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RESUMO

Neste trabalho apresenta-se um estudo tedrico transiente para predizer o
comportamento do escoamento bifdsico (gas e 6leo) tipo bolha de Taylor em dutos
horizontais, verticais e curvados. O modelo considera os efeitos de tensdo superficial,
gravidade e forcas viscosas. Simulagdes usando o software CFX para investigar as
caracteristicas hidrodindmicas da interac@o entre bolhas de Taylor e o liquido foram
realizadas. O padrdo de escoamento foi do tipo slug com regime de escoamento laminar
para o gés e para o liquido. Resultados das distribui¢cdes de velocidade, pressao e fracdao
de vazios sdo apresentados e os efeitos do tempo de injecao do gas (0,02; 0,1; 0,5 e 1,0
s), o didmetro (3,0; 6,0; 1,2 € 2,4 mm) e curvatura do duto, velocidade (0,05 ¢ 0,1 m/s) e
viscosidade do petréleo (0,5; 1,5; 2,5 e 5,0 Pa.s), na formagdo e comprimento da bolha
sdo analisados. Verificou-se que o tempo de injecdo afeta consideravelmente na
formacdo e comprimento da bolha de Taylor e que as forcas viscosas e gravitacionais

sdo muito importantes quando comparadas com as forcas de tensdo superficial.
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ABSTRACT

In this work a transient theoretical study is presented to predict the behavior of the
two-phase flow (gas and oil) type Taylor bubble in horizontal, vertical and curved pipes.
The model considers the effect of the surface tension, gravity and viscous forces.
Simulations using software CFX to investigate the hydrodynamic characteristics of the
interaction between Taylor bubbles and liquid were made. The slug standard flow is
laminar regime for the gas and liquid phases. Results of the velocity, pressure and
volume fraction distribution are presented and the effect of the gas injection time (0,02;
0.1; 0.5 and 1.0 s), pipe diameter (3.0; 6.0; 1.2 and 2.4 mm) and curve of the pipe,
velocity (0.05 and 0.1 m/s) and viscosity (0.5; 1.5; 2.5 and 5.0 Pa.s), of the oil in the
shape and length of the bubble are analyzed. It was verified that the injection time
considerably affects in the formation and length of the Taylor bubble and that
gravitational and viscous forces are very important when are compared with the

superficial tension forces.
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CAPITULO 1

INTRODUCAO

Escoamentos multifasicos podem ser encontrados em diversas dreas tecnoldgicas,
destacando-se as industrias: quimica, petrolifera, alimenticia e de processamento de
materiais.

Um dos principais setores onde ocorre o escoamento multifisico na atualidade € o
setor petrolifero. O petrdleo e seus derivados nos dias atuais sdo de extrema importancia
para a humanidade. Sdo utilizados em automdveis, aeronaves, fabricacdo de pecas de
pléstico, entre outros, e o transporte do fluido (geralmente 6leo e gis) do reservatdrio
até a plataforma petrolifera ou outro local de armazenamento € um assunto que vem
chamando a atencdo de técnicos e pesquisadores, devido a problemas gerados na
tubulagdo, merecendo destaque a perda de pressdo, atrito e formacio de bolha. A
medida em que a vazdo de gis aumenta, mais bolhas se formam, causando intensas
instabilidades, as quais se propagam pelas tubulacdes e outros dispositivos, gerando
grandes prejuizos.

Em se tratando de regimes de escoamento em dutos, estes podem conter duas ou
mais fases, destacando-se o escoamento de gis em bolhas, caracterizado por baixas
velocidades superficiais para o gas e altas para o liquido. Na medida em que a vazdo de
gas aumenta mais bolhas se formam e ha uma tendéncia delas se aglutinarem formando
bolhas com dimensdes proximas a do duto de escoamento. Estas bolhas se deslocam

como pistdes entre por¢des liquidas e tem um formato aproximado a de um projétil,



denominada bolha de Taylor. Este tipo de escoamento € conhecido como pistonado. Ao
se aumentar as vazdes de liquido e do géis, o regime vai se tornando instdvel ou cadtico,
as bolhas coalescem e a interface fica agitada surgindo, assim, o escoamento agitado ou
ondulado.

As industrias petroliferas vém investindo grandes quantias em pesquisas neste
segmento e, em especial, em simulacdo numérica. Com o auxilio de uma metodologia
numérica adequada e programas computacionais de dltima geracdo, € possivel predizer
o inicio e subseqiiente desenvolvimento do padrdo “slug” (caracterizado pela presenca
de bolhas em formato de uma bala de revélver), assim como predizer suas
caracteristicas, tais como o seu comprimento e a freqiiéncia de sua formacdo e
rompimento.

Os problemas gerados pelas instabilidades provocadas pela formagao de bolhas de
Taylor em tubulagdes na industria de petréleo; a dificuldade de encontrar relatos na
literatura sobre o comportamento de bolha de Taylor para dutos horizontais € conexdes
curvadas; por ser um assunto ainda pouco pesquisado e o incentivo financeiro de
empresas petroliferas em parceria com algumas universidades, inclusive com a
Universidade Federal de Campina Grande foram desafios que motivaram a realizacgio
deste trabalho.

Neste sentido, o objetivo geral deste trabalho é estudar numericamente o
escoamento transiente bifasico (gas e 6leo), dando énfase ao regime de fluxo pistonado
ou bolha de Taylor. Portanto, para se atingir este objetivo foram realizadas as seguintes

etapas:

- Modelagem, solucdo numérica das equagdes governantes e simulacdo do escoamento

multifdsico em dutos horizontais, verticais e em joelho com inclinacdo de 90 graus;

- Avaliagdo de influéncia de tempos distintos de injecdo de gas, didmetro e curvatura do
duto, viscosidade fase 6leo e velocidade tanto do fluxo disperso (ar) como do fluxo

continuo (petréleo) na hidrodindmica do escoamento e formagdo da bolha.



CAPITULO 2

REVISAO BIBLIOGRAFICA

Este capitulo aborda alguns dos principais conceitos e caracteristicas da
fluidodindmica computacional ou CFD(Computational Fluid Dinamics), bem como um
breve resumo do aplicativo computacional utilizado no presente trabalho. Além destas
informacdes é apresentada uma descricdo sobre escoamento multifasico. O estado da
arte tem por finalidade apresentar alguns relatos que foram reportados por diversos
autores sobre bolha de Taylor e suas caracteristicas, que servirdo de base para algumas

justificativas que serdo relatadas no presente trabalho.

2- Fundamentacio Tedrica

2.1- Caracteristicas Gerais sobre o Petrdleo

Petréleo € uma mistura de varios compostos organicos, principalmente daqueles
formados apenas por Carbono e Hidrogénio (hidrocarbonetos). Quando as rochas-
reservatorio, geralmente cobertas por rochas impermedveis, estio deformadas devido a
movimentos tectdnicos, estas podem reter os hidrocarbonetos formando acumula¢ées ou

reservatorios de petréleo Brinco (2008). Estes reservatorios podem ser encontrados



tanto na terra ‘“onshore” (Figura 2.1 a) como no mar “offshore” em grandes

profundidades, junto com dgua salgada (Figura 2.1 b).

(a) (b)

Figura 2.1- (a) Reservatério “onshore” Fonte: Brinco (2008) e (b) - Reservatorio

“offshore” Fonte: Pall Corporation (2008)

Devido ao fato dos campos de producdo de petrdleo estarem localizados distantes
dos terminais e refinarias de 6leo e gas, torna-se necessario o transporte deste leo até as
refinarias. Entre os meios de transporte utilizados, os oleodutos tornaram-se um meio de
transporte preferencial tanto para atender ao abastecimento das refinarias como suprir a
necessidade dos grandes centros de consumo de derivados. Os oleodutos sdo longas
tubulacdes utilizadas no transporte de petréleo e seus derivados, constituidos por
segmentos de tubos de ago carbono soldados, com diametros entre 200 e 500mm.
Trechos continuos de oleodutos conectam terminais ou estacdes de bombeamento,

estendendo-se por centenas de quildmetros

2.2- Caracteristicas Gerais sobre Fluido e CFD

2.2.1- Fluido e CFD

Um fluido pode ser avaliado como sendo uma substincia capaz de escoar e cujo

volume toma a forma do recipiente em andlise, deformando-se facilmente, podendo ser



encontrado em diversos locais, como por exemplo: na circulacdo sanguinea dos seres
humanos e animais, no subsolo na forma de reservatorios, nas industrias, residéncias
entre outros (Fortuna, 2000).

Historicamente, o homem vem estudando o comportamento dos fluidos através da
“mecanica dos fluidos”. A principio, este estudo era realizado experimentalmente, tendo
sido posteriormente estudado analiticamente utilizando principios matemaéticos descritos
por meio das equagdes de movimento de fluidos como, por exemplo, as equagdes de
Euler. Porém, estas equagbes tiveram um maior destaque no século XIX com a
formulacdo das equagdes de Navier-Stokes.

As caracteristicas com relagdo ao movimento dos fluidos sdo bastante complexas
e, muitas vezes, o embasamento tedrico ndo é suficiente para descrever alguns
fendmenos, principalmente quando se trata de problemas no campo da engenharia.
Fortuna (2000) destaca a importancia dos métodos experimentais como ensaios em
tineis de vento para uma melhor compreensio destes fendmenos. Maliska (2004 ) relata
igualmente que um dos grandes beneficios dos métodos experimentais é a obtencdo de
resultados que retratam a realidade; contudo geralmente o custo financeiro € muito
elevado e deve-se levar em consideragdo fatores como, por exemplo, a seguranca
(podendo se destacar os experimentos envolvendo materiais quimicos ou bélicos). Por
outro lado, o avango tecnolégico dos computadores e melhoria das técnicas
computacionais nos ultimos 40 anos, ofereceu aos pesquisadores e cientistas uma
alternativa para o estudo do escoamento de fluidos por meio da simulagdo numérica.

Uma das ferramentas responsdveis para se avaliar a dindmica de um fluido, bem
como a transferéncia de calor e de massa, a presenca ou nao de reagdes quimicas, entre
outras é a Fluidodindmica Computacional (CFD - “Computational Fluid Dynamics”).
Fortuna (2000) define CFD como sendo a drea da computacdo cientifica que aplica
métodos numéricos robustos para a simulacdo dos fendmenos que envolvem fluidos em
movimento com ou sem trocas de calor e massa.

As simulagdes numéricas empregando CFD permitem, em muitas situagdes,
reduzir as repeticdes de experimentos em laboratdrio, devido a sua rapidez e custo
beneficio. Os resultados experimentais possibilitam a validacdo dos numéricos.

Para se desenvolver uma simulagdo numérica, € comum a presenca de termos ndo
lineares presentes nas equagdes diferenciais parciais (EDP) governantes da modelagem
matemadtica, e, geralmente utilizam-se metodologias numéricas sendo uma das mais

comentadas na literatura o Método dos Elementos Finitos (MEF); Método das



Diferencas Finitas (MDF) e o Método dos Volumes Finitos (MVF) (Patankar, 1980;
Farias Neto, 1997; Maliska, 2004).

O método dos volumes finitos (MVF) € utilizado para converter equacdes
diferenciais parciais (EDP) em um conjunto de equagdes algébricas sobre uma regido do
espaco fisico (ou dominio, o qual é dividido em um ndmero finito de subdominios ou
volumes de controle) pela integracdo das equagdes diferenciais, sobre o volume
elementar ou de controle no espago e no tempo (Maliska, 2004; Fortuna, 2000; Lima,
2008). Porém, essa aproximacdo pode também ser obtida através da realizacdo de
balancos de conservacdo de quantidades relacionadas com as varidveis dependentes
igualmente sobre um volume elementar e no tempo (Maliska, 2004).

De acordo com o que € reportado na literatura (Farias Neto, 1997; Fortuna, 2000;
Maliska, 2004; Farias, 2006), ¢ importante tomar cuidados na discretizagdo, com a
finalidade de evitar instabilidades numéricas, pois, podem aparecer nas equacdes
governantes termos de transporte convectivo da grandeza conservada, e, portanto
necessita-se que sejam especificados seus valores nas faces dos volumes de controle,
através de uma fun¢do de interpolacdo, para se estimar as propriedades e suas derivadas
nas fronteiras do sistema. Existem algumas func¢Ses de interpolacdo que geralmente sdo
usadas tais como as diferencas centrais (para problemas puramente difusivos), “upwind”
(para problemas convectivos), “High Resolution”, entre outros.

E importante citar o método de acoplamento pressio-velocidade o qual tem por
objetivo designar uma equag@o para a pressdo que permita o avango do processo
iterativo, observando a conservacdo da massa (Maliska, 2004), como por exemplo:

“SIMPLEC”, “WUDS”, “PISO”, etc.

2.2.2 - Aplicativos Computacionais para Resolucdo de Problemas que Envolvem

CFD

O software CFX € uma poderosa ferramenta no estudo no campo da
fluidodindmica computacional (Computational Fluid Dynamics — CFD), o qual oferece
uma variedade de ferramentas sofisticadas incluindo o acesso direto do CAD,
ferramentas altamente automatizadas da criacdo da geometria, malhas e modelos
avancados para a turbuléncia, combustio, radiacio e fluxos multifasicos. Estes recursos

tecnoldgicos permitem a realizagdo de uma simulagio de diferentes processos da



realidade: fluxos industriais, sedimentagdo em tanques, reatores de misturas, problemas
de combustdo, entre outros. Uma caracteristica essencial neste aplicativo seria a
disposicdo de recursos para a criacdo de figuras geométricas quaisquer (malha) através
de pontos, curvas, superficies, s6lidos e a interligacdo de dois pontos ou mais no espago
para coordenadas cartesianas.

Os programas que utilizam CFD sd3o estruturados em torno de algoritmos
numéricos que podem trabalhar com fluxo de fluidos. Estes aplicativos computacionais
possuem interfaces bem avancadas com um visual agraddvel o qual permitem ao usudrio
a implementagcdo do problema e examinar resultados. Existem alguns softwares
disponiveis para a resolu¢do de problemas envolvendo CFD, como por exemplo:
FIDAP; FLUENT; CFX; PHOENICS e FLEX PDE. Uma caracteristica destes
aplicativos é que, geralmente eles sdo divididos em trés partes principais: a) Um pré-
processador responsdvel pela entrada de dados do problema (propriedades fisicas),
caracteristicas do problema (escoamento laminar ou turbulento, meio poroso ou nao,
escoamento mono ou multifasico, se envolve transferéncia de calor, etc.) e condi¢cdes de
fronteira ou contorno do sistema entre outros; b) O processador, onde todos os cdlculos
sdo realizados de acordo com as condi¢Ges estabelecidas no pré-processador; ¢) O pds-
processador, que auxilia o usudrio a avaliar os resultados por meio de graficos ou
imagens, as quais podem ser na forma de linhas de corrente, campo vetorial, campos de

pressao, velocidade, concentracdo, entre outros.

2.3- Escoamento Multifasico

2.3.1- Conceitos Gerais

O escoamento multifdsico € caracterizado como um fluxo formado por mais de
um fluido presente separados por uma ou mais interfaces, podendo ser constituido de
uma fase continua (meio liquido ou gasoso) e uma fase dispersa (bolhas de gés, gotas de
liquido ou particulas sélidas), as quais podem ser compostas por diferentes espécies
quimicas, ou ainda, por duas fases continuas.

De acordo com Ranade (2002), processos que envolvem fluxos multifdsicos
resultam em diferentes regimes e modelos de fluxo, os quais dependem das condi¢des

operacionais e da geometria do equipamento do processo.



Na Figura 2.2 estd representada um esquema de alguns modelos que permitem

classificar o escoamento multifasico.

e Modelo homogéneo: neste modelo é assumido que hd um equilibrio entre as
fases, ou seja, numa mesma sec¢do as fases estdo em equilibrio de pressdo,
temperatura, e possuem a mesma velocidade, assumindo, portanto, velocidade
de deslizamento igual a zero, resultando na utilizacdo de uma tnica equacdo de
conservagdo da quantidade de movimento e na possibilidade de se considerar
uma equacdo da conservacdo da massa para cada fase, e assim avaliar as
distribuicdes de fragdo volumétrica de cada fase. Entretanto, este modelo s6 é
vilido quando as quantidades transportadas das diferentes fases atingem o
equilibrio em distancias suficientemente curtas. Isso se deve ao fato de que, em
situacdes onde a forca de arraste (exercida pela fase continua sobre a dispersa) é
grande e ndo existem forcas de campo (gravidade), a taxa de transferéncia
interfacial € muito grande (Paladino, 2005).

e Modelo ndo homogéneo: neste modelo admite-se que para cada fase a pressao,
temperatura, e velocidade sdo distintas, resultando na utilizacdo de uma equacgdo

de conservacdo da quantidade de movimento para cada fase.
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Figura 2.2 — Classificacdo de modelos para escoamentos multifasicos. Fonte: Paladino

(2005).
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Na Figura 2.2, o modelo de trés campos considera a massa de liquido arrastada
pelas bolhas como uma pseudo-fase que se movimenta com a velocidade das bolhas,
porém a sua massa € considerada no balango de massa da fase liquida (Paladino, 2005).

Em se tratando de modelo heterogéneo existem vdrias aproximacgdes visando
descrever matematicamente os processos envolvendo escoamentos multifdsicos, porém,
trés modelos de aproximacdes merecem destaque:

a) Aproximacdo do Volume de Fluido (VOF): é a aproximacdo mais simples e é
baseada na aproximagdo Euleriana. Destaca-se pelo movimento de todas as fases a
serem modeladas pela formulagcdo local e conservacdo instantinea de equacgdes para
massa, momentum e energia. Estas equacdes podem ser resolvidas com apropriadas
condic¢des limites na interface. Esta aproximacgao é, entretanto, limitada para modelos de
movimento de apenas umas poucas particulas da fase dispersa, como também para
simulacdes de fluxo para fase dispersa em grandes equipamentos. Maiores detalhes
desta aproximagdo podem ser encontrados em Ranade (2002).

b) Aproximacdo Euleriana-Lagrangeana: os movimentos individuais em pequena escala,
do fluido em torno de particulas, ndo sdo considerados. Neste modelo, o movimento da
fase continua € modelado usando uma base euleriana e o movimento das particulas
(trajetéria) sdo simulados explicitamente modelados com uma fase lagrangeana
(Ranade, 2002).

