UNIVERSIDADE SANTA CECILIA
PROGRAMA DE POS-GRADUAGAO EM ENGENHARIA MECANICA
MESTRADO EM ENGENHARIA MECANICA

SILVIO NUNES AUGUSTO

SIMULAGAO DE ESCOAMENTO MULTIFASICO EM RISER ATRAVES DE UM
MODELO MECANICISTA

SANTOS/SP
2017



SILVIO NUNES AUGUSTO

SIMULAGAO DE ESCOAMENTO MULTIFASICO EM RISER ATRAVES DE
MODELO MECANICISTA

Dissertacdao apresentada a Universidade Santa
Cecilia como parte dos requisitos para obtencao de
titulo de mestre no Programa de P6s-Graduagao em
Engenharia Mecéanica, sob a orientacao do Prof. Dr.
Claudio Neves Borges e Profa. Dra. Karina Tamiao

de Campos Roseno.

SANTOS/SP
2017



Augusto, Silvio Nunes.
Titulo: SIMULACAO DE ESCOAMENTO MULTIFASICO EM RISER ATRAVES
DE UM MODELO MECANICISTA.
Silvio Nunes Augusto — 2017.
N° paginas
138 p.

Orientador: Prof. Dr. Claudio Neves Borges.

Dissertagdo (Mestrado): Universidade Santa Cecilia, Programa
de Pbés-Graduacdo em Engenharia Mecédnica, Santos, SP, 2017.

1. Tubulacdo. 2. Riser. 3. Escoamento Multiféasico. 4.
Perda de Presséo. 5. Equilibrio de fases(Flash).

I. Borges, Claudio Neves. II. Roseno, Karina Tami&o de
Campos. III. Titulo: Simulacdo de escoamento multifdsico em
riser através de um modelo mecanicista.

Elaborada pelo SIBi — Sistema Integrado de Bibliotecas — Unisanta.




Autorizo a reprodugao parcial ou total deste trabalho, por qualquer que seja o

processo, exclusivamente para fins académicos e cientificos.

Assinatura

Santos / /




DEDICATORIA

Dedico este trabalho a minha mé&e (in
memoriam) pela formagdo e amor a mim
dedicados e a minha esposa e ao meu filho pelo
apoio e incentivo nesta importante etapa da

minha vida.



AGRADECIMENTOS

Aos meus pais, Odete e José Fontéo (in memoriam), pela demonstracéo e incentivo
do real valor e importancia da educacao e por estruturarem meu alicerce, base de

todas as minhas conquistas.

As minhas avés Delfina e Alice (in memoriam), cujas demonstragdes de carinho e

apoio foram relevantes em eu atingir muitos desafios, inclusive este.

Agradeco especialmente ao meu orientador Claudio Neves Borges, ndo somente por
sua orientacdo, mas também pelo empenho, dedicagdo e o procedimento
demonstrado no decorrer da execucao deste trabalho, principalmente nos momentos
de dificuldades.

A todo o corpo docente pelos conhecimentos a mim dispensados, como também o

retorno de minhas duvidas.

Ao corpo administrativo, em especial a Secretaria Sandra, pela atencado, pronto

atendimento de minhas solicitagbes, sempre pontualmente.

Aos colegas mestrandos pelo compartilhamento deste desafio.

Enfim, agradeco a todos que de forma direta ou indireta me possibilitaram realizar este
trabalho.



“A razdo é o passo, a ciéncia o caminho,

e o beneficio da humanidade é o fim”.

Thomas Hobbes



RESUMO

A exploracéo do petréleo é uma atividade altamente lucrativa, porém, com altos
riscos envolvidos. Sua exploragdo e processamento traduz de forma completa e
radical o significado do dueto risco e recompensa. Justifica-se desta forma, a
necessidade de desenvolver e executar procedimentos e tecnologias que venham
mitigar os riscos inerentes e assegurar a exploragao e produgao seguras.

Neste contexto, este trabalho apresenta um estudo estacionario do escoamento
multifasico tipico que ocorre na tubulagdo que se estende desde um reservatorio
offshore abaixo da lamina d’agua a um dado nivel de pressao, e prolonga-se até a
plataforma e/ ou sistemas de prospecgao, denominada riser. Contempla calculos e
procedimentos para a determinagao dos pseudocomponentes e respectivas variaveis
criticas da fase liquida do petroleo, sendo os elementos da fase gasosa obtidos por
cromatografia. Para a interag&o destas fases durante o escoamento nessa tubulagéo,
utilizou-se o equilibrio liquido-vapor. No que se refere ao calculo da perda de presséo,
incluiu-se correlagcbes mais utilizadas dos modelos mecanicistas, a influéncia das
mudancas dos padrdes de fluxo em virtude da variagao dos valores das propriedades
fisicas ao longo do escoamento, com o auxilio das fronteiras de transigdo inerentes
aos respectivos padrdes de fluxo verificados nessa tubulacao.

Para tal, considerou-se um poco em seu inicio de vida, onde n&o ha producao
de agua significativa. O modelo é estacionario, isotérmico e considera gas real através
do calculo de equilibrio liquido-vapor ao longo de todo o comprimento do riser.

O resultado apresentou uma boa aproximagcdo quando comparado a
simulagdes realizadas com software largamente utilizados no mercado, mostrando ser
como uma alternativa de uso na identificagcao de padrao de fluxo e determinagao de

perda de pressao.

Palavras Chave: Tubulagao, riser, escoamento multifasico, perda de pressao, equilibrio
de fases (Flash).



ABSTRACT

Oil exploration is a highly profitable activity, but with high risks involved. Its
exploration and processing translates completely and radically the meaning of the risk
and reward. This justifies the need to develop and implement procedures and
technologies that will mitigate the inherent risks and ensure safe exploration and
production.

In this context, this work presents a stationary study of the typical multiphase
flow that occurs in the pipeline that extends from an offshore reservoir below the water
slide to a given pressure level, and extends to the platform and / or prospecting
systems , called riser. It includes calculations and procedures for the determination of
the pseudocomponents and respective critical variables of the petroleum liquid phase,
with the elements of the gas phase being obtained by chromatography. For the
interaction of these phases during the flow in this pipe, the liquid-vapor equilibrium was
used. With regard to the calculation of pressure drop, we used the most used
correlations of mechanistic models, the influence of changes in flow patterns due to
the variation of values of physical properties along the flow, with the help of the
transitional boundaries inherent to the respective flow patterns verified in this pipe.
For this, it was considered a well in its beginning of life, where there is no significant
water production. The model is stationary, isothermal and considers real gas in the
calculation of the liquid-vapor equilibrium along the entire length of the riser.
The result presented a good approximation when compared to simulations performed
with software widely used in the market, showing to be as an alternative of use in the

identification of flow pattern and determination of the pressure gradient along the pipe.

Keywords: Pipe, riser, multiphase flow, pressure drop, phase equilibration
(flash).
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1. INTRODUGAO

1.1. Motivacgao

O petroleo é constituido de uma mistura de 6leo e gas natural oriunda da
decomposicdo de matérias organicas (animais e plantas) e detritos minerais
recobertos por sedimentos enterrados no fundo de mares e lagoas em terrenos
sedimentares por ataque bacteriano. Desta decomposi¢cdo em rochas sedimentares,
apos longo tempo sofrendo acédo bacteriana e quimica, ativadas pela acdo da
temperatura e pressao, acabam se transformando em hidrocarbonetos (compostos de
hidrogénio e carbono). Apds esse processo de formag&o, a mistura por ser fluida,
migra dentro do terreno sedimentar, a partir de sua fonte geradora, até que por forca
de alguma armadilha geoldgica estabelece a condi¢ao para a sua acumulagdo. Assim,
a mistura migra da rocha geradora para outra rocha porosa e permeavel chamada
rocha reservatério, continuando seu fluxo dentro da mesma, até ser contida por uma
armadilha, isto é, uma estrutura geologica dentro de uma rocha selante
(impermeavel). Formam-se entdo as jazidas da mistura, onde a camada de éleo é
coberta por uma camada de gas natural e flutua sobre outra de agua salgada como
ilustrada na Figura 1.1 (ALMEIDA, 2006)..

Figura 1.1 -— Jazida da mistura de 6leo e gas natural.

Interface
Oleo/Gés ¥4,

Fonte: (ALMEIDA, 2006).
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O dleo é constituido por uma mistura de compostos organicos, constituidos por
hidrogénio e carbono, denominados hidrocarbonetos e elementos considerados
impurezas que permeiam seu interior, podendo aparecer em toda a sua faixa de
ebulicdo, porém tendem a se concentrar nas mais pesadas (THOMAS et al., 2004).
Os hidrocarbonetos constituintes apresentam uma composicao elementar conforme a
Tabela 1.1.

Tabela 1.1 — Composicéo elementar média do petroleo.

Elemento Composigao, %massa
Carbono 83,0-87,0
Hidrogénio 11,0-14,0
Enxofre 0,06 -6,0
Nitrogénio 0,10-2,0
Oxigénio 0,05-1,5
Metais (Fe, Ni, V, etc.) 0,30

Fonte: (THOMAS et al., 2004; SPEIGHT, 2001).

Pela natureza complexa do processo, o petroleo é teoricamente impossivel de
separar em componentes individuais devido ao numero possivel de isbmeros para a
mesma quantidade de atomos de carbono individuais. Na Tabela 1.2 ¢é ilustrado o
numero potencial de isbmeros dentro da familia de alcanos. Quando outros tipos de
compostos s&o incluidos, tais como: derivados aromaticos e derivados com
heteroatomos, o numero potencial de compostos no petréleo torna-se astronémico.

Os reservatorios apresentam, ndo apenas 6leo e gas natural, mas também agua,
sedimentos (areia, impurezas sélidas do terreno geoldgico) e sais, produzidos
concomitantemente. Assim, na extragao dessa mistura, tais agregados constituem
impurezas a ser removida, posteriormente no processamento primario (KUNERT,
2007). No processo de formacgédo do petréleo nenhuma destas fases é produzida
isoladamente. Neste contexto, a agua se faz presente no reservatorio natural de trés
formas: na forma livre, dissolvida ou emulsionada como goticulas no éleo e no gas.

Tipicamente, o gas natural € uma mistura de hidrocarboneto, cuja composigao

abrange desde o metano até o n-hexano (THOMAS et al., 2004). Dentro desse
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processo de formagao, o gas natural encontra-se na forma livre ou associado ao éleo,
como também, se observa a presenga de tracos deste na forma de agua livre e
dissolvida na forma de vapor, no reservatorio. Contém pequenas quantidades de

diluentes e contaminantes, tendo sua composi¢ao descrita na Tabela 1.3.

Tabela 1.2 — Numero de isbmeros no petroleo.

Numero de atomos de Temperatura normal de Numero de isbmeros
carbono ebulicao, °C

5 36 3

8 126 18

10 174 75

12 216 355

15 271 4347
20 344 3,66 .10°
25 402 3,68 .107
30 450 4,11 .10°
35 489 4,93 . 10"
40 525 6,25.10"
45 550 8,22 .10"
60 615 2,21.10%
80 672 1,06 . 103
100 708 5,92 . 10%°

Fonte: (SPEIGHT, 2007).

Num reservatorio quando a predomindncia é de Oleo o reservatério é
denominado de petrdleo, do contrario, na preponderancia do gas o reservatoério é dito
de gas. A extragao de petréleo e gas natural em reservatorios offshore, cada vez mais
profundos, implica num desafio tecnolégico nessa nova fronteira, entre as quais a

garantia do escoamento € um dos assuntos a ser explorado (MORAIS, 2013).
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Logo, o transporte simultdneo de hidrocarboneto liquido, gas e agua dos
reservatorios as plataformas e/ou unidades coletoras, Figura 1.2, através de
tubulagbes submersas denominadas riser, vem sendo alvo de muitos estudos e
pesquisas. O estudo do escoamento multifasico se torna um desafio devido nao
apenas a profundidade da lamina d’agua, mas também a fatores como: diversos
regimes de escoamento existentes; diferentes velocidades das fases escoando;
baixas temperaturas, causando problemas como precipitacdo de parafinas ou
formacéo de hidratos; altas velocidades causando eroséao interna.

Tabela 1.3 — Componentes do gas natural (% em mol).

Componente Campos de gas natural Gas natural liberado do 6leo
Nitrogénio Tragos- 15% Tragos- 10%
Dioxido de carbono Tracos- 5% Tracos- 4%
Gas sulfidrico Tracos- 3% Tracos- 6%
Hélio Tragos- 5% Nao
Metano 70 - 98% 45 - 92%
Etano 1-10% 4-21%
Propano Tragos- 5% 1-15%
Butanos Tragos- 2% 0,5-2%
Pentanos Tracos- 1% Tracos- 3%
n-Hexano Tragos- 0,5% Tragos- 2%
n-Heptano Tragos- 0,5% Tragos- 1,5%

Fonte:(THOMAS et al., 2004).

Figura 1.2 - Sistemas de extracéo e produgao de petroleo.
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Plataforma
Semi-submersivel
3

Plataforma Navio de Producao e Estocagem
Fixa S

Fonte: (MORAIS, 2013).

1.2. Justificativa

O escoamento de petroleo a partir de uma reserva offshore a um dado nivel de
pressao, verifica-se através de um duto denominado riser, que se estende desde o
reservatorio abaixo da lamina d’agua, até a plataforma e/ ou sistemas de prospeccao.
Neste trajeto o escoamento € caracterizado pelo fluxo simultdneo de substancias
(fluidos), com propriedades diferentes, no qual as mesmas se apresentam em duas
fases. Uma gasosa e outra liquida, porém ambas respectivamente caracterizadas
pelas suas variaveis de estado e pelas suas variaveis de composi¢do. Logo, ao
alcancar a plataforma de produgéo, este devera sofrer operagdes de cunho primario,
tomando-se por base o destino e finalidade a que o mesmo sera direcionado. Dentre
tais operagdes e até mesmo por requisitos de controle e manutencao da prospecgao
propriamente dita, existe a necessidade de se prever o nivel de pressdo com que a

mistura (petréleo) alcancara a superficie. Sendo assim, a determinagédo do gradiente
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de pressao da mistura de petréleo e gas ao longo do riser constitui-se um desafio a

ser enfrentado.

1.3. Objetivo

O objetivo geral deste trabalho é fornecer as orientagbes necessarias sobre
como proceder em um estudo estacionario tipico de escoamento bifasico em um riser,
apresentando os modelos e correlagdes mais utilizados, incluindo calculos de
propriedades para pseudocomponentes e equilibrio liquido-vapor. Além disso,
promover a determinacdo dos padroes de escoamento de acordo com as fronteiras
de transicdo para os respectivos padrdes de fluxo, necessarios para o calculo do
gradiente de pressao ao longo dessa tubulagdo. Para tanto, a simulagdo do
escoamento se verifica através de modelos mecanicistas, a partir da cabeca do poco,
analisando os trechos horizontais e verticais desse riser dentro de um de sistema de
extragdo e producdo de petroleo. E considerado um pogo em seu inicio de vida, onde
nao ha produgdo de agua significativa. O modelo é estacionario, isotérmico e
considera gas real através do célculo de equilibrio liquido-vapor ao longo do
comprimento. As restricbes de garantia de escoamento sao implementadas na

simulagéo.

1.4. Organizagao da Dissertagao

A apresentacao desta dissertagao é dividida em capitulos, a saber:

Na introdugao sao mencionadas as razdes pelo qual este trabalho foi motivado,
além da sua justificativa e objetivo especifico para o qual se destina.

No capitulo 2 é feita a fundamentacgao tedrica necessaria para compreensio do
escoamento multifasico, enfatizando os fatores importantes como os tipos de padrao
de escoamento. Uma breve caracterizacdo da mistura que constituem o petrdleo,
determinacdo de seus pseudocomponentes e respectivas propriedades

fisico-quimicas necessarias aos propositos dos calculos de equilibrio liquido-vapor.
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No capitulo 3 é apresentada a construcdo do modelo matematico e a
metodologia proposta, utilizadas na determinagdo do padréao de escoamento e nos
calculos de perda de carga, envolvendo condigdes de equilibrio liquido-vapor.

No capitulo 4, os resultados e discussbes da predicdo do modelo em
comparagao com a comparacao da simulagdo com software comercial.

No capitulo 5, apresenta a conclusao geral do trabalho. Neste capitulo, também
sdo apresentadas as sugestdes para trabalhos posteriores.

Por fim, as referéncias, apéndices e anexos sao apresentadas no final do

trabalho.

1.5. Observagoes

A redagado deste trabalho sera em portugués, porém na area de 6leo e gas
existem diversos termos especificos, cuja expressao sera mantida no idioma inglés,
por serem expressdes corriqueiramente utilizadas nesta area. Desta maneira, termos
como holdup, riser sdo mantidos em inglés durante a escrita deste texto. Outros
termos tipicos s&o apresentados em portugués, mas terdo sua denominagéo original

em inglés citada entre parénteses.



28

2. FUNDAMENTAGAO TEORICA

O escoamento de Oleo, agua, gas e sedimentos € conhecido como fluxo
multifasico. Quando o 6leo e agua sdo tratados como um liquido combinado com
propriedades médias, tem-se um modelo bifasico de escoamento, onde uma das fases
€ gasosa e a outra liquida. Isto é aceitavel para baixa quantidade de agua, pois tem
pouco efeito sobre o desenvolvimento do fluxo (BAI e BAI, 2016).

Em situagbes de baixa velocidade, ndo ha consideravel escorregamento entre
as fases 6leo e agua. Como resultado, a agua tende a se acumular nos pontos baixos
da tubulacéo. Isso leva a acumulagdes locais elevadas de agua, criando um potencial
para formacao de golfadas de agua nas linhas de produgao.

No escoamento multifasico, a mistura pode apresentar uma distribuicdo qualquer
entre as fases, até mesmo cadtica. Isto aumenta a complexidade nos calculos de
previsdo de seu comportamento por diversos fatores predominante nesse tipo de
escoamento, tais como: parametros geométricos, propriedades do fluido, raz&o entre
as fases e parametros de processo (ANDREOLLI, 2016).

Neste capitulo, tem por finalidade os métodos para previsao dos padroes de fluxo
e estimar o gradiente de pressdo ao longo de dutos de produgado. Além disso, é
apresentado uma metodologia de caracterizar o 6leo em pseudocomponentes a partir

da curva de destilacao de ponto de ebulicdo verdadeiro e densidade.

2.1 Escoamento bifasico: o estado da arte

Muitas pesquisas sobre o escoamento bifasico foram realizadas desde o inicio
dos anos 1950. O comportamento do escoamento bifasico € muito mais complexo
comparado ao monofasico e inclui a interacdo entre muitas variaveis, sendo
inicialmente desenvolvidos sem a configuragdo do padrdo de fluxo estabelecido.
Neste caso, foram criados os modelos do tipo “caixa preta”, onde o escoamento
bifasico foi tratado com ferramentas desenvolvidas para o escoamento monofasico.
Com o desenvolvimento dos estudos, varios pesquisadores exploraram o
desenvolvimento de modelos para o escoamento bifasico, sendo que os quatros tipos
mais relevantes de modelos aplicaveis a sistemas de escoamento bifasico (SHOHAM,

2006), os que seguem:
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a) Modelos homogéneos sem escorregamento entre as fases: a mistura de duas
fases é tratada como um fluxo monofasico (pseudofase), onde a velocidade e
propriedades sao obtidas a partir de uma média das propriedades individuais dos
fluidos constituintes sem escorregamento;

b) Modelos separados: é assumido que cada fase flui independente da outra;

c) Modelos de analise por similaridade: esse modelo produz uma solugéo
generalizada através de grupos adimensionais, envolvendo variaveis fisicas e
geométricas que controlam um dado sistema de fluxo;

d) Modelo de analise drift flux: é tratado como escoamento de uma mistura
homogénea, porém permite o escorregamento entre a fase liquida e a gasosa.

Inicialmente, esses modelos foram obtidos através do desenvolvimento de
correlagdes empiricas a partir de dados experimentais e teste de campo. A sua
aplicagao era restrita as faixas de diametros, vazdoes e propriedades de fluidos
estudados no ajuste do modelo. Entretanto, eles tém como vantagem a possibilidade
de serem aplicados, independente do conhecimento do padrao de escoamento (BRILL
e MUKHERJEE, 1999; FALCONE et al., 2009).

