fracdo de vazio experimental é apresentado nas
Figuras (4.6) e (4.8) para os métodos utilizados. A comparacgédo dos resultados numéricos
com os resultados experimentais do método do fecho sincrono das valvulas resultou que
a média do erro relativo foi de 6,70%, a média do erro relativo para a menor velocidade
de gas 25 x 1072 m/s foi de 7,98% e a média do erro relativo para a maior velocidade
superficial de gas de 43 x 1072 m/s foi de 6,70%. O desvio padrdo do erro relativo foi
de 1,93% e o método mostrou uma variacdo de diminuicdo do erro com 0 aumento da

velocidade superficial de gas.

Observa-se ainda na Figura (4.6), que para os baixos valores de velocidade
superficial de géas os resultados numéricos foram sobrestimados em mais de 13%,
enguanto para os altos valores de velocidade de gas os resultados numéricos
subestimaram os resultados em mais de 7%, ou seja, para menores valores de velocidade
superficial de gas maior é o erro relativo. Isso ocorre devido ao fato de que a formulagéo
do modelo de mistura, trabalha com médias e ndo prevé efeitos de interacdo entre bolhas,
. Deste modo, a utilizagdo desta formulagdo do modelo de mistura s6 produz resultados

satisfatorios quando aplicado em escoamentos de slugs completamente desenvolvidos,
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que ndo era o caso da maioria dos pontos experimentais analisados. E na figura (4.7),

observa-se que o erro relativo (84 ) para a fragdo de vazio néo excedeu 15%.
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Figura 4.6: Resultados para os erros relativos para todos os J, e J; testados — Método do fecho sincrono

das valvulas.
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Figura 4.7: Comparacdo da fracdo de vazio, o, para os resultados experimentais (eixo-Y) contra 0s
resultados numeéricos (eixo-X), as linhas pontilhadas vermelhas correspondem um maximo e minimo de
15% dos erros experimentais — Método do fecho sincrono das valvulas.

Comparando os resultados numéricos com os resultados experimentais utilizando
0 metodo da relacé@o de Zuber/Nicklin, Figura (4.8), resultou um erro médio de 3,68%. O
desvio padrdo da media dos erros relativos foi quase duas vezes mais o valor do método
de fecho sincrono das valvulas, 1,93% contra 3,62%. A média do erro relativo para a
menor velocidade superficial de gas 25 x 1072 m/s foi de 5,62% e a média do erro
relativo para a maior velocidade superficial de gas de 43 x 1072 m/s foi de 2,61%,

repetindo o que se observou no método do fecho sincrono das valvulas, uma diminuigéo
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do erro com o aumento da velocidade superficial de gas. A dispersdo dos valores
experimentais foi menor e com excecdo de quatro leituras todos os valores numéricos

foram maiores do que a fragdo de vazio experimental.
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Figura 4.8: Resultados para os erros relativos para todo os J;, e J; testados — Método da Relacéo de
Zuber/Nicklin.

Mostra-se na Figura (4.9), que o erro relativo (6(a)) , entre o valor numérico e 0
valor experimental da fracdo de vazio, ndo excedeu o valor de 15% para 0 método da

relacdo de Zuber/Nicklin.
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Figura 4.9: Comparacgéo da fracdo de vazio, o, para 0s resultados experimentais (eixo-Y) contra 0s
resultados numéricos (eixo-X), as linhas pontilhadas vermelhas correspondem um maximo e minimo de
15% dos erros experimentais — Método da relagéo Zuber/Nickilin.

Relativamente ao parametro V,,r, nos testes experimentais efetuados, para a

velocidade de uma bolha de Taylor em meio liquido estagnado, obtiveram-se valores
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entre 0,198 m/s e 0,210 m/s com um valor médio de 0,205 m/s. Os valores obtidos de
Ve r V&0 a0 encontro do que foi escrito na secgdo (2.1), isto € um valor de V,, 7 em torno

de 0,20 m/s, como mostrado na figura (4.10).
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Figura 4.10: Resultado da velocidade de subida da Bolha em meio estagnado de agua, V1, utilizado no
método da Relacgdo de Zuber/Nicklin.
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5 - Conclusodes e Trabalhos Futuros

5.1 - Conclusdes

Na instalacdo experimental usada, que permite o estudo de escoamentos bifasicos
de gés e de liquido, observaram-se os 4 principais padrdes de escoamento no sistema ar-
agua: Bubble flow (Bolhas); Slug flow (Golfadas); Churn flow (Esfarrapado) e Annular
flow (Anular). Neste trabalho, o estudo realizado restringe-se ao padrao Slug flow. A partir
das velocidades das fases, das propriedades dos fluidos e das caracteristicas da tubagem,

verificou-se o padrdo Slug flow em todos o0s ensaios experimentais.