De acordo com o Manual CFX® 10.0 (2005), alguns fatores podem ser
destacados ao se utilizar a aproximagdo Euleriana — Lagrangeana: informacio completa
do comportamento individual e do tempo de residéncia da particula; requer baixo
esforco de processamento computacional para poucas particulas com uma ampla faixa
de variacdo de tamanho, mais detalhes da transferéncia de calor e massa, e mais
flexibilidade quando ha uma significativa distribuicdo do tamanho, principalmente para
diferentes velocidades de particulas. As inconveniéncias seriam um grande esforco
computacional caso se tenha um grande nimero de particulas que precisem ser
transportadas, ou se incluird um modelo de turbuléncia.
¢) Aproximagdo Euleriana-Euleriana: Segundo Ranade (2002), esta aproximacdo é
utilizada freqiientemente para fluxos com as fases dispersas densas, sendo a mais
complicada de se entender conceitualmente em comparagdo com os modelos de
aproximagdes descritos anteriormente. Se a modelagem for bem feita, esta aproximacio
pode ser aplicada para processos de fluxos multifisicos contendo varias fragdes de

volume na fase dispersa. Com esta aproximacgdo, a fase dispersa € tratada como



continua, sendo mais satisfatéria para se modelar sistemas multifdsico dispersos com
um volume significante de fracio de fase dispersa (maiores que 10 %). E possivel
representar juncdo entre fases diferentes desenvolvendo modelos de transporte de
interfase satisfatorios, porém, € dificil de controlar fendmenos complexos em nivel de

particula (como mudanca em tamanho devido a reagdes, evaporacao, etc.).

2.3.2- Regimes de Escoamento

Dependendo das condicdes de operacdo, como a velocidade de escoamento das
fases, propriedades fisico-quimicas (densidade e viscosidade) inclinacdo e da forma
geométrica dos dutos, o escoamento multifidsico pode exibir diferentes padrdes de
escoamento que podem ser encontrados na literatura (Taitel et al, 1979; Ranade, 2002;
Paladino, 2005; Luiz, 2007).

Porém, existem algumas diferengas com relacdo aos padrdes de escoamento
bifasicos, dependendo da posicdo do tubo, isto é, se este estd na vertical ou horizontal.
Uma das principais diferencas entre esses dois casos é a freqiiente tendéncia a
estratificacdo que ocorre nos escoamentos horizontais, em funcdo da influéncia da forca
gravitacional. A tendéncia do vapor é migrar para a parte superior do tubo, enquanto
que a maior parcela de liquido escoa na parte inferior (Luiz, 2007). A seguir, estéo
descritas as configuracdes mais conhecidas para sistemas bifasicos liquido-gas para
tubulagdes verticais:

- Escoamento de bolhas: onde a fase gasosa (bolhas) pode apresentar varios tamanhos
e formatos geométricos (esféricas ou alongadas) e se encontram distribuidas
discretamente ao longo da fase continua (liquida), Figura 2.3 (a).

- Escoamento pistonado: que ocorre quando o diametro das bolhas é aproximadamente
igual ao didmetro do duto. A parte superior da bolha em dutos verticais possui forma
esférica e o gés € separado da parede do duto por uma fina camada de liquido que desce
de forma lenta denominada muitas vezes de slugs de gas ou bolhas de Taylor, Figura 2.3
(b).

- Escoamento agitado: decorrente da instabilidade do escoamento pistonado, que
resulta na quebra das bolhas de dimensdes maiores e na formagdo de um escoamento

cadtico no centro do duto, deslocando o liquido contra as paredes, Figura 2.3 (c).
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- Escoamento anular com bolhas: que ocorre quando o liquido forma uma camada,
relativamente grossa, sobre as paredes do duto sendo ainda observado bolhas de gis
dispersas. No centro escoa uma corrente gasosa com uma quantidade considerdvel de
liquido disperso na forma de gotas, Figura 2.3 (d).

- Escoamento anular: caracterizado pelo escoamento de uma fina camada de liquido
nas proximidades das paredes, € no centro do duto tem-se o gés escoando, formando-se

poucas gotas ou bolhas dispersas em ambas as fases, Figura 2.3 (e).
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Figura 2.3 — Padrdes de escoamento em dutos verticais: (a) bolhas; (b) pistonado; (c)

agitado; (d) anular com bolhas; (e) anular. Fonte: Luiz (2007).

Ja para os escoamentos em dutos horizontais, sdo descritos os seguintes tipos:

- Escoamento de bolhas (Bubbly Flow) - Semelhante ao descrito para escoamentos
para dutos verticais, entretanto, as bolhas tendem a escoar na parte superior do duto
quando a fase dispersa é menos densa do que a continua. Quando as velocidades de
escoamento aumentam, a fase dispersa tende a ocupar toda a secc@o do duto, tendo em
vista que os efeitos de dispersdo turbulenta comecam a se tornar mais importantes que a
gravidade, como pode ser observado na Figura 2.4 (a).

- Escoamento pistonado (Plug flow) - E similar ao escoamento pistonado em dutos
verticais, todavia, as bolhas tendem a escoar pela metade superior do duto. Neste caso,

esta condicdo assimétrica é mantida independentemente da velocidade de escoamento

devido ao maior tamanho das bolhas, como mostra a Figura 2.4 (b).
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- Escoamento estratificado (Stratified Flow) - Acontece em velocidades muito baixas
de liquido e gds, as duas fases escoam separadas por uma interface suave, sem
ondulacdes, conforme se observa na Figura 2.4 (c).

- Escoamento ondulatério (Wavy Flow) — Aumentando-se a velocidade do gis no
escoamento estratificado aparecem oscilagdes na interface, gerando um padrio cadtico
de escoamento, podendo ser representado pela Figura 2.4 (d).

- Escoamento slug flow - Quando as ondas comecam a ser maiores e a fracdo
volumétrica de liquido aumenta, este comeca a molhar a parede superior do duto
gerando grandes bolhas de gis presas entre duas ondas, surgindo um padrao anilogo ao
pistonado, porém, com bolhas maiores, ji que este padrdo se d4 com maiores fracdes
volumétricas de gis. Este padrdo, ndo deve ser confundido com o escoamento pistonado
em dutos horizontais "Plug"”. Enquanto no primeiro caso, as grandes bolhas sdo
formadas a partir da coalescéncia das pequenas, quando € aumentada a vazdo de gés
num padrdo de bolhas, neste caso, as bolhas (ou bolsdes) de gés sdo formadas a partir da
instabilizacdo do filme de liquido, como se pode ver na Figura 2.4 (e).

- Escoamento anular (Annular Flow) - Aumentando ainda mais a velocidade do gés
num escoamento estratificado, ou de forma geral, com baixas fracdes de liquido, se
formard um nicleo de gds com um filme de liquido na periferia do duto formando um
anel, similar ao caso descrito para escoamentos em dutos verticais, visualizado na
Figura 2.4 (f).

Um caso particular do escoamento pistonado € o escoamento na presenga de bolha
de Taylor e ocorre quando a velocidade superficial do liquido € inferior a 0,5 m/s e a do
gds menor que 1 m/s (Brauner e Ullmann, 2004). Ao se aumentar as vazdes de liquido e
do gés, o escoamento torna-se instavel ou cadtico, as bolhas coalescem e a interface fica
agitada surgindo, assim, o padrio de escoamento agitado ou ondulado. Quando
prevalecem velocidades do liquido abaixo de 0,3 m/s e de gds em torno de 5 m/s o
liquido passa a escoar junto a parede do duto sob a forma de uma pelicula e a fase
gasosa na parte central caracterizando um padréo de escoamento anular. Ja para altas
velocidades do géds, acima de 60 m/s, e baixas velocidades do liquido tem-se a dispersdo
do liquido em pequenas goticulas na forma de uma nevoa ou spray, denominado de
escoamento disperso. Quando o liquido escoa na parte inferior do duto a uma
velocidade inferior a 0,15 m/s e o gds sobre este a uma velocidade superficial entre 0,6 e

3 m/s, tem-se 0 escoamento estratificado.
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Figura 2.4: Regime de escoamento bifisico gas-liquido em dutos horizontais. (a):
Bubbly flow; (b): Plug flow; (c): Stratified flow; (d): Wavy flow; (e): Slug flow; (f):
Annular flow. Fonte: Paladino (2005).

Segundo Luiz (2007), o escoamento bifdsico em tubulacdes pode ser classificado
para distintos padrdes de escoamento de acordo com as configuragdes e condicdes de
operacdo do sistema, como por exemplo: a razdo entre as fases, a vazdo volumétrica
total, a velocidade de cada uma das fases o didmetro e o comprimento da tubulacido. A
Figura 2.5 ilustra um mapa de classificagdo de regimes de escoamento bifédsico (liquido
— gés) dado em funcdo da velocidade das fases (liquida e gasosa, ambas avaliadas em
m/s), em 5 regides distintas: 1 — bolhas (bubble), 2 — bolhas dispersas (dispersed), 3 —
golfadas (slug), 4 — golfadas ou agitado (slug or churn) e 5 — anular (anullar), proposto

por Taitel e Dukler e apresentado por Luiz (2007).

13



ml— “Bolhas Di'spersas
2)

":é
P 1.0F -
= Bolhas
-g (1) Anular
= Golfada ou (5)
< Agitado
SO | ) l
= olfada
E 3)
R@
-
o01f -

1 | i |

01 1.0 10 100
Velocidade do gas (m/s)

Figura 2.5: Mapa dos padrdes de escoamentos (liquido-gds) em dutos verticais.

Fonte: Luiz (2007).

2.3.3- Modelagem Matemdtica para Escoamento Multifdsico

2.3.3.1- O Modelo de Dois Fluidos

Diversos modelos t€m sido propostos pra descrever o escoamento multifiasico. O
modelo de dois fluidos é o mais geral e complexo, pois trata todas as varidveis de cada
fase de maneira separada, isto é, as pressoes, temperaturas e velocidades de cada uma
das fases e [, onde a é a fase continua e § € a fase dispersa. Neste modelo, é
necessdrio escrever equacdes de conservacdo da massa, quantidade de movimento e
energia para cada uma das fases, de tal forma que sdo necessdrias um total de seis

equagdes diferenciais.
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As seguintes equacdes sdo vdlidas:

a) Equacdo de momentum

A equacgdo de momentum tem a seguinte forma:

d
E(rapalga)+V[ra (P, ®z§a)] ==, VP, +V{ru [ VU, +(VU,) ]+
N, r r 2.1
+ (F;/,Uﬂ —F*aUa)+ SuatM,
B=1
onde:

- S, descreve as forgas de momento devido as forcas de corpo externas;

-M , descreve as forgas interfaciais agindo na fase devido a presencga de outras fases;
T r o . .
O termo (FZﬁU 5 —F;an)representa a transferéncia de momento induzido pela

transferéncia de massa na interface.

A equacido 2.1 s6 € valida para fases fluidas. Para fases com sélidos dispersos, sao
adicionados termos que representam as tensdes adicionais devido as colisdes de
particulas.

Dependendo das consideracdes no modelo a ser estudado, um modelo de
transferéncia interfacial pode ser adicionado ao modelo original. Neste modelo cada
fluido possui seu préprio campo de velocidade, temperatura e turbuléncia. Porém,
compartilham o mesmo campo de pressdo. Dessa forma, este modelo considera um
sistema de equacOes de conservacgdo para cada fase, podendo calcular diferentes campos

de velocidades para as diferentes fases.

(€N

A transferéncia interfacial de quantidade de movimento, calor e massa

([¢N

diretamente dependente da drea superficial de contato das duas fases. Esta

caracterizada por uma drea interfacial por unidade de volume entre a fase e a fase [,

conhecido como densidade de area interfacial, Aaﬂ .

O modelo de transferéncia interfacial pode ainda ser subdividido em trés sub-
modelos (modelo de particula, de mistura e de superficie livre), os quais diferem quanto
a forma como modelam a densidade de 4rea interfacial e os termos de transferéncia

interfacial.
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e Modelo de particula: € empregado quando assume-se que uma das fases € a
continua (fluido continuo @) e a outra é dispersa (fluido disperso ou sélido
disperso ) ou polidispersa (a fase dispersa pode ter uma grande varia¢do no
seu tamanho). Neste caso, a densidade de 4area interfacial é determinada,

admitindo-se que a fase B esteja presente na forma de uma particula esférica, de

didmetro médio 4, pela seguinte expressio:

__B
Ay =—L (22)

onde 75 corresponde a fracdo volumétrica da fase dispersa (Manual CFX 10.0, 2005).
Os coeficientes de transferéncia entre as fases podem ser correlacionados em

termos do nimero de Reynolds das particulas e do nimero de Prandtl do fluido. Estes

sdo definidos usando o didmetro principal da particula, e as propriedades da fase

continu a, COmMo segue:

r r
P.(Us—U,|d
Re,, =—17~ d (2.3)
Mo
C
Pr, =% (2.4)

o

onde u,, C,,, A,sd0 a viscosidade, capacidade calorifica e condutividade térmica da

fase continua «.
e Modelo de mistura: trata as fases e [ simetricamente e requer que ambas

sejam continuas. A determinacdo da densidade de 4rea interfacial é determinada

a partir da expressao a seguir:

Ay 28 2.5)

onde 7, e dqs correspondem, respectivamente, a fragio volumétrica da fase continua e

escala de comprimento interfacial que deve-se especificar.
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Os coeficientes de transferéncia entre as fases ndo-dimensional podem ser
relacionadas em termos do nimero de Reynolds e do nimero de Prandtl da mistura

definido como:

1 1
pﬂt U _UDI dﬂt
Re,; = —12 d (2.6)
:utlﬂ
luaﬁc off
P,y =—2—= 2.7)
of

sendo Pop> Hap Cpaﬂ e A s @ densidade, viscosidade, capacidade calorifica e

(27

condutividade térmica da mistura, respectivamente, definidas por:

Pop =TuPo+T5Ps (2.8)
Hop = Tyl 15l (2.9)
Crop =1Cry +15C 14 (2.10)
Ao = 1,4, + 154, (2.11)

e Modelo de superficie livre: aplicado em fluxos com superficie livre (situacao
onde os fluidos, comumente 4dgua e ar, sd@o separados por uma distinta

interface). A densidade de area interfacial € determinada por:

A =|Vr| (2.12)

Quando mais de duas fases estdo presentes, esta equagdo € generalizada para:

B 2|Vra||Vrﬁ|

B _lerﬁl (2.13)

17



b) Equacdo de Conservagdo de massa

A equacdo da continuidade tem a forma:

d &
E(rapa)-i_v(rapa(]a):SMSa+ZFaﬁ (214)
p=1
onde:

- S5, descreve a fonte de massa especifica utilizada;
- I',; € taxa do fluxo de massa por unidade de volume da fase para a fase .

Na equacdo da conservacdo de volume é admitida que a soma das fracdes

volumétricas sejam igual a 1, de tal forma que:

Y =1 (2.15)

Esta equacdo pode ser combinada com as equagdes da continuidade para obter as

equagdes de conservagdo do transporte, dada por:

d ,
Z [apa-i_v txptx a ] Z [ MSa Zraﬁ] (216)

Dtpvt

¢) Equacdo de energia

A equacdo da energia tem a forma:

0 r N,
5(rapha)+V(ra(anaha AT =Y (Tihy, - T, )+ 0,45, @17
p=l
h,,A,,T,, descreve respectivamente a entalpia estitica, temperatura e condutividade

térmica da fase

- §, descreve a fonte de calor externa;

- Q, descreve a transferéncia de calor para a fase através das interfaces com outras

fases.
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O termo:

(Cashg —Tghy,) (2.18)

representa a transferéncia de calor induzida pela transferéncia de massa.
Uma observacio que pode ser notada é que esta € uma equacdo de transporte de

uma unica fase, mas com densidade e viscosidade variaveis.

2.3.3.2- Forcas interfaciais

As forgas interfaciais (M ,),que atuam na interface dos fluidos podem ser listadas

de acordo com Paladino (2005) e Manual CFX 10.0 (2005) como sendo; a forca de
arraste e outras forcas (forca de sustentacdo, forca de massa virtual, forca de
lubrificacdo de parede, entre outras).

Portanto:

A forga total que atua na fase @ devido a interagdo com outras fases é dada por:

M, = ﬁZ M (2.19)

onde M 5 corresponde ao termo que representa a transferéncia de momento interfacial

entre as fases @ e [, o qual é expresso da seguinte forma:

My =My +Mgy +My" + My +MJ+ Mg +... (2.20)

onde Moy, My, M " My M e M representam, respectivamente, a forca de
arraste interfacial, forca de sustentacio (“lift”), forca de lubrificacdo na parede, forca de

massa virtual, forca de dispersdo turbulenta e forca devido a pressdo dos sélidos.

a) Forca de Arraste

A forca de arraste representa normalmente a maior parcela da transferéncia de

quantidade de movimento interfacial. Em vérias aplicagdes, as outras forcas de interface
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ndo sio consideradas. Porém, em escoamentos acelerados em dutos, estas forcas podem
ter um efeito considerdvel (Paladino, 2005) e Manual CFX 10.0 (2005). Esta forca é

calculada por:

MY =c9U,-u,) 2.21)
Sendo o termo de arraste interfacial (C,(;f;)) dado por:

) = (;—D PelUs = U, (2.22)

of

onde |U «—U /;| corresponde a resultante da velocidade de deslizamento entre a fase

continua e a fase dispersa, na direcdo da fase dispersa

O coeficiente de arraste é muito utilizado em diversos tipos de simulagdes e
existem na literatura inimeros outros modelos para o cdlculo do coeficiente de arraste
que levam em consideracdo a forma distorcida das bolhas ou gotas, bolhas alongadas,
elipsoidais etc. Estes modelos sdo:

e Schiller-Naumann (1933): que pode ser aplicada para particulas esféricas s6lidas
ou para particulas fluidas suficientemente pequenas e que possam ser
consideradas esféricas. A correlagdo proposta é:

C,= ﬁ(1+ 0,15.Re"*"") (2.23)
Re
Deve-se ressaltar que esta correlacdo € usada nos casos onde as particulas sdo
escassamente distribuidas.

e Jshii-Zuber (1979): esta correlagdo €, na maioria das vezes, aplicdvel a particulas
de fluido em geral (gotas e bolhas), para qualquer par sélido-liquido; liquido-
liquido. Este método é adequado para fluxos contendo altas concentracdes de
particulas.