(LOCKHART e MARTINELLI, 1949) foram os primeiros pesquisadores que
propuseram uma correlacdo para determinar a perda de pressdo por atrito em
escoamento bifasico em tubulagdo horizontal em aplicagcoes de processo. A partir da
razdo entre as perdas de pressdo da fase liquida e da gasosa, calculada para
velocidades superficiais, obtém-se o parametro X (parédmetro de Lockhart-Martinelli).
Posteriormente, foi constatado que a correlagdo de Lockhart e Martinelli gera bons
resultados para o regime laminar, porém superestima a perda de carga em regimes
turbulentos.

Na Figura 2.1, é apresentado um mapa classico de padrdo de escoamento
proposto por (BAKER, 1954) que caracteriza as transigbes entre padrdes de duas
fases em escoamento adiabatico horizontal.

Entre 1960 e 1970, foram desenvolvidas algumas correlagées empiricas (DUNS
e ROS, 1963; FANCHER et al., 1963; HAGEDORN e BROWN, 1965; ORKISZEWSKI,
1967), onde o fluido foi tratado como uma mistura homogénea. Além disso, alguns
pesquisadores observaram mapas padrdes de fluxo em duas fases e escorregamento
entre as fases. Considerando o estado estacionario, a equac¢ao de queda de pressao
foi desenvolvida com base na conservagao da quantidade de movimento e de massa

aplicadas as misturas homogéneas. Outros pesquisadores usaram um fator
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multiplicativo empirico para determinar a perda de pressao por atrito resultante da

presencga da segunda fase, obtido a partir das fases individuais.

Figura 2.1 — Mapa padrao de fluxo para escoamento horizontal.
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Fonte: (BAKER, 1954).

A partir de 1970, surgiram os modelos analiticos para determinagdo do padrao
de fluxo estabelecido em sistemas com escoamento bifasicos, onde estes modelos
foram baseados nas leis e fendmenos fisicos que descrevem a dindmica do
escoamento de cada fluido. Também foram incluidos a compreensao dos fenémenos
de transicdo de padrdo de fluxo, sua influéncia nos aspectos mecanicos e
termodinamicos do escoamento. Além disso, a selecdo do padrao de fluxo foi bem
sucedida, mas o calculo de escoamento em tubos inclinados era bastante sensiveis
ao angulo de inclinagdo e outros parametros. Alguns trabalhos publicados neste
periodo de tempo abordaram o escoamento bifasico vertical (AZIZ et al., 1972,
BEGGS e BRILL, 1973; CHIERICI et al., 1974).

(BEGGS e BRILL, 1973) desenvolveram correlagdes empiricas para calculo de
perda de carga ao longo de tubulagbes orientada em qualquer inclinagdo. Essas
correlagdes foram obtidas em escoamento bifasico ar-agua numa rede de tubulagdes

acrilicas com diametros de 2,54 e 3,81 cm e comprimentos de 28 m. As correlagdes
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sao validas para todos os padroes de fluxo com escoamento ascendente ou
descendente e inclinacgdes.

As duas publicagdes classicas em escoamento bifasico em tubos horizontais
foram de (DUKLER e HUBBARD, 1975) e (TAITEL e DUKLER, 1976), que mostram
claramente os modelos mecanicistas para o regime slug e a previsao do padrao de
fluxo disponiveis. Ao longo do tempo, os métodos modificados de Hagedorn e Brown
permaneceram recomendaveis para determinar a perda de pressao em tubos verticais
até os anos 90 (ANSARI et al., 1994; HASAN e KABIR, 2002).

Na década de 80, o desenvolvimento do computador pessoal, proporcionou
maior disponibilidade de ferramentas praticas para os engenheiros de petréleo,
juntamente com correlagbes empiricas utilizadas para calcular a queda de presséo.
Os métodos de integragdo numérica do gradiente de pressdo ao longo da tubulagéo
foram bem compreendidos, sendo amplamente utilizados para determinar queda de
pressao ou vazoes dos pocos e tubulagdes. Os desafios da industria petrolifera nessa
década exigiram uma compreensdo profunda da tecnologia de escoamento
multifasico, sendo o periodo de modelagem.

Para compreender melhor o escoamento multifasico nas tubulagdes, os
pequisadores identificaram a necessidade de uma abordagem experimental e tedrica
combinada. Foram construidas instalacdes de teste sofisticadas com diversos
instrumentos para medir variaveis e sistema de aquisicdo de dados. A analise dos
dados proporcionou a compreensao do comportamento do escoamento multifasico.
Esse entendimento foi incorporado nos modelos mecanicista para melhor descrever
os fendmenos fisicos.

Uma melhoria importante nos modelos mecanicistas em estado estacionario foi
prever transigcbes de padrdo de fluxo para todos os angulos de inclinagdo. Isso
contribui para o aperfeicoamento dos modelos de cada um dos padrdes de fluxo,
incluindo a possibilidade de vincular os varios modelos através de critérios de
transicdo de padrao de fluxo unificado. (OZON et al., 1987), (XIAO et al., 1990),
(ANSARI et al. 1994) publicaram modelos mecanicistas abrangentes, usando banco
de dados de campo para confirmar a maior precisao de sua abordagem de modelagem
em relagao as correlagdes empiricas.

(TAITEL e BARNEA, 1990) desenvolveram um modelo estacionario bifasico para
escoamento intermitente a partir de um balanco de momento numa unidade de slug e

de uma série de correlagbes empiricas para a geometria do slug.
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Através de simulagdes estocasticas e usando um modelo simplificado, (BARNEA

e TAITEL 1993) analisaram o comportamento do comprimento de slugs. A

metodologia estocastica descreve as perturbagbes randémicas nas condi¢gdes de

contorno de holdup, permitindo analisar estatisticamente a geometria dos slugs ao

longo do escoamento.

Os avancgos da area da computagao na década de 90, proporcionaram o uso de

técnicas de modelagem mais sofisticadas e com solu¢gées numericas rapidas. Antes

os fenbmenos de escoamento eram simplificados para problemas unidimensionais

(1D) e no maximo em duas dimensdes (2D) por limitagdo em capacidade de

processamento de dados.

Na Tabela 2.1, é apresentado um resumo das correlagdes e suas caracteristicas

de aplicacgoes.

Tabela 2.1 — Resumo das correlacoes.

Correlagao Ano Tipo Aplicacao
Duns e Ross 1963 Empirica Vertical
Hagedorn e Brown 1965 Empirica Vertical (sem escorregamento)
Aziz e Govier 1972 Mecanicista Vertical
Beggs e Brill 1973 Empirica Todas
Dukler 1980 Mecanicista Vertical
Artep () 1988 Mecanicista Todas diregoes
Pelatas e Aziz 1996 Mecanicista Todas direcbes
Kaya et al. 2001 Mecanicista Todas diregbes
Stanford drifit flux 2004 Mecanicista Inclinagdo 88°, maxima

(1) Ferschneider, Ozon e Duchet-Suchaux.
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2.2 Fundamentos do escoamento bifasico

O escoamento bifasico é caracterizado pelo fluxo simultdneo de uma ou mais
substéancias (fluidos), com propriedades diferentes, no qual as mesmas se apresentam
em mais de uma fase. O escoamento transcorre simultaneamente com tais
substancias se apresentando com formas e composicao distintas, porém cada qual
completamente caracterizada pelas suas variaveis de estado e pelas suas variaveis
de composigéo, ou seja, cada qual como uma por¢do de uma determinada matéria
que possui as mesmas propriedades.

Logo, o estudo do escoamento bifasico prevé nao apenas o estudo das variaveis
fisicas individuais de suas correntes de fluxo, mas também a classificacdo e a
definigdo do padrao por intermédio do qual se verificara o escoamento no interior do
conduto. Tal estudo envolve um elevado grau de complexidade, sendo que varios
estudos foram realizados no intuito de desenvolver correlagcdes empiricas e modelos
mecanicistas, que quando aplicadas a este tipo de escoamento sao capazes de prever
o perfil de pressao e os regimes de fluxo ao longo das linhas de escoamento.

O estado da arte atual do escoamento bifasico na industria prevé a utilizagao de
dados empiricos e aproximagdes por modelagem do fendbmeno. Os dados empiricos
sdo ainda utilizados para propésitos de projeto, entretanto toda corrente de pesquisa
esta sendo conduzida por aproximagdes por modelagem do fenémeno. Assim tais
aplicagbes sao determinadas e executadas a partir de agrupamentos adimensionais
complexos, envolvendo variaveis fisicas, objetivando ndo somente a classificagéo e
definicdo dos padrbes de escoamento, como também a interpretacdo do fenbmeno a

partir do exposto nos subtdpicos que seguem (SHOHAM, 2006).
2.2.1 Definicao das variaveis fisicas do escoamento bifasico

Esta secdo tem a finalidade de abordar algumas propriedades importantes que
devem ser entendidas antes de se adaptar a equagéo de gradiente de pressao para

condicdes de fluxo bifasico.

a) Vazéo massica (Mass flow rate):
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A vazao massica representa massa por unidade de tempo da fase liquida (n]l_) e

da gasosa (me) presente no escoamento bifasico, respectivamente. A vazdo massica

total do escoamento (mT) é dada pela equacéo (2.1).
My =m_+mg (2.1)

b) Vazéo volumétrica (Volumetric flow rate):

A vazao volumeétrica representa o volume por unidade de tempo da fase liquida

(q) e da gasosa (OG) presente no escoamento bifasico. A vazao volumétrica total do

escoamento (CIT) € dada pela equacgao (2.2).

Gr =0+ (2.2)
¢) Inventario de liquido (Liquid holdup):

A ocorréncia da fase gasosa simultaneamente com a fase liquida no escoamento
bifasico, define holdup e este termo define-se como a relacdo do volume de um
segmento de tubo ocupado por liquido e o volume total de escoamento num certo

tempo. Isto € definida pela equacéao (2.3)Fonte bibliografica invalida especificada..

_[[H(r)-dr -t

H
) [drdt

(2.3)

O holdup do liquido é uma fragao que varia de zero (fluxo de gas somente) a um
(fluxo liquido somente). O método mais comum para medir o holdup do liquido € isolar
um segmento do fluxo entre valvulas de fechamento rapido e medir o liquido
fisicamente capturado. O restante do segmento desse elemento € ocupado pela fase

gasosa, sendo chamado de holdup da fase gasosa.

d) Fragéo de vazio (Void fraction):
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A fragao de vazio corresponde ao conteudo da fase gasosa no escoamento, sendo
especificado através de varias definicbes geométricas, tais como: a fragdo de vazio
do local, corda, secdo transversal ou volumétrica. S&o definidas conforme

apresentado respectivamente pelas equacgdes (2.4), (2.5), (2.6) e (2.7).

1
O ocal = IJ-PK (r’ t)dt (24)

A fracdo de vazio da secéo transversal (OLCS) € baseada na area ocupada pela

fase liquida e gasosa. Isto representa a fracdo da secgéo transversal ocupada pela fase

gasosa, sendo definida pelas equacdes (2.5) e (2.6).

o (2.5)

(2.6)

A fragdo de vazio volumétrica (Svo|) € baseada no volume ocupado pela fase

liguida e gasosa, representada a fragdo do volume ocupado pela fase gasosa em
relacdo ao volume total disponivel para escoamento. Isto € dada pela equagéao (2.7).

Eyg = (2.7)

Como o holdup de gas (ﬂ;) € igual a fragado de vazio volumétrica (OLVOL), logo,

por consequéncia temos a equacgao (2.8).

oo tH =1 (2.8)
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e) Velocidades superficiais (Superficial velocities):

A velocidade superficial € a velocidade que ocorreria se cada fase escoasse
sozinha dentro do elemento da sec¢ao transversal, sendo as mesmas calculadas pelas

equacgdes (2.9) e (2.10).

q.
Vo =—— 29
as 29)
q
VSG:A_GT (2.10)

f) Velocidades da mistura (Mixture velocity):

A velocidade da mistura é a relagdo da soma da vazao volumétrica de todas as
fases (gasosa e liquida) pela area total da sec¢ao transversal de escoamento conforme
definida pela equacéo (2.11). E referenciado como a velocidade do centro do volume

de escoamento.

_ 9 Y%

M A =Vg +Vgg (2.11)

g) Fluxo massico (Mass flux) de cada fase:
O fluxo massico consiste na relagdo entre a respectiva vazdo massica de cada

fase e a area total da segao transversal de escoamento definida pelas equacdes (2.12)

e (2.13). Analogamente, é definido o fluxo de massa total conforme a equacgao (2.14).

G, =% (2.12)
T

Gf% (2.13)
]

G, ="Me _g 4q, (2.14)
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h) Velocidades reais das fases (Actual velocities):

Sao as velocidades que cada fase efetivamente desenvolve no escoamento. Séo
definidas a partir da premissa de que cada fase ocupa apenas uma fracdo da area
transversal dentro do elemento de escoamento. Assim, a partir de suas respectivas
definigdes e com o auxilio das equacgdes (2.6) e (2.8), s&o obtidas as equagdes (2.15)
e (2.16), demonstrando ndo apenas suas definigbes, mas também as inter-relacdes

com outras variaveis fisicas do escoamento bifasico.

v, = q _ q _ Vst _ Vs (2.15)
Al Ar-(1-ag) Ar-(1-ags) H
Vg = 9% _ Y9 Vs _ Vse (2.16)

AG AT "Ocs  Ucs 1_HL
i) Velocidade de escorregamento (Slip velocity):

A velocidade de escorregamento representa a velocidade relativa entre as duas

fases no escoamento, sendo definida pela equagao (2.17).

Vse Vs

_H, H (2.17)

Vop=Ve —VL =

Para uma condigdo de escoamento onde ndo ha escorregamento entre as

fases (VSL|p = 0), tem (VG =V|_) e 0 holdup nesta condigao pode ser calculado através

da equacao (2.18).

j = Vs (2.18)
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j) Velocidade “drift” (Drift velocities) das fases:

A velocidade de deslizamento de uma fase representa a velocidade relativa da
respectiva fase em relagdo a uma superficie (referencial), movendo-se numa
velocidade igual a velocidade do centro do volume de escoamento. A determinagao
das velocidades drift para a fase liquida e gasosa séo obtidas através as equagdes
(2.19) e (2.20).

Vp, =V, —Vy, (2.19)

Ve =Vg—Vy (2.20)
k) Fluxo “drift” (Drift flux):
Representa a fluxo de uma respectiva fase, por unidade de area, através de uma

superficie que move a velocidade do centro do volume de escoamento como definido
pelas equagdes (2.21) e (2.22).

J =H (v, —v) (2.21)
Jo =(1-H.)-(vg —vy) (2.22)

l) Velocidade de difuséo (Diffusion velocities):

A velocidade de difusdo € a velocidade de uma fase determinada em relacéo a

uma superficie movendo-se a velocidade do centro de massa, calculada (Gr) pelas

equacgodes (2.23) e (2.24).

G

VorL = Vi - (2.23)
Pwm
G

Vpre = Ve -1 (2.24)

Pwm
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m) Qualidade (Quality):

E a relagdo entre a vazdo massica da fase gasosa e a vazdo massica total
conforme descrito na equacgéo (2.25).

Mg Mg

= = (2.25)
m_+mg m;

n) Concentragdo massica (Mass concentration):

E a relacdo da massa de uma respectiva fase contida num determinado volume
como definidos nas equagdes (2.26) e (2.27).

H -
C, =Lp—pL (2.26)
M
1-H,)-
Cs :(pﬁ (2.27)
M

0) Propriedades médias da mistura:

A massa especifica média (Q\,.) e a viscosidade média (H,.) da mistura séo

determinadas pelas equacgdes (2.28) e (2.29), respectivamente.

Pv =P +pG'(1_H_)
My = +Hg-(1-H)

(2.28)

(2.29)

Quando a fase liquida contém oOleo e agua, a massa especifica (p,_) e a
viscosidade (H_) e a tensdo superficial (q) s&o ponderadas com base no fator de
proporcionalidade entre a vazido volumétrica da fase aquosa e da fase oleosa

(fWC), assumindo a condigdo de n&do escorregamento entre a agua e o 6leo como

descrito nas equacgdes (2.30), (2.31) e (2.32).
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PL=Pw fwc+Po - (1-fe) (2.30)
=Ry - fwe o - (1=fwc) (2.31)
o, =0w *fwc+00 - (1-Fuc) (2.32)

Onde a relagao correspondente a vazao volumétrica da fase aquosa e da oleosa

(fc) & definida pela equacso (2.33).

fro = —dw (2.33)

- dw +do

2.2.2 Padroes de fluxo em escoamento bifasico

Os padroes de fluxo com escoamento bifasico sdo definidos como a variedade
de configuragdes geomeétricas caracteristicas apresentadas pelas fases (liquida e
gasosa), no desenvolver do escoamento num determinado tubo. Essas configuragdes
determinam um arranjo espacial caracteristico das interfaces, cujo padrao resultante
€ decorrente de parametros operacionais (vazao, velocidade, temperatura, holdup,
etc.), varidveis geomeétricas (profundidade, afastamento, isolamento, didmetro,
inclinagcdo do conduto de escoamento) e propriedades dos fluidos (massa especifica,
viscosidade e tensao superficial).

Logo, o problema principal na determinagao do escoamento bifasico é definir e
identificar do padrdo de fluxo existente, apés o qual sera possivel o seu
equacionamento, desenvolvimento de correlagdes e/ou modelos mecanicistas.

A definicdo dos padrdes de fluxo foi executada por (SHOHAM, 2006), sendo
baseada em dados experimentais de escoamento em diferentes angulos de
inclinagdo. Nestes experimentos foram observados os padrbes de fluxos em
escoamento horizontal, com escoamento inclinado ascendente e descendente, bem
como escoamento vertical ascendente e descendente. Na Figura 2.2 s&o
apresentados os padrdes de fluxos para o escoamento horizontal de sistemas

bifasicos gas-liquido.
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O fluxo estratificado (Stratified flow) é caracterizado pela separagao das fases
liquida e gasosa por gravidade, onde a fase liquida escoa pela parte inferior do tubo
e a fase gasosa na superior. Esse fluxo € caracteristico de baixas vazdes de liquido e
de gas, podendo ser subdividido em estratificado suave e ondulado. No fluxo
estratificado suave é observado uma interface suave entre as fases. Enquanto no
ondulado apresenta ondas estaveis na interface entre as fases, sendo a vazao alta da
fase gasosa a responsavel pelo aumento da tensdo de cisalhamento entre as fases

que provoca ocorréncia de uma interface ondulada.

Figura 2.2 — Padrdes de fluxos no escoamento bifasico.

Configuragao tipica do padréo: Padréao de fluxo:

g

Estratificado

: O suave

Estratificado

Estratificado

ondulado

Bolhas

Alongadas

?@ : @ Golfadas

Intermitente

Anular

Anular

Anular

ondulado

Disperso — bolha / Bolhas.

Fonte: (O AUTOR).
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O fluxo intermitente (/ntermitent flow) é caracterizado pela alternancia do fluxo
de porgbes da fase liquida que é separada por bolsdes (bolhas) da fase gasosa.
Decorre da elevagdo da vazdo da fase gasosa, que se sobrepde ao fluxo da fase
liquida mais lentamente a frente. Inicialmente, o fluxo liquido intermitente apresenta
uma onda que alcanca toda a sec¢ao reta do duto de escoamento e se denomina
intermitente de bolha alongada. A medida que este é acelerado pela velocidade da
fase gasosa, a jusante, o fluxo total forma uma regido composta por uma porgao
liquida apresentando pequenas bolhas dispersas e uma bolha alongada (bolha de
Taylor), preferencialmente localizada acima de um filme de liquido. Nesta fase o fluxo
€ denominado intermitente em golfadas. O comportamento dos padrbes intermitente
de bolha alongada e intermitente em golfada s&o os mesmos no que se refere ao
mecanismo de fluxo.

O fluxo anular (Annular flow) é definido por elevadas vazdes da fase gasosa,
onde a fase gasosa flui pelo centro do tubo envolvido por um filme anular da fase
liquida ao longo da parede do tubo. Devido a gravidade, a espessura do filme de
liquido pode ser maior na parte inferior do tubo, dependendo da magnitude relativa
das vazdes das fases. Ele ocorre na transicdo dos padrdes estratificado ondulado e
intermitente para anular em baixas vazbes da fase gasosa.

