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RESUMO

PEREIRA, H.G.P. Modelagem mecanicista da transferéncia de calor no
escoamento bifasico liquido-gas em golfadas considerando o efeito Joule-
Thomson. Trabalho de Conclusdo de Curso (Engenharia Mecéanica), Universidade
Tecnolégica Federal do Parana. Curitiba, 2016, 94p.

O escoamento bifasico liquido-gas em golfadas é amplamente encontrado na
industria, em especial nas linhas de producao de 6leo e gas. A maioria da producéo
de petréleo nacional é offshore, no qual o resfriamento da mistura de 6leo e géas é
feita através da tubulacdo pelo meio externo maritimo. A queda de temperatura
influencia as propriedades da mistura, assim como ocasiona uma mudanca na vazao
volumétrica das fases, em especial o gas. Nesse contexto, o presente trabalho visa
desenvolver uma modelagem mecanicista da transferéncia de calor para
escoamentos em golfadas a alta pressdo. Nos casos de alta pressao, o gas deve ser
tratado como real e a massa especifica do gas ndo pode ser desprezada, como
usualmente vem sendo feito nestes tipos de modelos na literatura. Os fendmenos de
troca de calor do gas com a parede do duto e de variacdo de temperatura com a
queda de presséo - conhecido como efeito Joule-Thomson - devem ser levados em
consideracdo. A modelagem matematica engloba a troca térmica das fases com a
parede da tubulacdo e a troca térmica entre duas células unitarias - conhecido como
scooping térmico. Além disso, um termo de geracgéao € incluido no balanco de energia
para representar o efeito Joule-Thomson. Resultados para escoamento de metano e
agua com pressdes na entrada variando de 100 a 250 bar serdo mostrados para
uma tubulacdo de 1,5km. Os efeitos da pressdao de entrada — relativos
principalmente a massas especificas do gas mais elevadas — serdo mostrados para
a hidrodinamica (velocidades, pressdo) e transferéncia de calor (temperatura e
coeficiente de transferéncia de calor) do escoamento em golfadas, assim como para

a geometria da célula unitaria (comprimentos e fracdes de fase).

Palavras-chave: modelagem de escoamentos multifasicos, escoamento liquido-gas
em golfadas, transferéncia de calor, altas pressbes e gases densos, efeito Joule-

Thomson.



ABSTRACT

PEREIRA, H.G.P. Mechanistic modeling of two-phase liquid-gas slug flows with
heat transfer and considering the Joule-Thomson effect. Graduation Final
Project (Mechanical Engineering), Federal University of Technology — Parana.
Curitiba, 2016, 94p.

The gas-liquid two-phase slug flow is largely found in the industry, especially in
oil and gas production operations. The major part of the Brazilian oil production is
offshore, where the cooling process of the oil-gas mixture is done through the pipe
wall due to the external marine environment. The temperature decrease influences
the properties of the mixture and also generates a change in the volume flow of the
phases, especially the gas. Based on this context, the following research aims at
developing a mechanistic model for the heat transfer in slug flows at high-pressure
scenarios. In these scenarios, the gas must be treated as real and its density cannot
be neglected in comparison to the liquid phase one, as it has usually been done in
such type of models. The heat exchange between the gas and the pipeline wall and
the temperature variation resulting from the pressure drop - known as the Joule-
Thomson effect - are phenomena to be taken into account in the present work. The
mathematical modeling encompasses the heat exchange of the phases with the pipe
wall and the heat exchange between two unit cells - known as thermal scooping
phenomenon. Moreover, a heat generation term is included in the energy balance so
as to represent the Joule-Thomson effect. Results for the methane and water flows
varying the inlet pressures from 100 to 250 bar will be shown for a 1,5 km-length
pipeline. The inlet pressure effects - related mainly to the higher gas density - will be
shown considering the hydrodynamics (velocity and pressure) and heat transfer
(temperature and heat transfer coefficient) of the slug flow, as well as the geometry of

the unit cell (lengths and phase fractions).

Keywords: multiphase flow modeling, liquid-gas slug flows, heat transfer, high
pressure scenarios and high-density gases, Joule-Thomson effect.



LISTA DE ILUSTRACOES

Figura 1.1 - Padrdes de escoamento bifasico gas-liquido horizontal (Medina, 2011).

Figura 1.2 — Célula unitaria do escoamento em golfadas. ............ccccceeeiviiiieeiiiinnnnn. 16

Figura 1.3 — Bloqueio de uma tubulacdo de extracdo de petréleo e gas natural por

formacé&o de hidratos (Arquivo da Petrobras)...........ccccveiiiiiiiiiiiiciiiie e 18

Figura 2.1 — Secéo transversal da tubulacdo na regido: a) da bolha alongada e b) do
PIStA0 (MediNa, 2011). ..ooviiiiiiiiiiiii i 20

Figura 2.2 - Coeficiente de Joule-Thomson para o metano (Maric, 2005). ............... 34

Figura 3.1 — Volumes de controle para aplicagcdo da conservacdo da massa: a) do

gas e b) do liquido na célula unitaria (Bassani, 2014)............cccuvvvvmvevnmmenennnnnnnnn. 38

Figura 3.2 — Representacdo das grandezas atuantes nas regides da célula unitaria
para aplicacdo da equacdo da conservacdo da quantidade de movimento
(BASSANI, 2004). coueuieeeiiie et 42

Figura 3.3 — Volume de controle para a aplicacdo da conservacao da quantidade de
movimento: a) do liquido no filme e b) do gas na bolha alongada para encontrar
o perfil de bolha de Taitel e Barnea (1990b), (Bassani, 2014). .........cccccceeeennn... 44

Figura 3.4 - Volume de controle no pistdo de liquido. ..........cccooeeeeiiiiiiiiiiiiiiieeeeeeeees 49

Figura 3.5 - Definicdo das temperaturas nas fronteiras em cada regido da célula
81 = 1 = O PSR 53

Figura 3.6 - Circuito térmico do sistema (Bassani, 2014). .......ccccceevvvveeviriiiiieeeeeenennnns 58

Figura 5.1 — Comparacao do presente trabalho e do modelo de Bassani et al. (2016)
para: a)temperatura da mistura e b) coeficiente de transferéncia de calor ao
longo da tubulagdo com presséo de entradade 5 bar. ..........cceeeiiiiiiiiiiiiiinnnnnn. 66

Figura 5.2 — Comparacao do presente trabalho e do modelo de Bassani et al. (2016)
para: a) pressdo e b) velocidade superficial do gas ao longo da tubulacdo com

pressao de entrada de 5 Dar. .....coovuviii i 67



Figura 5.3 — Comparacao do presente trabalho e do modelo de Bassani et al. (2016)
para: a)temperatura da mistura e b) coeficiente de transferéncia de calor ao

longo da tubulagdo com pressédo de entrada de 250 bar. ........ccccooeveeiiiiiiiiinnnnnn. 68

Figura 5.4 — Comparacao do presente trabalho e do modelo de Bassani et al. (2016)
para: a) pressao e b) velocidade superficial do gas ao longo da tubulacdo com

pressao de entrada de 250 bar. .........ccooviiiiiiiiiiii s 69

Figura 5.5 — Resultados para: a) temperatura da mistura [K] e b) coeficiente de
transferéncia de calor da mistura [W/m2.K] para diferentes condi¢des de presséo

(A1 W= 1= Lo = VPR 71

Figura 5.6 — Resultados para: a) Gradiente de pressao [Pa/m] b) Distribuicdo de

presséao [Pa] para diferentes condi¢cdes de pressao na entrada. ............cc......... 73

Figura 5.7 — Resultados para: a) velocidade superficial do gas [m/s], b) velocidade
superficial do liquido [m/s], c) velocidade superficial da mistura e d) liquid

loading para diferentes condi¢cdes de pressao na entrada. ...........ccoceevvvveeeennnn. 74

Figura 5.8 — Resultados para: a) fracdo de liquido na bolha [-], b) fracdo de gas na
bolha [-], c¢) fracdo de liquido no pistdo e d) fracdo de gas no pistdo para
diferentes condicfes de pressao na entrada.............ccoevveevvvviieieeeeeeeeeiieeee e, 75

Figura 5.9 — Resultados para: a) comprimento da bolha [m], b) comprimento do

pistdo [m] e ¢) comprimento da célula unitaria [m] para diferentes condi¢des de
O] SIEST= (o I g = =T ] = To £ PSR 76

Figura 5.10 — Influéncia do termo de geracao de energia na temperatura da mistura

[K] para metano e agua a 250 bar na entrada................cccoovviviiiiiiiee e, 78



LISTA DE TABELAS

Tabela 2.1 — Relacbes geométricas para escoamento em golfadas horizontal
(BASS@NI, 2004). ...t a e aaa 21

Tabela 2.2 — Correlacbes para o célculo do coeficiente de transferéncia de calor
bIfasico (BasSani, 2014). ......ccii e e e 26

Tabela 3.1 — Célculo das tensfes de cisalhamento das estruturas (Bassani, 2014).42