O coeficiente de arraste, Cp, pode ser estimado, por:

C,= %(1 +0,1Re"”) (2.24)

20



Em ambas as equac¢des o nimero de Reynolds é definido por:

_ PulU. ~U|d,
I[ltl

Re (2.25)

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

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

o coeficiente de arraste é dado por:

4gd, A
C, = _g_zp_/’ (2.26)
3 UT p(rom
onde, a velocidade terminal (Ur) é dada por:
U, = e ppoie (J-0.857) (2.27)
pd,
sendo,
4
A
M =£E2L (7 _0.857) (2.28)
po
J= 0,94H""" se 2< H <59,3
3,42H°*" 5¢59,3> H
(2.29)
4 —0.149| M,
H =—FEoM —= | M, =0.0009 Pas
3 ﬂref

onde Eo € o nimero de E6tvos ey € a viscosidade da fase continua.
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b) Forca de Massa Virtual

A forca de massa virtual (M ,‘,,”;) pode ser definida como a quantidade de

movimento necesséria para deslocar a massa da fase continua pela passagem de uma
particula.

Esta porcdo de massa da fase continua devera atingir a velocidade da particula.
Desta forma, o fendmeno pode ser visto como se a particula virtualmente aumentasse a
sua massa, dai o nome dado a esta forca. Este fendmeno acontecerd também em outro
tipo de escoamento disperso, tais como escoamento de particulas sélidas ou gotas.
Entretanto, nos casos em que a fase continua é gés, a “massa virtual” serd desprezivel
em relacdo a massa da particula. Em escoamentos de liquidos imisciveis, a importancia
da “massa virtual” dependerd da diferenca de massas especificas entre as fases. Porém,
nestes casos, as aceleracdes relativas entre as fases sdo normalmente pequenas e,
portanto, também serdo os efeitos de massa virtual. Para escoamentos de bolhas, como
os estudados neste trabalho, elas podem ser muito importantes.

A forca de massa virtual aparece devido a aceleracdo relativa de uma parcela de
massa da fase continua (7sP.Cvy ) que é arrastada pela fase dispersa adquirindo a sua
velocidade. Logo, a forca de massa virtual € definida como o produto desta parcela de
massa pela aceleracdo relativa entre as fases, i.e., aceleracdo desta parcela de massa com
respeito a aceleracdo que tinha originalmente dentro da fase continua. Assim, a forma

mais comum encontrada na literatura para expressar matematicamente esta forga é:

DU, DU

My =-My =ryp,C “ 2.30
off Pa ﬁpa VM Dt Dt ( )

O coeficiente de massa virtual (CVM) representa a parcela de massa que é

carregada na passagem das bolhas através da fase continua. O valor de Cyy ao redor de

uma particula esférica, para fluxo ndo viscoso, € 0,5. Em geral, este coeficiente depende

da forma e da concentragdo da particula.
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c) Forca de Sustentacdo

A forcga de sustentacdo (M DL,/;) ¢é originada pelo efeito de rotacdo do escoamento

da fase continua sobre as particulas. A Figura 2.6 mostra esquematicamente um
escoamento onde o campo de velocidades da fase continua € rotacional. Observa-se que,
um corpo submetido a uma corrente rotacional, estard sujeito a uma rotagdo, que
induzird uma distribuicdo de pressdo assimétrica em torno do mesmo, gerando uma
forca que serd transversal a direcdo do escoamento.

O coeficiente de sustentacdo (Cr) é dificil de estimar de forma tedrica devido aos
gradientes de velocidade local. Para o caso de um escoamento ndo viscoso ao redor de
uma esfera, CL = 0,5, porém, quando se considera a viscosidade da fase continua e a

presenca de outras bolhas, este coeficiente pode adotar valores entre 0,01 e 0,05.

- For¢ade | F;
Sustentacio

Velocidade da fase
continua, U,

Figura 2.6 — For¢a de sustentac@o. Fonte: Ranade (2002).

d) Forca de Lubrificacio de Parede (Condig¢des Auxiliares)

Deve-se considerar uma forga transversal a direcdo principal do escoamento que
aparece nas proximidades das paredes, chamada de forca de lubrificacdo de parede,

(Fortuna, 2000). Esta forca é originada pelo padrdo de escoamento local junto a essas
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regides. Se uma particula se aproximar da parede do duto, por exemplo, 0 escoamento
ao redor da mesma muda significativamente. A condicdo de ndo-deslizamento (no-slip)
na parede faz com que a velocidade da fase continua diminua localmente enquanto que,
do lado oposto da bolha, aumenta e este fendmeno faz com que a pressdao nas
proximidades das paredes seja maior que no lado oposto, dando lugar a uma forga que
tende a afastar as bolhas das paredes. Assim, a componente normal U, da velocidade do
fluido também € nula, uma vez que o mesmo ndo pode penetrar na parede, pois estas sdo

consideradas impermedveis (Figura 2.7).

| >

Fronteira

Yy

Figura 2.7 - Componentes Normal (Un) e Tangencial (Ut) da velocidade em uma

fronteira. Fonte: Fortuna (2000).

2.4- Escoamento na Presenca de Bolha

2.4.1- Consideracdes Gerais
2.4.1.1- Bolhas

Segundo Wikipédia (2008), bolha € um globo cheio de gis, ar ou vapor que se
forma em alguma substincia liquida ou pastosa ao ser agitada ou por motivo de
ebuli¢do ou fermentacio.

Uma caracteristica comum da cavitacdo, do escoamento bifdsico (gas-liquido) e
da ebulicdo estaciondria € a presenca de bolhas de gis ou de vapor. Em geral, é possivel
classificar as bolhas em dois tipos: as bolhas de gis e as bolhas de vapor, dependendo
da natureza da fase no interior da bolha. A bolha de gis consiste basicamente de uma
quantidade de gis submersa num liquido de composicdo quimica diferente. Por outro
lado, a bolha de vapor consiste de uma quantidade da fase gasosa de uma substancia

submersa na fase liquida da mesma substancia.
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A presenca de bolhas de gis em fluxos desempenha um papel significante em uma
faixa extensa de processos industriais e geofisicos, podendo-se destacar o transporte de
6leo em dutos, mistura em reatores quimicos, a elaboracdo de ligas, o processo de
aeracdo, as trocas entre atmosfera-oceano, entre outros.

Fluxos com bolhas na presenca de liquido puro, diferem quando hi a
possibilidade da bolha deslizar ao longo da superficie, em contraste com o fluxo de
corpos rigidos que ocorre quando a condicio de nenhum deslizamento é imposta.
Devido a densidade relativamente baixa das bolhas se comparada a do liquido, quase
toda a inércia € contida no liquido. A forma das bolhas pode mudar com as condicdes
locais hidrodindmicos, adicionando novos graus de liberdade para um problema
complexo.

O efeito mais importante da viscosidade sobre o deslocamento de um corpo é
produzir uma forca de arraste que tende a reduzir a velocidade de seu movimento
relativo no fluido circunvizinho.

Clift et al. (1978), descrevem que as bolhas quando sdo arrastadas pelo fluido
sobre a influéncia favoravel ou desfavoravel da gravidade geralmente se agrupam sobre
as seguintes categorias:

e Esféricas: em geral, bolhas sdo aproximadas a esferas se a tensdo interfacial e as
forgas viscosas s@o muito mais importantes que forcas de inércia (Figura 2.8 a).

e Elipsoidais: o termo elipsoidal geralmente é usado quando se recorre a bolhas
com uma interface convexa (tomando de referéncia o interior da bolha) ao redor
da superficie inteira. Deve ser notado que as formas das bolhas podem diferir
consideravelmente de elipséides reais e, neste caso, a simetria axial (do “nariz”
até a “cauda”) da bolha ndo deve ser considerada. Além disso, a bolha elipsoidal
geralmente sofre dilatacdes periddicas ou movimentos inconstantes aleatérios
que fazem com que o reconhecimento de sua forma fique particularmente muito
dificil (Figura 2.8 b).

e (Capa esférica ou capa esferoidal: sdo bolhas grandes que tendem a adotar uma
superficie plana ou bases recortadas e sdo ausentes de qualquer semelhanga
frontal e simétrica na parte oblata (a “cauda” da bolha) ou a parte prolata (o
“nariz” da bolha), como pode ser observado na Figura 2.9. Tais particulas
fluidas podem ser bem parecidas com segmentos cortados de esferas ou
esferdides oblatos de baixa excentricidade, nestes casos, as condi¢des "capa

esférica" e "capa elipsoidal" sdo usados. Grandes bolhas esféricas ou bonés
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elipsoidais também podem arrastar fluidos dispersos, como mostra a Figura 2.9

(a) (I}

Figura 2.8 - (a) Bolha no formato esférico e (b) no formato elipsoidal.

H'Cauda Ll I (a} (b} @

Figura 2.9 - Diferentes formatos de uma bolha de capa esferoidal.

bec.

":\'ariz"—l

2.4.1.2- Formacdo da Bolha de Gas

Ao se variar a temperatura das bolhas sdo formadas pela expansdo do gis ou do
vapor aprisionado na superficie em pequenas cavidades. O tamanho das bolhas vai
depender da tensdo superficial da interface liquido-vapor e da temperatura (Holmam,
1983).

Para que as bolhas crescam e se soltem da superficie, devem receber calor do
liquido, ou seja, o liquido deve estar superaquecido a ponto da temperatura do liquido
ser maior que temperatura de vapor no interior da bolha. Para temperaturas mais
elevadas, as bolhas tendem a coalescer.

Para temperaturas ainda mais elevadas, forma-se uma pelicula na superficie. Esta
pelicula aumenta a resisténcia térmica, reduz o fluxo de calor, e o calor transferido
diminui com o aumento da temperatura. A formagdo de bolhas é tdo rdpida que as
bolhas coalescem antes de se desprenderem, formando em grande parte da superficie
uma fina pelicula (Holmam, 1983).

As condi¢des da superficie (rugosidade e tipo de material) podem ser
considerados os fatores mais importantes que influem no processo de formagdo e
crescimento de bolhas (Holmam, 1983).

O processo de formacdo de bolhas ocorre quando o calor é conduzido do liquido

para a interface liquido-vapor, ocorrendo a evaporacdo na interface, aumentando o
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volume total de vapor. Se a pressdo do liquido permanecer constante, a pressdo no
interior da bolha deve diminuir, provocando uma reducio de temperatura do vapor, se a
bolha permanecer na mesma posicao espacial.

A ebuli¢do ou vaporizacdo em convecc¢do forcada ocorre freqiientemente através
de tubos ou dutos devido a um fluido em ebuli¢ao (Kreith, 1977).

De acordo com Wallis (1969), é importante entender como as bolhas podem ser
formadas. O tamanho destas bolhas tém uma influéncia sobre a dindmica da mistura de
bolhas e deve ser freqiientemente especificado em termos do mecanismo de geracdo da
bolha.

Quando uma bolha é formada por meio de um fluxo de gis através de um orificio
no sentido ascendente, a pressdo dentro da bolha diminui devido ao deslocamento
superior de seu centréide e com a pressdo capilar. Assim, a taxa de fluxo de gis pode
variar com tempo (Clift et al., 1978).

A Figura 2.10 ilustra diferentes estdgios da formacdo de uma bolha a partir do
ponto de injecdo de ar como apresentado por Bi e Zhao (2001), no qual, a bolha &
gerada com auxilio de um bico de injecdo de didmetro interno de 0,556 mm. Neste
trabalho, os dutos tinham diferentes didmetros variando entre 1,89 a 6,35 mm e um
comprimento de 200 mm a 270 mm. Na primeira imagem da esquerda para direita tem-
se a formagio de uma pequena bolha de gis em um determinado instante. A medida que
€ injetado mais gds observa-se o crescimento da mesma, e é observado uma pequena
mudanca no seu formato inicial esférico, tendendo a uma forma eliptica. Este
comportamento é decorrente das forcas de flutuabilidade. A medida que a bolha
aumenta de volume observa-se um estreitamento entre a bolha e o bocal de injecio
fazendo com que haja o rompimento desde o contato e, entdo, a bolha volta a apresentar

uma forma esférica para, entdo, ascender e se distanciar do ponto de injecao.

261 273 -
? O\ O
!]???99 I I

2.99
I
Figura 2.10 — Formagdes instantaneas de uma bolha na vertical, seu crescimento e

partida de um bocal dentro do tubo. Fonte: Bi e Zhao (2001).
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Bi e Zhao (2001) admitiram que a parede do tubo ndo influenciava na forma ou
didmetro de partida de bolha. Isto porque no momento de sua partida a bolha é
influenciada pela forca de flutuabilidade e a tensdo de superficie entre a bolha e o bocal.
No entanto, uma vez que a bolha tenha se desconectado do bocal, a parede do tubo
influencia no comportamento da bolha, refletido pela subida mais lenta da bolha no
tubo. Os resultados experimentais para os tubos de didmetro maiores (D = 6,35 e 4,36
mm) também indicam que o didmetro de partida da bolha nos tubos ndo sdo afetados
pela parede de tubo, mas as velocidades ascendentes da bolha nos tubos de didmetro
grandes ficaram mais altas que aquelas obtidas com o tubo de D = 3,18 mm. Estes
autores estudaram dutos na vertical em formatos circulares, triangulares, quadraticos e
retangulares com o auxilio de uma cimera de alta resolu¢do. Os resultados
experimentais para tubos circulares grandes (D>2,9 mm), mostraram que as bolhas
ascendem periodicamente. Quando os didmetros dos tubos circulares ficam menores, o
movimento de ascendéncia dos “slugs” de gids comecam a diminuir, e cessa
completamente quando o tamanho do didmetro do tubo fica reduzido (D < 2,9 mm).

Wallis (1969) propds uma equagdo capaz de definir o didmetro de partida de uma

bolha no interior de uma piscina aberta com dgua. A equagdo do didmetro da bolha, d,

a equacdo 2.31, € definida em func¢do do o, do raio do bico injetor de gis, R , as
massas especificas da dgua, p, , e do gis, p, .
R 1/3
dy=|—2% 2.31)
g(pL=ps)

2.5- Bolha de Taylor

2.5.1- Caracteristicas Gerais sobre Escoamento tipo bolha de Taylor

A bolha de Taylor € um assunto que com o passar dos anos vem sendo estudado
com muito interesse tanto em nivel industrial como cientifico, e pode ser compreendida
como um tipo de bolha que se desloca como pistdo entre por¢des liquidas e tem um
formato aproximado a de um projétil. Existem muitas definicdes na literatura sobre a
bolha de Taylor, por exemplo, Salman et al. (2004) reportam que é um dos mais

dominantes padroes de fluxo bifdsico consistindo de bolhas alongadas, com
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comprimentos maiores do que o didmetro do duto e separadas por uma determinada
camada de liquidos (liquid slug).

Zheng et al. (2007), relatam que a bolha de Taylor alongada pode ser dividida em
trés partes de acordo com o perfil de configuracdo das forgas atuantes. Por exemplo,
quando os efeitos de inércia sdo dominantes. A primeira parte corresponde a zona na
forma de um boné esférico prolata; a segunda parte a zona de transi¢do da bolha entre o
boné esférico prolata e o cilindro terminal e, por fim, a terceira parte o cilindro terminal
com espessura e velocidade de filme liquido descendo constantes.

Bugg et al. (1998) relatam que a bolha de Taylor € freqiientemente observada em
laboratério e o resultado é uma bolha de gis que sobe em um duto com 4gua e tem um
formato esférico da sua parte prolata. Sua formagdo ocorre na medida em que a vazio
de gas aumenta dentro do sistema, aumentando o nimero de bolhas que se formam e ha
uma tendéncia delas coalescerem formando bolhas com dimensdes préximas a do duto
de escoamento. Na Figura 2.11 estd ilustrada uma bolha de Taylor na sua forma original
(Podowski,1999) e na Figura 2.12 pode ser observado os diferentes formatos da bolha

de Taylor.

Figura 2.11 — Fotografia de uma bolha de Taylor. Fonte: Podowski (1999).
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Figura 2.12 — Diferentes formatos de uma bolha de Taylor. Fonte: Bugg et al (1998).

De acordo com Taha e Cui (2006) o formato de bolha de Taylor em tubos
verticais mostrou-se dependente da viscosidade do liquido e da tensdo superficial, mas
nao do comprimento da bolha. O grau da forma prolata e oblata da bolha aumenta com a
tensdao superficial. As densidades de filme liquido ao redor da bolha diminuem com
aumento de tensdo superficial. A aspereza do “nariz” de bolha aumenta com o
decréscimo da viscosidade, que resulta no aumento da densidade liquida.

Cheng e Lin (2001), informam que o formato da bolha de gis varia com o
diametro do tubo, da taxa de fluxo e do angulo de inclinacdo do duto. Plesset (1954)
comenta que as bolhas nem sempre ret€ém sua simetria esférica, pois, em uma tubulacao,
a fase gasosa se encontra distribuida em bolhas discretas ao longo da fase continua
liquida, podendo ser esféricas com pequenos didmetros ou alongadas com didmetros
maiores apresentando formas mais esticadas. Essas caracteristicas dependerdo de varios
fatores como: regime de escoamento, tensdo de cisalhamento, coeficiente de arraste,
velocidade(s) do(s) fluido(s), entre outros.