O fluxo bolhas disperso (Dispersed bubble flow) é constituido por meio
caracteristico de altas vazdes da fase liquida, no qual a fase liquida € continua ao
longo do conduto e dentro da qual a fase gasosa se estabelece através da formagao
de pequenas bolhas discretas, mais uniformemente distribuidas. A transicao para este
padrao se verifica quando bolhas sao suspensas na fase liquida ou quando bolsdes
de gas que tocam a extremidade superior do tubo sdo destruidos. Perante altas
vazdes de liquido as bolhas sdo mais uniformemente dispersas em toda a secgao
transversal do conduto e como resultado as duas fases movem-se a mesma
velocidade. Desta forma, o fluxo € considerado homogéneo, sem escorregamento
entre as fases.

O fluxo de bolhas (Bubble flow) é o escoamento da fase gasosa dispersa em
pequenas bolhas que se movem para cima em zigue-zague dentro da fase liquida
continua. O fluxo bolha ocorre a baixas taxas de fluxo de liquido, com baixo volume
de turbuléncia, sendo caracterizado por escorregamento entre as fases resultando

altos valores de holdup.
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2.2.3 Identificagdo dos padroées de fluxo

A identificagcdo do padrdo de fluxo é uma etapa fundamental na analise do
escoamento bifasico, pois todas as variaveis de projeto do fluxo sdo extremamente
dependentes do padrao de fluxo existente. Além disso, a determinagao do padrao de
fluxo é necessario avaliar um modelo que prevé todas as outras caracteristicas do
escoamento, tais como: gradiente de pressao e holdup.

O método de identificagdo de padrao mais antigo € uma aproximagao empirica,
identificada por observagao visual. Um método largamente utilizado é verificado
através dos chamados “mapas de padrao de fluxo”, que se constituem na plotagem
de um grafico bi - dimensional de todas as fronteiras de transicdo entre os diversos
padroes de fluxos, apresentando diferentes sistemas de coordenadas. Por exemplo,

(MANDHANE et al. 1974) utiizou sistema de coordenadas (Veo) x (Vo) e
(SPENDDING e NGUYEN, 1980) utilizaram um sistema de coordenadas

adimensionais. Esses graficos s&o confiaveis somente em condigbes similares as
quais foram construidos e sua extensao para outras condicdes de fluxo causara
incerteza.

Varios pesquisadores desenvolveram modelos de identificagdo de padrdo de
fluxo para situagbes especificas que se ajustaram a toda uma ampla variagdo de
situagbes. Esses modelos s&o fundamentados em mecanismos fisicos que
determinam a fronteiras de transicdo entre os diferentes padrbes de fluxo (TAITEL e
DUKLER, 1976) e (TAITEL et. al., 1980). Apds a definicao das fronteiras de transicao,
um modelo fisico (mecanicista) sdo desenvolvidas expressdes analiticas (matematica)
a ele associado, incorporando o efeito das variaveis operacionais inerentes ao
processo (taxa de fluxo, velocidade das fases, etc.) e aos pardmetros geométricos

(inclinagao, didmetro do tubo, etc.).
2.3 Petréleo
O petrdleo € uma mistura complexa de ocorréncia natural e constituida por uma

grande quantidade de moléculas de hidrocarbonetos e ndo de n&o-hidrocarbonetos
(sulfurados, nitrogenados e oxigenados), tornando-se dificil identificar individualmente
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0s componentes e suas propriedades fisico-quimicas necessarias nos calculos. Em
geral, € somente é possivel fazer uma analise por componentes para os compostos
mais leves e a fragdo pesada pode ser caracterizada através da divisdo do petrdleo
em subfragdes com diferentes pontos de ebulicdo médios ou dleo asfaltico (black oil).

Essas subfracbes sdo obtidas por meio da curva de destilacdo de ponto de
ebulicdo verdadeiro (P.E.V.) do petrdleo, conhecida como pseudocomponente. A
caracterizagao do petréleo em pseudocomponentes permite o calculo do
comportamento PVT do equilibrio liquido vapor, possibilitando determinar a fragao
molar dos componentes em cada fase, a fragdo vaporizada (), além dos fatores de
compressibilidade de cada cada fase.

A técnica de black oil considera o petréleo como uma fase liquida com gas
dissolvido, como hidrocarbonetos produzidos a partir do 6leo do reservatério. Essa
técnica considera a fase gasosa dissolvida no 6leo a partir da razéo gas - oleo, que
pode ser medida em laboratério. As propriedades de fluido sdo determinadas a partir
da densidade do gas, da densidade do 6leo e do volume de gas produzido por volume
de liquido. As correlacbes empiricas avaliam a separacdo de fases, enquanto as
correlagdes de propriedades fisicas determinam os parametros de cada uma das
fases (BAl e QIANG, 2012).

2.3.1 Densidade

A densidade para 6leos liquidos é definida como descrito na equacéo (2.43). Na
definicdo as massas especificas do 6leo e da agua estdo nas mesmas condi¢des

normais de temperatura e presséao, que sao 1,0 ata (14,6959 psia) e 15,6 °C (60 °F).

SG, = Poeo (2.43)

bleo
agua

Outro parédmetro amplamente utilizado na caracterizagdo do petréleo e suas

fragdes € a densidade denominada °API definido pela equagao (2.44).

1415

°AP| = -1315 (2.44)

dleo
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A densidade °API é uma grandeza importante na industria do petréleo, pois em

termos médios reflete o conteudo do teor das fragdes leves e pesadas do 6leo

2.3.2 Curva caracteristica dos pontos de ebulicao verdadeiros — PEV

A curva de destilagdo de ponto de ebuligdo verdadeiro (PEV) fornece os valores
de volume vaporizado e suas respectivas temperatura de ebulicdo. O procedimento
de execucdo de uma curva PEV é realizado conforme as normas ASTM D-2892 e

ASTM D-5236 conforme ilustrada a forma na Figura 2.3.

Figura 2.3 - Curva caracteristica de pontos de ebulicdo verdadeiros.
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Fonte: (FARAH, 2012).

Como a maioria dos componentes reais sdo desconhecidos, o petréleo e suas
fragcdes sao caracterizados como uma mistura de pseudocomponentes discretos com
intervalos de ponto de ebulicdo definidos ou pontos de corte na curva de destilagédo
P.E.V. A caracterizagdo por meio de pseudocomponentes € uma técnica antiga e foi
desenvolvida por (EDMISTER, 1955) bastante utilizada em simuladores comerciais.

Os pseudocomponentes s&o constituidos por um grupo de componentes com
temperatura normal de ebuligdo proximos (faixa de corte) na curva destilagdo de ponto
de ebulicdo verdadeiro (P.E.V.), obtendo uma mistura discreta que preserva o

comportamento termodinamico.
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Cada intervalo de temperatura representa um pseudocomponente com ponto de
ebulicdo normal determinado pela média aritmética sobre o intervalo correspondente

da fragéo destilada como esquematizado na Figura 2.4.

Figura 2.4 - Curva PEV com pseudocomponentes associados.
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Fonte(FAHIM, SAHHAF e ELKILANI, 2012).

As definigdes das médias aritmética sdo dadas pela equacéo (2.45).

_NPB ., +NBP, para =1 ...Nn (2.45)

TBi 2

O intervalo de temperatura obtido na curva de destilacao P.E.V. corresponde a
fracdo volumétrica de cada pseudocomponente da mistura, sendo utilizada para
definir sua composigédo. Além disso, cada pseudocomponente representa um grupo
de hidrocarbonetos reais desconhecidos e ndo um composto individual.

Geralmente, um numero excessivo de pseudocomponentes dificulta os calculos
do equilibrio termodinamico. Segundo (FAHIM, SAHHAF e ELKILANI, 2012), o
numero de faixas de cortes mencionado na Tabela 2.2 é satisfatéria para maioria dos
calculos de processo de equilibrio liquido-vapor e de transporte de fluido.

Se a fragdo de petréleo contiver componentes com temperatura normal de

ebulicdo inferior a 37,8 °C, pentanos e mais leves, os componentes leves sao



47

identificados individualmente (N2 a Cs) e sua a composicdo deve ser obtida
experimentalmente por meio da analise cromatografica. Caso contrario, os cortes
permanecerao aglomerados nos pseudocomponentes mais leves.

A partir da curva de destilagdo de ponto de ebulicdo verdadeiro (TBP —
Temperature Boiling Point) é calculada a temperatura média de ebuligdo conforme a
equacao (2.46), (WAUQUIER, 1995).

PEMC = T20+T3++T80 2.46)

Tabela 2.2 — Faixas tipicas de cortes na curva de destilagdo PEV.

Faixa de corte, °C Numero de pseudocomponentes
<37,8 Usar componentes reais (pentanos e mais leves);
37,8 - 427 28
427 - 649 8
649 - 871 4

Fonte: (FAHIM, SAHHAF e ELKILANI, 2012).

Utilizando a temperatura média de ebulicdo (PEMC) e a densidade (SG —
Specific Gravity), pode determinar o fator de caracterizagdo de Watson para o petréleo

conforme a equacao (2.47).

« _N(8-PEMC) 2.47)

v (SG )OLEO

Onde:

PEMC — Temperatura normal de ebulicéo, K.

SG - Densidade relativa, conforme definido pela equacgao (2.43).

Se a curva de densidade é desconhecida, ela é determinada a partir da
temperatura normal de ebulicdo de cada pseudocomponente, assumindo o fator de
caracterizagao de Watson constante e igual para todo o petroleo, aplicando a equagéo
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(2.48) e seguida, ajustando o valor assumido até a densidade média da mistura
(MIQUEL et al., 1992).

sg - N8 Ts (2.48)

! K

w

TBi — Temperatura normal de ebulicdo do componente “”, K.

SG- Densidade relativa a 60 °F relativa a agua 60 °F para o componente “i”.

A representacgao do petréleo (6leo cru) através de seus pseudocomponentes, ao
longo de sua curva PEV, constitue uma forma eficaz de simular e efetuar calculos

termodinamicos relativos a processos de refinos e transporte desses fluidos.
2.3.3 Propriedades fisicas dos pseudocomponentes

Geralmente, sdo necessarios de duas a quatro variaveis para determinacéo de
propriedades fisicas de cada pseudocomponente (temperatura normal de ebuligao,
densidade, peso molecular e viscosidade). O método escolhido para determinar as
propriedades fisicas do pseudocomponente tem influéncia significativa nos resultados
de peso molecular, fator acéntrico e propriedades criticas. (RIAZI et al., 2004).

a) Peso molecular
A maioria das fragbes de petrdleo tem peso molecular na faixa de 100 - 700.

Uma correlagédo para determinar o peso nessa faixa foi proposta por (PEDERSEN et
al., 1989).

PM =a,-exp(a,-Tb+a,-SG +a,-SG-Th)-Tb" - SG° (2.49)
= - -4
a, 42,9650 a, 2,097 10
— - - '3
a, 7,78712 a, 2,08476 10
b = 1,26007 C = -4,98308

Onde:
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Peso molecular da fracao de petréleo

PM -
Tb - Temperatura de ebulicdo média, K.
SG - Densidade a 15,6/15,6 °C.

b) Temperatura critica, pressao critica e fator acéntrico

Utilizando a densidade 60/60 °F e temperatura normal de ebulicdo, (LEE e
KESLER, 1976) propuseram as equagdes (2.50), (2.51) e (2.52) para determinagao

pressao critica e fator acéntrico,

da peso molecular, temperatura critica,

respectivamente. (RIAZI et. al., 2004).

Tc =a,+a,-Tb + 8, (2.50)
b

a, = (189,8+450,6- SG)
a, =(0,4244+01174-SG)
a, =(0,1441+1,0069 - SG)-10°

onde a temperatura critica Tc e a temperatura normal de ebulicdo média Tb estao

em K.

In(Pc)=a, +a, -(Tb)+a, - (Tb)’ +a, - (Tb)’ (2.51)

0,0566

a, = 5,689 -SG -

a = —(0,436392+ 4121 64+ 0,21 32126)_10_3
SG SG

a, =| 475794, 11819 159015}, 47
SG = SG

a, = —(2,45055+ 95203 107

onde Pc em bar abs.
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A equacdo para calcular o fator acéntrico depende do valor da temperatura

normal reduzida Tb, = (?j e presséo normal reduzida Pb, = (%} ondea Pb é
c c

a pressao atmosférica (1,01325 bar abs.) a qual Tb € medido.

Para Tb, <08, o valor do fator acéntrico ((D) de um determinado

pseudocomponente “i” é fornecido pela equacgao (2.52a).

In(Pb,,)+a, + Ti'; t+a, In(Tb, )+a,-(Tb, )

®, = b, (7s,) : (2.52a)
b, + ) +b,-In(Tb, )+ b, -(Th,)
a = -592714 b, = 152518
a, = 609648 b, = -156875
a = 128862 b, = -134721
a, = -0,169347 b, = 043577

Para Th, > 0,8 é utilizada a equagéo (2.52b):

(c,+c.-K,)

o, =¢, +¢,-(K,)+c, (K, ) +c,-(Tb, )+ 75, (2.52b)
Ri
c, = -7.904 c, = 0,1352
c, = - 0,007465 C, = 8,359
c, = 1408 c. —  -0,01063

onde KW é o fator de caracterizagdo de Watson.

c) Volume critico

(TWU, 1984) propés uma metodologia para determinar o volume critico molar

(VQ) dos pseudocomponentes “i”, utilizando como referéncia as propriedades criticas

da familia dos n-alcanos, aqui indicado pelo simbolo sobrescrito (°). Neste modelo, o
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volume critico molar é estimado a partir da temperatura normal de ebuligdo (em K) e

“yn
|

densidade a 60/60 °F do pseudocomponente “i” conforme as equacgdes (2.53) a (2.59).

T.
Tc! = g (2.53)

i TB_ -13
a, +a, '(TBi)+a2 '(TBi)2 +a, '(Tsi)s +4a, (,Ioloj

= — -3
2% 0,533272 a, 0,34383 10
= -7 — _ -10
a, 2,52617 10 a, 1,658481 10
a, =~ 456077310%
SG ,° = 0,8453593 -0,128624 -a,-3,36159 -a,’ —13749 5.0 " (2.54)
Ve,” =(0,34602 +0,30171- a, +0,93307 - 01, +5655,51- ., ) (2.55)
Ty
a, :1_78,(’ (2.56)
2
ASGv, =exp-J4-((sG°f - (6, ) |-1 (2.57)
0347776 2248896
fv, =ASGy-| —"——""+| —018242%+=°"="""|. ASGy
\/TTB,- \/TTai (2.58)
2
VCi :VCio (1+§;VIJ
< (2.59)

onde Vc; é volume molar critico do pseudocomponente “i” em cm?mol.

A correlagao proposta por Twu é aplicavel na faixa de C1 até C1o0 (ALADWANI e
RIAZI, 2005).

2.4 Teor de agua

Uma emulsdo € um sistema liquido heterogéneo que consiste em dois liquidos

imisciveis, com um dos liquidos intimamente dispersos no outro liquido, e um agente

emulsificante. Na producéao offshore, a maioria das emulsdes € do tipo agua-oleo.
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Geralmente, a agua, na forma emulsionada, possui elevada salinidade,
provocando efeito na viscosidade da emulsdo. A viscosidade da emulsdao pode ser
substancialmente maior do que a viscosidade do dleo ou da agua, pois as emulsdes
mostram comportamento de fluido ndo-newtoniano. Esse comportamento € resultado
do aglomerado de goticulas ou da viscosidade estrutural. Um fluido é considerado
nao-newtoniano quando a sua viscosidade é uma fungao da tensao de cisalhamento.
Numa certa fracao volumétrica da fase aquosa, as emulsdes de campos petroliferos
se comportam como fluidos de pseudoplasticos.

(SMITH e ARNOLD 1987) propuseram uma correlagdo de viscosidade de

emulsdo mencionada na equagao (2.60).

1, =t -(1+25-(Cyy)+141-(Cy ) (2.60)
Onde:

U - Viscosidade da emulséo, cP.
U, - Viscosidade do petroleo, cP.

CW - Fracao volumétrica da fase aquosa.

A composicdo de sais na agua é variavel, sendo que os mais comumente
encontrados sdo os de sodio, de magnésio e de calcio sob a forma de cloretos
(OLIVEIRA, 2004). Uma relacao linear entre a densidade e a quantidade de agua
presente nas emulsdes de petrdleo € utilizada para os calculos de escoamento
multifasico. Entretanto, essa relacdo n&do é linear principalmente em altas

concentragdes de agua.

2.5 Consideragoes finais

Neste capitulo, foram apresentados os conceitos basicos para dar inicio a
resolucdo de problemas, envolvendo o escoamento bifasico em linhas de producéao
offshore. Foram apresentados os modelos mecanicistas e o procedimento de
identificacdo dos padroes de fluxo em tubulagdes com inclinagdes no intervalo de

angulos de inclinagao (—90) S(I)S90)). O procedimento de identificacdo apresentado
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se verificara a partir de uma determinada condicdo de escoamento e das equacoes
de fronteiras de transi¢coes entre os padrdes de fluxo. Essas equagdes desenvolvidas
para descrever as fronteiras serdao apresentadas no Capitulo 3.

Na caracterizagao do petréleo foi dada uma abordagem composicional, onde o
O0leo foi dividido em pseudocomponentes. A metodologia desenvolvida para
determinar as propriedades fisicas de cada pseudocomponente utiliza a temperatura
normal de ebulicdo e densidade, baseada na curva de destilacdo de ponto de ebulicdo
verdadeira e densidade média da mistura.
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3. MATERIAIS E METODOS

O objetivo tem como foco a metodologia de simulagdo matematica do
escoamento bifasico, visando a determinacédo da perda de pressdo num sistema de
transporte de 6leo (riser), do reservatério até o inicio das instalacées do respectivo
processamento primario. Ainda que o sistema em questdo deva compreender
ferramentas e procedimentos sistematicos de garantia de seu fluxo que viabilizem um
fluxo ininterrupto e seguro, ndo estdo sendo considerados os seguintes aspectos:

a) relacionados a formagao de hidratos, depdsitos de ceras e precipitacéo de
asfaltenos;

b) produgao e acumulagéo de areia;

c) golpes hidrodindmicos, vibragdes induzidas ou simulag¢des dindmicas;

d) ramificagdes, bem com o efeito destas ao fluxo;

e) a estabilidade do sistema

No estabelecimento do fluxo no sistema, foi adotado o regime permanente, bem
como o isolamento deste em relacdo ao meio que o envolve. Foi considerada
constante a temperatura durante todo o percurso do escoamento no sistema em

estudo (riser).

3.1 Calculo da perda de pressao: regime permanente

Tendo em vista que no escoamento bifasico o gradiente de pressdo é
dependente do padrao de escoamento estabelecido, o calculo da perda de carga no
escoamento bifasico, envolve ndo apenas as variaveis de estado e de composigao
das fases das respectivas correntes de fluxo (SHOHAM, 2006). Além dessas
variaveis, listadas na Tabela 3.1, aqui denominadas variaveis operacionais e dos
parametros geométricos, descritos na Tabela (3.2), o calculo contempla a
necessidade da fracdo que corresponde ao volume ocupado pela fase liquida.

A fracdo do volume ocupado pela fase liquida em relagdo ao volume total do
escoamento num certo tempo € definida como holdup, sendo imprescindivel para
determinar a fracdo correspondente a fase liquida, o padrao de escoamento e a perda

de pressao.



Tabela 3.1 - Variaveis de estado e de composi¢ao das fases.

Variavel: Simbolo:
Press&o da mistura £
Temperatura A
Aceleragao da gravidade: g
Massa especifica da fase liquida: PL
Massa especifica da fase gasosa: Ps
Vazao massica da fase liquida: m
Vazao massica da fase gasosa: m g
Viscosidade do liquido: Hy
Viscosidade do gas: Mo
Tensao superficial: o

Fonte: (O AUTOR).

Tabela 3.2 — Parametros geométricos do escoamento.