Tabela 3.2 — Correlacdes experimentais para o fechamento do modelo. ................. 45
Tabela 3.3 — Resumo das principais equagdes do modelo. ........cccccvvvviviiiiiiiiiinnnnnn. 60
Tabela 4.1 — Parametros de entrada para 0 modelo. ..............ooveeiiiiiieieieeciiccieeeee, 61

Tabela 5.1 — Parametros para a simulacdo da influéncia do gas no escoamento em

[0 0] | 7= To F= 1 U 66

Tabela 5.2 — Parametros para a simulacao da influéncia da pressao de entrada no

escoamento €m golfadas. .........ooovuuiiiiii i 70



LISTA DE SIMBOLOS

Letras romanas

A Area da secéo transversal do tubo
c Calor especifico

D Diametro da tubulacéo

Dn Diametro hidraulico

Eo Numero de E6tvos

f Fator de atrito

freq Frequéncia da célula unitaria
Fr Numero de Froude
Fo,F1  Constantes para o calculo da fracao de liquido no pistao

g Aceleracao da gravidade

h Coeficiente de transferéncia de calor ou coeficiente de pelicula
hC Coeficiente de transferéncia de calor global
H Altura do filme de liquido

J Velocidade superficial de uma fase

J Velocidade superficial da mistura

k Condutividade térmica

L Comprimento

m,, Vazao méssica de scooping

n Numero do né da tubulacao

Nu Numero de Nusselt

P Presséo

Pr Numero de Prandtl

Q Calor trocado

R Fracéo de fase

Re Numero de Reynolds

S Perimetro molhado

t Tempo

T Temperatura

U Velocidade

[m?]
[J/(kg.K)]
[m]

[m]

[-]

[-]

[Hz]

[-]

[-]

[m/s?]
[W/(m?.K)]
[Wi(m?2.K)]
[m]

[m/s]
[m/s]
[W/(m.K)]
[m]

[ka/s]

[

[

[Pa]

[

W]

[-]

[-]

[m]

[s]

[K]

[m/s]



A

z
Z

Volume
Coordenada axial da tubulagao
Fator de compressibilidade do gas

Letras Gregas

QA ™ ® A X ™ O

|

indices

B

ext

GB
GS

LB
LS

Angulo molhado pelo filme

Fator de intermiténcia
Inclinag&o da tubulacéo
Fator de scooping térmico
Viscosidade dinamica
Massa especifica

Tenséo superficial
Tensao de cisalhamento

Referente a fase (¢=L;G)

Referente a regido do escoamento (¢ =B;S)

Regiéo da bolha
Referente ao fluido que escoa externamente a tubulacao

Frente

[m?]
[m]
[-]

[rad]
[-]
[rad]

[Pa.s]
[kg/m?3]
[N/m]
[Pa]

[-]

Entrada da tubulagéo (inlet). Excecéo: fi, que indica o fator de atrito da

interface entre o filme e a bolha alongada.

Gas. Excecdo: h®, de coeficiente de transferéncia de calor ‘global’.
Gas na regido da bolha alongada

Gas no pistdo (bolhas dispersas)

Liquido

Liquido na regido da bolha alongada

Liquido no pistédo

Mistura

Traseira (do inglés, rear)

Regido do pistédo de liquido (do inglés, slug)



T Referente a velocidade de translacao da célula unitaria
U Célula unitéria

wW Parede (do inglés, wall)



SUMARIO

1  INTRODUCAO
1.1 Caracterizacéo do Problema
1.2 Objetivos
1.3 Justificativas
2 REVISAO BIBLIOGRAFICA
2.1 Fundamentacéo tedrica
2.1.1 Conceitos bésicos de escoamentos em golfadas
2.1.2 Relac¢bes termodinamicas
2.1.3 Relagbes de transferéncia de calor
2.2 Modelos de escoamento em golfadas
2.2.1 Modelos em regime permanente
2.2.2 Modelos em regime transiente
2.2.3 Transferéncia de calor no escoamento em golfadas
2.2.4 Efeito Joule-Thomson
2.3 Comentarios Finais
3 MODELAGEM MATEMATICA
3.1 Modelagem hidrodinAmica
3.1.1 Conservacédo da massa
3.1.2 Conservac¢do da quantidade de movimento
3.1.3 Fechamento do modelo hidrodindmico
3.2 Modelo de transferéncia de calor
3.2.1 Variagdo de energia no volume de controle
3.2.2 Scooping térmico
3.2.3 Troca de calor com a parede
3.2.4 Efeito Joule-Thomson
3.2.5 Distribuicdo de temperaturas e coeficiente de transferéncia de calor
3.2.6 Fechamento do modelo de transferéncia de calor
3.3 Consideragbes finais
4  METODO DE SOLUCAO
4.1 Avaliacdo de propriedades
4.2 Validagdo do modelo
5 RESULTADOS E DISCUSSOES
5.1 Influéncia da energia do gas
5.2 O efeito da pressdo no escoamento em golfadas
5.3 Influéncia do efeito Joule-Thomson
6 CONCLUSAO
PRODUCAO CIENTIFICA
REFERENCIAS

14
16
17
17

19
19
19
22
23
27
27
28
29
33
35

37
37
38
40
43
46
47
48
53
54
55
57
59
61
62
63
65
65
70
77

80

81

83



APENCIDE A — SENSIBILIDADE DO EFEITO JOULE-THOMSON 88
APENCIDE B — COMPORTAMENTO DO MODELO PARA GASES LEVES 90



14

1 INTRODUCAO

Na natureza e em processos industriais observa-se, com frequéncia, o
escoamento simultaneo de duas ou mais fases. Este tipo de escoamento recebe o
nome de escoamento multifasico. Em aplicacbes industriais, 0 escoamento
multifasico € encontrado nos misturadores de siderurgias, em equipamentos de
refrigeracdo como geradores de vapor, condensadores e torres de resfriamento, em
plantas de poténcia e no transporte de misturas em tubulagdes, tais como nas linhas

de producédo de 6leo e gas. Este ultimo serd o enfoque do presente trabalho.

O escoamento bifasico liquido-gas € um tipo de escoamento multifasico no qual
as fases podem se arranjar geometricamente de diferentes maneiras dentro da
tubulacdo. A esse arranjo geométrico das fases dentro da tubulacdo da-se o nome
de padrdo de escoamento. A Figura 1.1 apresenta os principais padrbes de
escoamento em tubula¢des horizontais, sendo eles: estratificado, golfadas, anular e

bolhas dispersas.

O escoamento estratificado ocorre principalmente para baixas vazbes de
liguido, sendo que a fase liquida ocupa a parte inferior da tubulagdo por ser mais
densa que a fase gasosa. Com o aumento da vazédo das fases, a interface liquido-
gas torna-se instavel e ondulada. A partir de certa vazdo de liquido, essas
instabilidades criam ondulacdes que tendem a aumentar o nivel de liquido até que o
mesmo atinja uma condi¢do acima do equilibrio de Kelvin-Helmholtz (Shoham, 2006;
Conte, 2014), no qual o liquido encosta na parede superior da tubulagcéo, formando
os chamados pistdes. Este padrao de escoamento € conhecido como golfadas (do
inglés, slug flow), um padrdo de escoamento caracterizado pela passagem
intermitente de pistbes e de bolhas alongadas. Para vazbes ainda maiores de
liquido, 0 aumento das tensdes cisalhantes tende a dissociar a bolha alongada em
bolhas menores e que escoam dispersas no meio liquido. Para o caso de aumento
na vazao do gas a partir do escoamento em golfadas, as bolhas alongadas podem
coalescer, formando um nucleo de gas rodeado por um filme de liquido, padrdo de

escoamento conhecido como anular.

Um dos métodos desenvolvidos para determinar o padrdo de escoamento na

gual a mistura escoa sdo os chamados Mapas de Fluxo (Mandhane et al., 1974;
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Taitel e Dukler, 1976; Shoham, 2006). Os mapas de fluxos sdo normalmente
apresentados em funcéo das vazdes das fases (ou de suas velocidades superficiais)
e sdo dependentes das propriedades das fases e das caracteristicas geométricas da
tubulagdo. Nos mapas de fluxo para escoamentos horizontais, 0 escoamento em
golfadas ocorre em uma faixa central de vazdes das fases — faixa a qual é

normalmente encontrada em projetos de linhas de producéo de 6leo e gas.

10 5 e
] Bolhas vo %o
1 dispersas it
I
1 = N bg ":nooo: L

Golfadas

I [m/s]

g Anular
0.1
b Estratificado Liso Estr. Ondulado
001 T \\HH‘ T \\HH‘ T \\HH‘ T T TTTTT
0.01 0.1 1 10 100

jo [m/s]

Figura 1.1 - Padrdes de escoamento bifasico gas-liquido horizontal (Medina, 2011).