A inclinacdo de um duto tem um papel importante no comportamento do fluxo
bifasico gas-liquido. Em inclina¢des negativas (com relagdo ao eixo horizontal) hd uma
tendéncia de ocorrer em fluxos estratificados ao invés de intermitente. J4 em inclinagdes
positivas (também com relagdo ao eixo horizontal), existe uma forte tendéncia da
velocidade do filme de liquido inverter o seu sentido de escoamento (Yoshizawa, 2006).
Este autor relata ainda que, para uma determinada taxa de fluxo especifica, a forma da

bolha de gis e a sua posi¢ao radial de “bala” de gis no tubo € influenciada pelo adngulo
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de inclinacdo e o diametro do tubo. Observou ainda a inexisténcia de bolhas dispersas
no rastro deformado durante o deslocamento da bolha de Taylor. Por outro lado,
Nigmatulin e Bonetto (1997), relatam que, se a bolha de Taylor tiver um comprimento
maior do que cinco didmetros do tubo, a regido da bolha de Taylor pode ser dividida nas
trés regides (nariz, cauda e o corpo cilindrico da bolha) como mostra em Figura 2.13.

Nesta figura, o x, € a posi¢do axial e r, € a posi¢ao radial da interface.

= = Dumitresku (1943)
= =Taylor (1949)
==~ Nusseli (1916)

Xa(m)

Figura 2.13- Ilustracdes das regides da bolha de Taylor. Fonte: Nigmatulin e Bonetto
(1997).

A primeira regido corresponde a ponta da bolha e tem uma forma esférica com um
raio equivalente a 3/8 do diametro do tubo. A forma desta regido pode ser estimada

usando a seguinte equagao:

D 1
ra_?—?/ (3D —4x) (2.32)

onde D é o didmetro do duto.

A segunda regido da bolha de Taylor tem uma forma pode ser estimada pela
equacdo 2.33:

D U
P oD Us (2.33)
2 2gx

onde Us € a velocidade da bolha em um liquido estagnado e g a aceleracdo da gravidade.
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Na terceira regido assume-se uma espessura constante entre a bolha e a parede do
tubo.

Qian e Lawal (2006) reportam que o grau de mistura do gis e do liquido na
entrada da geometria afetam fortemente o comprimento da bolha, mas nio influenciam
o comprimento da bolha ao longo da tubulacdo. Outro resultado importante é que o
comprimento de “slug” do gds aumenta com o aumento da velocidade superficial do gis
e decresce com o aumento da velocidade superficial do liquido. Foram também
avaliadas diferentes simulacdes em duas e trés dimensdes para a avaliacdo do
comprimento da bolha e os resultados obtidos ndo tiveram diferencas significativas.

Taha e Cui (2006) avaliando numericamente o movimento de uma bolha de
Taylor em tubos verticais observaram que a bolha tinha uma forma cilindrica com a
parte frontal esférica e a cauda que flutuava com o deslocamento da bolha ao longo do
tubo. Eles observaram também a presenca de pequenas bolhas dispersas no rastro que se
desprendiam da bolha maior em conseqiiéncia da corrente liquida, no sentido contrério
do movimento da bolha, no espaco anular entre a parede do tubo e a bolha de Taylor.
Taha e Cui (2006) e Zheng et al. (2007) descrevem o comportamento dos fluidos na
zona de agitacdo, observada na cauda ou rastro da bolha, bem como as conseqiiéncias
destes movimentos sobre a forma e comprimento das bolhas de Taylor.

Outro fator bastante estudado na literatura € o didmetro do duto. Muitas vezes se
utilizam dutos capilares por motivos financeiros, fator tempo, espaco ocupado em um
laboratério (€ muito mais facil se avaliar um capilar do que uma tubulacio extensa em
metros) dentre outros. Foram encontrados alguns trabalhos nesta escala como Qian e
Lawal (2006), que utilizaram um duto cujos didmetros variavam de 0,25 a 3 mm; o de
Tomiyama et al. (2003) que fizeram experimentos com um didmetro de a 12 mm; e o de
Bercic e Pintar (1997) que reportam estudos com trés diametros de 1,5; 2,5 e 3,1 mm.

De acordo com Mishima e Hibiki (1996), em tubos capilares, a for¢a da gravidade
¢ relativamente inferior se comparada com a forca de capilaridade, entdo a velocidade
de subida do slug de gds em um liquido estagnado é préxima de zero.

A forma geométrica do duto também pode ser considerada como um pardmetro
que afeta a forma e comportamento da bolha de Taylor, como por exemplo, a presenca
de curvas com diferentes angulagdes, t€s, cotovelos, entre outros. Kim et al. (2007)
investigaram os efeitos geométricos de obstrugo de fluxo na distribui¢do de pardmetros
de fluxo para duas fases locais (ar e 4gua). De acordo com Kim et al. (2007) o cotovelo

promove interacdes borbulhantes que resultam em mudangas significantes na
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concentracdo de drea interfacial e induz oscilagdes significantes no fluxo em dire¢des
verticais e horizontais da secdo transversal do tubo.

O comportamento de uma bolha em miniatura na vertical tanto nos tubos
circulares e ndo-circulares (triangular, quadrado e retangular), fechados ao fundo e
cheio com dgua estagnada foi estudado por Bi e Zhao (2001).

Para a avaliagdo de bolhas de Taylor em série, pesquisas de Pinto et al. (2001)
relatam que ndo € esperado que uma série de bolhas de Taylor se comportem como uma
individual, desde que seu tipo de movimento seja influenciado por interacdes da

dindmica causada pelo rastro atrds das bolhas.

2.5.2- Formato da Bolha

Na Figura 2.14 sdo representadas algumas formas de “slug” de gis observadas por
Cheng e Lin (2001). As formas da bolha de gis se agrupam em trés tipos: a) bolha longa
com um “nariz” esférico e uma “cauda” esférica (Figura 2.14a); b) bolha longa com um
nariz esférico mas com a parte da “cauda” plana (Figura 2.14b) e c) bolha esférica
(Figura 2.14c). Observa-se que a bolha do tipo 1 € mais longa do que a do tipo 2. Para
um tubo com didmetros pequenos (D = 2 mm), a forma de bolha de gis normalmente é
equivalente ao tipo 2 e é independente do angulo de inclinacdo e da taxa de fluxo.
Quando se aumenta o didmetro do tubo, ocorre a formagao de bolhas do tipo 2 com uma
diminui¢do da velocidade superficial do gés. O tipo 3 sé existe em um tubo com um
diametro maior (D = 8 mm) e uma inclinagéo de 30° ou 45°.

White e Beardmore (1962) estudaram a velocidade de uma bolha de ar
ascendendo através de um liquido em um duto vertical e identificaram o efeito dos
nimeros adimensionais Eotvos (Eo), Morton (M) e Froude (Fr), dadas pelas equagdes
2.34; 2.35 e 2.36, sobre as caracteristicas da bolha de Taylor. Estes parametros
influenciam a forma da bolha de Taylor quando os nimeros de E6tvés e Morton estéo

dentro da faixa: 3 < Eo < 400 e o nimero de Morton 10" < Mo < 10°. Esses autores
concluiram que as forgas viscosas sio despreziveis se p°gD’/u”> >3x10’; os efeitos

interfaciais sdo despreziveis se Eo > 70, e os efeitos de inércia sdo despreziveis se Fr <

0.05.
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. ) 5

(a) Tipo 1
(b) Tipo 2
{c) Tipo 3

Figura 2.14 — Fomas da bolha de géds. Fonte: Cheng e Lin (2001).

2
Eo=Pu80" (2.34)
o
4
m=22 (2.35)
po
Fr= Uy

\/ng (2.36)

onde Ut = (Us+ Ur) € a velocidade de fluxo sobre nenhuma condiciao de deslizamento
(velocidade terminal) e g é aceleracdo devido a gravidade.

Bugg et al. (1998) avaliaram a forma de uma bolha de Taylor para diferentes
valores de Eo e M como apresentado na Figura 2.15. Os resultados obtidos sdo
comentados com base na interpretacio de White e Beardmore (1962). Os autores
verificaram que a tensdo superficial e a viscosidade sdo despreziveis no primeiro caso
(para Eo = 100 e M = 10™%). Nos casos 2 e 3 as forcas viscosas sio despreziveis,
enquanto que nos casos 4 e 7 as forcas de tensdo superficial sdo despreziveis e
finalmente nos casos 6 e 9 as forcas de inércia ndo sdo significativas. Nos outros casos
nenhuma forca pode ser considerada desprezivel. Vale salientar que os volumes de
todas as bolhas sdo os mesmos, com excecdo do caso 1 onde algumas bolhas pequenas

foram desprendidas na esteira.
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Figura 2.15 — Formas da bolha de Taylor para Eo = 100, 40, 10 e M = 1072107 ¢ 10.
Fonte: Bugg et al. (1998).

2.5.3- Dependéncia da Velocidade dos Fluidos

Qian e Lawal (2006) estudando numericamente as bolhas de Taylor em micro
canais, utilizando uma geometria capilar com uma jun¢do em forma de “t&€”, adotaram
velocidades superficiais do gds e do liquido variando de 0,01 a 0,25 m/s e observaram
que o comprimento da bolha é maior, dependendo da configuracio de entrada do duto.

Nigmatulin e Bonetto (1997) relatam que a velocidade da bolha de Taylor € igual
a velocidade do fluxo de 4gua com uma velocidade de 0,13 m/s, e que a estabilidade da
superficie no fundo da bolha é também dependente do comprimento da bolha.

Bi e Zhao (2001) sugerem que a velocidade de ascensdo da bolha em tubos
verticais com didmetros largos é proporcional a /gD . Estes autores observaram
igualmente que, para didmetros pequenos, a velocidade diminui rapidamente na razao

de <D e para tubos de didmetros muito pequenos, o movimento da bolha na dgua

estagnada cessa completamente.
2.5.4- Influéncia da Inclinacdo do duto

Segundo Yoshizawa (2006) a inclinacdo do duto tem papel significativo com

relacdo ao comportamento do fluxo. Em seus estudos verificou-se a tendéncia de se
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obter filmes de liquido mais espessos para inclinacdes negativas do duto com relacdo ao
eixo na horizontal ( = -5°) quando comparados com inclina¢des positivas (com relagdo
ao eixo da horizontal) ( = 15°), chegando a apresentar espessuras até 1,3 vezes maiores.
Os resultados de Yoshozawa (2006) permitiram mostrar que a medida em que se
aumenta a inclinagcdo do duto, a espessura do filme de liquido tende a diminuir, mas é
desconhecido o perfil da bolha. Com o aumento da inclinacdo, a premissa bésica para a
solucdo do filme é perdida: a superficie do liquido deixa de ser plana, e passa a ter forte
influéncia da gravidade e da capilaridade.

Cheng e Lin (2001) observaram que, quando o tubo € inclinado em 45°, a forma
da bolha do tipo 1 (vide Figura 2.14), é a mais comum para quase toda faixa de taxas de
fluxo, como pode ser visto na Figura 2.16. Outra caracteristica seria que a posi¢do do
“slug” de gds no tubo diverge do eixo do duto quando o duto € inclinado no sentido
vertical. A espessura do filme liquido ao redor da bolha de gis ndo é uniforme para
fluxo da bolha em um tubo inclinado, como é o caso do escoamento em um tubo
horizontal, dependendo fortemente do nimero de Fr.

Quando Fr << 1, a bolha de gis diverge do eixo do tubo inclinado e fica
localizado na superficie superior; ja quando Fr >> 1, a posicdo da bolha de gas € axial-
simétrica. A faixa dos valores de Fr avaliados, foi de 0.7 a 7.1, de forma que a bolha de
gds tende a se deslocar para a parte superior do tubo quando o tubo € inclinado a partir
da posigdo vertical, e hd um fino filme liquido entre a bolha de gés e a parede do tubo
(Cheng e Lin, 2001).

Nigmatulin e Bonetto (1997) avaliaram a forma da bolha de Taylor num duto
vertical por meio de fotos e de videos. Os resultados mostraram uma maneira de
visualizar a forma da bolha e fornecem informagdes sobre os fendmenos basicos da
dindmica da bolha e da fase continua presente.

Pinto e Campos (1996) ao estudar a coalescéncia de duas bolhas alongadas
subindo através de um cilindro numa coluna vertical estagnada, concluiram que existe
uma distdncia minima entre as bolhas (Imin) que pode ser dividida em duas partes, uma
ocupada pelo rastro precedente a bolha e o outro correspondente a regido onde o liquido

emergente do rastro recupera a condi¢do inicial.
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Figura 2.16 — Posicdo da bolha slug no interior do duto. Fonte: Cheng e Lin (2001).

Taha e Cui (2006) apresentaram uma descricdo completa da evolugdo de uma
Unica bolha de Taylor em liquido estagnado e em movimento no interior de tubos
verticais quadréticos. Eles verificaram que a propagacdo de bolhas longas dentro de um
vaso capilar quadrado é diferente dos casos observados em vasos capilares circulares

com baixos valores do nimero de capilar (Ca), dado pela equacdo:

Ca=tn (2.37)
O

onde U,, € a velocidade da bolha de Taylor. Em vasos capilares circulares, o fluxo

assume uma simetria cilindrica, entretanto, para vasos capilares com formatos

quadraticos, o fluxo € simétrico.
2.5.5 - Efeitos Viscosos, Interfaciais e Inerciais

Zheng et al. (2007) baseados nos resultados experimentais de White e Beardmore

(1962) reportam estudos para, os efeitos viscosos buscando-se no parametro N, > 550

(onde N, € nimero de inverso da viscosidade), dado por:
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v :pL(gD3)

(2.38)
S

para os efeitos interfaciais baseando-se no nimero de Edtvis e para os efeitos inerciais
baseando-se no nimero de Froude. Seus resultados com relagdo a viscosidade foram

bem satisfatorios. Ao se variar o N, para Eo = 158, os autores notaram que a forma da
extremidade do nariz da bolha mudou suas caracteristicas esferoidais diminuindo a
curvatura com o aumento do N, . A forma da extremidade da cauda da bolha passou de

oblata esférica para uma superficie concava para baixo quando N, varia de 9,01x10'

para 2,1x10*(Figura 2.17 a-c). Estes autores observaram ainda que a viscosidade tem

um efeito significativo sobre as linhas de corrente na zona de recirculacdo formada no
rastro das bolhas de Taylor. Eles também relatam que quanto maior for a viscosidade

menor € a distor¢do e a flutuagio na cauda da bolha de Taylor. Uma pequena quantidade

de mindsculas bolhas estdo espalhadas fora da 4rea da bolha de Taylor e entram nos

|

vértices de recirculagao.

|

Figura 2.17 — Efeitos da viscosidade sobre o escoamento da bolha de Taylor para Fr <
0.05,Eo=158 ¢ a) Nf:9,01><101, b) Nf:4,26><102, e C) Nf = 2,1x10*. Fonte:
Zheng et al. (2007).
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No que diz respeito ao efeito da tensdo superficial dominante, Zheng et al. (2007)

avaliaram os resultados para N, =18.500 e Fr< 0,05. Eles observaram que a variagdo da

parte prolata da bolha de Taylor aumenta quando o valor do nimero de E6tvos, Eo, é

reduzido; comportamento similar ao efeito de N s no formato da extremidade de baixo

da bolha de Taylor. Observou-se uma mudanca da superficie cOncava para uma
superficie concava irregular quando Eo diminui de 160,2 para 63,5 (Figura 2.18 a-b);
Ao se reduzir ainda mais o nimero de Eotvds (Eo = 4,23), a bolha com a superficie
cOncava irregular passa para uma superficie oblata (Figura 2.18 ¢). A curvatura da bolha
de Taylor na extremidade do nariz aumenta com a diminuicdo da tensdo superficial,
resultando no aumento da densidade do filme liquido. Os resultados da simulacdo de
Zheng et al. (2007) permitiram afirmar que quanto maior a tensdo superficial menor a

distorcdo da cauda da bolha de Taylor, proporcionando o surgimento de pequenas

bolhas dispersas nos vértices no rastro formando quando a bolha de Taylor estd em

|

movimento.

|

\l

,J:

lig"

{

1l

Figura 2.18 — Efeitos da tensdo superficial sobre o escoamento da bolha de Taylor para
Fr <0.05 eNf =18.500 e a) Eo = 160,2; b) Eo =63,5 e c) Eo =4,23. Fonte: Zheng et al.

(2007).

Quando foram considerados os efeitos da inércia dominantes, Zheng et al. (2007)

observaram que o nimero de Froude teve um efeito significativo. As caracteristicas
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hidrodindmicas de uma bolha de Taylor ascendendo por um duto contendo um fluido

perfeito sem viscosidade ou tensdo superficial, em que apenas a inércia seria dominante.
Esses autores adotaram os nimeros de Froude e Eotvos iguais a 2,1x10* e 134

respectivamente. A forma da extremidade da bolha € esferoidal, e o valor de Fr teve um
fraco efeito na forma da extremidade do nariz da bolha, enquanto que a extremidade da
cauda modificou-se de plana para concava com a diminuicdo do Fr. Quando o grau de
concavidade da extremidade inferior da bolha fica maior, a cauda da bolha é facilmente
distorcida e a extremidade inferior da bolha tem uma larga oscilacdo, que induzird o
espalhamento de pequenas bolhas da cauda da bolha de Taylor. O nimero de bolhas
espalhadas da parte oblata da bolha de Taylor aumenta quando o nimero de Froude
aumenta. Zheng et al. (2007) analisaram a influéncia do ndimero de Fr e os resultados
estdo representados nas Figuras 2.19 a-c, sendo, respectivamente, os valores de Fr
iguais a 1,057; 2,067 e 3,283. De acordo com Taha e Cui, (2006), com a reducio do
nimero de Morton e mantendo o nimero de Eotvos constante, a aspereza do nariz da
bolha aumenta e sua cauda fica com um formato mais plano, resultando num incremento

das densidades de filme de liquido ao redor da bolha.