Variavel: Simbolo
Sentido do fluxo Ascendente/Descendente
Comprimento do trecho de tubo L
Angulo de inclinagdo do tubo (graus) 0
Diametro interno do tubo d
Rugosidade g

Fonte: (O AUTOR).
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3.2 Determinagao do padrao de fluxo

A determinagao do padrao de fluxo se verifica por intermédio de uma rotina que
executara a checagem de uma determinada condi¢ao de fluxo, perante as equacgdes
que determinam as fronteiras de transicdes dos respectivos padrdes. As fronteiras de
transicoes dos padrdes de fluxos sao oriundas de modelos fisicos desenvolvidos por
pesquisadores do assunto (BAKER, 1954), (TAITEL e DUKLER, 1976). Assim, o
holdup do fluxo, deve ser calculado para todos os quatros padrdes de fluxo de
escoamento de acordo com a configuragdo geométrica de cada padrdao. Com a
finalidade de obter os valores das variaveis no referido padrao para confronto nas
equacdes das fronteiras de transicbes e desta forma identificar o padrdao do

escoamento.

3.2.1 Fronteira de transi¢cao A: padrao estratificado para o nao estratificado

O modelo fisico que melhor representa a fronteira de transicdo do padrdo fluxo

estratificado para o ndo estratificado foi o proposto por (TAITEL E DUKLER, 1976),

aqui denominado transi¢ao A, fornecida pela equacgao (3.1).

~ 2 =
Feol 1 Ve *Si|yq (3.1)
(-5) A

Onde o parametro adimensional (F) € dado pela equacgao (3.2).

F = PL

- ) Vsc ) (3.2)
(PL —Pe) d-g-cos 6

Na equacdo (3.1), os valores apresentando “tiI” representam os valores
adimensionais das variaveis calculadas. A variavel 6 na equacgao (3.2) é o angulo
formado entre o trecho de tubo e o plano horizontal, em graus.

Na Figura 3.1, é apresentada a configuragdo geométrica do padrdo de fluxo
estratificado proposto por (TAITEL E DUKLER, 1976), utilizada como base no

desenvolvimento do modelo.
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Figura 3.1 — Modelo fisico e parametros geométricos do padrao estratificado.

Fonte: (SHOHAM, 2006).

Onde:

As areas adimensionais da secgéo transversal ocupados pelo liquido (4,), pelo gas

(Ag), e total (Ar), sdo definidas respectivamente como:

A h h h ?
A ="L=025|7r-cos?|2—Lt—1|+|2-—Lt— 12—t 3.3
St {” (deﬂ(dj (5:9)
2
Z\GzA—j:o,zs- cos[ 27 4 +(2ﬂ— j 1—[2h—L—1j (3.4)
d d d d
A, = % =025-7 (3.9)

Os comprimentos adimensionais na sec¢ao transversal ocupados pelo liquido

(§L) do gas (§G) e interfacial (§,) sao definidos pelas equacbes (3.6), (3.7) e (3.8).

~ _ h
SquLG—cos(Z-FL—q (3.6)
~ S h
S =—2=cos™|2-—-—1 3.7
6Ty ( q j (3.7)

s _Si_|q (o0 )
s,:F_P (2 ; 1H (3.8)
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A altura adimensional do liquido (HL) é definida pela equagéao (3.9).

h - % (3.9)

As velocidades adimensionais do liquido (v, ) e do gas (7,) s&o definidas nas

equacgdes (3.10) e (3.11).

- A,

v =Ye 2 (3.10)

¢ Vse A Ag

~ v A A

, =—=-TL=2 (3.11)
Ve A A

Sendo, os didmetros hidraulicos adimensionais do liquido (dﬁL) e do gas (dﬁe)

definidos como apresentado nas equacdes (3.12) e (3.13).

~ d, 4.A
dh =—"-=—-+ 3.12
LTy s, (3.12)
~ d 4.A
dhy =" = 2% (3.13)
d (5,+§)

O holdup para o padrao estratificado (HL) € definido pela equacgéo (3.14), como:

1 1 hL hL h’— 2
H=lp = | ocos 2525 J'HZT@ .14

Como observado, toda a configuragcdo geométrica do padrdo estratificado é

“*

dependente da altura do liquido no tubo e 0 mesmo é obtido resolvendo-se a
equacéo combinada de momento adimenzionalizada, Equacé&o (A.17)”, com o auxilio
dos parametros de Lockhart e Martinelli (Equagdes (A.18) e (A.19) ), conforme

apresentado no apéndice A.
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3.2.2 Fronteira de transi¢ao L: padrao estratificado para padrao anular

Segundo (BARNEA, SHOHAM e TAITEL, 1981), ha possibilidade da transigéo
do padrdao fluxo estratificado para o anular, principalmente em escoamento
descendente, mesmo em baixas vazdes de gas. Isto ocorre quando a fase liquida tem
energia suficiente para alcangar a parte superior do tubo. Neste caso, a velocidade da
fase liquida atinge o valor fornecido pela equagéao (3.15). Caso contrario, permanece

estratificado.

h
.d-cos@-|1-—L
, Y ( dj

v,” > (3.15)
fL

Onde a relacao (%Lj e (v, ) sdo calculados pelo modelo proposto por (TAITEL e

DUKLER, 1976) descrito no item (3.21) acima e () pelas equagées (3.16) a (3.19).

d, =d T A (3.16)
S,
A,
Vi :;&_L'VSG (3.17)
Re :Lﬁdm (3.18)
e
ff=C_-Re )" (3.19)
Onde:

- Regime turbulento: Ce = CL = 0,046 e m = n = 0,20.
- Regime laminar: Ceg=Cl=16em=n=1,0.

3.2.3 Fronteiras de transig¢ao C e K: padrao estratificado suave ou ondulado

Se definido o padréao de fluxo como estratificado, devem ser verificado os

padroes estratificado suave e estratificado ondulado. Para escoamento ascendente,
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(TAITEL e DUKLER, 1976) propuseram as equagdes adimensionais (3.20) a (3.23)

para verificar a Transigao C.

2
K. - (3.20)
° v, -7, -40,01
K P Vg .(pL.vspd]:Fz‘ Re . (3.21)
{ (P, - ps) \/d~g-cose} My
KZKc p/ padrao estratificado ondulado (3.22)
K <K, p/ padréo estratificado suave (3.23)

Para escoamento descendente, (BARNEA, SHOHAM e TAITEL, 1981)
propuseram um critério para o surgimento de ondas através do numero de Froude

conforme as equacdes adimensionais (3.24) a (3.26).

Froo W (3.24)
VI-h

Fr.>15 p/ padréo estratificado ondulado (3.25)

Fr. <15 p/ padréo estratificado suave (3.26)

3.2.4 Fronteira de transicao F-G: padrao intermitente para a bolha-dispersa

A definigdo da transicdo do padrao de fluxo intermitente para o regime disperso
— bolha tem sido proposta por varios autores. Porém, o modelo de (BARNEA, 1986),
que combina os efeitos do equilibrio de forgas de turbuléncia e forcas de tensio entre
superficies é adotado neste trabalho. O procedimento aqui proposto, foi apresentado
e desenvolvido por (SHOHAM, 2006) para uma inclinagédo de —90° <6 <90°, onde a
transicao para o padrao fluxo disperso—bolha ocorre como resultado de qualquer um
dos mecanismos: (1) aglomeragao de bolhas e (2) migracdo de bolhas para a parte
de cima do tubo (creaming - formagao de espuma) devido a flutuabilidade.

O mecanismo de aglomeragdo de bolhas (1) € baseado no conceito que as

forgas de turbuléncia sobrepéem as forgas por tensédo de superficie (s ), dispersando

a fase gasosa em pequenas bolhas ao longo da fase liquida e, por conseguinte a
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transicédo para o padrao de fluxo disperso. Segundo (BARNEA et al. 1985), o maximo

didmetro estavel para bolhas dispersas € dado pela equagao (3.27).

0,60
Ay = [0.725+4,1 5%&](5} (e) % (3.27)
L

d
Onde € é o fluxo de energia por unidade massa, calculado pela equacéao (3.28) e (d—rj

pela equagao (3.29), baseado em um modelo de mistura homogénea (Non slip)

(Pns =Pu) (SHOHAM, 2006).

g:[@}V_M (3.28)
dL | py

dp 2'fM'pNs'V/\24

2= 3.29
2|--Zhep 329)

O fator de atrito pode ser determinado pela equacao de Blasius baseado na

velocidade da mistura conforme a equacgéao (3.30), na condig&o de regime turbulento.

v d -0,20
£, =0046 ("LM—MJ (3.30)
L

Substituindo na equagao (3.28) as equagdes (3.29) e (3.30), o fluxo de energia
por unidade massa é obtido através da equacao (3.31).

y d -0,20 V3 v d -0,20 V3
£=0002. P Ym S Pns V| _gggp. | P8 | Y (3.31)
My d-py Hy d

A fracdo de vazio OL e a massa especifica Pyg sao obtidos através das

equacdes (3.32) e (3.33).
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A
a=—-"—=1-H, (3.32)
A +Ag

Pus=Pu=p.H +ps-(1-H) (3.33)

Substituindo as equacgdes (3.32) e (3.33) na equacgao (3.27), obtém-se a equagéo
(3.34) para o calculo do maximo diédmetro estavel para o regime disperso.

~0,20 3 -0,40
Ay = [0.725 + 415 JA-H, i]-(iMo,ogz .(—pL Y dJ [VTMJJ (3.34)
PL U
Somando a isto o didmetro critico de uma bolha, didmetro que comeca a se

deformar e coalescer foi inicialmente apresentado por (BRODKLEY, 1967) e
modificado por (BARNEA et al., 1982) é determinado pela equacéao (3.35).

0,50
040-c
_g} (3.35)

‘”{W

Nesse mecanismo, o regime disperso-bolhas € observado sempre que 0 maximo
didmetro estavel das bolhas dispersas dwax for inferior ao didmetro critico (dcp).

Da mesma forma, o mecanismo (2) de migragao de bolhas para a superficie
superior do tubo devido a sua flutuabilidade, promove a aglomeragdo e posterior
coalescéncia destas, possibilitando a transicdo ao regime intermitente. Para que isto
nao ocorra a componente radial das forcas de turbuléncia na direcdo radial devem
sobrepor as forgas de flutuabilidade das bolhas. Este mecanismo foi inicialmente
apresentado por (TAITEL e DUKLER, 1976), onde a componente radial das forgas de
turbuléncia (F1) e das forgas de flutuabilidade (buoyancy) (Fs) sobre uma bolha séo

determinadas pelas equacgbes (3.37) e (3.36), respectivamente.

3
TE‘dB

Fs =(p. —ps)-9-CcOSO- (3.36)

F :l.vz .TE'_dé

=7 J (3.37)
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Onde as flutuacbes médias da velocidade radial sdo estimadas iguais a

velocidade de atrito (V) fornecido pela equacgao (3.38). (SHOHAM, 2006)

(V) =v =v, (fﬂj (3.38)

Com esse mecanismo, o regime intermitente ira ocorrer quando a migragao de

bolhas para a parte superior do tubo acorrer conforme a equagéao (3.39).
F. > F, (3.39)

Na transicdo do regime do padrdao de intermitente para o regime
disperso—bolhas, tem F, = F, . Logo, € obtida a equagéo (3.40) através da igualdade
das equacdes (3.36) e (3.37), permitindo determinar o didmetro critico da bolha para

esta transicao.

2
deg S vy (3.40)
8 (p.—ps) g-cos®

A partir deste mecanismo (2), o regime de fluxo disperso—bolha ocorre quando
Oyax <dcs.

Independente desses dois mecanismos, o regime disperso—bolhas nado pode
existir para fragbes de vazio (o ) maiores que 0,52, pois acima desse valor ocorre a

coalescéncia das bolhas para formagao da bolha de Taylor, caracteristica do padréao
de fluxo intermitente (golfadas). Combinando o efeito dos dois mecanismos e o acima
exposto, o padrédo de fluxo disperso—bolha necessariamente ocorre se forem

satisfeitas as condi¢des descritas na equacgao (3.41), simultaneamente.

<052 e Oyax<dep; Ayax<des (3.41)
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3.2.5 Fronteira de transig¢ao J: padrao anular para o intermitente
O mecanismo de transi¢gdo para o padrao anular € determinado conforme o
modelo proposto por (BARNEA, 1986). Na Figura 3.2, é apresentada a configuragao

geométrica utilizada como base para o desenvolvimento do modelo anular.

Figura 3.2 — Parametros geométricos do padréao anular.

A partir da execucéo de um balancgo de forgas para o filme de liquido em toda a
extremidade do tubo e o nucleo no centro do mesmo, similar ao desenvolvido por
(ALVES et al., 1991), foram desenvolvidas as equacgdes (3.43) a (3.55).

De acordo com este modelo apresentado e desenvolvido por (SHOHAM, 2006)

no intervalo de angulos de inclinagéo (—90O SGS9OO), a transi¢cado do regime anular

para o intermitente ocorre quando a fase liquida bloqueia o nucleo de gas,
promovendo golfadas e que esse bloqueio do nucleo de gas por forca de dois
mecanismos: (1) instabilidade da configuragdo do fluxo e (2) o bloqueio espontaneo
do nucleo através do crescimento de uma onda na superficie do filme de liquido por
forca das condi¢gdes (variaveis) operacionais de escoamento. Considerando o
mecanismo (1), através da equagao (3.42), € obtido o valor da espessura minima de

filme adimensionalizada (5, ) da fronteira de transig&o entre o fluxo anular e o fluxo

intermitente (golfadas) pelo mecanismo de instabilidade. Para os valores de ¢, utiliza-
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se a equacéo (3.18) do numero de Reynolds com a velocidade e didmetro hidraulico

do liquido.
1 d) »
g(m:v%%dswn%BJ—ﬂ;Q;pp(”- j (ve )" [B,]=0 (3.42)
L
i~ ~ ~\2
o -l-2.8) -26.-%) p, - Btz 3)

6. -52)

As areas da segéo transversal ocupadas pelo filme de liquido (A ), nucleo de

gas (core) (AC), e total (A ; ), s&o definidas como:

A.=n-5_-(d-35,) (3.43)
A, =£‘(d—2'5L)2 (3.44)
Knggzozsm (3.45)

Os comprimentos do filme de liquido junto ao tubo (s, ) e o interfacial entre o
nucleo de gas (core) e o filme de liquido (S,), ocupados na segé&o transversal s&o

definidos como:

S, =n-d (3.46)
S, =n-(d-2-5,) (3.47)

Os didmetros hidraulicos correspondentes ao filme de liquido (dh. ) e nucleo de

gas (dhc), s&o definidos como:

dhy =——F =4--(d-5,) (3.48)

dh, = =(d-2-6,) (3.49)
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O holdup total HL € definido pela equacgao (3.50).

H, =HL, +HL (3.50)

BolhasNucleo

Onde o holdup das bolhas de liquido no nucleo (HLBO,hasNUeb) proposto por
(SHOHAM, 2006) é obtido pela equacgao (3.51):
AT'VSL’fE _ AT'VSL'fE VSL'fE

q
HL olhasNici o: Bolhas = - = (351)
polesniet qL + qG ATVSL + ATVSG AT (VSL + VSG) VM

Na qual (f. ) € a frag&o de liquido correspondente as bolhas de liquido dispersas

no nucleo gasoso, sendo obtido através das equacgdes (3.52) e (3.53) proposta por
(WALLIS, 1969).

fo =1-exp[-0,125 -(y - 1,5)] (3.52)
0,5
v=104-—VSG’“G.(p—Gj (3.53)
Y PL .

O holdup do filme de liquido (HL;) é fornecido pela equagéo pela equagéo (3.54).

HL, =4-(5, +57) (3.54)

A espessura do filme de liquido (5,) é obtida achando-se o valor de (5, ) que

satisfaz a igualdade das equagdes (C.6) e (C.7) para a tensdo de cisalhamento
interfacial (SHOHAM, 2006), de acordo com o procedimento apresentado no apéndice

C. Ap0s o calculo de (5, ), com o auxilio da equagéo (3.55), temos o valor de (5,).

5, = (3.55)

)
d

Pelo mecanismo (2), bloqueio espontaneo do nucleo através do crescimento de

uma onda na superficie do filme de liquido por forca das condigbes (variaveis)
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operacionais de escoamento, é observado quando o valor do holdup na regiao do slug
(golfada) (H,_,_S) atingir no minimo 0,48 e somente na transigao para o padrao anular,

nao valendo para o padréo intermitente ja desenvolvido (SHOHAM, 2006). Logo, este
mecanismo, similarmente a transicdo para o padrao intermitente apresentada por
(TAITEL e DUKLER, 1976), a transigao para o intermitente ocorre de acordo com a

equacgao (3.56).

HL
HLLs

>05 - H_>024 (3.56)

O padrao anular corresponde a uma espessura adimensionalizada operacional

~

Sopr de 0,065,

Combinando esses dois critérios apresentado por (SHOHAM, 2006), a transi¢c&o
J é verificada através das equacgdes (3.57) a (3.59).

A partir da solugao da equacao (3.42) é calculado (gOPR ). Com a equacgao (C.10)

no anexo C, obtém-se o valor correspondente ao holdup do filme de liquido (H,) no

padrao anular e compara-se com a condi¢ao proposta pela_equacéao (3.56).

gOPR = gL >0,065 ou H, >0,24 — ocorre o padrao intermitente (3.57)

Na eventualidade de gOPR <0,065e H, <0,24 ¢ verificada a possibilidade de

~

ocorréncia do mecanismo (1) através da comparagao dos valores de ( 8pg ) cOm valor
de ( S L min

equacdes (3.58) e (3.59).

) obtido resolvendo a equacéo (3.42). Assim, verificar-se-a o disposto nas

l

Sopr =0, <O, n —> O fluxo é estavel e ocorre o padrdo anular (3.58)
dopr =90, 29, ,, = 0 fluxo é estavel e ocorre o padrao intermitente. (3.59)
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3.2.6 Fronteira de transig¢ao E: padrao bolha para o intermitente

(TAITEL et al., 1980) propuseram, com base nos resultados experimentais e
tedricos, um critério para a transicao entre o padrao bolha para intermitente a baixas

vazobes de liquido e na auséncia de turbuléncia & quando a frag&o de vazio (« ), atinge

0,25. Nessa condigao, a coalescéncia das bolhas aumenta bruscamente, promovendo
a formacéo de bolhas de Taylor e por consequéncia, o padrdo de fluxo intermitente.
Esse mecanismo de transicdo do padrao bolhas para o padrao intermitente ocorre em:
o =0,25 e verificada a partir da velocidade de crescimento de uma bolha proposta por
(HARMATHY, 1960). A velocidade é determinada através da equagéo (3.60).

VSL(Transi(}éoE) = 3’0 ) VSG - 1’1 5 ) -sen e (360)

2
L

{9-(& —pe)-GT’ZS

A existéncia da transi¢cao do padrao de bolhas para o intermitente pode ou nao
ocorrer, dependendo do didmetro do tubo. Nesse mesmo mecanismo foi proposto a
existéncia de bolhas em tubos com inclinagbes () com 90° <6 <60° e didmetro em

conformidade com a equagao (3.61).

0,5
d219-{w} —d_ (3.61)
P9

Logo, para uma condigao operacional de um fluxo bifasico com o =0,25, tem-se:

% <V o > ~
suopr) Vs (Transicion) g 0 2 dy > ocorre o padrao bolhas; (3.62)

Vsiopr) > Vsi(Transicaor) © d 2d, —> ocorre o padrao intermitente.  (3.63)

Assim sendo, a definicdo dos padrbes de escoamento se verificara através da
checagem de uma determinada condi¢ao de fluxo perante as fronteiras de transi¢des,
por intermédio de uma rotina. A tabela (3.3) apresenta o resumo das transi¢cdes de

padrao.
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Tabela 3.3 — Resumo das transi¢cdes de padréao.

Padrdo de Transicao Equacoes das Transicoes:
Escoamento ¢ quag ¢ '
A Equacéao (3.5) < 1
Estratificado
L (1) vL? < Equacao (3.19) — Fluxo Descendente
F-G a >0,52 e dmax> dcbp ; dmax > dcs

Intermitente ~ . ~
(Golfadas +Bolhas J oorpr> 0,065 e 6oPR > dmin, HL=0,24
alongadas +Churn)

E a <0,25, VsLoPr >VsL(Transicao E), d = dme|0| < B
Bolhas E (1) a =0,25, VsLopPr <VsL (Transicao E), d =dme |0 = S;
DBlzplr?;SSO F-G (1) a <0,52 e dmax < dcbp: dmax < dcs
J(1) Sopr= 8L < émin, HL<0,24
Anular
L vi?2> Equacdo (3.19)

Fonte: (O AUTOR).