O escoamento em golfadas é caracterizado por duas regifes distintas e bem

definidas: o pistdo, que possui comprimento L;; e a bolha alongada, de
comprimento L, (Figura 1.2). Cada regido pode possuir cada uma das duas fases, o

liquido ou o gas. Assim, o pistdo, majoritariamente composto por liquido com uma
fracdo volumétrica de fase Ris, pode conter bolhas dispersas a uma fragéo Rgs. Ja a
bolha alongada, com fracdo de gas Rgg, escoa sobre um filme de liquido, com fracédo
de liquido de Ris. Ao conjunto de uma bolha alongada e um pistdo da-se o nome de

célula unitaria (Wallis, 1969), conforme apresentado na Figura 1.2.

Os principais parametros do escoamento em golfadas, tais como pressao,

temperatura, comprimentos e fracdes de fase das regibes, variam no tempo e no
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espaco. Isto, combinado ao grande namero de varidveis e fendmenos associados a
interacdo entre as duas fases, faz com que o desenvolvimento de modelos
matematicos seja um problema de alta complexidade. Dessa forma, ainda ndo existe
um modelo unificador e completo que retrate o comportamento do escoamento em
golfadas. Esta tem sido uma linha de pesquisa que comecou na década de 70 com o
trabalho de Dukler e Hubbard (1975) e continua até hoje.

| LB ! LS
| | |
77777, 77 77777 77777777 77777,
p= O 0 0 =3
°3° & 5 82Q° @7 02003
0000% 00%00 000 9900
o200 0 Ras 05 ° Gs o3 0o
—®i"o" o 2@ Oo © o —
o © O o s o
o O O
RLB RLS
AL111I1LINANA NN RRNNNNN AL11ILLININANA RN NRNANY AALEIILININANA AN NRNNNN

Figura 1.2 — Célula unitaria do escoamento em golfadas?.

1.1 Caracterizacdo do Problema

A fim de estudar a distribuicdo de temperaturas e o coeficiente de transferéncia
de calor bifasico para o escoamento em golfadas, diversos autores propuseram
trabalhos experimentais e numéricos para descrever este tipo de escoamento.
Alguns trabalhos de modelagem desconsideram os efeitos da fase gasosa na
equacdo da energia (Bassani et al., 2016a), a partir da hipétese de alta diferenca
entre as massas especificas das fases, enquanto outros consideram (Franca et al.,
2008; Medina et al., 2010; Medina et al.,, 2015). Entretanto, tais estudos nao
consideram o efeito Joule-Thomson. Este fenbmeno é caracterizado pela mudanca
de temperatura de um gas quando o mesmo se expande a entalpia constante. De
um ponto de vista de ‘caixa preta’ (do inglés, black box), o efeito Joule-Thomson
pode ser interpretado como um termo de geracdo de calor dentro do volume de
controle. Este fenbmeno se torna mais acentuado para gases densos, quando as

massas especificas das fases possuem ordem de grandeza semelhante. Este é

Todas as figuras néo referenciadas sdo de autoria propria.
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justamente o caso que serd analisado neste trabalho, o escoamento em golfadas a

altas pressoes.

1.2 Objetivos

Este trabalho tem como objetivo propor uma modelagem mecanicista e
unidimensional da transferéncia de calor em regime permanente do escoamento
bifasico liquido-gas em golfadas. O trabalho de base a ser utilizado € o de Bassani
et al (2016a), porém considerando um gas real e a inclusédo da troca térmica devido
a fase gasosa. Além disso, o efeito Joule-Thomson serd4 modelado como um termo
de geracdo na equacao da energia. Estes dois novos fenbmenos seréo incluidos na
modelagem de forma a retratar 0os escoamentos a altas pressdes, cenario
encontrado nas linhas de producao offshore de 6leo e gas. As equacdes de balanco
de massa, quantidade de movimento e energia serdo aplicadas a célula unitaria na
sua forma integral. O principal interesse deste trabalho é analisar a influéncia da
troca térmica do géas e do efeito Joule-Thomson na hidrodindmica e transferéncia de

calor dos escoamentos em golfadas.

1.3 Justificativas

Predizer com maior exatiddo os fendbmenos relacionados ao escoamento em
golfadas € de fundamental importancia para gerar informacfes para projetos de
equipamentos da industria de extracdo de 6leo e gas, sempre visando o aumento de
sua eficiéncia e de sua vida util. Além disso, a correta predicdo do estado
termodinamico da mistura, i.e., presséo e temperatura, é de fundamental importancia
para prever a precipitagcdo de parafinas, asfaltenos e hidratos (Sloan et al., 2011;
Bassani, 2014). Essas precipitacdes de novas fases — geralmente solidas — geram
aumento na perda de carga do escoamento por bloqueio parcial ou completo da
area util ao escoamento. A Figura 1.3 retrata um caso extremo de formacdo de

hidratos.
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Figura 1.3 — Bloqueio de uma tubulac&o de extracédo de petréleo e gés natural por formacéo de
hidratos (Arquivo da Petrobras).

Modelos de transferéncia de calor para escoamentos bifasicos liquido-gas
considerando o efeito Joule-Thomson s&o pouco encontrados na literatura. Muitos
estudos referentes a obtencdo do coeficiente de Joule-Thomson séo referentes ao
efeito da expansdo do gas em perfuracbes de pocos para extracdo de petréleo.
Charles (2012) demonstra que em perfuracdo de pocos, o efeito Joule-Thomson é
um dos fendmenos predominantes para descrever o comportamento da temperatura.
Um dos trabalhos desenvolvidos para escoamento em golfadas é o de Cazarez-
Candia et al (2011), que utilizam uma abordagem transiente e considerando o efeito
de Joule-Thomson, porém sem levar em consideragao a troca térmica entre as fases
e com o0 meio externo. Considerando a troca de calor, os modelos de Zerpa et al.
(2013) e de Simdes et al. (2014) utilizam uma malha euleriana para a resolucao da
equacao da energia no escoamento em golfadas em uma abordagem transiente.
Porém, além do alto custo computacional, estes modelos possuem uma faixa restrita

de convergéncia.

Visando contornar esses problemas, o presente trabalho apresenta uma
modelagem mecanicista em regime permanente, considerando o efeito do gas no

balanco de energia e o efeito Joule-Thomson.
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

Este capitulo apresenta conceitos basicos de escoamentos multifasicos e de
termodinamica, seguido de uma revisdo dos principais modelos de escoamento em
golfadas encontrados na literatura. Os modelos de escoamento considerando a
transferéncia de calor sdo apresentados em uma sec¢do separada. Por fim, s&o
apresentados trabalhos que consideram efeito Joule-Thomson para o

equacionamento da energia.

2.1 Fundamentacao tedrica

Esta secdo apresenta conceitos basicos sobre escoamentos multifasicos,

termodinamica e transferéncia de calor, em subsecfes separadas.

2.1.1Conceitos basicos de escoamentos em golfadas

Nesta subsecdo sdo apresentados o0s conceitos basicos de escoamentos
bifasicos liquido-gas em golfadas. Conforme ja exposto no capitulo introdutério, este
padrdo de escoamento é composto por pistdes de liquido, que podem ou néo conter
bolhas dispersas; e bolhas alongadas, que escoam sobre um filme de liquido. O
conjunto de um pistdo e uma bolha alongada é chamado de célula unitaria (Wallis,
1969), conforme ja apresentado na Figura 1.2 do capitulo introdutério. A célula
unitaria é caracterizada pelos comprimentos (L) e fracdes de fase (R) de cada
regido. Esses comprimentos e fragoes de fase, assim como os demais parametros
do escoamento em golfadas (e.g., velocidade, pressdo, temperatura), possuem

natureza intermitente, flutuando ao longo do espaco e do tempo.

A fragc&o volumétrica da fase pode ser expressa, pontualmente, através de uma
relacdo entre as areas ocupadas. Assim, definem-se as fracdes de cada fase como
(Shoham, 2006):

R =" R=D (2.2)
A A
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sendo A a area da secao transversal da tubulacdo. Os indices L e G referem-se
ao liquido e ao gas, respectivamente. As fracdes de fase sdo importantes para: o
céalculo das velocidades das estruturas, pelo balanco de massa; e para a estimativa
das tensdes de cisalhamento para o balanco de quantidade de movimento —

conforme sera equacionado no Capitulo 3.

A Figura 2.1 apresenta a distribuicdo das fases na secédo transversal das
regides da bolha alongada e do pistdo. Na regido da bolha alongada, as fracdes de

liquido R ; e de gas R;; e os perimetros molhados pelo liquido S ;, pelo gas S;; e
na interface S, podem ser estimados por relagbes geométricas a partir da altura do
filme de liquido H ;. Tais relagbes geométricas constam na Tabela 2.1, sendo que a

interface liquido-gas na regido da bolha alongada é considerada retilinea.

Figura 2.1 — Secdo transversal da tubulagdo naregido: a) da bolha alongada e b) do pistéo
(Medina, 2011).
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Tabela 2.1 — Rela¢bes geométricas para escoamento em golfadas horizontal
(Bassani, 2014).