Figura 2.19 — Efeitos de inércia sobre o escoamento da bolha de Taylor para Eo = 134;
N, = 2,1x10* e a)Fr = 1,057; b) Eo = 2,067 e ¢) Eo = 3,283. Fonte: Zheng et al.
(2007).
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CAPITULO 3

MODELAGEM MATEMATICA DO PRESENTE TRABALHO

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

durante o escoamento em dutos circulares.

3.1- Descri¢do do Problema em Estudo

O transporte de 6leo desde o reservatdrio petrolifero até o ponto de armazenagem
tempordria em navios, plataformas ou em outro local, é feito através de dutos que pode
se estender muitas vezes, por quildmetros na presenca ou nao de conexdes curvadas. No
presente trabalho, para estudar o escoamento bifdsico gis-6leo tipo bolha de Taylor em
dutos e conexdes foi considerado, um tubo virtual em escala capilar, em virtude da
disponibilidade de trabalhos tanto experimentais como numéricos na literatura, como
por exemplo: Qian e Lawal (2006), que utilizaram um duto cujos didmetros variavam de
0,25 a 3 mm, e Tomiyama et al. (2003) que fizeram experimentos em dutos com um
didmetro equivalente a 12 mm. Posteriormente, o didmetro do duto foi aumentado afim

de avaliar um efeito na hidrodinimica do escoamento.
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3.2- O Modelo Matematico

O escoamento bifdsico (géds-6leo) foi avaliado sobre um dominio bidimensional
em coordenadas cilindricas e foi assumido ser isotérmico (no qual elimina a
necessidade da equagdo de energia), sem ocorréncia de reacdo quimica e as fases foram
tratadas como fluido incompressivel e com propriedades fisicas constantes. Foi
igualmente considerado o efeito da gravidade e que ndo havia transferéncia de massa

interfacial. Logo as equacdes 2.1 e 2.14 do Capitulo 2 reduzem-se a:

e Equacgdo de Conservagdo de massa.

d
= VaPe) +V (120U, =0 (3.1)
¢ Equacgdo de conservacdo de momento linear

9 r r r T

E(raana)+V|:ra (Pl ®U,)] :—raVP+V°{ra/za [VUO, +(VU,) ]}+
(3.2)

1y 1y
+r, (pa _prff )+Ca/7’ (U/z’ _Ua)+pg
onde C,; corresponde ao termo de arraste interfacial dado por:
C r r
Cop ==L AU =V, (3.3)
onde os indices e representam a fase continua e a dispersa, r, , e U sio,

respectivamente, fracdo volumétrica, massa especifica, viscosidade dindmica e vetor
velocidade, P € a pressao,
As condig¢des iniciais e de contorno usadas para resolver as equacdes de conservaciao

de massa e momento linear s@o descritas a seguir:

a) Condicao inicial:

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

consideradas nulas, com o valor de 101325 para a pressao.
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b) Condicdo de contorno:

Na se¢do de entrada:

’ 1/10
Ufux = UMax (I_E]

O<r<R-r Uyo =0,1m/s

 Liaido — () 1/ ; para < [inj (34)
U?LZ: — UrLl'quido — 0,0 m/ s
Jois =10e fo’quiLlu =0,0
US*=0mls
R- r<r<R | gyt -y,
UGu’.r — UL:’quido — O m/s (35)
Joss =00 foquidu =10
0<r<R U% =0,0 m/s
U7L1'quid0 — U
: 0 ; para t >ty (3.6)

e Liquid
U aszUrzqmozo’O m/s

r

fois =0,0 e foquido =10

7z

onde r € a distincia entre a bolha e a parede do duto, y% y% yLwi o gyriice 3o

respectivamente as componentes de velocidade axial e radial para o gis e o liquido e
uoas € Fr, @ fragoes volumétricas do gas e do liquido. Foram testados diversos tempos

de inje¢do (1) e velocidade do dleo (U, ) os quais serdo abordados no Capitulo 4.

Na saida:

P,=101325 Pa, para V't (3.7)

Nos planos de simetria:

U

—=0, Vv o(r,t 3.8
Y para V (r,t) (3.8)

Nas paredes do duto:

Ufzis — UZLI'qm'da — 0’0 m/S
UGa's — UrLl'quido — 0’0 m/ s

r

para V't 3.9)
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No modelo, utilizou-se a equagdo de restricdo na qual a soma das fracdes de vazio

¢ unitdria. Esta equagdo é dada por

Ny
Y =1 (3.10)
B=1

Para todas as fases utiliza-se 0 mesmo campo de pressdo. Neste caso tem-se que:
Pu=DP =D para2<a <N, 3.11)

As propriedades fisicas do liquido e do gids usadas nas simulacdes estdo

apresentadas na Tabela 3.1.

Tabela 3.1.Propriedades fisico-quimicas dos fluidos.

. . Fase continua Fase dispersa
Propriedades Fisicas p

(petrdleo) (ar)
Densidade (kg/ m’) 920 1,185
Viscosidade dinimica (Pa.s) 1,5 0,00001831
Tensao superficial (N.m) 0.07

Na Tabela 3.2 encontram-se outros detalhes acerca do modelo matematico e

tratamento numérico das equacdes governantes.

Tabela 3.2 Condi¢Ges gerais do Problema.

Tipo de Escoamento Bifasico

Regime de Fluxo Transiente

Meétodo Numérico Volumes Finitos

Fluidos utilizados ar (fase dispersa),petrdleo (fase continua)
Condig¢des do modelo ambientes (a 25° C e 1 atm)

Modelo Nao Homogéneo

Modelo de Transferéncia Interfase Modelo de Particula

Esquema de interpolacdo para a pressdo Trilinear

Esquema de interpolagdo para a velocidade Trilinear

Influéncia de parede para o 6leo No Slip

Influéncia de parede para o ar Free Slip

Transferéncia de massa da bolha Nao tem

Esquema de Advecgao High Resolution

Modelo de Coeficiente de Arraste Gracie

Critério de convergéncia Residuo médio quadratico (RMS) - 10
Esquema transiente Second Order Backward Euler
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3.3- A Malha

A geometria e as dimensdes da tubulacdo utilizados no presente trabalho estdo na
Figura 3.1. Em virtude da simetria observada no escoamento de fluido em tubos foi
considerado que o fluxo bifasico 6leo-gds (bolha de Taylor) € simétrico com relagcdo a
coordenada angular. Esta consideracdo possibilitou a confeccdo de uma malha
bidimensional e que foi utilizada para obtenc¢do dos resultados apresentados no Capitulo

4.

10 cm

Figura 3.1- Representacdo da tubulagdo para o escoamento da bolha de Taylor.

Para a confec¢do da malha bidimensional representativa da tubulagdo ilustrada na
Figura 3.1 foi utilizado o software CFX 5.6, onde para isto, foi necessario a definicdo de
quatro pontos no espaco: (ponto 1 [0 -0.025 0.15]; ponto 2 [0 -0.025 -0.15]; ponto 3
[10 -0.025 0.15]; ponto 4 [10 -0.025 -0.15]). Em seguida, foram unidos por retas
formando um retdngulo de 10 cm de comprimento por 3 mm de altura, que pode ser
observado na Figura 3.2(a). A partir da superficie formada por este retangulo foi criado

um so6lido utilizando o principio da extrusdo, Figura 3.2 b. A este s6lido foi adicionado
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um outro com a forma de uma curva de 90°, por meio da revolucido da Face B, Figura

3.2 c. Para completar a geometria de estudo, foi adicionado um outro sélido, idéntico a

da Figura 3.2 b, na vertical, resultando na geometria ilustrada na Figura 3.2 d. Sobre

esta geometria foi confeccionada a malha utilizando elementos prismaticos e piramidais.

Ponto 1 Ponto 3
Ponto 2 ‘ Ponto 4
A
——————— "/“ —--a_
% 1
i CFX| <., CFX
C
2, CFX|| 4. CFX

Figura 3.2 —Construcio da tubulagdo em um dominio bidimensional.

Apébs a elaboracdo da malha numérica, criou-se um arquivo com todas as

informacdes da malha geométrica e depois foi anexada numa versdo mais recente do

CFX (Ansys CFX® 10.0), para a inclusdo dos dados de entrada do processo tais como:

modelo matematico (que corresponde a um conjunto de dados embutidos no aplicativo),

fluidos (newtoniano ou ndo-newtoniano), condi¢des de contorno, dados iniciais, tipo de

regime (laminar ou turbulento), velocidade de entrada e saida do fluido entre outros.

Nesta etapa foram, igualmente, acrescentados os modelos numéricos necessarios

para execucdo do problema (métodos de solucido do sistema de equagdes lineares, por

exemplo), além da funcdo de interpolacio, do método de acoplamento pressdo-

46



velocidade, entre outros, que estdo na Tabela 3.2. No anexo 1, encontram-se valores
referentes ao comprimento e largura da bolha de Taylor para os 4 primeiros casos
iniciais € no anexo 2 os principais parametros € o cddigo utilizado no aplicativo CFX

10.0.
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CAPITULO 4

RESULTADOS E DISCUSSOES

Neste capitulo serdo apresentados, comentados e avaliados os resultados obtidos

das simulacdes, de acordo com argumentos da teoria abordada.

4.1- Recursos Utilizados

O comportamento do fluxo da bolha de Taylor em uma tubulacio munida de uma
juncdo angular de 90° (ou joelho) foi numericamente investigada empregando
computadores Pentium 4, com processadores core 2 duo com 3,0 GHz, 2048 Mb RAM,
120 Gb de disco rigido.

4.2- Malha do Dominio de Estudo

A malha ndo estruturada confeccionada no espaco bidimensional, que, apds
diferentes refinamentos (visando a ndo dependéncia dos resultados numéricos com a
mesma), resultou em uma malha constituida por 236054 volumes de controles (179214
piramidais e 56840 prismaticos) conforme ilustrado na Fig. 4.1. Nesta figura estad
disponivel uma visdao geral da malha, bem como detalhes ampliados da entrada, saida e
da regido onde se encontra o joelho. A opcdo pela malha bidimensional estd baseada nos
resultados obtidos por Qian et al. (2006), onde eles mostraram que a terceira direcdo
afetava de forma irriséria o comprimento da bolha de Taylor e as caracteristicas do
escoamento, especialmente quando se trata de uma tubulacio com um didmetro com

dimensdes proximas a utilizada no presente trabalho (3 mm).
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propriedades fisicas estdo mencionadas na Tabela 3.1,

tilizando a malha mencionada na Figura 4.1 foram avaliadas para diferentes
de acordo com o mencionado na Tabela 4.1. Utilizaram-se coordenadas

cilindricas, com simetria radial em . Foram avaliados a varia¢do do tempo de injecdo

viscosidade e do didmetro do duto na hidrodinidmica da bolha de Taylor no duto.

de gis, a variacdo do raio de curvatura da conex

4.3- Efeito do Tempo de Injecdo de Gas e

numérica u
€asos,

Nesta etapa, sdo apresentados os resultados obtidos no estudo do comportamento

fluidodindmico de uma bolha de Taylor ao longo de um duto com uma conex&o angular



de 90°, variando-se apenas a quantidade de ar introduzida na tubulacdo através de um
orificio de raio r = Rmax. A solu¢do numérica foi obtida admitindo inicialmente que a
tubulacdo estava totalmente ocupada por um liquido (6leo) e que, no tempo zero, foi
injetado o gés (ar) por um periodo constante para cada caso e sempre inferior ao tempo
maximo do estudo transiente, e verificou-se o comportamento dessa massa de gis, até
que ela pudesse percorrer praticamente todo o duto. A Tabela 4.1 apresenta os casos

analisados neste item.

Tabela 4.1. Dados caracteristicos dos casos propostos para estudar o efeito do tempo de

injecdo de gis na hidrodindmica do escoamento.

Raio do

Velocidade  Velocidade orificio de Tempo de Tempo
Caso . T oL total do
tudad do ar do petréleo injecdo do injecdo do ot r (cm)
estudado (m/s) (m/s) gés - Rmax ar (s) 51S(Se)rna
(m)

Caso 1 0,1 0,1 0,001 0,02 1,0 0,05
Caso 2 0,1 0.1 0,001 0,1 1,0 0,05
Caso 3 0,1 0,05 0,0005 0,1 2,0 0,1
Caso 4 0,1 0,05 0,0005 0,5 2,0 0,1

Para ilustrar o comportamento da bolha de gés (ou bolha de Taylor), deslocando-
se no interior da tubulacdo foram representadas as distribui¢cdes da fracdo volumétrica
para todos os casos estudados. Os dois primeiros casos que podem ser observados nas
Fig. 4.2 e 4.3 sdo, para quatro tempos de percurso da bolha de Taylor (0,03; 0,4; 0,6 e
1,0's), e os dois dltimos casos (Figuras 4.4 e 4.5) foram graficados nos tempos de
percurso da bolha de Taylor (0,6; 0,8; 1,4 e 2,0 s). Nestas Figuras, o campo em azul
corresponde a fase constituida pelo liquido e, as demais, a variacdo da fracdo de ar na
bolha de Taylor. Elas mostram claramente a propagacio estdvel da bolha ao longo do
duto com uma forma semelhante a da bolha de Taylor ilustrada nas Figuras 2.4 ¢ 2.5. A
bolha de gis ao chegar a secdo angular (joelho) d4 uma curva para entdo subir pelo tubo
vertical devido aos efeitos das forcas centrifugas e de flutuabilidade ou for¢a do
empuxo. A legenda foi fixada com a fracdo minima de 0,0 e maximo de 0,7, pois,
mostrando maior nitidez com cores mais “fortes”, facilitando a visualizagdo dos
resultados; para cada um dos casos foi ampliado o tamanho da bolha de Taylor.

No Caso 1 (Figura 4.2), foi injetado ar num tempo de 0,02 s, e, no inicio, nota-se

uma bolha ainda em formacdo “eliptica”, com uma quantidade significante de ar,
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indicada pela coloragdo vermelha (Fig. 4.2 a). Na Fig. 4.2 b, a bolha comeca tomar uma
forma mais cOncava e alongada na parte prolata e sua parte oblata mais achatada, a
bolha de gis ao chegar a sec@o angular (joelho) se “molda” de acordo com o formato da
angulacdo, mantendo-se na parte superior do duto, devido ao efeito de diferenca de
densidade e gravidade, para entdo subir pelo tubo vertical. Nota-se uma discreta redugdo
nas dimensdes da bolha, ver Figuras 4.2b e 4.2 c. Este efeito pode ser explicado pelo
desprendimento de mindsculas bolhas da bolha de Taylor durante o percurso, fato este

que estd de acordo com os trabalhos de Bugg et al. (1998) e Zheng et al. (2007).

0.7000 0.7000
— 0.6000 — 0.6000

— 0.5000 — 0.5000

0,2466 cm
— 0.4000 — 0.4000

- o0 _ - 02000 “

—

— 0.2000 — 0.2000

[0 1000
0.0000

0,5466 cm
[o 1000
0.0000

0.7000

(a) 0,03s (b) 04s

0.7000

0,5330 cm

— 0.6000 — 0.6000

— 0.5000 — 0.5000

0,5240 cm

— 0.4000 — 0.4000

— 0.3000 — 0.3000

—

0,2329 cm

— 0.2000

— 0.2000

0.0000

—

0,2242 cm

(c) 0,6s (d 1,0s
Figura 4.2 — Fracdo volumétrica do gis a 25° C para um tempo de injecdo de gés igual a

0,02 s, em diferentes tempos de processo (a) 0,03 s; (b) 0,4 s; (¢) 0,6 se (d) 1 s (casol).
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No Caso 2 (Figura 4.3), foi injetado gés durante 0,1 s (5 vezes maior do aquele
que foi injetado no caso 1). Como esperado, ao se capturar a imagem no mesmo tempo,
0,03 s, observa-se no caso 2, que a bolha nio se separou do orificio de injecdo (Fig. 4.3
a). A medida que a bolha se desloca pela tubulacio capilar, ela vai ficando mais
concava na sua parte prolata e nota-se um rastro sendo formado na parte traseira da
bolha. Este fato indica o desprendimento de mintisculas bolhas favorecendo uma

reducdo do volume da bolha de Taylor.

0.7000 0.7000
— 0.6000 — 0.6000

— 0.5000 — 0.5000 0.2603 cm

— 0.4000 — 0.4000

L 43000 _ -~ 0.3000 D

1,6796 cm

— 0.2000 — 0.2000

I:O 1000 I:O 1000
0.0000 0.0000

(a) 0,03s = (b) 04s

0.7000 0.7000
— 0.6000 — 0.6000
— 0.5000 — 0.5000
— 0.4000 — 0.4000

1,6151 cm

— 0.3000 I — 0.3000
.

— 0.2000 — 0.2000

1,6351cm  0,2507 cm =
0,2787 cm
[u 1000
0.0000

(c) 0,65 (d 1.0s

Figura 4.3 - Frag@o volumétrica do gas para um tempo de injecdo de gis igual a 0,1 s,

para diferentes tempos de processo (a) 0,03 s; (b) 0,4 s; (¢) 0,6 se (d) 1 s (caso 2).

Ao se comparar os Casos 1 e 2, constata-se que o tempo de inje¢do influencia na

forma, didmetro, no comprimento e na velocidade de deslocamento da bolha ao longo
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da tubulacdo, tornando possivel observar com uma maior nitidez um rastro e gas
formando-se na sua “cauda”. Verifica-se que a bolha de gis evolui mais lentamente
quando o tempo de inje¢do € de 0,1 s quando comparado com de 0,02 s, como pode ser
claramente visualizado nas Figs. 4.2 (c¢) e 4.3 (c) correspondentes ao tempo de 0,6 s.
Este tipo de comportamento pode estar relacionado com o aumento da concentracdo ou
fracdo volumétrica de gds na bolha e pela influéncia das paredes da tubulagcdo sobre o
escoamento das fases envolvidas, conduzindo assim, a uma reducdo da espessura de
filme de liquido que circunda a bolha. As medigdes das espessuras do filme liquido nas
proximidades das paredes superior e inferior da tubulacdo ratificam esta observacdo
sendo, respectivamente, iguais a 0,27 mm e 0,34 mm para o tempo de injecdo de 0,02 s
e, 0,2 mm e 0,36 mm para o tempo de injecdo de 0,1 s, medidos no instante t = 0,4 s no
trecho horizontal e t = 1,0 s no trecho vertical do duto. Yu et al. (2007) observaram
igualmente que a espessura do filme dependia da forca de tensdo superficial, do
comprimento e da velocidade da bolha. Nota-se nas Figuras 4.2(b) e (d) e 4.3(b) e (d)
que o formato da bolha tem uma dependéncia com a inclinag@o da tubulacio, 0° e 90°
respectivamente, fato este igualmente observado por Cheng et al. (2001).