3.3 Perda de carga total no escoamento bifasico

As equacbes de conservacdo da massa e da conservacdo da quantidade de
movimento serdo utilizadas para formulagdo da perda de carga total no escoamento
bifasico. Estas equacgdes serdo aplicadas a cada fase isoladamente, num elemento
infinitesimal de um trecho de tubulagado, considerando as hipoteses relacionadas a
seqguir:

- Regime de escoamento permanente;

- Distribuicdo de velocidades das fases € uniforme na sec¢ao transversal do tubo;

- As forgas exercidas pelas fases na interface s&o iguais e opostas, nao
considerando qualquer acio resultante da tensao superficial. Consequentemente, as
pressdes exercidas por cada fase na interface séo iguais;

- Inexisténcia de troca de calor e massa do tubo com a vizinhanga;

- Desprezadas as perdas de carga localizada referente as valvulas ou acessorios

instalados ao longo da tubulagao.
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Na Figura 3.3, é apresentada um elemento infinitesimal do tubo, indicando os

parametros atuantes.

Figura 3.3 — Modelo fisico do escoamento.

mg + Amg
4

v + Avg 5
-
“ oy + Ay,

vy + Ay

Fonte: (O AUTOR).

Através da equacgao (3.64), equacgéo da conservagao de massa, € determinada

a massa total presente no escoamento.

& &
m =m +m (3.64)

Como ha a ocorréncia de fluxo de massa na interface das fases resultante do
processo de transferéncia de massa entre as fases (evaporagéo e condensagao), tem-

se a equacao (3.65).

&
Am =Am, (3.69)

Considerando que sao validas as equagdes (3.66) e (3.67) ao longo de toda a

segéo transversal do tubo, onde (g) € a qualidade da fase gasosa.
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& &
m, =p-m, (3.66)
m, = (1~ p)-m, (3.67)

Para as fases liquida e gasosa, tém-se as equacgdes (3.68) e (3.69).

Amg =AB -m; (3.68)
Am, = -AB -m; (3.69)

Aplicando a equacao da conservacao da quantidade de movimento linear

(balango de forgas) nas duas fases, obtém-se:

Fase liquida:

-A -Ap-S,-t,-AL—1,-S,-AL-A -p,-g-senb-AL =B, (3.70a)
& & & &

B, :(mL +AmL)-(vL +AV, )—m, v, —Am, v, (3.70b)

Fase vapor:

—A M-S, 15 AL-7,-§ - AL-A; -p,;-g-serd-AL=B, (3.71a)

B, :(me +AmG)'(VG +AVG)_mGVG —AMgVg (3.71Db)

Desenvolvendo cada uma das equacgdes (3.70) e (3.71), somando os termos,

como também utilizando as equacgdes (3.65) a (3.69), obtém-se a equacgao (3.72).

A 1 1
—ﬁz (S, -7, +Sg ‘TG)‘Z+(AG pe + A, .pL)-Z‘g -sen 6+ B, (3.72a)
m
B, =M [av, ~ (av, -~ ve) (3 ap)] (3.720)

Aplicando o limite em ambos os lados na equagao (3.72a), tem-se a equagao na
forma diferencial para a perda de carga total no escoamento multifasico conforme

apresentada na equacao (3.73).
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&
1 1 m. dv
——:(SL‘TL+SG‘TG)Z-F(AG'pG+AL'pL)'Z'g'Sen 9+ ATI (373)

Surgem explicitamente os trés termos que constituem a perda de carga total, que
sdo as perdas por atrito com a parede do tubo, a variagdo de energia potencial

(gravidade) e variagao de energia cinética (aceleracional) conforme a equagao (3.74).

(822
dL Total dL Atrito dL Gravidade dL Aceleracional

Como acima observado a determinagdo da perda de carga total envolve
complexos calculos tedricos envolvendo diferenciagdes, portanto como alternativa
desenvolveremos nesse trabalho a sua determinacdo através de um modelo

mecanicista.

3.3.1- Calculo da perda de pressado devido ao atrito e a gravidade no regime

permanente, através do modelo mecanicista

Para cada padrao de fluxo de referéncia, a perda de pressao devido ao atrito e
a gravidade foi obtida através de um procedimento mecanicista conforme descritos a

sequir:
3.3.1.1- Padrao estratificado

O modelo fisico proposto por (TAITEL e DUKLER, 1976), sera utilizado para

dp

calcular a perda de pressao [(_j J{d_p
Atrito

j j, quando o padrao € identificado
dL Gravidade

como estratificado.

A partir da determinacao da relacao (%) as variaveis de toda a configuragao

geométrica do padrao de fluxo estratificado s&o determinadas pelas equacgdes (3.3) a
(3.14). Assim, a perda de pressdo ao longo de um trecho de comprimento “L”, &
calculada de acordo como especificado no apéndice A, com o gradiente de pressao

obtido do balango de forgas exercida na fase liquida através da equacgao (3.75).
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(#) (#) | [Emscusmoaamo) o
dL Atrito dL Gravidade / Estratific ado AL

3.3.1.2- Padrao intermitente

O calculo da presséao [d_pj +(d—pj , ho padrao intermitente se
Atrito dL Gravidade

verificard de acordo com o modelo proposto por (TAITEL e BARNEA, 1990),
assumindo além do regime permanente, um filme de liquido com uma espessura
uniforme situado logo abaixo da bolha de gas. Desta forma, a obtenc&o deste filme
nao se verificara através da integragcdo como mencionado por (TAITEL e BARNEA,
1990). Segundo (SHOHAM, 2006), o modelo com tal simplificagdo é suficientemente
preciso para aplicagbes praticas. Logo, a determinagdo da perda de pressao no
padrao intermitente ao longo de um trecho de comprimento “L” & fornecida conforme
o procedimento descrito no apéndice B, cuja expresséo resultante é fornecida pela
equacgao (3.76a).

(EREIMI
dL Atrito dL Gravidade /ntermiten te

tg-md) (Lg ) ((te-Se+15-Se)) (L
B, =|p -g-sene{ s j(—s}{ e j(—Fﬂ (3.76b)
6 |:U AT |_U AT I—U

3.3.1.3- Padrao anular

O calculo da perda de carga (d_pj +[d—pj , ho padrdo anular se

Atrito dL Gravidade
verificara pelo modelo proposto por (ALVES et al., 1991). Ap6s a obtencédo da
espessura do filme de liquido 5|_ junto a superficie interna do tubo, a configuragao
geométrica do padrdo anular esta totalmente definida. O procedimento descrito no

apéndice C fornece ndo apenas a espessura do filme de liquido 5,_ como também o

célculo da perda de carga. A perda de carga sera calculada pela equagao do balango

de forgas exercida sobre o nucleo de gas com goticulas, obtida pela equacéao (3.77).
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7 OO B A~ |
—|| == +| — =|1,-—+pc-g-sen 0O (3.77)
(( d L Atrito d L Gravidade / Anular ! A C ¢

3.3.1.4- Padrao disperso - bolhas

A perda de pressédo no padrao disperso — bolhas ((d_pj +[d_pj J, é
Atrito Gravidade

dL

determinada também através de um balanco de forgas, porém é assumido um modelo
homogéneo. Assim de acordo com o discriminado no apéndice D, a perda de carga

total ao longo de um trecho de tubo é fornecida pela equagéao (3.78).

2
_((d_pj +[d_pj J = p, -g-sen 9+M (3.78)
d L Atrito d L Gravidade /Bolhas d

3.3.2- O calculo da perda de pressao por aceleragao

A perda de pressao por aceleragao deve ao gradiente de velocidade observado no

equilibrio das fases liquida e gasosa, sendo fornecida pela equagao (3.79).

_(d_Pj _m dv, (3.79)
dL aceleracao

3.4 Calculo de equilibrio termodinamico no escoamento multifasico

A condicdo de equilibrio termodinamico ao longo do escoamento multifasico
entre a fase liquida e a fase gasosa em pontos de mesma temperatura e presséo,
sera determinada pela ocorréncia de dois fendmenos: a igualdade das fugacidades
de cada espécie (i) nas respectivas fases e a ocorréncia de vaporizagao brusca (flash)
das fases liquido-vapor, ao longo da tubulac&o, devido & perda de pressao. E a partir
da simulag¢ao do equilibrio liquido — vapor, com as ferramentas acima mencionadas,

que determinaremos as caracteristicas do escoamento multifasico ao longo do tubo.
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3.4.1 Equilibrio liquido — vapor

De acordo com (SANDLER, 2006), o critério de equilibrio termodinamico entre a
fase gasosa e a fase liquida estabelece que em qualquer ponto de um sistema em
equilibrio, verifica-se a mesma condig¢ao de pressao e temperatura, além da igualdade

das fugacidades de cada espécie “i". Logo, para um sistema na condig&o de equilibrio
de fases, verificam-se as respectivas equacdes (3.80), (3.81) e (3.82).

T =T° (3.80)
P = P° (3.81)
ft=f° (3.82)

3.4.2 Equacgao de estado de Peng-Robinson

Neste trabalho, foi escolhida a equacédo de estado de (PENG e ROBINSON,
1976). Trata-se de uma equacgado de estado que se traduz, juntamente com seus
parametros em um modelo matematico, que melhor relaciona a variavel presséo,
temperatura e volume para substéncias puras e sistemas multifasicos em equilibrio,

sendo descrita conforme a equagao (3.83).

R-T a,(T)
P= _
V-b, V-(V+b,)+b, -(V-b,)

(3.83)

Onde: R é a constante dos gases ideais e a, e b, sd0 os parametros da

equacao, relacionados com a forga de atragao intermolecular e volume das moléculas,

respectivamente.

Os parametros a, e b, para cada componente “i” sdo determinados através das

equacdes (3.84), (3.85) e (3.86).

(3.84)

2 2
ac, = 0,4572355289(QJ

Pc.
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= (3.85)

1

b, = 0,0777960739 039 -(R -Te, J

a,(T)=ac, a,(T) (3.86)

O fator «,(T) representa a contribuigéo do fator acéntrico da substancia “i", sendo
obtido através da equagao (3.87).

o]

Para atender os componentes mais pesados que o n-heptano, (PENG e

ROBINSON, 1978) modificou o pardmetro m, da equagéo (3.87) como citado nas
equacdes (3.88) e (3.89). (QIAN, JABERT e PRIVAT, 2013).

m, = 0,37464 + 154226 - ®, — 0,2699 - o, p/ o, < 0491  (3.88)

m. = 0,379642 +1,48503-03i —-0,0,1644 - o, +0,016660° p/ o, > 0491 (3.89)

Para mistura de multicomponente, € necessario utilizar uma regra de mistura

para determinar os valores de a, € b,,. Aplicando a regra classica de mistura

quadratica para os parametros da equacao de estado, obtém-se as equacgdes (3.0) e
(3.91), conhecida como regra de mistura tipo van der Waals.

am:jixi-xj-(,/ai-aj)-(—Sij) (3.90)
b, = X, -b

b, (3.91)

[
N

Onde 5 ij € o coeficiente binario empirico de interagdo molecular.

A equacéo (3.83) pode ser escrita na forma polinomial, em fungdo do fator de
compressibilidade (Z), conforme a equagao (3.92).

z°+B,-1)2"+(,-38B,°-2.8,)z+(B, +B,"+A, B,)=0 (3.92)
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onde:

o= % (3.93)
B - me_‘f (3.94)
7 _ % (3.95)

A equacao de estado de Peng e Robinson é capaz de determinar o fator de
compressibilidade da fase vapor e liquida. Geralmente, num sistema de equilibrio
liquido-vapor tem trés raizes reais, sendo o maior fator de compressibilidade
correspondente a fase vapor (Z") e o menor fator de compressibilidade corresponde a

fase liquida (Z%). O valor mediano n&o tem nenhum significado fisico.

3.4.3 Calculo de equilibrio liquido-vapor

O critério de equilibrio termodinamico entre a fase vapor e a fase liquida, na

mesma temperatura e pressdo, € dado pela igualdade das fugacidades de cada

componente i” nessas fases.
f-(T.Px)=f(TPy,) (3.96)

Para o calculo de fugacidade, € utilizada a abordagem ¢- - ¢" para representar

as fases liquida e vapor conforme as equacbes (3.97) e (3.98).

(3.97)

_h
~
Il
<
E=at]
-r
v

o=y, -4e-P (3.98)

A combinacgao das equacdes (3.97) e (3.98) define a relagéo entre a fragdo molar
do vapor e do liquido e fornece a constante de equilibrio liquido-vapor de cada

componente i com base na equacéao de estado.
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i = (3.99)

“n

O coeficiente de fugacidade de cada espécie “i’ numa mistura de vapor,
utilizando a equacéo de estado de Peng e Robinson, € determinado pela equagao
(3.100) (SANDLER, 2006).

Enquanto o coeficiente de fugacidade de espécie “i” na mistura liquida foi

determinada pela equacao (3.101).

. B A ~% " B Z- +(\/2 +1)-B
L_ 2i(zt 1) =Inlz- =B )- = — i m 11 (3.101
b =ox B,,,( ) n( m) 2V2-B, A B, n( (\/ 2 ) J ( )

Conhecendo-se as temperaturas e pressdes criticas, fatores acéntricos para
cada componente, a composicao das fases, temperatura e pressio do sistema podem
ser determinados os coeficientes de fugacidade dos componentes i em cada fase.

Com a relacao entre o coeficiente de fugacidade da fase liquida e da gasosa

para cada componente “i”", € obtido o valor da constante de equilibrio liquido-vapor K

para cada componente. Esta aproximagao tem a vantagem de consisténcia entre os

modelos termodindmicos da fase vapor e da liquida.
3.4.4 Calculo da vaporizagao brusca (flash) para mistura de multicomponentes

A vaporizagao brusca (flash) € um estagio de equilibrio termodinadmico em que
uma carga é parcialmente vaporizada, resultando numa fase gasosa rica em
componentes mais volateis do que o liquido restante, devido a variacdo de pressao.
Para a ocorréncia da vaporizagdo brusca de uma determinada carga em uma

tubulacdo, devem ser satisfeitas todas as condicdes inerentes a condicdo de
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equilibrio, a igualdade de presséao, temperatura e fugacidade das espécies “i’ nas
respectivas fases liquida e gasosa em cada ponto ao longo da tubulagéo, ou seja,
devem ser satisfeitas as equacdes (3.80), (3.81) e (3.82).

O procedimento adicional na vaporizagdao brusca consiste em determinar as
respectivas fragdes molares da fase gasosa e liquida, ponto a ponto, ao longo de uma
tubulacédo, a partir de uma carga de alimentagdo dessa condigdo. A metodologia
apresentada é a sugerida por (SMITH et. al., 2000) com algumas modifica¢des
propostas por (MICHELSEN e MOLLERUP, 2007).

A partir da Figura (3.4) sdo apresentados os balangos de massa global e por

componentes em base molar, ou seja, em (mol / unidade de tempo).

Figura 3.4 — Equilibrio: liquido—vapor.

Fase Gasosa
(Yi)

Carga Zi
(F) >
Q=0 AP

Fase Liquida

(xi)

Fonte (O AUTOR).
A seguir, sao apresentados o balango de massa global e por componente num
sistema em equilibrio liquido-vapor:
- Balango de massa global:

F=L+G (3.102)

- Balang¢o de massa por componentes:

z,-F=x,-L+y,-G (3.103)

“n

- A constante de equilibrio para cada espécie “i” é definida pela equacéao (3.104):
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K, = (3.104)

- A fragao molar vaporizada (B) € definida pela equagao (3.105):

B= % - (0< B <1) Na condicdo de equilibrio liquido—vapor. (3.105)

As equagdes (3.102), (3.103), (3.104) e (3.105) sao combinadas para obter as
composicoes da fase vapor e liquida em termos da composicdo da corrente de

alimentacgao, da constante de equilibrio e fragcdo molar vaporizada.

X o= A (3.1086)
1+(Ki—1)-S

y =— 2K — (3.107)
1+(Ki—1)-F

f(B)=> 2K (3.108)
S1+8-(K, -1) '

Onde (p) € a fragdo molar vaporizada definida pela equagéo (3.105).

3.4.5 Limites da condigao de equilibrio liquido-vapor

O equilibrio liquido—vapor pressupde o seu estabelecimento entre os limites
que se constituem nos pontos de bolha e de orvalho. Desta forma, a identificacdo da
condigao de equilibrio de um sistema a uma determinada temperatura T e presséo P,
se verifica quando verifica-se a equacéo (3.109).

P

Bolha

<P <P . (3.109)
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a) Presséao do ponto de bolha:

Nesse caso, os componentes encontram-se totalmente na fase liquida (3 =0) e
surge vestigio da primeira bolha de vapor. O procedimento de calculo envolve a
combinag&o de informagdes conhecidas (T, x,e z,) e constante de equilibrio para
calcular a fungéo objetivo desejada, equacéao (3.113), e a composi¢ao da fase vapor
através das equacgdes (3.110), (3.111) e (3.112).

X, =z, (3.110)
y, =K, -x, (3.111)
>y, =1 (3.112)
i=1

f(P)=3K,-x,-1=0 (3.113)

b) Pressao do ponto de orvalho:

Nesse caso, os componentes encontram-se totalmente na fase vapor (p = 1) e
surge vestigio da primeira bolha de liquido. O procedimento de calculo envolve a
combinagdes de informagdes conhecidas (T, y,e z,) e constante de equilibrio para
calcular a fungéo objetivo desejada, equacéao (3.117), e a composigao da fase liquida
através das equacgdes (3.114) (3.115) e (3.116).

— (3.114)
X, :% (3.115)
ixi =1 (3.116)

f(P) = %-1:0 (3.117)
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3.4.6 Estimativa inicial da constante de equilibrio liquido-vapor

A estimativa inicial da constante de equilibrio liquido-vapor Kk, de cada

componente € obtida através da correlagdo proposta por (WILSON, 1968) para

hidrocarbonetos, utilizando a equagao (3.118).

K, = [%)-exp[5,3726985503 1+ co,.)-( —T%ﬂ (3.118)

A seguir, o valor calculado é validado com as equagdes do equilibrio
termodinamico e do balango de massa.

No calculo dos casos especiais relativos aos pontos de bolha e orvalho, a

estimativa inicial da pressao a ser utilizada na correlacdo de Wilson sao as definidas

pelas equagdes (3.119) e (3.120), respectivamente.

PeoLra = Zn: X, -PAT (3.119)
=

(3.120)

PORVALHO =

A pressao de vapor (equacao (3.121)) é determinada com base na equacgao

proposta por Clausius-Clapeyron, onde os coeficientes A, e B, sdo obtidos a partir de

dois pontos conhecidos, ponto normal de ebuligdo e do ponto critico.

psAT _ exp( A _%} (3.121)

In(PC‘j
1 Pb
A, =In(Pb)+ T [ PR j (3.122a)
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(3.122D)

3.5 Procedimento de calculo utilizado

Neste trabalho, a metodologia acima descrita, foi desenvolvida através de rotinas
de calculos especificas para cada necessidade em MATLAB® (The Mathworks, Inc.),

na versiao R2015a.

3.5.1 Rotina de identificagdao do padrao de escoamento

A rotina desenvolvida para identificagdo do padrdo em voga no escoamento,
executa a checagem a partir de uma condigao de fluxo, perante as equagdes que
determinam as fronteiras de transi¢des dos respectivos padrdes conforme o diagrama

de blocos mencionado na Figura 3.5.

3.5.2 Rotina de calculo da perda de pressao.

As rotinas para a perda de presséao devido ao atrito e a gravidade traduzem o conteudo
descrito nos apéndices A, B, C e D, que respectivamente fornecem o procedimento
de calculo da perda de pressao devido ao atrito e a gravidade, nos padrbes de
escoamento estratificado, intermitente, anular e bolhas. Para a composicao da perda
da pressao total em um trecho de tubulagdo o procedimento executado é descrito na

Figura 3.6.
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Figura 3.5 - Rotina de identificagdo do padrao de escoamento.

Leitura das variaveis.
, fisicas ROL, ROG, VSL,VSG, VISG,
VISL, TSL, DIA, TETA, RUG, a partir da
rotina “fpropi”.

Y
Calculo das variaveis que determinam as
fronteiras de transi¢do. ( Contetido das
funcdes STD_1 a STD_6).

Néo
(tip)

Satisfeitas a
condicdo: transi¢éo
F-G(1) ?