Parametro Equacao
Fragéo de liquido na 2
regido da bolha R =£ ﬂ—aCOS[ZH—LB—lj+(2H—LB—lj (1—(2H—LB—1J (2.2)
alongada 7 D D D
Perimetro molhado S —D| r—acos 2Hp 1 2.3)
pelo filme de liquido LB D '
Perimetro molhado
pleo gas na bolha S =7D =S (2.4)
alongada
Perimetro da p
interface liquido-géas B (2H
na regido da bolha S = D\/(l ( D (2:5)
alongada
Variacdo de Rie com 2
a altura do filme de dR—LBzi 1—(%—@ (2.6)
liquido dH, zD D

Ao contrario dos escoamentos monofasicos, que possuem uma Unica
velocidade bem definida, no escoamento em golfadas ha diversas velocidades a
serem consideradas. Essas velocidades podem ser definidas: (i) em relacdo a area
ocupada por cada fase do escoamento em golfadas em cada regidao, chamadas de
velocidades reais U ; ou (ii) em relacdo a secao transversal da tubulacdo, chamadas
velocidades superficiais j. Shoham (2006) define a velocidade superficial como
sendo a velocidade da fase caso ela escoasse sozinha na tubulagdo. Em outras
palavras, a velocidade superficial € a raz&o entre a vazao volumétrica e a area da
secao transversal da tubulacao:

n“]L rﬁG

N A Jo A (2.7)

sendo m a vazdo massica e p a massa especifica. A soma das velocidades

superficiais das fases fornece a velocidade superficial da mistura J:
J=j +ls (2.8)
que representa a vazao volumétrica total da mistura dividida pela area da secao

transversal. Em outras palavras, é a velocidade média com que a mistura escoa na

tubulacéao.
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Porém, para o conhecimento dos fatores de atrito e dos coeficientes de pelicula
de cada fase em cada regido, é necessario o conhecimento de suas velocidades
reais. A relacdo entre as velocidades superficiais e as velocidades reais é dada por
(Shoham, 2006):

jL . jG
U ==t :U.==¢% 2.9
- R, ¢ R (2.9)

2.1.2Relagdes termodinamicas

Segundo Cengel e Boles (1997), ha diversos tipos de energia na natureza;
entretanto, do ponto de vista da termodindmica, a energia cinética E,, a energia
potencial gravitacional E, e a energia interna U s&o as mais importantes a serem

analisadas. Com isso, pode-se definir a energia total E de um sistema em valores
absolutos ou especificos (em relacdo a massa) como:

E=E,+E,+U ; e=e +e,+U (2.10)

Uma propriedade importante associada a energia interna é a entalpia
especifica i. Wallace e Linning (1970) definem a entalpia especifica como a soma
da energia interna especifica e do trabalho especifico do escoamento. Dessa forma,

tem-se:

(2.11)

x| o

Outra propriedade importante a ser definida € o calor especifico, que para um
gas depende se 0 processo ocorre a volume ou a pressao constante. Estas
propriedades sao definidas, respectivamente, pela variacdo da energia interna e da

entalpia com a temperatura:

Ll (2.12)
aT p=cte

c, = a (2.13)
aT P=cte
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Para liquidos, a energia interna especifica varia pouco em relacdo a pressao
guando a temperatura é mantida constante (Moran e Shapiro, 2006). Portanto, &
razoavel supor que a energia interna é somente dependente da temperatura,

U(T,P)~U(T). Assumindo o liquido como incompressivel, sua massa especifica é

constante. Dessa forma, as equacodes (2.12) e (2.13) sédo equivalentes para a fase

liquida, ¢, ~c,, ~c_. Assumindo ainda que o calor especifico do liquido é constante
com a temperatura, pode-se integrar as equacoes (2.12) e (2.13) de forma a obter:

Ai, = Al =C AT, (2.14)

2.1.3Relagdes de transferéncia de calor

Nesta subsecdo sao apresentadas algumas correlacdes para o calculo do
coeficiente de pelicula em escoamentos monofasicos e bifasicos. O coeficiente de
transferéncia de calor para escoamentos monofasicos é importante para prever a

troca de calor de cada fase em cada regido da célula unitéria.

Coeficiente de transferéncia de calor para escoamento monofasico

Incropera et al (2008) apresentam uma compilacdo de correlacbes para o
coeficiente transferéncia de calor em escoamentos monofasicos. Essas correlacées
geralmente sdo expressas por trés parametros: o numero de Reynolds Re, o

namero de Prandtl Pr e o fator de atrito f. O numero de Reynolds evidencia a

influéncia da hidrodinamica do escoamento. O numero de Prandtl relaciona a
hidrodindmica do escoamento com a transferéncia de calor através das difusividades
viscosa e térmica. Por fim, o fator de atrito retrata a influéncia das a¢bes viscosas no
coeficiente de pelicula. Trabalhos anteriores (Medina et al., 2010; Bassani et al,
2016a) utilizaram a correlagcdo de Gnielinski (1976) para estimar o coeficiente de

pelicula de cada fase em cada regiao:

(f,/8)(Re-1000)Pr, K, (2.15)

’ :1+12,7( f,/8) " (Pr2*~1) Dy
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sendo k a condutividade térmica do fluido e D, o diametro hidraulico. O indice ¢

representa a estrutura do escoamento analisada, ou seja, o comprimento da bolha
alongada LB, o comprimento do pistdo LS, o gas na regido da bolha GB e o gas na

regido do pistdo GS. O fator de atrito na equacdo (2.15) é dado por

f,=[0,79.In(Re,) -1, 64]’2 |

Coeficiente de transferéncia de calor para escoamento bifasico

Os estudos da literatura sobre a transferéncia de calor em escoamento
multifasicos visam principalmente a determinacdo do coeficiente de transferéncia
calor. Diversas correlacdes foram criadas a partir de dados experimentais com esse
intuito, normalmente em funcéo das propriedades e velocidades superficiais das
fases.

DeGance e Atherton (1970) propuseram uma correlacdo para o célculo do
coeficiente de transferéncia de calor a partir de uma analogia com o escoamento
monofasico. A eg. (2.16) (Tabela 2.2) considera a hipétese de ndo-deslizamento, ou
seja, de que as duas fases escoam com a mesma velocidade. A vantagem da
utilizacdo desta hipotese € que a fracdo da fase se reduz a razdo entre as

velocidades superficiais, R, s =],/ J (Shoham, 2006), sendo o indice NS relativo ao
nao-deslizamento (do inglés, no-slip).

Shah (1981) propds uma correlacdo para o célculo do coeficiente bifasico de
transferéncia de calor em funcdo da razdo das velocidades superficiais das fases,
eq. (2.17). Ele relacionou o coeficiente bifasico de transferéncia de calor com o
coeficiente de pelicula do escoamento monofasico do liquido, principal fase

contribuinte na troca de calor (Deshpande et al., 1991).

Shoham (2006) propds uma correlagdo para o célculo do coeficiente de
transferéncia de calor da mistura em funcdo do escoamento monofasico de liquido e

associando esse termo ao parametro X de Lockhart-Martinelli, eq. (2.18).

Kim e Ghajar (2006) propuseram uma correlagcdo mais geral para o célculo do
coeficiente bifasico de transferéncia de calor. Os autores consideram constantes C,

m, n, p, q e r dependentes do padrdo de escoamento. Além disso, os autores
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definem um fator de padrdo de escoamento F,, que visa associar as areas de

molhamento de cada fase com os diferentes padrdoes de escoamento.

Franca et al (2008) desenvolveram uma expressdo para o calculo do
coeficiente bifasico de transferéncia de calor ponderando as trocas de calor do filme,
da bolha e do pistédo pelos tempos de passagem de cada uma das regiées da célula
unitéria. Eles consideraram as condi¢bes de contorno de temperatura externa
constante e de fluxo de calor constante na parede, obtendo as egs. (2.20) e (2.21),

respectivamente.

Bassani et al (2016a) apresentaram uma expressdo para o calculo do
coeficiente bifasico de transferéncia de calor similarmente ao proposto por Franga et
al. (2008), porém considerando a troca de calor entre duas células unitarias vizinhas.
Os autores também utilizaram correlacbes do escoamento monofasico para obter
uma expressao que represente o coeficiente de transferéncia de calor da mistura,

como mostrado na eq. (2.22).

A Tabela 2.2 apresenta uma compilacao das correlagdes acima citadas.
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Tabela 2.2 — Correlagdes para o célculo do coeficiente de transferéncia de calor

bifasico (Bassani, 2014).