Nos Casos 3 e 4 foram modificados os valores da velocidade de 6leo (Petrdleo) e
mantidas constantes o raio do orificio de inje¢cdo de gis enquanto foram avaliados dois
tempos de injecdo distintos. Os valores com relacdo ao comprimento e a largura das
bolhas estdo em anexo. Os resultados destas simulagdes estdo ilustrados nas Figuras 4.4
e 4.5. Para o Caso 3, Figura 4.4, verifica-se um comportamento similar aos casos 1 e 2
(Figuras 4.2 e 4.3), quanto a evolucdo e forma da bolha de Taylor. Segundo Quian e
Lawal, (2006), quando a velocidade do fluido continuo € igual a do fluido disperso, o
formato da bolha se mantém constante durante todo o escoamento no duto, e isto pode
ser visualizado nas Figuras 4.2 e 4.3.

Todavia, ao se aumentar a quantidade de gas (Rmax), observou-se a formagao de
diferentes bolhas se deslocando no tubo horizontal e, como esperado, mais proximos da
parede superior (Figura 4.5 a). Observa-se, no tempo de 0,4 s, a formacdo de uma
grande bolha com trés pequenos nicleos com uma fragdo de gas em torno de 0,7, e a
formagdo de uma bolha praticamente se “soltando” da grande massa de gds. A medida
que o gas vai se deslocando pelo interior do duto na horizontal, a bolha em formagao
vai se distanciando em relagdo a bolha maior, sendo que esta por sua vez esti se
decompondo em outros trés nicleos com uma quantidade significante de gas; e a

formacdo de um pequeno rastro na parte de tras da bolha (vide Figura 4.5 b). Na juncéo
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de 90°, observa-se o desprendimento de praticamente quatro bolhas distintas, com

destaque para o tamanho da terceira bolha da direita para a esquerda e, finalmente na

Figura 4.5 d, tem-se o perfil de trés bolhas com diferentes tamanhos e formatos. Ao se

atingir o duto vertical, constata-se a formacdo mais nitida de mais bolhas de Taylor,

semelhante aos relatos de Bi e Zhao (2001), com relagdao ao formato esférico da bolha.

A dltima bolha se manteve com uma fragdo de aproximadamente 0,2 de gis e com a

presenca de um pequeno rastro com uma quantidade pequena de gés.

[ 0.7000

— 0.6000
— 0.5000
— 0.4000

— 0.3000

— 0.2000

[0.1000
0.0000

(a) 04s

0.7000 0.7000
[~ik-Boo0 — 0.6000
— 0.5000

— 0.5000

— 0.4000 — 0.4000

o "
il
— 0.3000 0.3000

— 0.2000

I:O.WOIJ
0.0000

(c) 14s
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Figura 4.4 - Fracdo volumétrica do gds para um tempo de inje¢do de bolha igual a 0,1 s,

para diferentes tempos de processo (a) 0,4 s; (b) 0,8 s; (c) 1,4 s e (d) 2 s (caso 3).
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Figura 4.5 - Fracdo volumétrica do gds para um tempo de inje¢do de bolha igual a 0,5 s,

para diferentes tempos de processo (a) 0,4 s; (b) 0,8 s; (c) 1,4 se (d) 2 s (caso 4).

Ao se compararem as Figuras 4.4, 4.5 é possivel constatar que o tempo de inje¢do
tem grande influéncia no formato da bolha de Taylor, o que condiz com relatos de Bi et
al. (2001), os quais comentam que a medida que € injetado mais gds observa-se o
crescimento da bolha, ocorrendo uma pequena mudanca no seu formato, inicialmente
esférico, tendendo a uma forma eliptica, decorrente das forcas de flutuabilidade. Além
disso, ao reduzir-se a velocidade do 6leo, aumenta-se a velocidade relativa entre o gés e

o0 6leo, o que proporciona mudanga na forca de arraste ativada na fase gés.
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4.4- Efeito do Raio de Curvatura do Duto

Outro fator investigado foi a influéncia do raio de curvatura da jungdo de 90° na
tubulacdo, no comportamento da bolha de Taylor, bem como o seu formato e
velocidade. Utilizou-se como padrdo a malha da Figura 4.1 e as condic¢des do caso 4. A
partir da malha padrio, desenvolveu-se outra malha, com um angulo de curvatura maior
da juncdo curvada, mantendo a angulagdo de 90°. Esta varia¢do do raio de curvatura
pode ser visualizada com maior nitidez na Figura 4.6. As principais varidveis analisadas

nos casos estudados estao destacadas na Tabela 4.2.

(a) (b)

Figura 4.6 - Tlustracdo do raio de curvatura da Figura 4.7 para a tubulagdo padrdo (a) e a

tubula¢do com o adngulo de inclinacdo da jun¢do mais alongada (b).
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Tabela 4.2. Dados caracteristicos dos casos de estudo do efeito do raio de curvatura na

fluidodinamica do escoamento.

Velocidade Raio do

Caso Raio de Velocidade do orificio de T§m;30 de Tempo r
curvatura — . e p injecdo do total do
estudado Re (m) do ar (m/s) petréleo injecdo do gas ar (s) sistema (s) (cm)
(m/s) - Rmax (m)
Caso 4 0,0032 0,1 0,05 0,0005 0,5 2,0 0,1
Caso 5 0,0065 0,1 0,05 0,0005 0,5 2,0 0,1

Para o caso 5, o raio de curvatura da jun¢do em forma de “joelho” foi aumentado
em 3 vezes, e obteve-se uma malha com um nimero de elementos aproximado ao do
caso 4. A viscosidade é de 1,5 Pa.s para os dois casos; o fluido continuo é o Sleo
pesado. De acordo com as Figuras 4.7 a-b, antes do término do tempo de injecdo do
gds, tem-se 0 mesmo resultado visual, ou seja, a bolha ndo sofreu nenhuma alteracdo ao
seu formato assim como na sua velocidade de deslocamento. Deve-se ressaltar que o
didmetro e o comprimento da tubulagdo tanto na horizontal como na vertical € o mesmo
para os dois casos.

A medida em que o gés vai se deslocando pela tubulagdo no sentido horizontal,
este apresenta 0 mesmo comportamento visto para o caso 4. Quando a bolha passa pela
conexdo curvada mais alongada no tempo de 1,4 s, o formato das duas primeiras bolhas
que ja estdo na parte vertical do duto ndo se alteram a ponto de ocorrer uma quebra ou
instabilidade destas bolhas no duto, mantendo as mesmas caracteristicas em ambos 0s
dutos. O que chama a atencdo na Figura 4.9 (b) no tempo de 1,4 s € que a segunda
bolha ainda estd unida a terceira bolha que estd com a parte prolata praticamente na
curvatura. Isto pode ter ocorrido devido ao raio de curvatura estar mais “suavizado”
oferecendo uma menor resisténcia para a bolha ascender, mas também ativando no
sentido de reduzir a velocidade da bolha. H4A uma pequena diferenca entre os casos.

Uma mudanga brusca de dire¢do tende a aumentar a velocidade do gés.
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Figura 4.7 — Fragao de vazios do gis para um tempo igual a 0,4 s, para a tubulacio padrio (a) e tubulacdo com o dngulo de inclinag@o da juncio

mais alongada (b).
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Figura 4.8 — Fracdo de vazios do gés para um tempo igual a 0,8 s, para a tubulacdo padrdo (a) e tubulagdo com o angulo de inclinag¢do da jun¢do

mais alongada (b).
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Figura 4.9 — Fracdo de vazios do gés para um tempo igual a 1,4 s, para a tubulacdo padréo (a) e tubulagdo com o angulo de inclinagdo da jungdo

mais alongada (b).
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Figura 4.10 — Fracdo de vazios do gds para um tempo igual a 2,0 s, para a tubulagdo padrio (a) e tubulagdo com o angulo de inclinacdo da juncdo

mais alongada (b).
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4.5- Variacdo da Viscosidade

7z

A viscosidade é um fator que merece destaque, sendo reportada em trabalhos
como os de Zheng et al. (2007), Bugg et al. (1998), White e Beardmore (1962) entre
outros, os quais estudaram o comportamento e o formato da bolha de Taylor através de
um nimero adimensional denominado como nimero de Morton (ver Equagdo 2.5). Os
resultados que serdo apresentados mostram o estudo do comportamento com relagdo ao
formato de bolhas de Taylor em série ao longo de um duto com uma conexdo em forma
de joelho, com a mesma quantidade de ar para os casos estudados. Foram avaliados 4
casos, tendo como base o caso 4 mostrado anteriormente, mudando-se apenas a
viscosidade do liquido dentro da tubulagdo. As principais varidveis analisadas nos casos

estudados estdo na Tabela 4.3.

Tabela 4.3. Dados caracteristicos dos casos para estudo do efeito da viscosidade do dleo
na fluidodindmica do escoamento.

Raio do
Caso Velocidade Velomd,ade f)r}flcjo de Tempo Viscosi-
estudado  do ar (my/s) do petréleo injecdo do total do dade r (cm)
(m/s) gds - Rmax sistema (s) (Pa.s)
(m)
Caso 6 0,1 0,05 0,0005 2,0 0,5 0,1
Caso 4 0,1 0,05 0,0005 2,0 1,5 0,1
Caso 7 0,1 0,05 0,0005 2,0 2,5 0,1
Caso 8 0,1 0,05 0,0005 2,0 5,0 0,1

Na Figura 4.11 mostra o gas sendo injetado dentro do duto para um tempo de 0,04
s. Verificou-se que os casos 4, 7 e 8 se assemelham no comportamento e na forma,
apenas o caso 6 mantém uma instabilidade na sua formag@o com um grande actimulo de

gas na parte central da bolha, (Figura4.11 a).
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oo (¢) 2,5 Pas oo (d) 5,0 Pas

Figura 4.11 — Fragdo de vazios do gds para um tempo total de 0,4 s, para diferentes

viscosidades (a) 0,5 Pa.s; (b) 1,5 Pa.s; (¢) 2,5 Pa.se (d) 5,0 Pa.s.

Na Figura 4.12, estd sendo mostrado o comportamento das bolhas se deslocando
na horizontal, para um tempo de 1 s. Verificaram que a bolha principal estid se
decompondo, nos dltimos casos, em praticamente 4 a 5 bolhas de Taylor, com tamanhos
decrescentes da direita para a esquerda. De acordo com a Figura 4.12 (a), tem-se o
particionamento da bolha inicial em duas grandes bolhas; uma bolha formada na sua
extremidade frontal pr6xima da curva com grande concentracdo de gis na bolha parte
central, e uma segunda bolha com uma pequena concentragdo de gds na sua parte

esquerda.
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() 2,5Pas .. (d) 5,0 Pas .

Figura 4.12 — Fracdo de vazios do gis para um tempo total de 1 s, para diferentes

viscosidades (a) 0,5 Pa.s; (b) 1,5 Pa.s; (¢) 2,5 Pa.se (d) 5,0 Pa.s.

Na Figura 4.13, estd sendo avaliado o comportamento das bolhas na curvatura do
duto, para um tempo de 1,4 s. Verifica-se que as bolhas de Taylor ji estdo bem mais
definidas e, de acordo com a Figura 4.13 (a), tem-se apenas uma bolha formada e uma
grande concentragdo de gis na bolha central. Para este caso, foram formadas trés bolhas
de tamanhos variados e nota-se pequenos rastros no duto. J4 nas Figura 4.13 b e c, nota-
se praticamente a formacdo de quatro bolhas, agora com formatos praticamente
parecidos, e finalmente na Figura 4.13 d, obteve-se a formacgdo de praticamente cinco

bolhas distintas.
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(c) 2,5Pas
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Figura 4.13 — Fragdo de vazios do gis para um tempo total de 1,4 s, para diferentes

viscosidades (a) 0,5 Pa.s; (b) 1,5 Pa.s; (¢) 2,5 Pa.s e (d) 5,0 Pa.s.

Na Figura 4.14, para um tempo total de 2 s verifica-se que as bolhas de Taylor ja
estdio bem mais definidas. De acordo com a Figura 4.14 (a), que possui a menor
densidade, foram formadas trés bolhas de tamanhos variados e, notam-se pequenos
rastros no duto. J4 na Figura 4.14 b e c, t€m-se praticamente a formacdo de quatro
bolhas, agora com formatos bem distintas e por fim na Figura 4.14 (d), tem se a

formacdo de praticamente cinco bolhas distintas.

Nota-se que, quanto maior a viscosidade ocorre uma maior formacao de bolhas de

Taylor. Neste caso, os efeitos viscosos sdo mais importantes.
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Figura 4.14 — Fracdo de vazios do gis para um tempo total de 2 s, para diferentes

viscosidades (a) 0,5 Pa.s; (b) 1,5 Pa.s; (¢) 2,5 Pa.s e (d) 5,0 Pa.s.

4.6- Variacido do Diametro do Duto

Esta secdo visa avaliar o comportamento do escoamento do gis em tubulagdes

com diferentes didmetros, com o intuito de analisar o formato da bolha ao longo da
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tubulacdo. Foram estudados 4 casos, considerando o caso 4 como padrdo. Os principais
pardmetros estdo disponiveis na Tabela 4.4. Para os casos 10 e 11 foram aumentados em

2 vezes os parametros referentes ao comprimento e altura do duto.

Tabela 4.4. Parametros dos casos de estudo com base no didmetro do duto.

Raio do

Diametro  orificio de Compri- Tempode Velocida- Velocida-  Tempo
Caso o L de do total do T
do duto inje¢do do mento/ injecio do  de do ar . .
estudado i petréleo sistema  (cm)
(m) gés - altura (m) ar (s) (m/s) (m/s) (s)
Rmax (m)

Caso 4 0,003 0,0005 0,10 0,5 0,1 0,05 2,0 0,1
Caso 9 0,006 0,001 0,10 0,5 0,1 0,05 2,0 0,2
Caso 10 0,012 0,002 0,20 1,0 0,1 0,05 4,0 0,4
Caso 11 0,024 0,004 0,20 1,0 0,1 0,05 4,0 0,8

Para o caso 9, foram dobrados o didmetro do duto para 6 mm e o raio do orificio
da injecdo do gés no interior do duto, com a finalidade de se obter uma quantidade de ar
proporcional ao caso 4, dentro da tubulagdo. Nota-se, na Figura 4.15 a formagdo de uma
grande bolha que nio preenche todo o espaco relativa ao didmetro da tubulagio. Devido
a diferenca de densidade ,a bolha desloca-se para a parte superior do duto, formando
trés bolhas de Taylor e um pequeno rastro de gds. Observa-se também que a bolha
atinge uma altura menor se comparada com o caso 4.

A Figura 4.16 a-b ilustra o comportamento do gis escorrendo em dutos com
diametros de 12 e 24 mm. Na Figura 4.16 a nota-se a principio a formacdo de uma
grande bolha que ndo vai se tornando uniforme com o decorrer do tempo (ver Figura
4.13 a). Na Figura 4.16 b, nota-se a formacdo de uma bolha com uma grande quantidade
de ar, que vai modificando sua forma na parte horizontal do duto, principalmente, no
local da curvatura onde esta bolha vai se deformando e alongando-se, mantendo uma
quantidade considerdvel de gés.

Na parte vertical do duto (Figura 4. 16 b) verifica-se o inicio da formagdo de uma

bolha com forma de boné.
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Figura 4.15 — Fracdo de vazios do gis no duto com didmetro de 3 mm (a) e 6 mm (b),

em diferentes tempos de processo: 0,8 s; 1,4 se 2,0 s.
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Figura 4.16 — Fracdo de vazios do gés no duto com didmetro de 12 mm (a) e 24 mm (b),

em diferentes tempos de processos: 1,6 s; 2,8 s € 4,0 s.
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4.7- Anélise Quantitativa das Fracdes de Gas e Oleo

Com a finalidade de avaliar a variacdo da fracdo de gds no sentido radial da bolha
de Taylor, foi representada graficamente a evolucdo dos perfis da componente axial da
fracdo volumétrica de gds em funcdo da posicdo radial, r, para os dutos horizontal e
vertical e na curvatura do mesmo, tendo como referéncia o caso 2. Na horizontal e, para
um tempo de 0,4 s, destacam-se 6 posi¢Oes distintas, que podem ser observadas na
Figura 4.17 (a) por meio de linhas na cor amarela que abrangem o didmetro do duto.
Para cada linha no referido local € avaliado os perfis de fracdo de gis. A Figura 4.17 (a)
€ uma ampliacdo da Figura 4.3 (b). Os valores com relacdo a fragdo volumétrica que
passam por estas linhas foram avaliadas em trés partes distintas da bolha (L8, L7 e L11)

e em outras 3 fora da bolha (L9, L.10 e L12) conforme ilustra a Figura 4.17 (a).

Destaca-se a posi¢do onde o raio € igual a zero (a parte central da tubulacdo), local
que ocorre a fracdo maxima de gids na bolha dado pela linha L7. Para as linhas L8 e
L11, nas extremidades da bolha, tem se uma diminui¢do significante de gés, (conforme
pode-se ver na Figura 4.17 (b)). A Figura 4.17 (c) representa a fracdo de ar nas
proximidades da bolha de Taylor. Observa-se uma minima quantidade de gés fora da
bolha na sua parte superior, onde o raio estd positivo em 0,002 m, o que indica que

pequenas bolhas estio se desprendendo da bolha principal.