Disperso Bolhas

Satisfeitas as No

condicdes:
transicdo A e
transicéo L(1) 2

Né&o

A (tip)

Satisfeitas as
condicdes:
transicéo J(1) e

transicdo L ?

Estratificado

Né&o
(tip)

Satisfeita a
condicdo: transi¢éo
E(1) ?

Anular

Bolhas

Intermitente -

Fonte: (O AUTOR).



Figura 3.6 - Rotina de célculo - Perda de pressao total.

Grid de propriedades no equilibrio (P,
T,Z, PM, m, u, 0, p, vel. superficial )
das fases.

’

Interpolagdo das propriedades no
equilibrio correlacionando-as em
funcdo da presséo.

L]

Insergéo: Pressdo P1=P(i) e
Tolerancia de iteragéo.

L]

Arbitrar e inserir um valor para a perda
de pressédo no primeiro trecho (dp1).

Y

While:

Yy

( Erro ) > tolerédncia

Néo
(tip)

Calcular: P 2 = P1 - dP1

L]

Presséo no final do trecho : P2 =P(i+1)

v

Calcular valor das propriedades no
equilibrio nas pressées P1 e P2.

v

Calculo das propriedade média :
Prop (med) = ( Prop P1 + Prop P2) /2

v

lidentificagéo do Padréo de fluxo

Y

Calculo da perda de presséao relativa
ao padrao identificado devido a
variacéo de velocidade dPv1o.

—"

Calculo da perda de presséao relativa
ao padrao identificado devido a atrito e

gravidade. dPag1o.
|

dP1o = dP1ago + dPvo

L]

Erro = P10 — dP1 > Tolerancia:

(]

Fazer: dP1 =dP10

P2= P(i+1)

< P2=P1-dPlo

- Perda de presséao no trecho = dP10

-

Fonte: (O AUTOR).
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3.5.3 Rotinas de calculo de equilibrio de fases e vaporizag¢ao brusca

O procedimento de calculo utilizado neste trabalho, para a determinagao das
fragdes molares do fluido ao longo da tubulagao (riser) das respectivas fases, em
conformidade com as equacdes aqui descritas, tem como auxilio, a equagao de
estado de (PENG e ROBINSON, 1976). Na Figura 3.7, é apresentado um desenho

esquematico sobre o calculo a flash P-T.

Figura 3.7 — Procedimento iterativo para o calculo de flash.

Entrada de dados:
(zi, P, T)

l

Estimativa inicial
(Ko, Bo)

.

y

Calculo:

(i, yi, B)

y

Calculo:
(2v, ZL, ¢, $:°)

y

_ Calculo:
Ki = ( ¢iL/ ¢iG) fiL = fiG

Falso. Verdadeiro. Resultados:

(xi, yi, B, Zv, ZL)

Fonte: (O AUTOR).

Para resolver o conjunto de equag¢des nao-lineares do equilibrio liquido-vapor

utilizou-se Aspen hysys V8.6.
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3.6 Procedimento de calculo utilizado
3.6.1 Massa especifica — fase liquida

A equacao (3.123) foi utilizada para determinar a massa especifica da fase
liquida.

p, =[SG +(B-(1,80 -T —-519,67 )+ A)-(1,80 - T - 519 ,67 )]- 1000 (3.123)
A=(30-SG-3948)-10°

B=(060-SG-049-10°

Onde:

p. - Massa especifica do liquido, kg/m3.

SG - Densidade @ 60/60 °F.

T -Temperatura, K.

3.6.2 Massa especifica — fase gasosa

A massa especifica da fase gasosa foi determinada a partir da equacgao (3.124)
(PENG e ROBINSON, 1976).

(3.124)

Onde:
Pg - Massa especifica da fase gasosa, kg/m3.

P - Presséo, bar abs.

T - Temperatura, K.

PM - Peso molecular da mistura
Z - Fator de compressibilidade

O fator de compressibilidade Z foi obtido a partir da equagao de estado de Peng
e Robinson (equacédo(3.92)).
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3.6.3 Viscosidade - fase liquida

(TWU 1985) prop6s um metodo para determinar a viscosidade de uma fragdo de
petroleo baseado na teoria da perturbacdo-expansdo, onde a viscosidade real é
calculada em relagao ao valor de referéncia de uma normal parafina, aqui indicado
pelo simbolo sobrescrito (°). Neste método, a viscosidade é estimada a partir da
temperatura normal de ebuligdo (em K) e densidade a 60/60 °F do pseudocomponente

A seguir, é apresentado o procedimento para determinar a viscosidade da fragao

liquida de petroleo:

a) Normal parafina:

-1
Tc®=Tb -[ao +a,-Tb+a, -Tb®+a, -Tb® + T&I]oﬁSJ (3.125)
ag = 0,533272 a, = 0,34383 107
a, = 252617107 a, = -1,658481 107!

4560773 10%*

)
£
Il

- Densidade a 60/60°F:

A densidade de normal parafina pode ser determina pela equagéao (3.126).

SG ¢ = 0,8453593 - 0,128624 -, - 3,36159 o’ - 13749 5. (3.126)
Onde:

a, =1- i

- Viscosidade:

A viscosidade da normal parafina a 98,9 e 37,8 °C sao obtidas pelas equacdes
(3.127) e (3.128) a partir da temperatura normal de ebulicdo.
- Viscosidade a 98,9 °C:
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I +15)=473227-27095 a+49449 &> —504706 o (3.127)
- Viscosidade a 37,9 °C:
Ig)=080162+137179/ %) (3.128)

b) Fracao liquida de petréleo:

- Viscosidade a 98,9 °C:
2
450 450\ (1+2-f
In 9, +—— |=In 93 + : 2
( 2 Tbj ( 2 Tbj (1-2@} (3.129)
x| = -‘1,99873 - 56\’/%94‘ (3.130)
2
f, =|x|-ASG—21,1141-Aj% (3.131)
- Viscosidade a 37,9 °C:
2
450 450) (1+2-f
I 9, +—— |=In 9% + : !
(1 Tbj {1 Tbj(1—2-fj (3.132)
2
f, =133932-|x- ASG - 211141. Aj% (3.133)

c) Efeito da temperatura sobre a viscosidade da fragao liquida:

A correlagao empirica que relaciona viscosidade com a temperatura proposta
por (WALTHER, 1931), modificada pela ASTM (1986), tem apresentada otima
precisdo na estimativa da viscosidade em outras temperaturas de petroleo e suas

fracoes.

In(ln(Z))=A+B-In(T) (3.134)



Z=9+07+exp(-147-184-9-051-9?)
9=¢p-exp(-07487-3295 ¢p+06119¢*~03193¢’)

¢=2-0,70
B In(In(Z, ))-In(In(Z,))
In(T,)-In(T,)

A =In(in(Z,))+ B -In(T,)

Z = exp (exp (A -B -In(T)))

3.6.4 Viscosidade — fase gasosa

90

(3.135)

(3.136)
(3.137)

(3.138)

(3.139)
(3.140)

(LEE, GONZALEZ e EAKIN, 1966) propuseram uma correlagdo semi-empirica

para determinar a viscosidade da fase gasosa a partir da massa especifica, peso

molecular, e temperatura. Essa correlagdo esta descrita na equacgao (3.141), sendo

sua faixa de validade de temperatura entre 38 e 171 °C e pressao de 6,895 e 551,6

bar abs (SANEI et al., 2015).

Y
~107 -K-exp X.| —P—
Ho p[ (1000”

Y =2,447 +0,2224 - X
X = 3,448{%8) +0,01009-PM

« _ (22,6498 + 0038808 -PM). T
209,2+19,26 -PM+180-T

Onde:

w, - Viscosidade cinematica da mistura, Pa.s.

T - Temperatura da fase gasosa, K.

PM - Peso molecular da mistura gasosa.

(3.141)

(3.142)

(3.143)

(3.144)

p - Massa especifica da fase gasosa na condigdo de escoamento, kg/m?3.

3.6.5 Tensao superficial
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(BROCK e BIRD, 1955) propuseram uma correlagao para determinar a tensao
superficial descrita na equagao (3.145). (DARWISH, AL-SAHHAF e FAHIM, 1995);
(POLING, PRAUSNITZ e O’'CONNELL, 2001).

0,6667 0.3333 T e
o, =(Pc,)”™ -(Tc, ™ .q -(1 —(FD (3.145)

| (bi)ln( s J_
rc, 101325
1+

()

Q, =0,1196- ~0279 (3.146)

Onde:

o, - Tensao superficial do componente

, dina/cm

Pc , - Press&o critica do componente “i", bar abs.

Tc , - Temperatura critica do componente “i', K.

T - Temperatura, K.
Em geral, a precisdo dessa equacgao € da ordem de 5% (RIAZI, 2005).
A estimativa da tensdo superficial da mistura de hidrocarbonetos liquidos foi

obtida a partir da equagao (3.147) com T<Tb.

s=¥x 0, (3.147)

n
i
i=1

3.7 Tabela de propriedades fisicas

No calculo da perda de carga no sistema de transporte, as propriedades fisicas
foram obtidas numa tabela de dados. Os dados armazenados abrangem todo o
intervalo de temperatura e pressédo prevista no sistema, incluindo a fase liquida e
vapor. As propriedades armazenadas foram obtidas através de sucessivos calculos
de flash em diferentes condigbes de pressao e temperatura e em seguida, foram
obtidas as propriedades fisicas de cada fase. Estas foram as seguintes:

a) Fase liquida: massa especifica, viscosidade e tensao superficial;

b) Fase vapor: fragdo vaporizada, fator de compressibilidade, peso molecular,

massa especifica e viscosidade.
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4. RESULTADOS E DISCUSSAO

Neste capitulo sdo apresentados os resultados e discussdes obtidos na
aplicacao da metodologia descrita no capitulo anterior com o propésito de alcangar os
objetivos na presente dissertagao. Para resolver os calculos referentes aos modelos
matematicos do escoamento bifasico e as correlagdes para determinar as
propriedades fisicas da mistura, foram desenvolvidos programas (rotinas de calculos)
em Matlab® da “The Mathworks”, para executar os procedimentos relativos a
caracterizacao e determinacao das variaveis e propriedades criticas do petréleo. Além
disso, estendeu-se a utilizacdo dessa ferramenta, desenvolvendo rotinas para
determinar os padrdes de fluxo do escoamento bifasico, a perda de pressao nesses
padrdes, a determinacgao do perfil de velocidade da mistura ao longo do percurso de
escoamento no sistema de transporte de 6leo em estudo (riser). No calculo de
equilibrio de fases foi utilizado o software Aspen hysys® V8.6. Atualmente, € um dos
mais utilizado pela maioria das companhias petroliferas.

4.1 Resultados
4.1.1 Informagodes do processo utilizados nesta dissertacgao.

O oleo de base utilizado foi o petréleo angolano Girassol, onde as suas
caracteristicas fisico-quimicas estdo mencionadas na Tabela 4.1.

Tabela 4.1 - Caracteristicas fisico-quimicas do petroleo.

Caracteristica; Valor
°API 30,2
Enxofre total 0,345 %massa
Nitrogénio total 1233 ppm
Viscosidade a 40 °C 10,7 cSt
Viscosidade a 50 °C 8,1 cSt
Ponto de fluidez -14,9 °C
Asfaltenos como insoluveis em n-heptano 0,20 % massa

Fonte: ( EXXON MOBIL).
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Nas Tabela 4.2 Tabela 4.2 respectivamente sao apresentadas a curva de
destilacdo de ponto de ebulicdo verdadeiro do 6leo e a Composi¢cao da corrente

gasosa obtido por cromatografia.

Tabela 4.3 - Curva de destilacdo de ponto de ebulicao verdadeiro.

Vaporizado: % volume liquido acumulado Temperatura, °C
0 9,94
5 89,94
10 139,83
20 197,06
30 259,44
40 308,22
50 356,11
60 406,44
70 458,67
80 518,94
90 603,72
95 671,39
100 787,56

Fonte: ( EXXON MOBIL).

Tabela 4.4 - Composi¢ao da corrente gasosa obtido por cromatografia.

Componentes %mol.
H2S 0,00
CO2 1,67
N2 0,32
CHa 71,08
C2He 15,52
CsHs 7,36
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Continuagéao: Tabela 4.5 - Composi¢cao da corrente gasosa obtido por cromatografia.

Componentes %mol.
i — CaH10 0,92

n — CsH1o 1,98

i — CsH12 0,33
n— CsH12 0,26
Total 99,44

Fonte: ( EXXON MOBIL).

A relagcdo RGO (GOR — Gas/Oil Ratio) é expressa em ft3 de gas a 60 °F e 14.65
psia (SCF) per barrel of stock tank oil @ 60 °F (BSTO). Foi considerado RGO = 1000
SCF de gas por STB de 6leo, com BSW = 0,10% vol. liquido

As propriedades fisicas criticas dos componentes puros da fase gasosa foram obtidas

de bibliografia confiavel largamente utilizada no mercado.

4.1.2 Configuragao do sistema de produgao simulado

Na Figura 4.1 é apresentado um esquema de produgdo utilizado no estudo,
considerando as seguintes configuracgdes:

- O poco esta localizado a uma profundidade de 255 m e esta situado a 4,50 km
de distancia até a base do riser,

- A plataforma tem 270 m de agua com um convés de producéo localizado a 30
m acima do nivel do mar;

- Ha um tubo horizontal de 100 m no topo riser com as mesmas caracteristicas
do outro riser;

- O oleoduto tem uma espessura de parede de aco de 7,5 mm e uma camada de
isolamento;

- Didmetro interno da tubulacéo: 166 mm;

- A rugosidade dos tubos considerada € de 0,00005 m;

- O fluido deixa a cabecga do pogco com 62 °C de temperatura;

- Presséo do oleo: 50,0 kgf/cm? abs, imediatamente apds o dleo deixar a valvula

arvore de natal, valvula de bloqueio na cabega do poco;
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- Considerou-se que o sistema é isolado termicamente , ou seja nao ha troca de
calor com o0 meio que o envolve;
- Vazao de o6leo: 100 m3/h @ 60 °F (referéncia).

4.1.3 Informagodes adicionais

Os procedimentos desenvolvidos nesta dissertacdo sado direcionados uUnica e
exclusivamente para trechos retos de tubulacdo, ndo se aplicando a conexdes e
elementos de tubulacdo como valvulas, instrumentos e outros. Parte-se do
pressuposto que a garantia de escoamento se encontra estabelecida, ndo se

aplicando neste trabalho qualquer atencao a este quesito.

Figura 4.1 — Esquema do sistema de producgéo.

100 m

{

Nivel do mar ool o )
// 30 m
: , .

-

4.3 km 90m ..

£y
¥
F 3
L

Fonte: (O AUTOR).

4.1.4 Caracterizacao do 6leo e execugao do equilibrio de fases.

Nas Tabelas 4.4 e 4.5 estio relacionadas as propriedades de caracterizacéo e
criticas do O6leo utilizado no calculo de escoamento desta dissertacdo. Essas
propriedades foram calculadas, utilizando as correlagdes listadas no capitulo 3 e as

rotinas desenvolvidas no software Matlab®.



Tabela 4.6 — Propriedades de caracterizacao do 6leo.
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N° Tipo Temp. Normal de Ebulicdo, K| SG;j, (adimen.) | Peso Molecular
1 H20 373,1500 0,9960 18,0150
2 N2 77,3500 0,8073 28,0000
3 CHa 111,6600 0,3001 16,0430
4 C2Hs 184,5200 0,3738 30,5400
5 CO2 194,6700 0,8156 44,0100
6 H2S 212,8100 0,7972 34,0800
7 CsHs 231,0800 0,5081 44,0940
8 i-CaH10 261,4200 0,5626 58,1240
9 n-CaH1o 272,6500 0,5835 58,1240
10 i-CsH12 301,0000 0,6250 72,1510
11 n-CsH12 309,2200 0,6311 72,1510
12 Pseudo 300,4884 0,6824 68,1654
13 Pseudo 324,8666 0,7004 78,3969
14 Pseudo 351,2553 0,7188 90,3477
15 Pseudo 375,8042 0,7352 102,3382
16 Pseudo 398,6165 0,7498 114,2881
17 Pseudo 419,7957 0,7628 126,1263
18 Pseudo 439,4450 0,7746 137,7915
19 Pseudo 457,6677 0,7851 149,2328
20 Pseudo 474,5671 0,7947 160,4098
21 Pseudo 490,2466 0,8033 171,2939
22 Pseudo 504,8095 0,8112 181,8684
23 Pseudo 518,3591 0,8184 192,1287
24 Pseudo 530,9986 0,8250 202,0823
25 Pseudo 542,8315 0,8311 211,7489




Continuagao: Tabela 4.7 — Propriedades de caracterizagao do 6leo.
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N° Tipo Temp. Normal Ebulicédo, K | SGi, (adimen.) | Peso Molecular
26 Pseudo 553,9610 0,8367 221,1602
27 Pseudo 564,4904 0,8420 230,3594
28 Pseudo 574,5230 0,8469 239,4009
29 Pseudo 584,1622 0,8517 248,3501
30 Pseudo 593,5113 0,8562 257,2834
31 Pseudo 602,6736 0,8606 266,2878
32 Pseudo 611,7524 0,8649 275,4611
33 Pseudo 620,8509 0,8691 284,9127
34 Pseudo 630,0727 0,8734 294,7639
35 Pseudo 639,5208 0,8778 305,1493
36 Pseudo 649,2987 0,8822 316,2186
37 Pseudo 659,5097 0,8868 328,1384
38 Pseudo 670,2570 0,8916 341,0955
39 Pseudo 681,6440 0,8966 355,3002
40 Pseudo 693,7741 0,9019 370,9918
41 Pseudo 709,3462 0,9086 392,0198
42 Pseudo 729,1653 0,9170 420,2966
43 Pseudo 751,1147 0,9261 453,7201
44 Pseudo 775,4682 0,9360 493,5924
45 Pseudo 802,4995 0,9468 541,5730
46 Pseudo 832,4824 0,9584 599,8082
47 Pseudo 865,6908 0,9710 671,1146
48 Pseudo 902,3984 0,9845 759,2407
49 Pseudo 945,2013 0,9998 876,0030
50 Pseudo 995,0979 1,0171 1.034,1370

Fonte: (O AUTOR).



Tabela 4.8 - Propriedades criticas do 6leo.
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N Tipo Presséo critica Temperatura Fatpr acé_ntrico Vqurr;e critico
(Pa) critica (K) (adimensional) (m°/mol)

1 H20 22.090.000,0000 | 647,3000 0,3442 0,00005680
2 N2 3.334.000,0000 | 126,1000 0,0403 0,00009010
3 CH4 4.604.000,0000 | 190,6000 0,0108 0,00009920
4 C2He 4.880.000,0000 | 305,4000 0,0989 0,00014790
5 CO2 7.320.000,0000 | 304,2000 0,2276 0,00009400
6 H2S 8.937.000,0000 | 373,5000 0,0814 0,00009850
7 CsHs 4.249.000,0000 | 369,8000 0,1517 0,00020290
8 | i-CsaH10 | 3.648.000,0000 | 408,1000 0,1770 0,00026270
9 | n-CsH1o | 3.797.000,0000 | 425,2000 0,1931 0,00025500
10 | i-CsH12 | 3.390.000,0000 | 460,4000 0,2270 0,00030600
11| n-CsHi2 | 3.369.000,0000 | 469,7000 0,2486 0,00030400
12| Pseudo | 3.992.076,8484 | 468,1793 0,2152 0,00029547
13| Pseudo | 3.648.198,6235 | 497,2525 0,2477 0,00033055
14 | Pseudo | 3.319.079,7365 | 527,3872 0,2873 0,00037261
15| Pseudo | 3.047.080,9032 | 554,3708 0,3275 0,00041554
16 | Pseudo | 2.819.649,3973 | 578,6706 0,3673 0,00045872
17 | Pseudo | 2.627.549,4796 | 600,6483 0,4062 0,00050165
18 | Pseudo | 2.463.839,3161 | 620,5942 0,4436 0,00054389
19| Pseudo | 2.323.201,1156 | 638,7487 0,4795 0,00058509
20| Pseudo | 2.201.490,3894 | 655,3166 0,5137 0,00062499
21| Pseudo | 2.095.425,3954 | 670,4763 0,5462 0,00066342
22 | Pseudo | 2.002.368,7007 | 684,3870 0,5770 0,00070026
23 | Pseudo | 1.920.170,7283 | 697,1930 0,6062 0,00073550
24 | Pseudo | 1.847.055,9096 | 709,0274 0,6338 0,00076916
25| Pseudo | 1.781.538,6983 | 720,0143 0,6601 0,00080132
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Continuacao: Tabela 4.9 - Propriedades criticas do dleo.