Autor(es)

Correlacéo

Observactes

DeGance e
Atherton (1970)

hys D

Nuy =
NS Koo

=0,023Re}s Prys

(2.16)

NS = ndo deslizamento
(non slip)

k = condutividade
térmica

Shah (1981)

(2.17)

. 0,25
el
h, N

Laminar: Nu_=1,86(Re, Pr_ D/ L)ll3 7e /,uW)o’14
Turbulento: Nu, =0,023 Ref'g prim (ﬂm /ﬂw)o,m

Mm — Viscosidade da
mistura avaliada na
temperatura da
mistura

Hw — viscosidade da
mistura avaliada na
temperatura da
parede

Shoham (2006)

(2.18)

x B (1_ X j0'9 (&]0,5 [ijo,l
Tl x p) \Hs) (017

C, n = constantes

X = titulo

X711 = parédmetro de
Lockhart- Martinelli
adaptado para
célculos térmicos

m n p q
1-F, ) (P
h, 1-X A AV]

c,mn,pq,r=
constantes
dependentes do
padrdo de
escoamento

Kim e Ghajar Fs = fator de forma
(2006) e 2 Fe = fator de padréo de
aprimorada por F =Ztan? Ps (UG _UL) ‘E. =R + Re F2 escoamento, com
Tang e Ghajar Soo 9D (p, - p, )cos L S Fp = f(Fs,fracdo de
(2007) gas na célula
D — sin unitaria), verificar
=1+ (a sz) ? (2.19) artigo original para
Pl maior detalhamento
| = fator de inclinacdo
X = titulo
he =g L + (Mji para TEC (2.20) | TEC = Temperatura
Franca et al L, 7D L, Externa Constante
(2008) 1 1L ( D j L FCC = Fluxo de Calor
—=—"4| ————— |2 paraFCC (2.21) Constante
hTP hLS I‘U hLBSLB + hGBSGB LU
Para temperatura
externa constante
Bassani et al hrp = (hLB Sﬁi_'_ his Sii_ KmLxCLj I (2.22) xm,, - referente &
(2016a) S Ly S Ly SL,  JRUy troca de calor entre

duas células unitarias
vizinhas
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2.2 Modelos de escoamento em golfadas

O escoamento bifasico liquido-gas em golfadas € um fenémeno intermitente e
transiente. Devido a complexidade desse fendmeno, modelos mecanicistas
simplificados em regime estacionario foram realizados a fim de descrever a evolucao
dos parametros médios do escoamento em golfadas ao longo da tubulacdo. Com o
avanco da tecnologia computacional na década de 90, diferentes tipos modelos em
regime transiente comecaram a ser desenvolvidos. A seguir, uma revisao dos
principais trabalhos de modelagem do escoamento em golfadas é apresentado em

subsec0Oes para as abordagens em regime permanente e transiente.

2.2.1Modelos em regime permanente

A maioria dos modelos de escoamento em golfadas encontrados na literatura
sdo isotérmicos, ou seja, levam em consideracdo apenas a hidrodindmica do
escoamento. Dentre eles, destacam-se os chamados modelos mecanicistas —
também chamados de estacionarios ou em regime permanente. NOs mesmos, as
células unitarias se repetem no espacgo, de forma periddica. A caracterizacdo do
escoamento em golfadas é realizada através de balan¢cos de massa e quantidade de
movimento englobando as regibes da célula unitaria, de forma a encontrar as
velocidades das fases e o gradiente de pressao da mistura. Dukler e Hubbard (1975)
apresentaram um dos primeiros modelos do escoamento em golfadas, considerando
tubulacbes horizontais. Os autores desprezam a queda de pressao ao longo da
bolha alongada e consideram uma distribuicdo de pressao linear na regido do pistao.
Fernandes et al. (1983) utilizaram a mesma metodologia considerando peso e
empuxo a fim de desenvolver um modelo para escoamentos verticais.
Posteriormente, Taitel e Barnea (1990a) propuseram um modelo unificador para
gualquer inclinacédo de tubulacédo, considerando o atrito na interface liquido-gas. A
grande contribuicdo desse ultimo trabalho foi a formulacdo de um modelo para o

perfil da bolha alongada.

Os modelos estacionarios normalmente podem ser implementados em uma
|6gica estruturada e de relativa baixa complexidade — quando comparado aos

modelos transientes (Medina, 2011). Eles sdo capazes de prever razoavelmente
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bem as médias dos principais parametros do escoamento, porém sem prever a sua
distribuicdo (valores maximos, minimos e desvios padrdes). Para capturar a
intermiténcia e as flutuacdes do escoamento, assim como fenbmenos relacionados
aos mesmos, tais como o coalescimento de bolhas alongadas, uma modelagem

transiente deve ser adotada.

2.2.2Modelos em regime transiente

O inicio da modelagem transiente de escoamentos em golfadas coincidiu com
o advento da informética na década de 90, visto a maior necessidade computacional
gue estes modelos exigem. Diversas abordagens foram estudadas, destacando-se:
a abordagem de dois fluidos (do inglés, Two-Fluid Model ou Slug Capturing), a
abordagem de deslizamento (Drift Flux) e a abordagem de seguimento de pistdes
(Slug Tracking).

Os modelos de dois fluidos e de deslizamento utilizam a formulagéo diferencial
das equacdes de conservacdo em uma malha Euleriana. Estes modelos capturam a
formacgao das golfadas a partir do crescimento de ondas na interface do escoamento
estratificado. O modelo de dois fluidos possui um custo computacional maior e uma
regido de convergéncia do problema delimitada. O modelo de deslizamento tenta
contornar estes dois problemas utilizando uma correlacdo de deslizamento entre as
fases, correlacdo escassa na literatura, visto a dificuldade em mensurar esta

grandeza.

Pelo outro lado, o modelo de seguimento de pistdes utiliza uma abordagem
semelhante aos modelos em regime permanente, onde a formulacdo integral das
equacbes de conservacdo é aplicada a volumes de controle envolvendo as
diferentes regides da célula unitaria. Este tipo de modelo usa uma malha
Lagrangiana. Devido a semelhanca na abordagem entre o modelo de seguimento de
pistdes com a abordagem aqui utilizada, a abordagem de seguimento de pistbes

sera a unica a ser tratada nesta revisao.

Zheng et al (1994) modelaram leves mudangas na inclinagdo da tubulagéo,
considerando o acumulo de liquido no cotovelo devido a diferenca de massa

especifica entre as fases. Além disso, 0 seu modelo leva em consideracdo a
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aeracdo do pistdo. Posteriormente, Barnea e Taitel (1998) aprimoraram a
modelagem para considerar o gas na bolha alongada como compressivel e a fracao

de liquido no filme como variavel.

Nydal e Banerjee (1995) desenvolveram um modelo transiente para o
escoamento bifasico em golfadas. Os autores desprezaram a aeracdo no, embora a
variacado da fracdo de liquido no filme tenha sido considerada. Posteriormente, Nydal
et al (2003) reformularam seu trabalho para levar em consideracdo a aeracédo do

pistao de liquido.

Finalmente, Rodrigues (2009) considerou a aeracdo do pistdo, os termos de
fluxo de massa e quantidade de movimento nas fronteiras do volume de controle, a
variacdo da quantidade de movimento no filme de liquido, o fendmeno de
coalescimento de bolhas alongadas e o atrito no filme, considerando uma inclinacao

qualquer para a tubulagéo.

2.2.3Transferéncia de calor no escoamento em golfadas

Esta secdo apresenta uma revisdo de estudos desenvolvidos sobre a
transferéncia de calor em escoamentos bifasico liquido-gds em golfadas. Os
primeiros estudos publicados sobre o tema s&o de carater experimental. Mais
recentemente, alguns modelos matematicos que consideram a transferéncia de calor
no escoamento intermitente foram desenvolvidos, utilizando abordagens
mecanicistas (Medina et al., 2010; Bassani et al., 2016a), de seguimento de pistdes
(Medina, 2011; Medina et al., 2015), de dois fluidos (Simdes et al.;2014) e de
deslizamento (Rao, 2013; Zerpa et al., 2013). Estes modelos, visto que ainda
recentes, estdo em percurso de desenvolvimento, sendo que o presente trabalho

justamente enfoca no aprimoramento de modelos com abordagem mecanicista.

Shoham et al (1982) realizaram um estudo experimental sobre a influéncia da
transferéncia de calor no escoamento em golfadas para tubulacdes horizontais. Uma
bancada experimental foi montada com termopares distribuidos radialmente na
secao transversal da tubulagdo. Os autores mediram a variacdo de temperatura, o

coeficiente de transferéncia de calor e o fluxo de calor nas diferentes regides da
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célula unitaria, a citar: no nariz da bolha, no pistdo de liquido, no filme e no interior

da bolha alongada.

Camargo (1991) desenvolveu um trabalho experimental para o calculo dos
parametros hidrodindmicos e térmicos para uma mistura bifasica em tubulactes
horizontais. A bancada experimental utilizada pelo autor consistiu em uma mistura
bifasica escoando no interior da tubulacdo sendo resfriada externamente por agua.
O autor mediu a queda de presséao e as temperaturas dos fluidos. Contribuindo para
este trabalho, Franca et al (2008) desenvolveram um modelo para o calculo da
transferéncia de calor em escoamento em golfadas utilizando diversos fluidos de
trabalho: ar-agua, gas natural-agua e gas natural-6leo. Os resultados obtidos em seu
trabalho foram comparados com o trabalho de Dukler e Hubbard (1975),

identificando boa concordancia.