Mais precisamente, neste trabalho realizou-se um estudo numeérico e experimental
sobre escoamento bifasico de ar-agua, vertical ascendente em modo co-corrente, no
padrdo Slug flow. O objetivo principal foi verificar a influéncia da variagdo das
velocidades superficiais das fases na fragéo de vazio do escoamento e comparar os valores
experimentais deste parametro com os valores obtidos numericamente através do modelo

de mistura.

Medidas experimentais da fracdo de vazio foram realizadas em 30 pares de
velocidades superficiais de gas e liquido, sendo 6 velocidades superficiais de liquido
variando entre 2,1 x 1072 e 55 x 1072 m/s e 5 velocidades superficiais de gas variando
de 25 x 1072 até 43 x 1072 m/s. Com estes valores, o regime de escoamento foi sempre
turbulento, com o nimero de Reynolds baseado na velocidade e nas propriedades da

mistura a variar entre 14107 e 25530.

Projetou-se e instalou-se um mecanismo de fecho rapido e sincrono de valvulas
para a instalacdo experimental que permitiu a aquisicédo de valores da fracdo de vazio com
maior exatiddo pelo método do fecho sincrono das valvulas. Além disso, 0 equipamento
experimental também permitiu o calculo da fracdo de vazio pela relagdo de Zuber/Nicklin
através da medicgdo da velocidade de subida das bolhas alongadas (slugs ou bolhas de

Taylor).

Ambos 0s métodos usados na obtencdo da fragdo de vazio experimental foram
coerentes e aceitaveis. O erro entre os valores obtidos numericamente e 0s obtidos
experimentalmente foram sempre inferiores a 15%. O método do fecho sincrono das
valvulas apresentou um erro médio relativo 6,69% com um desvio padréo de 1,93%, para

valores da fracdo de vazio a variar entre 23,55% e 62,68%. J& 0 método da relagdo de
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Zuber/Nicklin apresentou um erro médio de 3,68% e o desvio padrdo de 3,62%, para
valores fracdo a variar entre 23,66% e méaximo de 61,30%. Seguindo esses valores, as
experiéncias servem para validar o modelo de mistura, pode se dizer os resultados
experimentais da retencdo de gas, comparados com o modelo de mistura, funcionam

relativamente bem para prever a fracao de vazio em regime Slug flow.

Além disso a andlise feita pelas curvas de densidade probabilidade da distribuicédo
da fracdo de vazio pelas diferentes velocidades superficiais de gas e liquido mostraram
que, para uma mesma velocidade superficial de liquido com o aumento da velocidade
superficial de gas hd um aumento no desvio padrdo, ou seja, apresenta uma maior
variabilidade no comprimento das bolhas, um fluxo mais instavel e bolhas mais

alongadas, resultado natural do efeito de coalescéncia e da expansao do gas.

5.2 -Trabalhos Futuros.
Podem ser feitas melhorias na instalacdo experimental, para maior precisdo dos

dados experimentais obtidos:

- Instalagdo de um sensor eletrdnico/dptico de velocidade alterando o procedimento de

medi¢&o manual com um cronémetro do tempo de subida da bolha.

- Substituicdo do mandmetro diferencial por sensores de pressdo eletrénicos, para
possibilitar a medigéo do gradiente de pressdo em regimes de escoamento com uma maior

expansao de gas.

- Substituicdo do rotametro de gas, por medidor eletrénico, que permita uma maior faixa

de caudais de gas e maior precisdo nos valores da velocidade superficial do gas.

Como trabalho futuro pode-se analisar os parametros especificos em escoamento
gas-liquido em regime Slug Flow para a mesma configuracdo: comprimento das bolhas

alongadas e comprimento minimo entre as bolhas para um escoamento mais estavel.

Outros parametros podem ser listados, por exemplo, a transferéncia de massa
entres as fases, em diferentes configuraces de escoamento gas-liquido em regime Slug

flow, mas também noutros regimes como Bubble flow, Churn flow e no Annular flow.
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