N Tipo Presséo critica Temperatura Fatpr acé_ntrico Volume critico
(Pa) critica (K) (adimensional) (m3/mol)
26| Pseudo | 1.722.360,8969 | 730,2708 0,6850 0,00083211
27 | Pseudo | 1.668.444,4582 | 739,9087 0,7090 0,00086168
28 | Pseudo | 1.618.855,7111 749,0351 0,7320 0,00089024
29| Pseudo | 1.572.778,1555 | 757,7535 0,7543 0,00091801
30| Pseudo | 1.529.491,7881 766,1644 0,7762 0,00094521
31| Pseudo | 1.488.357,4736 | 774,3658 0,7978 0,00097213
32| Pseudo | 1.448.805,2708 | 782,4535 0,8194 0,00099902
33| Pseudo | 1.410.325,8843 | 790,5213 0,8412 0,00102617
34| Pseudo | 1.372.464,6050 | 798,6611 0,8635 0,00105387
35| Pseudo | 1.334.817,2281 806,9635 0,8865 0,00108243
36| Pseudo | 1.297.027,5280 | 815,5173 0,9105 0,00111214
37| Pseudo | 1.258.785,9269 | 824,4098 0,9358 0,00114332
38| Pseudo | 1.219.829,0364 | 833,7266 0,9596 0,00117628
39| Pseudo | 1.179.939,7812 | 843,5521 0,9860 0,00121132
40 | Pseudo | 1.138.947,8362 | 853,9687 1,0139 0,00124875
41| Pseudo | 1.088.480,5197 | 867,2691 1,0492 0,00129692
42 | Pseudo | 1.027.552,0422 | 884,0858 1,0935 0,00135830
43 | Pseudo | 964.095,5284 902,5741 1,1417 0,00142626
44 | Pseudo | 898.255,5181 922,9317 1,1942 0,00150151
45| Pseudo | 830.338,6720 945,3506 1,2511 0,00158472
46 | Pseudo | 760.800,6742 970,0173 1,3126 0,00167657
47 | Pseudo | 690.228,6515 997,1132 1,3789 0,00177775
48 | Pseudo | 619.319,9571 1.026,8154 1,4499 0,00188899
49| Pseudo | 545.043,8300 | 1.061,1536 1,5299 0,00201810
50| Pseudo | 468.552,3715 | 1.100,8255 1,6194 0,00216781

Fonte: (O AUTOR).
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Apés a caracterizagdo das fases liquida e gasosa presente no escoamento,
foram calculadas condi¢des de equilibrio liquido-vapor a P e T conforme ilustrado na
Figura 4.2.

Figura 4.2 — Esquema de representagao do equilibrio de fases.

 J

Gas
#
>—> P&T
—b—
Oleo

Y

Fonte: (O AUTOR).

Os resultados desses calculos de equilibrio proporcionaram elaborar uma tabela
com valores das propriedades de interesses em diferentes condi¢cdes de pressio e
temperatura, constituindo um grid das variaveis de interesse. Como foi adotada a
premissa de escoamento sem transferéncia de calor para o meio externo, foi
considerada a temperatura constante no valor de 62 °C ao longo do comprimento do
riser.

Na Tabela 4.6 estao os valores das variaveis obtidas através do software Aspen
hysys® V8.6.

Tabela 4.10 — Grid das variaveis obtido no equilibrio de fases.

Pressao - P

(kgf/lcm? abs.). 50,0 40,0 30,0 20,0 10,0

Temperatura- T

Geral |,
(°C):

62,0 62,0 62,0 62,0 62,0

Vazao Total - F

_ 1458,935(1458,935|1458,935|1458,935/1458,935
(kmol/h):




Continuacgao: Tabela 4.11 — Grid das variaveis obtido no equilibrio de fases.
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Fracao vaporizada

s 06228 | 06482 | 06749 | 07041 | 0,7388
Ef/ﬁo molecular- | 50 745 | 20973 | 21,205 | 21,278 | 22,639
Fase '
gasosa [Fator de
compressibilidade -| 0,8885 | 0,9066 | 0,9262 | 0,9475 | 0,9712
Z:
X;ﬁ?s'dade‘“ 0,01346 | 0,01345 | 0.01369 | 0,014 |0,01320
Ef/ﬁo molecular - | 469 575 | 179,900 | 192,307 | 208,011 | 230,265
Massa especifica - | 75 415 | 792 256 | 803,484 | 816,122 | 851,321
p1, (kg/m?):
Fase \Viscosidade -1 | 54190 | 71700 | 8.6314 | 10,7726 | 14,493
liquida |(cP):
Tensao superficial |47 g5 | 1517 | 1949 | 2122 | 23321
— o (dina/cm):
Fator de
compressibilidade -| 0,4057 | 0,3415 | 0,2714 | 0,1814 | 0,1061

Z:

41.5 A obtencao das pressoes pela teoria mecanicista.

Fonte: (O AUTOR).

Na Tabela 4.7 sao apresentados os valores de velocidade e de pressao do fluido

no interior do riser ao longo de seu comprimento, sendo obtidos a partir das rotinas de

calculo de perda de presséo, identificacdo de padrao de fluxo e do grid das variaveis

de interesse elaborada no aplicativo Matlab®.

O modelo mecanicista utilizado para o calculo da perda de presséao foi baseado

em quatro padroes de fluxo: estratificado, intermitente, anular e disperso-bolha,

conforme descrito nos Apéndice A, B, C e D.



Tabela 4.12 — Velocidade da mistura e pressao ao longo do riser.

Ponto

Distancia a partir do

Velocidade (V),

Presséao (P),

pogo (m) m/s kgf/cm? abs.
0 0 7,3071 50,0000
1 96 7,3476 49,7255
2 192 7,3890 49,4481
3 288 7,4307 49,1724
4 384 7,5218 48,5803
S 480 7,5669 48,2924
6 576 7,6644 47,6828
7 672 7,7666 47,0606
8 768 7,8174 46,7580
9 864 7,8694 46,4523
10 960 7,9820 45,8043
11 1056 8,0380 45,4889
12 11562 8,0945 45,1757
13 1248 8,1534 44,8537
14 1344 8,2813 44,1705
15 1440 8,4175 43,4670
16 1536 8,4851 43,1263
17 1632 8,6326 42,4028
18 1728 8,7891 41,6617
19 1824 8,9570 40,8966
20 1920 9,1350 40,1174
21 2016 9,3268 39,3114
22 2112 9,5311 38,4895
23 2208 9,6344 38,0875
24 2304 9,7390 37,6892
25 2400 9,8474 37,2857

102
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Continuagédo: Tabela 4.13 — Velocidade da mistura e pressao ao longo do riser.

Ponto

Distancia a partir do

Velocidade (V),

Presséao (P),

pogo (m) m/s kgf/cm? abs.
26 2496 9,9597 36,8769
27 2592 10,0791 36,4525
28 2688 10,2001 36,0325
29 2784 10,3259 35,6065
30 2880 10,4568 35,1747
31 2976 10,5929 34,7367
32 3072 10,9079 33,7654
33 3168 11,0676 33,2943
34 3264 11,2302 32,8286
35 3360 11,4002 32,3558
36 3456 11,5834 31,8619
37 3552 11,7703 31,3741
38 3648 11,9664 30,8783
39 3744 12,1726 30,3745
40 3840 12,3895 29,8624
41 3936 12,6255 29,3252
42 4032 12,8672 28,7954
43 4128 13,1227 28,2564
44 4224 13,3933 27,7079
45 4320 13,7265 26,4463
46 4421 13,7265 23,9441
47 4522 13,7265 21,4871
48 4623 18,6881 18,9454
49 4723 20,3789 18,1355

Fonte: (O AUTOR).
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Com a finalidade de aferir o comportamento dos perfis de velocidade da mistura
e da pressao ao longo do riser, foi elaborado um grafico com essas variaveis conforme

apresentado na Figura 4.3.

Figura 4.3 — Perfil de velocidade da mistura e pressao ao longo do riser.
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Distancia percorrida a partir do pogo (m).

Fonte: (O AUTOR).

Junto com a determinacdo do perfil de pressdo foi calculado o valor
correspondente da perda de pressdo total em cada trecho do riser, bem como as
perdas por ocorréncia de atrito e a agao da gravidade e também devido a variagdo da
velocidade do fluido. Estes valores estao apresentados na Tabela 4.8 e ilustrado os

seus perfis na Figura 4.4.

Tabela 4.14 — Perda de pressao e padrao de fluxo em cada trecho do riser.

Perda de pressao (AP), kgf/cm?

Trecho Padrao de Atrito + gravidade Variagéo da Total
fluxo velocidade
T1 Intermitente 0,2729 0,0002 0,2732
T2 Intermitente 0,2754 0,0002 0,2757
T3 Intermitente 0,2778 0,0002 0,2781
T4 Anular 0,5948 0,0006 0,5955
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Continuagao Tabela 4.15 — Perda de pressao e padrao de fluxo em cada trecho do

riser.

Perda de pressdo (AP), kgf/cm?

T5 Intermitente 0,2858 0,0003 0,2861
T6 Anular 0,6125 0,0007 0,6132
T7 Anular 0,6251 0,0007 0,6259
T8 Intermitente 0,3002 0,0003 0,3006
T9 Intermitente 0,3032 0,0003 0,3036
T10 Anular 0,6512 0,0008 0,6521
T11 Intermitente 0,3128 0,0004 0,3132
T12 Intermitente 0,3160 0,0004 0,3164
T13 Intermitente 0,3192 0,0004 0,3197
T14 Anular 0,6868 0,0009 0,6877
T15 Anular 0,7027 0,0009 0,7036
T16 | Intermitente 0,3376 0,0004 0,3380
T17 Anular 0,7275 0,0010 0,7286
T18 Anular 0,7453 0,0011 0,7464
T19 Anular 0,7641 0,0012 0,7653
T20 Anular 0,7839 0,0012 0,7852
T21 Anular 0,8049 0,0013 0,8063
T22 Anular 0,8271 0,0014 0,8286
T23 Intermitente 0,3975 0,0007 0,3982
T24 Intermitente 0,4027 0,0007 0,4035
T25 | Intermitente 0,4080 0,0007 0,4088
T26 Intermitente 0,4135 0,0008 0,4143
T27 | Intermitente 0,4192 0,0008 0,4200
T28 | Intermitente 0,4250 0,0008 0,4259
T29 Intermitente 0,4309 0,0009 0,4318
T30 Intermitente 0,4370 0,0009 0,4379
T31 Intermitente 0,4433 0,0009 0,4442




106

Continuagao Tabela 4.16 — Perda de pressao e padrao de fluxo em cada trecho do

riser.

Perda de pressdo (AP), kgf/cm?

T32 Anular 0,9691 0,0022 0,9714
T33 | Intermitente 0,4644 0,0011 0,4656
T34 Intermitente 0,4716 0,0011 0,4728
T35 Intermitente 0,4789 0,0012 0,4801
T36 | Intermitente 0,4865 0,0013 0,4878
T37 | Intermitente 0,4943 0,0013 0,4957
T38 Intermitente 0,5023 0,0014 0,5038
T39 Intermitente 0,5106 0,0015 0,5121
T40 Intermitente 0,5191 0,0016 0,5207
T41 Intermitente 0,5280 0,0016 0,5297
T42 Intermitente 0,5373 0,0017 0,5390
T43 | Intermitente 0,5466 0,0018 0,5485
T44 Intermitente 0,5564 0,0019 0,5583
T45 Anular 1,2573 0,0047 1,2621
T46 | Intermitente 2,4866 0,0158 2,5024
T47 Intermitente 2,4163 0,0402 2,4566
T48 Anular 2,4732 0,0711 2,5444
T49 | Intermitente 0,7852 0,0242 0,8094

Fonte: (O AUTOR).
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Figura 4.4 — Composi¢ao da perda de pressao no riser.
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Fonte: (O AUTOR).

4.2 Discussao

Observa-se na Figura 4.3 que ocorreu um acréscimo da velocidade da mistura com
o avango do fluido ao longo do riser. Como observado no calculo de equilibrio de
fases, ha um aumento da fragédo vaporizada () com o decréscimo da presséo. A razao
desse aumento da fragao vaporizada foi a perda de pressao total no interior do riser,
que proporcionou o decréscimo da pressdo absoluta ao longo do comprimento.
Consequentemente, ocorreu o aumento da velocidade da fase gasosa devido a maior
vazéao da fase gasosa.

Na Figura 4.4 foram observados picos de aumento da perda de presséao total ao
longo do comprimento do riser. O principal fator responsavel por contribuir nesse
aumento de perda de presséo foi a acdo da gravidade, pois ela foi somada com a
perda de pressao por atrito. Por outro lado, a influéncia da variagao da velocidade da
mistura na perda de presséo foi insignificante, porém o seu efeito foi maior no padrao

de fluxo conforme observado na Tabela 4.8.
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Com o proposito de aferir a validade do modelo mecanicista apresentado para
calculo de perda de pressao nos quatro padrdes de fluxo, foi utilizado a ferramenta de
calculo pipe do software Aspen hysys V8.6 para simular a mesma configuragdo do
sistema de producéo. As correlagdes utilizadas para tubulagdo horizontal, inclinada e
vertical foram as opgdes da Tulsa Unified Model (2 Phase), onde o riser foi dividido
em 2.500 segmentos.

Na Figura 4.5 é apresentado o esquema de simulag&do no Aspen hysys V8.6 com
a pressao e temperatura no inicio e no final de cada trecho do riser, onde os trés
primeiros trechos correspondem aos 4.300 m de riser descente, o quarto trecho
corresponde ao segmento vertical e o ultimo representa os 100 m do segmento

horizontal.

Figura 4.5 — Esquema de simulag&o no Aspen hysys V8.6.

Fonte: (O AUTOR).

Nesta comparacao foi imposto ao simulador a condicdo de que a pressao no
final do riser fosse igual a pressao calculada pelo modelo mecanicista apresentado
nessa dissertagdo, sendo a variavel de ajuste a pressao no inicio do riser (cabega do
poco). Na Tabela 4.9 sdo apresentados os resultados obtidos nos dois casos,

considerando alguns pontos ao longo do comprimento do riser.
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Tabela 4.17 — Valores de pressao: Aspen hysys V8.6 x modelo mecanicista.

Aspen hysys V8.6 Modelo mecanicista apresentado
Distancia, m Presséo, kgf/cm? abs. Distancia, m Presséaot;slfgf/cmz
0,00 54,5100 0.0 50,0000

501,12 52,1921 96,0 49,7550
1002,24 50,0200 192,0 49,4000
1503,36 47,7167 480,0 48,4924
2320,00 43,4600 960,0 45,8430
3320,00 37,0100 1440,0 43,4670
4320,00 27,2700 1920,0 40,1174
4620,00 21,0400 2496,0 36,8769
4720,00 18,1300 3456,0 31,8619

3936,0 29,3252
4128,0 28,2564
4320,0 26,4463
4522,0000 21,4871
4720,0000 18,1355

Fonte: (O AUTOR).

Os resultados obtidos foram comparados com uma simulacédo base realizada
no software Aspen hysys V8.6, estabelecendo com o valor de referéncia a pressao no
final do riser de 18,13 kgf/cm? abs. Na Figura 4.6 estdo os dois perfis de presséo ao

longo do riser.
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Figura 4.6 — Comparacao Aspen hysys x modelo apresentado: pressao no riser.
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Fonte: (O AUTOR).

Na analise comparativa, foi verificado um comportamento similar nos perfis de
pressao apresentados por ambas simulag¢des. No inicio do riser, foi necessario um
valor de pressao de 54,51 kgf/cm? abs. para obter o mesmo valor de pressé&o no final
de 18,13 kgf/cm? abs., correspondendo a uma variagdo de 9,02% em relagdo ao
modelo mecanicista desenvolvido nesta dissertagao. Isto € um indicativo que o modelo
mecanicista proposto € uma boa alternativa de uso.

Um outro aspecto observado foi a sensibilidade a mudanca de padrao de fluxo
durante a determinagao da pressao ao longo do riser conforme ilustrado na Figura 4.4
e Tabela 4.8, indicando que o modelo foi robusto.

Conforme a Tabela 4.8, a medida que houve o acumulo de liquido no final do
trecho descendente do riser, ocorreu um aumento da velocidade da fase gasosa,
provocando mudanca no padrdao de fluxo de intermitente para anular. Apds a
ocorréncia de desobstrugdo da regido, o padrdo de fluxo intermitente foi
reestabelecido.
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5. CONCLUSOES E SUGESTOES

Neste capitulo, sdo apresentadas as conclusdes desse trabalho e as sugestdes
para trabalhos futuros.

5.1 Conclusoes

O modelo de escoamento bifasico mecanicista para determinacado da perda de
pressao apresentado nesta dissertacdo foi constituido a partir das equacbes de
balancos de massa e quantidade de movimento de cada fase. Além disso, foi
considerado no seu desenvolvimento a geometria e o padréo de fluxo em evidéncia.
O modelo desenvolvido permite a possibilidade de ser imposta as condicboes
geométricas de contorno do sistema e das propriedades do fluido de escoamento. O
esquema do sistema de produto adotado para analise (Figura 4.1), envolveu fluxo
ascendente, descendente e horizontal para aferir os resultados e a sensibilidade do

modelo mecanicista apresentado.

a) A caracterizagdo em pseudocomponentes proporcionou determinar fragao
vaporizada através de calculo de equilibrio de fases, sendo bastante

sensivel a variagao de pressao.

b) A determinac&o das propriedades fisicas a partir de uma tabela com valores
de interesse permitiu aferir o seu comportamento antes de ser iniciada a
identificacdo do padrao de fluxo e o calculo de perda de pressao. Além disso,

foi reduzido o esforgo computacional ao longo do processo iterativo.

c) O modelo mecanicista apresentado nessa dissertagdo mostrou uma
variagdo de 9,02% (4,51 kgf/lcm? em 4.720 m de comprimento de riser),
tomando como base a simulagdo no Aspen hysys® V8.6 para o mesmo

sistema de produgéo.

d) Os perfis de velocidade do fluido e da pressdo total ao longo do

comprimento do riser mostraram comportamentos coerentes (Figura 4.3). O
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perfil de presséo apresentou uma curva similar ao obtido pelo Aspen hysys®
V8.6.

A estratégia utilizada na identificagdo do padrao de fluxo apresentou boa
sensibilidade a mudancga esperada frente as variacbes nas condicoes das

variaveis e propriedades fisicas ao longo do escoamento.

Portanto, os resultados do modelo mecanicista apresentado mostraram como

uma boa alternativa para uso na identificacdo de padrao de fluxo e determinacéo de

perda de pressao ao longo do comprimento do riser, considerando uma tubulagao

horizontal, inclinada e vertical.

5.2 Sugestoes de trabalhos futuros

a)

Calcular a perda de pressao através do modelo mecanicista em sistemas

de tubulagéo, contendo valvulas, conexdes e elementos de tubulagéo;

Realizar comparagbes de calculo de perda de pressdo do modelo

mecanicista apresentado com correlagcdes empiricas;

Avaliar o modelo mecanicista em sistemas de tubulacdo envolvendo

transferéncia de calor;

Avaliar modelo com a presencga de agua significativa, como por exemplo em
pocos maduros, O objetivo seria a avaliacdo da influéncia da agua no
calculo da perda de carga.
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A. Padrao estratificado - Perda de pressao devido ao atrito e a gravidade

O caélculo da perda de carga no escoamento estratificado no regime permanente,

sera calculado, executando-se um balango de forgas, ao longo de um elemento de

fluxo na fase liquida de espessura (hL) bem como na fase gasosa conforme

mencionado na Figura A.1, o qual resulta nas equacdes (A.1) e (A.2) (SHOHAM,
2006).

Figura A.1 - Balancgo de forgas no padrao estratificado.

sl pbP
.- i
d,h\p
- - 41/1
T

/l/v

Fonte: (SHOHAM, 2006).