Deshpande et al. (1991) realizaram um estudo experimental sobre a
transferéncia de calor para o escoamento bifasico ar-agua em tubulacdes
horizontais. A partir de medi¢cdes em diversos pontos da tubulacdo, os autores
identificaram que o coeficiente de pelicula na parte superior da tubulacdo € menor
quando comparado a parte inferior. Isso ocorre devido: (i) a bolha alongada viajar
colada a parede superior e (ii) & capacidade térmica do gas ser menor do que a
capacidade térmica do liquido. Os autores concluiram que a vazédo de liquido é
bastante influente no coeficiente de transferéncia de calor da mistura. Porém, o
mesmo n&o pode ser dito sobre a vazdo do gas. E importante perceber que o
cenario das medicdes experimentais de Deshpande et al (1991) retratam condi¢des
nas quais a densidade do gas é muito menor que a do liquido - conforme
considerado na abordagem mecanicista de base para o presente trabalho (Bassani
et al., 2016a). Este cenério é caracteristico de escoamento a baixas pressdes e de
gases leves - como o ar, por exemplo. Por fim, foi constatado que 0s principais
parametros influentes no coeficiente de transferéncia de calor sdo as velocidades
superficiais de liquido, a frequéncia do escoamento e a razao entre 0s comprimentos

da bolha e do pistéo.

Hetsroni et al (1998a,b) desenvolveram trabalhos sobre a transferéncia de calor
em escoamento em golfadas para tubulacdes horizontais e levemente inclinadas,

respectivamente, e consideram ar e dgua como fluidos de trabalho. Os autores
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utilizaram um aquecedor elétrico fixado na parede externa da tubulacdo. Hetsroni et
al (1998a), obtiveram as distribuicbes de temperaturas em torno da parede do duto
assim como o coeficiente de transferéncia de calor. Os autores concluiram que na
parte inferior da tubulagdo o coeficiente de transferéncia de calor ndo aparenta
sofrer influéncia do comprimento da bolha e da frequéncia do escoamento. Embora
esses parametros nao influenciem de maneira significativa na parte inferior da
tubulacéo, eles contribuem para o acréscimo do coeficiente de transferéncia de calor
na parte superior do duto. Hetsroni et al (1998b) propuseram uma expressao para o
calculo do coeficiente de transferéncia de calor em funcdo de uma média temporal.
Os autores evidenciaram que a principal mudanca do escoamento horizontal para o
inclinado € o aumento do coeficiente de pelicula local devido a turbuléncia criada na

traseira da bolha em funcéo da acédo gravitacional.

Kim e Ghajar (2006) realizaram um amplo estudo sobre a transferéncia de calor
a fim de determinar o coeficiente de transferéncia de calor bifasico para diferentes
tipos de padrbes de escoamento. Eles identificaram que o coeficiente de
transferéncia de calor € mais sensivel a fase liquida - de novo uma constatacdo
valida para gases leves e/ou baixas pressfes. Os autores identificaram que o padréo
de escoamento é altamente influente no valor do coeficiente de transferéncia de
calor, visto que os perimetros molhados pelas fases variam conforme o arranjo

geométrico das mesmas.

Lima (2009) desenvolveu um trabalho experimental para a obtencédo do
coeficiente de transferéncia de calor, focando no padrédo em golfadas. O autor fez
medicdes de pressdo e temperatura na entrada e na saida de uma tubulacdo de
cobre de 52 mm-ID, com 6 m de comprimento e resfriada por um trocador de calor
tubular concéntrico. Os resultados de temperatura foram utilizados para estimar o
coeficiente de transferéncia de calor bifasico com +20% de precisdo. Os resultados
obtidos foram comparados com trabalhos da literatura, sendo que a correlacdo
experimental de Kim e Ghajar (2006) é a que apresenta a melhor concordancia. Os
dados experimentais de Lima (2009) foram utilizados para validacdo de modelos de

escoamento em golfadas anteriores (Medina, 2011; Bassani et al., 2016a).

Medina (2011) desenvolveu um modelo matematico para acompanhar a

evolugédo do escoamento em golfadas com transferéncia de calor. Seu trabalho leva
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em consideragdo o fenomeno de coalescéncia das bolhas e a transferéncia de
massa entre duas células unitarias. Ademais, considera as duas condi¢cdes de
contorno térmico mais comuns (Bejan, 2013): (i) temperatura constante do meio
externo e (ii) fluxo de calor constante na parede da tubulagéo. Os resultados obtidos
foram comparados com dados experimentais (Lima, 2009) e correlagbes (Shah,

1981; Kim e Ghajar, 2006), apresentando boa concordancia.

Mais recentemente, Zerpa et al. (2013) e Simdes et al. (2014) apresentaram
modelo para o0 escoamento em golfadas com transferéncia de calor utilizando
abordagens de deslizamento e de dois fluidos, respectivamente. Eles consideraram
a energia do gas e o efeito Joule-Thomson. Porém, como ja discutido anteriormente,
o modelo de deslizamento é baseado em uma correlacdo de deslizamento entre as
fases — 0 que d4 nome ao modelo —, e a alta complexidade no desenvolvimento
deste tipo de correlacdo pode introduzir incertezas ao modelo. J& o modelo de dois
fluidos, que contorna o uso desta correlacdo, apresenta grande custo computacional
e uma zona de convergéncia restrita para uma determinada faixa de vazdes de
liguido e gas — uma situacdo indesejavel ao simular tubulacdes de longo

comprimento.

Visando contornar esse problema, Bassani et al. (2016a) desenvolveram um
modelo mecanicista para o escoamento em golfadas com transferéncia de calor.
Estes modelos possuem baixo custo computacional e uma ampla faixa de
convergéncia — quando comparados aos modelos anteriores. Em contrapartida, visto
gue eles nao rastreiam as células unitarias ao longo do escoamento, a modelagem
de fendbmenos de intermiténcia como o coalescimento de bolhas alongadas ou
fendbmenos de intercorrelacdo entre duas células unitarias vizinhas possuem um
grau maior de complexidade. Mesmo assim, o trabalho dos autores é o primeiro a
considerar a troca térmica entre duas células unitarias vizinhas (scooping térmico)
para o escoamento em golfadas utilizando este tipo de abordagem. Eles afirmam
gue o fendmeno de scooping térmico é responsavel por aproximadamente 16% de
melhoria na estimativa do gradiente de temperatura médio e do coeficiente de
transferéncia de calor. O trabalho de Bassani et al. (2016a), por utilizar a abordagem
mecanicista, gera expressdes analiticas para a distribuicdo de pressdo e

temperatura ao longo da tubulacdo em funcéo: (i) da geometria da célula unitaria,
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(i) da hidrodinamica do escoamento em golfadas, (iii) da troca de calor da mistura

com a parede, e (iv) da troca de calor axial entre duas células unitarias vizinhas.

O trabalho de Bassani et al. (2016a) foi recentemente expandido (Bassani et
al., 2016b) para considerar a transferéncia de massa e a geracédo de calor quando
ocorre a formacdo de uma terceira fase solida no escoamento — os chamados
hidratos. Como esses cristais sdo mais propicios de formar em cenarios de alta
pressao (Sloan et al., 2011), a contribuicdo da transferéncia de calor da fase gasosa
deve ser levada em consideracdo, visto que nesses casos a massa especifica do
gas muitas vezes € da mesma ordem de grandeza que a do liquido.

Seguindo o modelo de Bassani et al. (2016a), o presente trabalho justamente
expande a modelagem de transferéncia de calor para considerar a contribuicdo do
gas no balanco de energia. Porém, a formacdo de hidratos ndo sera considerada.
Além do mais, um novo fendbmeno deve ser considerado quando a energia do gas
nao € desprezivel — a variacdo de temperatura devido a queda de pressao, também

conhecido como efeito Joule-Thomson. Este sera o topico da préxima subsecéo.

2.2.4 Efeito Joule-Thomson

O coeficiente de Joule-Thomson €& definido como sendo a variacdo de
temperatura devido a variacdo de pressdo de uma fase durante um processo
isentalpico:

oT
| 2.23

! [apl &%)

sendo T a temperatura, P a pressao. O indice i representa 0 processo a entalpia

constante.

Maric (2005) desenvolveu um método numérico para calcular o coeficiente do
Joule-Thomson do gas natural. O autor afirma que a magnitude do coeficiente de
Joule-Thomson depende da composicdo do gas, das pressfes parciais de cada
componente e da temperatura absoluta. A Figura 2.2 apresenta os resultados
obtidos com o modelo numérico desenvolvido pelo autor. Cada curva representa

uma condicdo de temperatura. Todas elas apresentam um ponto de inversdo no
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sinal de 7. Quando 7 >0, a queda de pressdo representa um resfriamento do
sistema. Ja quando 7 <0, esse comportamento muda, sendo que quedas de

pressao representam um aquecimento do sistema. Esse segundo caso acontece

principalmente para pressdes elevadas, acima de 40 MPa.