Na Figura 4.18, que refere-se ao escoamento de gis no duto na vertical e no
tempo de 1,0 s, foram abordadas mais 6 posicdes distintas (Figura 4.18 a), sendo 3

linhas dentro da bolha (L1, L2 e L5) e as outras 3 fora da bolha (L3, L4 e L6).

De acordo com a Figura 4.18 (b) os perfis (L1, L2) sdo semelhantes a Figura 4.17
(b), contudo ha uma nova distribui¢do e tem-se uma melhor distribui¢do de ar na frente

e na cauda da bolha.

Os gréficos na parte curvada semelhante a (Figura 4.19) mostram-se a Figura
4.17, porém a regido da maxima fracdo volumétrica de gis é assimétrica, devido aos

efeitos de empuxo, a gravidade e tensdo viscosa.
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Figura 4.17 - Distribuicao das fracdes volumétricas do ar em fungdo do raio, na tubulacdo horizontal para diferentes posi¢des dentro e fora da

bolha.
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Figura 4.18 - Distribuicdo das fracdes volumétricas do ar em fun¢édo do raio, na tubulagdo vertical para diferentes posicdes dentro e fora da
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Figura 4.19 - Distribuicdo das fracdes volumétricas do ar em fung¢do do raio, na juncio angular de 90° para diferentes posicdes dentro e fora da

bolha.
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A Figura 4.20 ilustra a distribuic@o de fracdao de vazios no centro da bolha, para o
escoamento no duto vertical em t = 2 s, referente a Figura 4.5 d.
Verifica-se que a variagdo de ar no centro da bolha praticamente igual a quatro

posicdes avaliadas (L1, L2, L3 e L4), com excecdo a ultima bolha formada (linha L3).

0.8

0.6 e

Fragado Volumétrica do Gas
o
N
|

0.2 e

-0.002 -0.001 0 0.001 0.002

Figura 4.20 - Distribuicao das fracdes volumétricas do ar em funcio do raio, na

tubulacdo vertical para um caso com varias bolhas na sua parte central.

No sentido horizontal da tubulacdo, para t = 0,8 s e referente a Figura 4.5 b,
apenas a primeira bolha da direita para a esquerda tem um comportamento semelhante
aos casos da Figura 4.20, porém, as outras bolhas mostram um perfil com uma maior

concentracdo de gis na parte superior do duto, evidenciando assimetria do escoamento.
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Figura 4.21 - Distribuicao das fracdes volumétricas do ar em funcio do raio, na

tubulag@o horizontal para um caso com vdrias bolhas na sua parte central.

Para a parte da jungdo angular de 90°, avaliou-se o comportamento de cada bolha
ao passar pela curvatura do duto, conforme ilustra a Figura 4.22. Nota-se uma
quantidade significante de gés (em torno de 0,6) para a 1 bolha e de aproximadamente
0,1 de gas para a dltima bolha, mostrando que a fracdo de gds no centro da bolha se

mantém praticamente constante durante todo o percurso do gés na tubulacdo.
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Figura 4.22 - Distribuicao das fracdes volumétricas do ar em fungdo do raio na

curvatura do duto para um caso com varias bolhas na sua parte central.
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4.8- Anilise Quantitativa da Velocidade do Oleo

Outro parametro investigado foi o perfil de velocidade da bolha de Taylor com
relacdo ao raio da tubulacdo. Na literatura o modelo tedrico pode ser encontrado em
BIRD et al. (1973), que avaliam o perfil de velocidade laminar de um fluido através de
um tubo circular, utilizando coordenadas cilindricas e, de acordo com seus resultados o

perfil é dado pela equacao:

T=U,._ [1—[%]] @.1)

onde: r € o raio qualquer posi¢do no tubo e R € o raio interno do duto € a Umax € a

velocidade maxima dada por:
U,.=2U 4.2)

Para obter um perfil monofédsico na tubulacio onde ndo tivesse nenhuma
influéncia da bolha de Taylor e um possivel rastro de gés, foi avaliado um local na parte
horizontal do duto da Figura 4.5 d, onde se pode notar que as bolhas de Taylor ja se
encontram bem distante deste ponto. A regido escolhida fora aproximadamente no
centro da tubulacdo na horizontal para ndo ser atingida pelos efeitos de borda, onde se
tracou uma linha denominada LP, que esta situada a 0,0523 m da entrada da tubulacéo.
Esse valor é bem superior ao comprimento de entrada hidrodindmica deste escoamento
(0,00000108 m), que é dado pela equacdo 4.3. Os resultados para a distribuicdo de
velocidade na parte horizontal do duto (6leo puro escoamento monofésico),
evidenciam o mesmo perfil de velocidade dado pela Equacdo 4.1, com uma velocidade
méaxima no centro do duto de aproximadamente 0,078 m/s e nas paredes da tubulacdo O

m/s, que possibilitam validar os resultados obtidos neste trabalho.

X, =0.05Re D (4.3)
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Figura 4.23 — Variagdo da velocidade na dire¢cdo horizontal do duto (Ux) versus o raio
da tubulacio, avaliando-se o modelo tedrico e o resultado numérico obtido neste

trabalho.
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Na Figura 4.24, avaliou-se o perfil de velocidade do gis e do liquido em uma
mesma posicdo para t = 2 s tendo como referéncia a Figura 4.5 d. Observa-se que a
velocidade do gis chega a aproximadamente 0,105 m/s e a do 6leo 0,05 m/s, de acordo
com os dados iniciais do problema (Tabela 4.1). Este resultado indica que nio se tem
uma bolha de Taylor, mas sim a coesdo de inimeras bolhas formando uma bolha de
Taylor, uma vez que o 6leo estd disperso entre a bolha se locomovendo com menor
velocidade. Outro resultado analisado estd plotado na Figura 4.25, onde se utilizou
como referéncia o caso 2, ver Figura 4.3 d, cujas velocidades do liquido e do gis sdo
iguais a 0,1 m/s. Observa-se que o gés praticamente dobra de velocidade, mantendo um

comportamento semelhante e mais instdvel ao que foi mostrado na Figura 4.24.

0.16
Velocidade
_ Ty,
U, _dd_
0.12 —
)
~~
£ o008 —
D]
0.04 —
0
| | |
-0.002 -0.001 0 0.001 0.002

r (m)

Figura 4.24 — Velocidade do gés e 6leo na direcdo vertical do duto versus posi¢ao radial

da tubulacio (caso 4).
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Figura 4.25 — Velocidade do gés e 6leo na direcdo vertical do duto versus posi¢ao radial

da tubulacio (caso 2).

Avaliou-se o perfil de velocidade para a Figura 4.5 d, analisando a diferenca entre
a velocidade do gés e a do 6leo, simulando o comportamento da velocidade do gis e
com o liquido estagnado. Pode-se observar que a diferenca entre o liquido e o gés (linha
tracejada da Figura 4.26) apresenta um comportamento em que a sua velocidade é maior
no centro do duto e mantém-se constante, ocorrendo um decréscimo de velocidade

suavizada nas suas laterais.
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Figura 4.26 — Diferenca entre as velocidades do 6leo e gés na dire¢do vertical do duto

versus posicdo radial da tubulacdo (caso 4).

4.9- Anilise Vetorial da Velocidade do Oleo e do Ar na Regido Curvada da
Tubulacdo

Com o intuito de caracterizar o comportamento do escoamento na juncio
angular de 90° no interior da tubulagdo, estdo representados na Figura 4.27 o campo de
velocidade para o ar (a) e 6leo (b). A Figura 4.27 permite, de uma maneira geral,
observar comportamentos semelhantes para o ar, com velocidades para o ar e 6leo de
0,1 e 0,05 m/s respectivamente. E importante observar que nio se forma zonas de
recirculagdo devido a baixa velocidade dos fluidos, ocorrendo um perfil de escoamento

laminar.
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4.10- Anilise da Velocidade do Oleo

Analisando-se a velocidade do 6leo na tubulacdo de acordo com as Figuras 4.28 e
4.29, tem se a locomocgdo do 6leo com uma velocidade de aproximadamente 0,07 m/s na
parte central do duto com a velocidade nas extremidades variando entre 0 e 0,035 a 0
m/s. Outra caracteristica que pode ser visualizada seriam 0s espagos com uma menor
velocidade no interior do duto, que sdo as bolhas de Taylor se locomovendo. Nota-se
um pequeno filete de 6leo entre as bolhas, que estd com uma velocidade préxima de
0,05 m/s, o que vem a reforcar a hipétese de que as bolhas de Taylor formadas sdo um
aglomerado de pequenas bolhas e certa quantidade de 6leo dispersa no interior da bolha

de Taylor (ver Figura 4.26).

4.11- Anélise do Perfil de Pressdo
Verificou-se a variacdo da pressdo entre a parte inicial e final do duto, para
tubulagdes com diferentes didmetros, com o objetivo de analisar como a queda de

pressao influencia o escoamento. Os resultados podem ser vistos na Tabela 4.5.

Tabela 4.5 Dados caracteristicos da variagdo da Pressdao com relagc@o ao tempo.

Didmetro do duto

3 mm (Caso 4) 6 mm (Caso 9) 12 mm (Caso 10) 24 mm (Caso 11)
t(s) P (Pa) t(s) P (Pa) t(s) P (Pa) t(s) P (Pa)
0,4 23660 0,4 6159 0,8 3130 0,8 799
0,8 18298 0,8 4810 1,6 2388 1,6 617
1.4 18036 1.4 4577 2.8 2173 2.8 478
2,0 17266 2,0 4393 4,0 1935 4,0 258

Conforme pode ser visto na Tabela 4.5, & medida que o didmetro da tubulacio vai
aumentando, vai ocorrendo uma diminui¢do significativa da variagdo de pressio dentro
da tubulacdo (Figuras 4.30 a 4.33). Isto se deve ao fato de ter uma variacio da drea da
tubulagcdo, mantendo a mesma vazao para todos os casos (ver Tabela 4.4). Além disso,
fixado o didmetro do tubo, aumentando-se o tempo de injecdo do gis reduz a perda de

carga, haja visto que a quantidade de gis na tubulagdo aumenta.
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(b)

Figura 4.28 — Velocidade do 6leo de acordo com os dados do caso 4 para um tempo 0,4 s e 0,8 s respectivamente.
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(b)

Figura 4.29 — Velocidade do 6leo de acordo com os dados do caso 4 para um tempo 1,4 s e 2,0 s respectivamente.
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Figura 4.30 — Perfil da pressdo dentro do duto para um didmetro de 3 mm, com

diferentes tempos de processo (a) 0,4 s; (b) 0,8 s; (c) 1,4se (d)2s.
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Figura 4.31 — Perfil da pressdo dentro do duto para um didmetro de 6 mm, com

diferentes tempos de processo (a) 0,4 s; (b) 0,8 s; (c) 1,4se (d)2s.
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Figura 4.32 — Perfil da pressdo dentro do duto para um didmetro de 12 mm, com

diferentes tempos de processo (a) 0,8 s; (b) 1,6 s; (c) 2,8 se (d) 4 s.

88



.025e+005 .025e+005

| —

-

| —

-

.022e+005 .022e+005

-

. 01924005

-

.015e4005

-

.016e+005

-

.0 16e+005

-

.013e+005

1

.013e+005

(@ 0.8s (b) 1.6
I 1.025€4005 I 1.02564005
—1.022e+005 —1.022e+005
1.01%e4005 1.019e+005
1.016e+005 1.016e+005

-

.013e+005

1

.013e+005

©) 2.8 (d)4.0s

Figura 4.33 — Perfil da pressdo dentro do duto para um didmetro de 24 mm, com

diferentes tempos de processo (a) 0,8 s; (b) 1,6 s; (¢) 2,8 se (d) 4 s.

4.12- Parametros Hidrodindmicos

Foram avaliados alguns nimeros adimensionais como: Froude (Fr), E6tvos (Eo),
Morton (M), Capilar (Ca), Arquimedes (Ar), Reynolds (Re), Bond (Bo) e Weber (We).
Estes parametros sdo definidos a seguir. A Tabela 4.6 apresenta os valores obtidos para

estes parametros, para todos os casos estudados.
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Fr= Y
\/gD(pL_pG)/pL

Forgas inerciais pelas forgas gravitacionais

_ D?
Eo= M Forcas de empuxo pelas forgas de tensdo superficial
o
U
Ca Ay Forgas viscosas pelas forcas de tensdo superficial
(o}
_ I?
Bo = M Forgas gravitacionais pelas forcas de tensao superficial
o
U,D
Re = pL—L Forgas inerciais pelas forcas viscosas
7]
U,’L
We = pL—T Forgas inerciais pelas forcas de tensio superficial
o
4
M_gluL(pL_pG) N . . . .
=— umero adimensional que relaciona forcas viscosas
pio
gravitacionais pela forca de inércia e empuxo
3/2
_ o ,DLU T , . . . -
Ar Numero adimensional que relaciona forgas de tensao

w2 g(p,-ps)

superficial, de inércia e de empuxo pelas forgas

gravitacionais e viscosas

4.3)

“44)

4.5)

(4.6)

4.7

4.8)

4.9)

(4.10)

Tabela 4.6 —Parametros adimensionais e velocidade terminal da bolha de Taylor para

todos os casos estudados.

Casos Ut Re Eo M Fr Ca Ar Bo We
1 0,0129 | 0,184 | 1,1588 | 157,1782 | 0,0751 | 169,3955 | 0,079763 | 5150,614 | 0,4367
2 0,0149 | 0,184 | 1,1588 | 157,3809 | 0,0872 | 196,6328 | 0,079763 | 5150,614 | 0,5884
3 0,0077 | 0,092 | 1,1588 | 157,3809 | 0,0446 | 100,6143 | 0,079763 | 5150,614 | 0,1540
4 0,0072 | 0,092 | 1,1588 | 157,3809 | 0,0419 | 94,52414 | 0,079763 | 5150,614 | 0,1359
5 0,0072 | 0,092 | 1,1588 | 157,3809 | 0,0419 | 94,6581 | 0,079763 | 5150,614 | 0,1363
6 0,0071 | 0,276 | 1,1588 | 1,942974 | 0,0416 | 93,8297 | 0,717871 | 5150,614 | 0,1339
7 0,0073 | 0,276 | 1,1588 | 1214,359 | 0,0426 | 96,20837 | 0,028715 | 5150,614 | 0,1408
8 0,0073 | 0,276 | 1,1588 | 19429,74 | 0,0431 | 97,20629 | 0,007179 | 5150,614 | 0,1438
9 0,0117 | 0,368 | 4,6355 | 157,3809 | 0,0681 | 153,6892 | 0,079763 | 5150,614 | 0,3594
10 0,0433 | 0,736 | 18,5422 | 157,3809 | 0,2525 | 569,3171 | 0,079763 | 5150,614 | 4,9323
11 0,0995 | 1,472 | 74,1688 | 157,3809 | 0,5801 | 1308,124 | 0,079763 | 5150,614 | 26,0398
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Avaliando-se os paradmetros contidos na Tabela 4.6, verifica-se que:

a) Para o duto com 3 mm de didmetro (casos 1 a 8) observa-se que:

al) As forcas de empuxo e tensdo superficial sdo da mesma ordem de grandeza e
devem ser consideradas.

a2) As forgas inerciais sdo pequenas se comparadas as forcas gravitacionais e de
tensdo superficial.

a3) As forgcas viscosas e gravitacionais sdo muito importantes quando

comparada as forcas de tensdo superficial.

b) Para o duto com didmetro superior a 3 mm (casos de 9 a 11) observa-se que:

bl) As forcas de empuxo sd@o dominantes com relacdo as forcas de tensdo
superficial.

b2) As forcas inerciais sdo pequenas se comparadas com as forgas
gravitacionais, exceto para o caso 11, onde elas devem ser consideradas.

b3) As forcas viscosas e gravitacionais sdo muito superiores as forcas de tensdo
superficial.

b4) As forcas inerciais e de tensdo superficial sdo da mesma ordem de

importancia.
De forma resumida pode-se concluir que as forcas viscosas e gravitacionais sdo

grandezas da mesma importincia para todos os casos estudados, enquanto que a forca

de empuxo € importante para situacdes de didmetros maiores ou iguais a 6 mm.
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CAPITULO 5

CONCLUSOES

De acordo com os resultados obtidos, pode-se concluir de maneira geral que:

a)

b)

O formato, comprimento e velocidade da bolha de Taylor apresentaram
uma dependéncia com o tempo de inje¢do e velocidade relativa entre o gas
e o liquido na secdo de entrada da tubulacgao.

Quanto maior o tempo de injecdo de gis maior serd o comprimento da
bolha de gés, fixados as velocidades das fases 6leo e gis.

Quanto maior a velocidade relativa entre as fases gis e liquido menor serd
a velocidade da bolha de Taylor, mantendo constante o tempo de injecao.
Para um escoamento em duto horizontal, a bolha de gis tende a ficar numa
posicdo assimétrica em relacdo ao centro do duto, sendo simétrica para um
escoamento em duto vertical.

O didmetro do duto afeta a formacio da bolha de Taylor. Fixado o tempo
de injecdo e velocidade relativa gds/6leo, quanto maior o didmetro do duto
menor serd a possibilidade de formacgdo do padrio slug (bolha de Taylor).
Alterando-se o raio de curvatura da conexdo angular do duto, este nao
interfere no formato e no desempenho fluidodindmico da bolha de Taylor
ao longo do duto, exceto na passagem da bolha pela juncido, onde a mesma

tende a acompanhar o formato da curvatura do duto.
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g)

h)

i)

3

A viscosidade ndo interfere significantemente no formato da bolha de
Taylor, assim como o comportamento da performance da velocidade de
locomoc@o da bolha, contudo, a formacdo da bolha ocorre mais facilmente
em fluidos com maior viscosidade.