Na fase liquida de espessura (h_)

—ALj—E—rWL-SL+r.-S.—pL-AL‘9-Sen9=0 (A1)
Na fase gasosa:

dp
_AGd_L_TWG.SG_Tl.Sl_pG.AG.g.Sen():O (AZ)

A partir da eliminacéo da parcela do gradiente de pressao, nas equacgodes (A.1)
e (A.2) obtém-se a equacéo (A.3), denominada “equagao combinada de momento” do
padrao estratificado.

S S 1 1
TWGA_G_TWLA_L+T|S|'(A_JFA_)_(F)L_PG)'Q'SenGzO (A.-3)

G L L G



122

Neste trabalho, a perda de pressao ao logo de um trecho de comprimento “L” é
calculada através da equagao (A.1), isolando o gradiente de pressdo obtido no
balanco de forgas exercido na fase liquida.

_(d_p) - TS — TS, +p A9 -send
dL grav+Atrito AL

(A.4)

O procedimento determinado a seguir estara em conformidade com o modelo de

(PETALAS e AZIZ, 1998), no qual as tensdes de cisalhamento entre a fase liquida e

parede interna do tubo (TWL) cisalhamento entre a fase gasosa e tubo (TWG) e tensao

de cisalhamento entre as fases (T,)séo definidas pelas equacbdes (A.5), (A.6) e (A.7)

respectivamente.
_f Po Ve A5
Tye =I5 5 (A.5)
2
Y
T =f, pLTL (A.6)
o —f. LoVl (A.7)
2
O fator de atrito gas/parede do tubo (fG) é fornecido pela equacgéao (A.8).
c 106 1/3
f, =0001375|1+|2-10* - = + A.
° ( d Reej (A8)

Na qual o numero de Reynolds (Re;) € calculado com base na velocidade da
fase gasosa (v;;), propriedades fisicas (u;) e (p;) da fase gasosa e o seu diametro

hidraulico (dh), definido pela equagao (A.9).

Re, = Pe Ve dhs (A.9)
He
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O fator de atrito liquido/ parede do tubo (lz) € determinado pela equacéao (A.10),
na qual o fator (fSL) € obtido a partir da equacéao (A.9), substituindo-se o numero de

Reynolds (R%) por (Res;), ou seja, Reynolds calculado com base na velocidade

superficial (vg;) e propriedades fisicas (u;) e (p,) da fase liquida e o seu diametro

interno do tubo (d), conforme definido pela equagao (A.11).

f =0.452.f>" (A.10)
Rey =Pt Vsd (A11)
e

O fator de atrito entre as fases (f,) é calculado através de um relacionamento

empirico verificado pela equagao (A.12), na qual € o numero de Froude definido pela
equacgao (A.13).

f,=(0,004 +0.5-10 °Reg, )-Fr%* {%} (A.12)
G Ve
Fr, = ‘;;] (A.13)
L

As velocidades das fases liquida e gasosa, como também as velocidades

interfaciais s&o definidas pelas equacdes (A.14), (A.15) e (A.16), respectivamente.

m A
szp ;\ =VSL'A—T= (A.14)

L L L

Mg A;
G pG 'AG SG AG ( )
Vi=Ve—VL (A.16)

Para a configuragao geométrica do padréao estratificado, ver as equagdes (3.3) a

(3.14), relacionadas no item (3.2.1), desta dissertagao.
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Tendo em vista que toda a configuragao geométrica do padrao estratificado esta

implicitamente em funcido da espessura do filme de liquido (hL), obtém-se a mesma

resolvendo a equacédo combinada de momento (Equacéo (A.3) ) adimenzionalizada,
aqui representada pela equagao (A.17), com o auxilio dos parametros de Lockhart e
Martinelli (Equacdes (A.18) e (A.19) ).

xz_[(vLaL)wg&H(vsa;;)mvg(&ﬁﬁﬂm:o A7)
AL Ag

4C_ [ p Vg d : pLVgL
d [ 2

X? = — ; (A.18)
4Cs [ peVsed | PgVse
d [T 2
_ .gd-sen6b
y (P =pc)-g-serl) (A19)

4Cs ( peVscd npevge
d U 2

Onde:
- Regime turbulento: Cec = CL = 0,046 e m = n = 0,20.

- Regime laminar: Cec=C,=16em=n=1,0.

Desta forma, teremos todas as variaveis do padrao determinadas e utilizando a

equacao (A.4), obteremos a perda de carga.
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B. Padrao intermitente - Perda de pressao devido ao atrito e a gravidade

O célculo da perda de carga no escoamento intermitente num regime
permanente € normalmente calculado em modelos como o de (SHOHAM, 2006),
através de balanco massa e de forgas num elemento de fluxo correspondente ao
comprimento da célula unitaria (L) ao longo de todo o escoamento conforme ilustrado

na Figura B.1.

Figura B.1 — Modelo fisico do padr&o intermitente.

Fonte: (SHOHAM, 2006).

O balangco de massa se verifica entre duas sec¢des transversais das
extremidades que determinam o comprimento da célula unitaria (L), a partir de um
sistema de coordenadas movendo-se a velocidade da bolha de gas (vrg). Na regido
da bolha tal modelo assume um comportamento analogo ao observado no padrao de
fluxo estratificado. Entretanto, os modelos existentes de acordo com (PETALAS e
AZIZ, 1998), ndo se traduzem em métodos confiaveis, quando comparados a
observacbes feitas em laboratorio. Em vistas dessas incertezas, propuseram um
procedimento para a determinagao da perda de carga num trecho de tubulagdo, que
a partir de entdo adotaremos neste trabalho.

De acordo com este a perda de carga num trecho de tubulacédo é determinada

através da equacao (B.1).
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dP dP dP
-—=p -g-sene+n-(—j +(1—n)-(—j (B.1)
! dL FRsL dL FRam

Na equacdo (B.1) o fator (ﬁ € empirico e representa a relacdo entre o

L

comprimento do slug e o comprimento total da célula unitaria, ou seja, Z sendo

determinado pela equacéo (B.2), com a condi¢c&o que 1131-
T]:CZOJS_HL) (BZ)

Sendo a densidade volumétrica maxima (CL) definida pela equagdes (B.3) e

(B.4).

vsl/
c, =— B.3
= (B.3)
V, =V, +Vg (B.4)

A fracdo do volume liquido na célula unitaria (holdup - HL) € determinada

através de um balang¢o de massa liquida, assumindo que o liquido € incompressivel e

a espessura do filme uniforme, é fornecida pela equagao (B.5).

H, = H Vi +Vgs '(I_HLS)_VSG (B.5)

VTB

Onde as variaveis determinadas empiricamente, respectivamente:

(HLS) a fracdo do volume liquido na regiao do slug, é fornecida pela equagéao

(B.6).
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H, A (B.6)
1+ —M
8.66

(VTB) a velocidade translacional do corpo do slug, fornecido pela equacéo (B.7).

Na equacado (B.7) o fator (CO) é um coeficiente de distribuicdo relativo a

velocidade e concentracido do perfil em sistemas distribuidos, sendo fornecido pela

equacao (B.8) determinada empiricamente e equagao (B.9).

c, = (1.64 +0.12 -sen 0)-Re ;0* (B.8)
vyd

Re, =PLYm= (B.9)
e

A velocidade driff da bolha alongada (Vd)pode ser calculada pela correlagao de

Zuboski, apresentadas nas equacgdes (B.10) a (B.17).

vy =f, Vg, (B.10)
Onde:
fy =0316-,/Re,, para fM<1, caso contrario fM =1 (B.11)
Re,, _PL Ve d (B.12)
2
Vya=Vya oD +V,, Sert (B.13)
1,76 g-d-lp. —p
Vaan= {0’54_ Boo.se]\/ (p:: G) (B.14)

Vg =0345 - (1-e ). \/M (B.15)
L
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Bo_ (P =Pc)-g-d (B.16)
- .
B= Bo- e(3,278—1,424|n(Bo)) (B.17)

A Velocidade das bolhas no corpo do slug (VGLS) € obtida a partir das equacodes

(B.18) e (B.19).

14
V= 1,53.[9'(pL ‘ZPG)"’} .send (B.19)
p

Sendo que o valor de (C()J € obtido a partir da equagéo (B.8).

A natureza empirica das correlacdes usadas para se calcular a fragcdo do volume

liquido na célula unitaria (holdup - HL ) requerem que certos limites sejam impostos.

A primeira imposigao afeta a equacdo (B.18), que em certas condi¢cbes de fluxo
descendente torna-se negativa. Nesta condi¢cao deve ser estabelecida igual a zero.

Em outra situagao é possivel que a equacéo. (B.5), fornega valores maiores que “um”,

devendo-se nestes casos igualar o holdup - (/'{) ao valor de (CL), equacao (B.3).

Para o calculo da massa especifica (pM) e viscosidade (LIM) de toda a célula

unitaria sao utilizadas a equacgao (B.20) e equacéao (B.21), respectivamente.

pw=p-H —ps-(1-H) (B.20)
iy =t -H —pg-(1-H) (B.21)

O fator de atrito na regido de golfadas (slug) € determinado utilizando-se
procedimentos padrées como pela formula de Fanning - equacéo (B.22) e numero de

Reynolds dado pela equacgao (B.23).

6
f o =0001375 -1+ (2-10% . &4 19 yus (B.22)
d Re,
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Re =P Vud (B.23)

My

Na equacao (B.1) para calculo de perda de carga, o termo relativo ao gradiente

de pressao por atrito na regido do slug é determinada através da equagao (B.24).

(ﬁj _2-fu Vi P (B.24)
dL Jer g-d

O termo restante é referente ao gradiente de pressdo por atrito calculado

considerando-se um fluxo anular. Este é obtido com o auxilio da fragdao do volume

liquido na célula unitaria (holdup - HL ), determinada pela equacgao (B.5) e a equacgéao

(B.25) que determina a altura do filme de liquido adimensionalizada.

521{1—Jm—HL)(fe‘VS“VSG)} o

2 Vso

Na equacgao (B.25), (fe) € a fracao de liquido entranhada no liquido do nucleo,

sendo calculada pelas correlagbes empiricas (PETALAS e AZIZ, 1998), de acordo
com as equacdes (B.26), (B.27) e (B.28).

0,2
Z=0735 Ng'f’”-(%j (B.26)
SL
2 2
N, =“LG‘2’+<;"G (B.27)
L
fo - fz (B.28)

Isto posto, o termo relativo ao gradiente de presséao por atrito para fluxo anular é

determinado levando-se em consideracido os valores de ('S ) a altura do filme de

liquido adimensionalizada, conforme descrito pelas equagdes (B.29) e (B.32):
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a-) Para valores de 8 <1-107;

2
(EJ _ 280 Vi P (B.29)
AL e, d

Na qual, a velocidade da mistura (VM) € fornecida pela equacao (B.4), a massa

especifica (pM) e viscosidade (LIM) pela equacdo (B.20) e equagdo (B.21),
respectivamente. O fator de atrito € determinado utilizando-se procedimentos padrdes

- equacao (B.30) e numero de Reynolds dado pela equacgao (B.31).

6
f —0001375 {1+(2-1o4 %+%)“3} (B.30)
-V, -d
Re,, ="MM—M (B.31)
M

b-) Para valores de 8 <1-107™:

[fj _ At (B.32)
dL s, d

Onde a tensao de cisalhamento liquido/parede do tubo (TWL) € determinada pela

equacao (C.10) do “Apéndice C” desta dissertagao.
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C. Padrao anular - Perda de pressao devido ao atrito e a gravidade

A equacéo de perda de pressao no padrao anular é obtida através de um balango
de forcas no elemento de fluxo no filme de liquido e no nucleo de gas conforme
proposto por (ALVES et al.,, 1991) (SHOHAM, 2006). Para o regime permanente,
obtém as equacgdes (C.1) e (C.2) como resultado desse balango de forgas. Na Figura
C.1, sao apresentados os detalhes desse balango no elemento de fluxo.

Figura C.1 — Modelo fisico do padrao anular.

Fonte: (SHOHAM, 2006).

No nucleo de gas com goticulas:

—r-i———pc-g-senezo (C.1)

No nucleo filme de liquido junto a parede do tubo:

S S d
—rWL-A—;+r,-A—'F—d—E—pC-g-senG:O (C.2)
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Neste trabalho, a equacao de perda de pressao € obtida a partir de um balanco
de forcas no nucleo de gas com goticulas. O perfil da perda de pressao € obtido

através da equacao (C.3).

dp S,
_| 2P | .2 .q- 0 C.3
(dLJGraVJrAtrito |:TI AC " Pe g >en :| ( )

A espessura do filme de liquido (6,) € obtida achando-se o valor de (5, ) que

satisfaz a igualdade das equagdes (C.6) e (C.7) para a tensdo de cisalhamento
interfacial (SHOHAM,2006).

A=dlp, —pg)-d-serd (C.4)
_ e ()
B—32 Cip ( Lj (Ve) (C.5)
~ =~ ~ 1-25
o =A( -5 }-1-25 J+B.| A== (C.6)
(5. -5f
1 2
4= fPe e (C.7)
(1-25, )
Onde
~ o)
-2 (C.8)
-M
Sendo:

-C, =16, N =1 para fluxo laminar e C, =0,046, N =0,20 para fluxo turbulento,

verificado com o numero de Reynolds da equacéao (C.27);

-C; =16, M =1 para fluxo laminar e C; = 0,046, M = 0,20 para fluxo turbulento,

verificado com o numero de Reynolds da equacéao (C.26).
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Essa solugcao também podera ser obtida a partir dos parametros de Lockhart e
Martinelli, Equacdes (A.18) e (A.19) do anexo A. Para tanto, utiliza-se a equacgao

(C.10) e apos determinar H, , obtém-se (6,) com o auxilio da equagéo (3.54).

yo X7 HLE 1 e (C.10)
(1-HL. )’ -HL, HL;

Com a determinagéo de (§,), a configuragdo geométrica do padrdo anular é
totalmente definida. A partir da configuracdo geométrica definida, as variaveis s&o
determinadas pelas equagdes mencionadas a seguir:
e Areada segao transversal do tubo ocupada pelo filme de liquido (Core) (A):
vide equacgao (3.43);

e Area da secdo transversal do tubo ocupada pelo nucleo de gas (4.): vide
equacao (3.44);

e Comprimento na intersegao do filme de liquido junto ao tubo, na secgé&o
transversal (Sp): vide equacéo (3.46);

e Comprimento interfacial entre o nucleo de gas (Core) e o filme de liquido, na
secao transversal (S)): vide equacgao (3.47);

e Diametro hidraulico correspondente ao filme de liquido (dhr): vide equagéo
(3.48);

e Diametros hidraulico do nucleo de gas e das bolhas (dh.): vide equagéo
(3.49).

O procedimento de calculo da perda de carga abaixo relacionado se verificara
como proposto por (PETALAS e AZIZ, 1998).

A tensdo de cisalhamento liquido/parede do tubo (TWL) e a tensédo de

cisalhamento interfacial (t;) entre o nucleo de gas com goticulas e o filme de liquido

s&o determinadas pelas equacgdes (C.11) e (C.12).

TWszF-% (C.11)
o =f . Pe (Vo= Ve) (C.12)

2
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O fator de atrito interfacial (fF) da equacao (C.11) é expresso através de

correlagdes padrées envolvendo a rugosidade e o numero de Reynolds (Rey) definido

pela equagao (C.14). Este é calculado com base na velocidade (V,:) e o didametro

hidraulico (dll) do filme de liquido junto a parede do tubo, as propriedades fisicas (u;)

e (p.) do liquido, definido pela equagao (C.26).

106 1/3
f. =0,001375- 1+[2.104.5+ J (C.13)
d Re;
ReF:pLV;—F (C.14)
L

O fator de atrito interfacial (f|) € determinado através de uma correlagédo

empirica descrita pela equagao (C.15).

f=024.1— % L .Rel¥.f C.15
I {Pc'vc'dhc} o ¢ ( :
Na qual (fc) é o fator de atrito do nucleo fornecido pela equacao (C.16), com o

numero de Reynolds (Resc) com base na velocidade superficial do nucleo (VSC), como

apresentado na equagao (C.17),

f. —0,046. Re2? (C.16)

Reg, = Pe Vse'd (C.17)
He

Onde:

Vsc=VsatVs - fE (C.18)

A fragao de liquido entranhada no liquido do nucleo (fe) € calculada pelas

correlagdes empiricas de (PETALAS e AZIZ,1998), de acordo com as equagdes
(C.19), (C.20) e (C.21).
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0,2
Z=0735N2"™. (%j (C.19)
SL
2 2
N = “Lc‘z’%pe (C.20)
L
P (C.21)
1+Z

Assumindo-se uma mistura homogénea no nucleo, onde ndo ha escorregamento
entre o gas e as goticulas nela imersa (vc = vg), é calculado a fragdo de vazio do

nucleo através da equacao (C.22).

\'
4y =—Yso . (C.22)
Vs Vs T

Desta forma, pode-se calcular a massa especifica e viscosidade dinamica do
nucleo de gas com goticulas da fase liquida nela imersa através das equacdes (C.23)
e (C.24).

Pc =Pg ¢ +pL-(1-0¢) (C.23)
He =Hg -0 +iy - (T-0¢) (C.24)
A velocidade do nucleo de gas com goticulas e a velocidade do filme de liquido,

junto a parede do tubo, sdo fornecidas pelas equagbes (C.25) e (C.26),

respectivamente.

V. = (Voo +Vg - fe)-d?
© (d-2-5,)

(C.25)

(1-f.)-d?

V. =V PR S~ A —
4.5, (d-8,)

(C.26)
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D. Padrao disperso-bolhas - Perda de pressao devido ao atrito e a gravidade

A perda de pressao no padrao € determinada através de um balancgo de forgas, porém
€ assumido um modelo homogéneo. Sendo assim a perda de carga devido ao
gradiente de press&o ao atrito ao longo do tubo, segundo (PETALAS e AZIZ, 1998) é

fornecida pela equagéao (D.1).

dp 2-fy - Pw - Vi
- == == MM M, 5. -g-senf D.1
[ d L jGraVJratrito d p . g ( )

Na equacao (D.1) o fator de atrito é calculado conforme a equacéo (D.2), tendo

como variaveis o numero de Reynolds (RQ\,) rugosidade e didmetro do tubo

6 1/3
£, =00055-|1+]2.10*. £+ 10 (D.2)
d Re,,

Por sua vez, o numero de Reynolds (Rq,,), o qual é definido pela equagao (D.6),
€ calculado utilizando-se as seguintes variaveis: velocidade da mistura (equagéo
(D.3)), massa especifica (Q\A) (equagéo (D.4)), viscosidade (H\,.) (equacéo (D.5)) e o

diametro interno do tubo (d).

Vy = Ve + Vs, (D.3)
pv=pL-H +ps-(1-H) (D.4)
b=k -H +ps-(1-H) (D.5)
Re,, = PuVud (D.6)

U
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O holdup de liquido (HL) observado nas equagodes (D.4) e (D.5), conforme
(PETALAS e AZIZ, 1998) é determinado a partir da velocidade das bolhas no corpo

do fluxo (VGDE,) obtida através da equacgdes (D.7) e (D.8).

Ve =Co Vi tV, (D.7)
( ) 1/4
v,= 1,53-{9' Pr”Po 'G} .send (D.8)
P,

Na equacéo (D.7), a velocidade (VM)é obtida da equacao (D.3). O fator (Co) eum
coeficiente de distribuigao relativo a velocidade e concentracédo do perfil em sistemas

distribuidos, sendo fornecido pela equagédo (D.9), determinada empiricamente e
equacao (D.10).

c, = (1.64 +0.12 -sen 0)-Re ;0* (D.9)
vy,d

Re,, =PLu™ (D.10)
e

Isto posto, a determinacao do holdup de liquido (HL)se verificara como abaixo

descrito pelas equacdes (D.11) e (D.12) e a observagdo que resulta na equagéao
(D.13).

a-) Para V;;<0:

H, =1-—sc (D.11)

Co Vi,

b') Para VGDB > O

H =1-—s¢ (D.12)

VGDB
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Nos casos em que o holdup de liquido (HL) calculado tanto pela equacao (D.11),
quanto pela equagao (D.12), for maior que 1,0, o valor de (HL) € estabelecido como

igual a (CL) definido pela equagao (D.13)

C ='s (D.13)
VM