Coeficiente de Joule-Thomson [10° K/Pa]

Pressao [MPa]

Figura 2.2 - Coeficiente de Joule-Thomson para o metano (Maric, 2005).

Oldenburg (2007) realizou um trabalho para estudar o resfriamento causado
pelo efeito Joule-Thomson em reservatérios de gas natural para processos de
injecdo de CO2. O autor concluiu que, quando ha inclusdo de CO: a baixas pressoes,
a variacdo de temperatura ndo é maior do que 4°C. Entretanto, quando altos
gradientes de pressdo sdo impostos ao sistema, a variacdo da temperatura do gas

pode atingir valores de 20°C.

Cazarez-Candia et al (2011) desenvolveram um modelo transiente, adiabatico
e unidimensional utilizando uma abordagem de dois fluidos. Eles acoplaram as
equacdes de conservacdo da massa, da quantidade de movimento e do balanco de
energia para cada fase (liquido e gas) utilizando um método de diferencas finitas. No

modelo desenvolvido, € possivel determinar as velocidades caracteristicas do
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escoamento, as pressdes, as fracdes volumétricas de cada fase e os perfis de
temperatura das fases para qualquer angulo de escoamento. Porém, os autores
concluiram que a inclusdo do efeito Joule-Thomson no balanco de energia nao

alterou significativamente o perfil de temperatura para os casos simulados.

Charles (2012) acoplou as trés equacgOes de conservagao para determinar o
perfil de temperatura em perfuracdes de pocos. Ele ainda propds um método para a
obtencdo da capacidade térmica e do coeficiente de Joule-Thomson. O efeito Joule-
Thomson foi considerado como fungéo das fases dos fluidos (dgua, 6leo e gas) e
também da vazdo entre as fases. O autor demonstra que, em processos de
perfuracdo de pocos, o efeito Joule-Thomson € um dos fendmenos predominantes

para descrever o comportamento da temperatura.

Nascimento (2013) desenvolveu um simulador para a queda de temperatura e
pressdo em escoamentos multifasicos, valido para qualquer angulo de inclinagéo
para a tubulacdo. O autor comparou seu modelo com o simulador comercial
PIPESIM®, obtendo boa concordancia. Ambos os modelos — Nascimento (2013) e
PIPESIM® — utilizam uma ponderacdo entre as vazdes massicas das fases para

determinar o coeficiente de Joule-Thomson da mistura 7, em escoamentos

multifasicos, dada pela expressao:

mn. +mmn +m
ﬂm — gﬂg ;)T:?O WUW (224)

sendo m o fluxo massico das fases e os indices g,0 e w referentes ao gas, ao 6leo

e a agua, respectivamente.

2.3 Comentarios Finais

Neste capitulo, foi apresentada uma revisdo bibliografica dos modelos do
escoamento bifasico liquido-gas em golfadas — tanto a hidrodindmica quanto a
transferéncia de calor — e dos estudos sobre o efeito Joule-Thomson. Apesar da
existéncia de alguns modelos recentes capazes de caracterizar 0 escoamento em
golfadas com transferéncia de calor, os efeitos do gas no balanco de energia e o

efeito Joule-Thomson, esses normalmente utiizam uma malha finamente
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discretizada para a resolugcéo das equacdes de conservacdo, gerando um alto custo
computacional quando simulacbes de tubulagcbes de longa distancia sao
necessarias. O modelo mecanicista visa contornar este problema, no qual
escoamentos bifasicos em tubulacbes de comprimento na ordem de quildbmetros
podem ser rapidamente solucionados. Mesmo assim, 0os modelos mecanicistas
existentes na literatura englobam menos fenbmenos que os modelos transientes ja
mencionados. Dessa forma, o presente trabalho aborda a modelagem de dois
desses fendmenos que ainda nao foram inclusos nos modelos mecanicistas, sendo
eles: (i) a contribuicdo da fase gasosa no balanco de energia e (ii) o efeito Joule-
Thomson. Esses fendbmenos, desprezados para simulacbes de gases leves e
condicOes de baixa pressao (Bassani et al., 2016a), devem ser considerados quando
simulacdes representativas de producao offshore sdo considerados — gases densos
e cenarios de alta pressao.
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3 MODELAGEM MATEMATICA

Este capitulo apresenta a modelagem mecanicista do escoamento de liquido e
gas em golfadas com transferéncia de calor para tubulagdes horizontais. O capitulo
€ dividido em sec¢des para: (i) a modelagem hidrodinamica, seguindo o modelo de
Taitel e Barnea (1990), e (ii) a modelagem da transferéncia de calor. O balanco de
massa do liquido e do gas sera aplicado a um volume de controle transladando com
a célula unitaria a fim de obter as velocidades do pistdo, do filme e da bolha
alongada. O balanco de quantidade de movimento é aplicado para a célula unitaria
de forma a encontrar uma expressao para a distribuicdo de presséo ao longo da
tubulacdo. O balanco de energia serd usado para determinar a distribuicdo de
temperatura da mistura ao longo da tubulacdo, considerando os fendmenos de

scooping térmico, a energia do gas e o efeito Joule-Thomson.

3.1 Modelagem hidrodinamica

A modelagem hidrodindmica do escoamento em golfadas € baseada no modelo

de Taitel e Barnea (1990). As seguintes hipoteses sdo adotadas:
i. Escoamento horizontal e unidimensional;

ii. Liquido incompressivel;

iii. Gasreal;

iv. Regime permanente;

v. Fluidos Newtonianos;

vi. Bolhas dispersas homogeneamente distribuidas no pistao;
vii. Altura de filme de liquido constante;

viii. Perfil de velocidades uniforme em cada regidao da célula unitaria.
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3.1.1Conservacao da massa

De acordo com Fox e McDonald (2006), a equacao da conservacdo da massa

em sua formulacéo integral pode ser expressa conforme:
Qj pdv+[ pU-dA=0 (3.1)
ot ve sc '

sendo que V representa o volume e U a velocidade relativa do fluido cruzando a
superficie de controle. Os indices VC e SC representam o volume e a superficie de
controle, respectivamente. O primeiro termo da eq. (3.1) representa a variagcéo
temporal de massa cruzando as fronteiras do volume de controle e o segundo termo
da equacao representa o fluxo liquido de massa cruzando as fronteiras da superficie
de controle. Considerando que o fluxo de massa entrando na célula unitaria é igual
ao que esta saindo, o primeiro termo da conservacdo da massa € nulo (Taitel e
Barnea, 1990).

e
o ° 05 o o ° Uu/; R
o : — GB
a) U(;s—% < ©
° o =% & :
© R(;s 5

b)

Figura 3.1 — Volumes de controle para aplicacdo da conservacdo da massa: a) do gas e b) do
liguido na célula unitéria (Bassani, 2014).

Aplicando a conservacdo da massa do gas no volume de controle da Figura

3.1a, o qual se move com a mesma velocidade de translacéo da bolha alongada:

Ps (UGB -U; ) ARgs = ps (UGS -Us; ) AR =0 (3.2)
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sendo Ug a velocidade real do gas em cada regido e AR a area ocupada pela fase.
Os indices GS e GB representam as bolhas dispersas no pistdo e na bolha
alongada, respectivamente. O primeiro termo da eq. (3.2) representa o fluxo massico
gue sai do volume de controle da Figura 3.1a. Considera-se que a variagcao pressao
dentro da célula unitaria € pequena, assumindo-se uma massa especifica constante
para o gas dentro do volume de controle. Logo, as massas especificas se anulam,

assim como a area da segao transversal. Ainda sabendo que Ry, =1-R g, obtém-se
uma expresséao para a velocidade da bolha alongada Ugg:

1-R
Ugs =Uy _(UT _UGS)% (3.3)
GB

A velocidade de translacdo da célula unitaria Ut e a fracdo de liquido no pistao
Ris, presentes na eq. (3.3), sao obtidos a partir de correlagbes experimentais. A

velocidade das bolhas dispersas Ugs € definida como:
Ugs =J +Ups (3.4)

sendo Ups a velocidade de deslizamento entre as fases. Harmathy (1960) propde
gue os efeitos competitivos entre a elevacdo das bolhas dispersas em um meio
estagnado e a interacdo entre as diversas bolhas (efeito de bubble swarm) afetam a

velocidade de deslizamento das bolhas dispersas conforme:

( _ ) 0,25
Ugs =1, 54[09 ’)L—ZPGJ R% sin(7) (3.5)
PL

sendo o a tensdo superficial e y a inclinacdo da tubulagéo. Para escoamentos

horizontais, a velocidade de deslizamento Ups possui valor nulo em consequéncia da
inexisténcia do empuxo no sentido do escoamento. Logo, a velocidade das bolhas

dispersas € igual a velocidade superficial da mistura, Ugs = J.