Observou-se uma pequena dispersdo das particulas de gis para a fase
continua, o que pode estar associada ao modelo de particula dispersa
adotado no presente trabalho.

A perda de pressdao no duto diminui com o aumento do didmetro do duto e
quantidade de gés injetado.

As forgas viscosas e gravitacionais atuando na fase gis sdo importantes,
nas condicdes de entrada usadas neste trabalho, contudo as forgcas devido
ao empuxo s6 sdo importantes para situagdes onde o didmetro do duto for

igual ou superior a 6mm.
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ANEXOS
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ANEXO 1

Comprimento e largura da bolha durante o escoamento

100



CASO 1

(cm) 1* Bolha | 2* Bolha 3* Bolha | 4* Bolha Rastro
Comprimento |  —----= | —cemem | mmmmem | emmm | e

0,03 s
Largura | —--ee- | cemem | mmmee | e | emeeee
Comprimento 0,5466 | ———--= | —emeem | emeem | eee

04 s
Largura 0,2466 | - | e | e | e
0,6 s Comprimento 0,5330 | - | e | e | e
Largura 1)y 'y /R SR [ [ [ e—
0,8 s Comprimento |  -----= |  —mmeem | mmmmem | e | e
Largura | —m==m= | mmmmee | mmmmem | mmmeem | e
10s Comprimento 0,5240 | - | = | e | e
Largura 0,2329 | cemm | e | e | e
14 s Comprimento |  ——--o= |  comeee | mmmem | e | aeeeee
Largura | —--ee- | cmmee | mmmeee | e | emeeee
20s Comprimento |  —----= | —cemem | smmmem | emmm | e
Largura | —--ee- | cmmem | mmmeee | e | emeeee

CASO 2

(cm) 1* Bolha 2* Bolha 3% Bolha 4* Bolha Rastro
Comprimento |  -----= | —memem | mmmmem | emmmm | e

0,03 s
Largura |  ———=m= | cmmmem | mmeeee | e | e
Comprimento 1,6796 | - | e | e | e

04 s
Largura 0,2603 | - | e | e | e
0,6 s Comprimento 1,6351 | - | e | e | e
Largura 0,2507 | - | e | e | e
0,8 s Comprimento |  ——--o= | comeee | mmmeem | e | emeeee
Largura | oo | commem | mmmmen | e | e
10s Comprimento 1,6151 | - | e | e | e
Largura 02787 | = | e | e | e
14s Comprimento |  —————= | —ceoem | commem | e | amoee
Largura | - | commem | mmmeen | emien | e
20s Comprimento |  ——--o= | comeee | mmmeem | e | ameeen
Largura |  ——-=m= | cmmem | mmeeee | mmeeee | e
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CASO 3

(cm) 1* Bolha 2* Bolha 3% Bolha 4* Bolha Rastro
Comprimento |  —----= | —cemem | mmemem | emmm | e
0,03 s
Largura = | oo | comem | meeen | i | e
Comprimento 09530 | - | | e | e
04 s
Largura )97 1 1 T S [ [ [ e—
0,6 s Comprimento 09657 | - | e | e | e
Largura 0,2696 | - | e | e | e
0,8 s Comprimento 09525 | - | e | e | e
Largura 02708 | - | e | e | e
1,0s Comprimento |  —----= | —cemem | mmemem | emm | e
Largura | —--ee- | cemee | mmmeee | e | emeeen
14 s Comprimento 1,0519 | ————— | | e | e
Largura 02719 | = | e | e | e
20s Comprimento 1,1192 | ————— | o | e | e
Largura 19717/ | R S [ RN [ [ pe——
CASO 4
(cm) 1* Bolha 2* Bolha 3% Bolha 4* Bolha Rastro
Comprimento |  ——--o= |  comeee | mmmeem | e | ameeen
0,03 s
Largura | oo | comem | meeen | i | e
Comprimento 6,1756 | - | e | e | e
04 s
Largura 117 /5 T S U [ [ e—
0,6 s Comprimento 78764 |  —————— | e | e | e
Largura 0,2730 | - | e | e | e
0,8 s Comprimento 2,7987 3,9613 | - | - 0,3361
Largura 02798 | 02410 | - | - 0,1890
10s Comprimento 3,0067 49089 | oo | e | eie
Largura 0,2914 02752 | | e | e
14 s Comprimento |  ——-——= | —cceem | commem | —mmeem | ammee
Largura | oo | commem | mmmmen | emiem | e
20s Comprimento |  ——--o= | cmmeee | mmmem | e | ameeee
Largura = | oo | commem | —meeen | i | e
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CASO 5

(cm) 1° Bolha | 2* Bolha | 3* Bolha | 4°* Bolha | Rastro
Comprimento |  --me-= | mecmee | mmeem | omeemee | meeen
0,03 s Largura |  ccecee | ceeeee | e | el | o
Comprimento | 1,2628 | -ccoom |  cmoee | ooee- 2,8641
045 Largura 02539 | —ooem | emeeem | e 0,27452
0,6 s Comprimento 1,1876 | 09108 | - | - 2,7333
Largura 0,2491 0,2629 | e | e 0,2491
0.8 s Comprimento 1,1003 0,9480 0,8858 | --—-—--- 1,4808
Largura 0,2491 0,2491 0,2490 | --—---- 0,2422
1.0s | Comprimento | ——cceo- | cceeee | cemeee [ e | e
Largura | -ceeee | meemee | memeem | emeeee | e
14s Comprimento 1,0269 0,9586 1,4346 0,5496 0,6141
Largura 0,2688 0,2421 0,2451 0,2451 0,0774
20s Comprimento 0,9598 0,9624 1,6513 0,5831 0,5644
Largura 0,2710 0,2684 0,2735 0,2375 0,1255
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ANEXO 2

Parametros usados no aplicativo computacional CFX versao 10.0
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MATERIAL: Air at 25 C

Material Description = Air at 25 C and 1 atm (dry)
Material Group = Air Data, Constant Property Gases
Option = Pure Substance

Thermodynamic State = Gas

PROPERTIES:

Option = General Material

Thermal Expansivity = 0.003356 [K*-1]
ABSORPTION COEFFICIENT:

Absorption Coefficient = 0.01 [m”-1]

Option = Value

END

DYNAMIC VISCOSITY:

Dynamic Viscosity = 1.831E-05 [kg m~-1 s”-1]
Option = Value

END

EQUATION OF STATE:

Density = 1.185 [kg m”-3]

Molar Mass = 28.96 [kg kmol*-1]

Option = Value

END

REFRACTIVE INDEX:

Option = Value

Refractive Index = 1.0 [m m/-1]

END

SCATTERING COEFFICIENT:

Option = Value

Scattering Coefficient = 0.0 [m”-1]

END

SPECIFIC HEAT CAPACITY:

Option = Value

Reference Pressure = 1 [atm]

Reference Specific Enthalpy = 0. [J/kg]
Reference Specific Entropy = 0. [J/kg/K]
Reference Temperature = 25 [C]

Specific Heat Capacity = 1.0044E+03 [J kg"-1 KA-1]
Specific Heat Type = Constant Pressure

END

THERMAL CONDUCTIVITY:

Option = Value

Thermal Conductivity = 2.61E-02 [W m”-1 K"-1]
END

END

END
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MATERIAL: Oleo

Material Group = Constant Property Liquids
Option = Pure Substance

Thermodynamic State = Liquid
PROPERTIES:

Option = General Material

DYNAMIC VISCOSITY:

Dynamic Viscosity = 1.5 [kg m"-1 s*-1]
Option = Value

END

EQUATION OF STATE:

Density = 920 [kg m”-3]

Molar Mass =92.09 [kg kmol*-1]

Option = Value

END

SPECIFIC HEAT CAPACITY:

Option = Value

Reference Pressure = 1 [atm]

Reference Specific Enthalpy = 0 [J kg"-1]
Reference Specific Entropy = 0 [J kg™-1 KA-1]
Reference Temperature = 25 [C]

Specific Heat Capacity = 2400 [J kg™-1 K~-1]
Specific Heat Type = Constant Pressure
END

THERMAL CONDUCTIVITY:

Option = Value

Thermal Conductivity = 0.27 [W m”-1 K*-1]
END

END

END

END

PARTITIONER STEP CONTROL.:

Multidomain Option = Independent Partitioning

Runtime Priority = Standard
MEMORY CONTROL.:
Memory Allocation Factor = 1.0
END

PARTITIONING TYPE:

MeTiS Type = k-way

Option = MeTiS

Partition Size Rule = Automatic
END

END
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COORD FRAME: Coordenadas
Axis 3 Point = 1 [m], 0 [m], O [m]
Coord Frame Type = Cylindrical
Option = Axis Points

Origin Point = 0.0[m],0.0[m],0.0[m]
Plane 13 Point = 0 [m], O [m], 1 [m]
Reference Coord Frame = Coord 0
END

DOMAIN: Dominio

Coord Frame = Coordenadas

Domain Type = Fluid

Fluids List = Air at 25 C,Oleo

Location = Assembly

BOUNDARY: Entrada

Boundary Type = INLET

Coord Frame = Coordenadas

Location = Entrada

BOUNDARY CONDITIONS:

FLOW REGIME:

Option = Subsonic

END

MASS AND MOMENTUM:

Option = Fluid Velocity

END

END

FLUID: Air at 25 C

BOUNDARY CONDITIONS:
VELOCITY:

Option = Cylindrical Velocity Components
Velocity Axial Component = Wprof(Wmax,raio,Rmax,t, Tinj)
Velocity Theta Component = 0 [m s-1]
Velocity r Component = 0 [m s”-1]

AXIS DEFINITION:

Option = Coordinate Axis

Rotation Axis = Coordenadas.3

END

END

VOLUME FRACTION:

Option = Value

Volume Fraction = FVolum(raio,Rmax,t,Tinj)
END

END

END

FLUID: Oleo

BOUNDARY CONDITIONS:
VELOCITY:

Option = Cylindrical Velocity Components
Velocity Axial Component = 0.05 [m s”-1]
Velocity Theta Component = 0 [m s*-1]
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Velocity r Component = 0 [m s”-1]

AXIS DEFINITION:
Option = Coordinate Axis
Rotation Axis = Coordenadas.3
END

END

VOLUME FRACTION:
Option = Value

Volume Fraction = FVOleo
END

END

END

END

BOUNDARY: Saida
Boundary Type = OUTLET
Coord Frame = Coordenadas
Location = Saida

BOUNDARY CONDITIONS:
FLOW REGIME:

Option = Subsonic

END

MASS AND MOMENTUM:
Option = Average Static Pressure
Relative Pressure = 101325 [Pa]
END

PRESSURE AVERAGING:

Option = Average Over Whole Outlet

END
END
END

BOUNDARY: Parede
Boundary Type = WALL
Coord Frame = Coordenadas
Location = Parede

FLUID: Air at 25 C
BOUNDARY CONDITIONS:

WALL INFLUENCE ON FLOW:

Option = Free Slip

END

END

END

FLUID: Oleo

BOUNDARY CONDITIONS:

WALL INFLUENCE ON FLOW:

Option = No Slip
END
END
END
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WALL CONTACT MODEL:
Option = Use Volume Fraction
END

END

BOUNDARY: Simetrial
Boundary Type = SYMMETRY
Location = Simetrial

END

BOUNDARY: Simetria2
Boundary Type = SYMMETRY
Location = Simetria2

END

DOMAIN MODELS:

BUOYANCY MODEL.:

Buoyancy Reference Density = 998 [kg m”-3]
Gravity X Component = -9.81 [m s"-2]
Gravity Y Component = 0 [m s”-2]
Gravity Z Component = 0 [m s"-2]
Option = Buoyant

BUOYANCY REFERENCE LOCATION:
Option = Automatic

END

END

DOMAIN MOTION:

Option = Stationary

END

MESH DEFORMATION:

Option = None

END

REFERENCE PRESSURE:

Reference Pressure = 101325 [Pa]
END

END

FLUID: Air at 25 C

FLUID MODELS:

FLUID BUOYANCY MODEL:
Option = Density Difference

END

MORPHOLOGY:

Maximum Packing = 1

Mean Diameter = 0.0016 [m]
Minimum Volume Fraction = le-15
Option = Dispersed Fluid

END

END
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END

FLUID: Oleo

FLUID MODELS:

FLUID BUOYANCY MODEL:
Option = Non Buoyant

END

MORPHOLOGY:

Option = Continuous Fluid

END

END

END

FLUID MODELS:
COMBUSTION MODEL:
Option = None

END

HEAT TRANSFER MODEL:
Homogeneous Model = False
Option = None

END

THERMAL RADIATION MODEL.:
Option = None

END

TURBULENCE MODEL:
Homogeneous Model = False
Option = Laminar

END

END

FLUID PAIR: Air at 25 C | Oleo
Surface Tension Coefficient = 0.07 [N m”-1]
INTERPHASE TRANSFER MODEL:
Option = Particle Model

END

MASS TRANSFER:

Option = None

END

MOMENTUM TRANSFER:
DRAG FORCE:

Option = Grace

Volume Fraction Correction Exponent = 4
END

LIFT FORCE:

Option = None

END

VIRTUAL MASS FORCE:
Option = None

END

WALL LUBRICATION FORCE:
Option = None

END

END
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END

MULTIPHASE MODELS:
Homogeneous Model = False
FREE SURFACE MODEL.:
Option = None

END

END

END

INITIALISATION:

Coord Frame = Coordenadas
Option = Automatic

FLUID: Air at 25 C
INITIAL CONDITIONS:
Velocity Type = Cylindrical

CYLINDRICAL VELOCITY COMPONENTS:

Option = Automatic with Value
Velocity Axial Component =0 [m s"-1]
Velocity Theta Component = 0 [m s-1]
Velocity r Component = 0 [m s”-1]
AXIS DEFINITION:

Option = Coordinate Axis

Rotation Axis = Coordenadas.3

END

END

VOLUME FRACTION:

Option = Automatic with Value
Volume Fraction =0

END

END

END

FLUID: Oleo

INITIAL CONDITIONS:

Velocity Type = Cylindrical

CYLINDRICAL VELOCITY COMPONENTS:

Option = Automatic with Value
Velocity Axial Component = 0.05 [m s”-1]
Velocity Theta Component = 0 [m s-1]
Velocity r Component = 0 [m s”-1]
AXIS DEFINITION:

Option = Coordinate Axis

Rotation Axis = Coordenadas.3

END

END

VOLUME FRACTION:

Option = Automatic with Value
Volume Fraction = 1

END

END
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END

INITIAL CONDITIONS:
STATIC PRESSURE:
Option = Automatic
END

END

END

OUTPUT CONTROL.:

RESULTS:

File Compression Level = Default

Option = Standard

END

TRANSIENT RESULTS: Transient Results 1

File Compression Level = Default

Include Mesh = No

Option = Selected Variables

Output Variables List = Absolute Pressure,Air at 25 C.Specific \
Volume,Air at 25 C.Superficial Velocity,Air at 25 C.Velocity,Air at \
25 C.Volume Fraction,Dynamic Viscosity,Oleo.Specific \
Volume,Oleo.Superficial Velocity,Oleo.Velocity,Oleo.Volume \
Fraction,Pressure, Total Pressure,Velocity, Wall Shear

Time Interval = 0.005 [s]

END

END

SIMULATION TYPE:

Option = Transient

INITIAL TIME:

Option = Value

Time =0 [s]

END

TIME DURATION:

Option = Total Time

Total Time =1 [s], 2 [s], 4 [s]
END

TIME STEPS:

Option = Timesteps for the Run
Timesteps for the Run = 0.01 [s]
END

END

SOLVER CONTROL:

ADVECTION SCHEME:
Option = High Resolution
END

CONVERGENCE CONTROL:
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Maximum Number of Coefficient Loops = 3
Timescale Control = Coefficient Loops
END

CONVERGENCE CRITERIA:
Residual Target = 1.E-4

Residual Type = RMS

END

INTERPOLATION SCHEME:
Pressure Interpolation Type = Trilinear
Velocity Interpolation Type = Trilinear
END

TRANSIENT SCHEME:

Option = Second Order Backward Euler
END

END

END

COMMAND FILE:

Version = 10.0

Results Version = 10.0

END

EXPERT PARAMETERS:

build artificial wall = f

relax mass = 0.75

solve volfrc =t

transient initialisation override =t
END

EXPRESSIONS:

Tinj = 0.5 [s]

raio = sqrt(x 2 + y *2)

Rmax = 0.0005 [m]

FVOleo =1 - FVolum(raio,Rmax,t,Tinj)
Wmax = 0.1 [m s*-1]

END

END

SOLUTION UNITS:

Angle Units = [rad]
Length Units = [m]
Mass Units = [kg]

Solid Angle Units = [sr]
Temperature Units = [K]
Time Units = [s]

END

USER ROUTINE DEFINITIONS:
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USER ROUTINE: Wprof

Calling Name = Inlet_Velocity

Library Name = Pipe_Inlet

Library Path = D:/luis/Tinj_05_inj_menor
Option = User CEL Function

END

USER ROUTINE: FVolum

Calling Name = inlet_fracao

Library Name = Fracao

Library Path = D:/luis/Tinj_05_inj_menor
Option = User CEL Function

END

END

LIBRARY:

CEL:

FUNCTION: Wprof

Argument Units = [m s”-1],[m],[m],[s].[s]
Option = User Function

Result Units = [m s"-1]

User Routine Name = Wprof
END

FUNCTION: FVolum
Argument Units = [m],[m],[s].[s]
Option = User Function

Result Units = []

User Routine Name = FVolum
END

RUN DEFINITION:

Definition File = D:/Tinj_05_inj_menor/malha_2Cylindrica_velo_05.def
Interpolate Initial Values = Off
Run Mode = Full

END

SOLVER STEP CONTROL.:
Runtime Priority = Standard
EXECUTABLE SELECTION:
Double Precision = On

END

MEMORY CONTROL.:
Memory Allocation Factor = 1.0
END

PARALLEL ENVIRONMENT:
Number of Processes = 1

Start Method = Serial

END

END

END
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