De forma similar a eq.(3.3), o balanco de massa da fase liquida no volume de

controle da Figura 3.1b é:

P (ULB ~U;) AR —p (Uys _UT)ARLS =0 (3.6)
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A fase liquida é assumida como incompressivel, ou seja, a massa especifica €
constante. Reorganizando os termos, obtém-se uma expresséo para a velocidade do

filme de liquido Ug:

R
Ug=U; _(UT _ULS)R_LS (3.7)

LB
A velocidade do liquido no pistdo é obtida a partir da hip6tese de que a
velocidade superficial da mistura € constante em cada uma das regides da célula
unitaria (Shoham, 2006) — hipGtese proveniente da conservacdo da massa da
mistura ao longo da célula unitaria. A velocidade da mistura, por sua vez, pode ser
relacionada as velocidades superficiais de cada fase e suas respectivas fracoes

volumétricas como:
J =], +]Js =U R +Ug (1_ RLS) (3.8)

Isolando a velocidade do liquido no pistéo Ugs:

_1-Ug (1-Ry)

U
Ls R,

(3.9)

Assim, a partir da aplicacdo da equacdo do balanco de massa, foram obtidas
expressdes para a velocidade do gas na bolha alongada Ugg, para a velocidade do

filme de liquido U g e para a velocidade do liquido no pistdo Ugs.

3.1.2Conservacao da quantidade de movimento

A equacao da conservacdo da quantidade de movimento em sua formulacdo
integral é dada por Fox e McDonald (2006):

- 0 _ o
ZF:ELCpUdWLCUpu-dA (3.10)

sendo F o vetor de forcas atuantes sobre o volume de controle. O termo do lado
esquerdo da igualdade é relacionado as forcas atuando sobre volume de controle. O
primeiro termo apos a igualdade representa a variacdo temporal da quantidade de
movimento no interior do volume de controle. Ja o segundo termo descreve o fluxo

de quantidade de movimento atravessando as superficies de controle. No presente
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trabalho, o termo de variacdo temporal € considerado nulo — ou seja, utiliza-se uma
abordagem estacionaria para o equacionamento da quantidade de movimento. Os
fluxos de quantidade de movimento entrando e saindo da célula unitaria sdo
considerados iguais e, por isso, se anulam (Taitel e Barnea, 1990). Dessa forma, a
equacao da quantidade de movimento, quando aplicada ao volume de controle da

Figura 3.2, se torna um balanco de forcas entre a pressao e o atrito:

(Ptras/U — Piiantu ) A=1sSsLs + 755 5lg +76sSesls +7iSiLg —AP|miX A (3.11)

pistao filme bolha interface esteira

sendo que (P, —Pumwu) representa a variacdo de pressdo ao longo da célula

unitaria. As forcas de atrito sdo divididas em: (i) atrito do pistdo com a parede,
(i) atrito do filme com a parede, (iii) atrito do gas com a parede, (iv) atrito na
interface entre o liquido e o gas e (v) perda de carga localizada na regido de esteira
na traseira da bolha alongada. Este ultimo termo é proveniente da expanséo subita
da area de secéo transversal que o liquido sofre quando passa da regido do filme
para a regiao do pistdo (Cook e Behnia, 2000), o qual pode ser modelado como:

U,-U
—AP|miX =Kp, % (3.12)
Substituindo (3.12) em (3.11) e dividindo pelo comprimento da célula unitaria e
pela secao transversal da tubulacdo, encontra-se uma expressdo para o gradiente
de pressao ao longo da célula unitaria:

2
dP|  7,sSs L (7558 +7caSer +riSi)i+ Kp (Up-U;)
- L

Cdzl, A L A L, 2L,

(3.13)

Como o presente trabalho busca desenvolver uma modelagem do escoamento
em golfadas para gases densos, os termos de atrito do gds com a parede da
tubulacéo, assim como o termo de atrito da interface liquido-gas, foram incluidos em

relacdo a modelagem de base (Bassani et al., 2016).

Integrando a eq. (3.13) para encontrar uma expressao para a distribuicdo de

presséo ao longo da tubulagéo, tem-se:

F)(Z)=F>i+d_P ; (3.14)
dz|,



sendo P; a pressédo na entrada da tubulagdo e z a posicado axial

tubulacéao.
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ao longo da
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P

diant/l

A

Figura 3.2 — Representacdo das grandezas atuantes nas regifes da célula unitéria para
aplicacdo da equacdo da conservacdo da quantidade de movimento (Bassani, 2014).

O perimetro molhado em cada regido da célula unitaria SLB, SGB e Si ja foram

definidos na Tabela 2.1. Ja o perimetro molhado do liquido no pistdo € expresso

como S =xD. As estimativas das tensbes de cisalhamento estdo disponiveis na

Tabela 3.1, conforme proposto por Bassani (2014).

Tabela 3.1 — Célculo das tensdes de cisalhamento das estruturas (Bassani, 2014).

Parametro Equacéo Ref.
s =fas (PL |U LB|ULB /2) (3.15)
Tos = fos (pG |UGB|UGB /2) (3.16)
Tensdes de cisalhamento (3.17)
7, =1 (pG|UGB _ULB|(UGB _ULB)/Z) '
3.18
s = fispL |ULS|ULS/2 ( )
Fatores de atrito das fo 64/Re,, Re,, <2300 (3.19)
estruturas »10,3164/ReS”® Re,, > 2300
(¢w =LB,LS,GB) eda (3.20)
interface (i) f,=0,014
Res =p U;sDy s /;UL (3.21)
Numero de Reynolds das Regs = U esDh o /ﬂe (3.22)
estruturas '
Re,s =pUsD/ (3.23)
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3.1.3Fechamento do modelo hidrodinadmico

Para o fechamento do modelo hidrodindmico, € necesséario conhecer a
geometria da célula unitaria, isto €, os comprimentos e fracdes de fase de cada
regido. Taitel e Barnea (1990a) propdem uma equacao diferencial ordinaria para a
altura do filme de liquido proveniente do balanco da quantidade de movimento
combinado entre o liquido e o gas na regido da bolha alongada nos volumes de
controle da Figura 3.3. Considerando a pressdo como constante na secéo
transversal, tanto para a fase liquida quanto para a gasosa, 0s autores chegaram a

seguinte expressao:

T8Si8 e Sce

R Eer s -
dHyg _ As A As A (3.24)
dz |ULB _UT|(ULB _UT) dR 5 —p |UGB _UT|(UGB _UT) dRg

— COSy —
(pL P ) g V=P R. dH,, G Res dH,,

sendo H.g a altura do filme de liquido, z a coordenada axial da tubulag&o, A e Acs
as areas das secdes transversais ocupadas pelo filme de liquido e pela bolha

alongada, respectivamente, e y a inclinagcdo da tubulacdo. A eq. (3.24) pode ser

integrada numericamente até atingir a convergéncia com a conservacao da massa

de liquido na célula unitaria, dada por:

LU (ULSRLS - JL)
UT

=Rgsls —Ls (1-Ry) (3.25)

O comprimento da bolha é determinado como a soma de todos 0s incrementos

de integracdo dz. A fracdo média de gas na bolha € estimada como

Res :1—(I-_|LB / D). O comprimento da célula unitaria é definido como a razéo entre

a velocidade translacional da bolha alongada e a frequéncia do escoamento em

golfadas, L, =U; / freq.
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Figura 3.3 — Volume de controle para a aplicacdo da conserva¢do da quantidade de
movimento: a) do liquido no filme e b) do gas na bolha alongada para encontrar o perfil de
bolha de Taitel e Barnea (1990b), (Bassani, 2014).

Devido ao grande numero de variaveis presentes no modelo até o momento,
algumas delas precisam ser avaliadas a partir de correlacdes experimentais. As
variaveis normalmente escolhidas para o fechamento dos modelos mecanicistas sao
a frequéncia do escoamento em golfadas freq, a velocidade de translacéo da célula
unitaria Ut e a fracdo de liquido no pistdo Ris. As correlacbes experimentais
escolhidas para o presente trabalho foram compiladas na Tabela 3.2.



Tabela 3.2 — Correlagdes experimentais para o fechamento do modelo.
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Parametro Correlacdo experimental Ref.
Velocidade de | U; =C,J +C,{/gD (3.26)
translacdo da
bolha alongada | C, =w (3.27)

(Petalas e Aziz, Rejy
1998) C,=0 (3.28)
D
freq 3 = ‘P(A)CD(ReL)(a(%F{) , ‘PW =0, 0162,(2 + 3/1) (3.29)
_J12,1Re*¥, para Re_<4000
(R) ™11, para Re, > 4000 (3.30)
Frequéncia Hy
Schulkes, 2011
( ) 1+%sgn(y)\/m, para |y|<0,17
@)(%F{) =118 t (3.32)
'—*(O,6+2}/—}/2), para y>0,17
Fr,
- N
Fr'=—2t (3.33)
) JDg cosy
. (R+FR) J?
R . =——~0 1/ Fr. =~
LS (FI’J N Fl) J gD (3.34)
| F(;agéo de D2
iquido no pistao oz . 9| Yo . _
(Andreussi et al., F, = max(o X 2,6|:1 2( D j D ; D, =25mm (3.35)
1993
) seny (A~ ps)9D’
F = 2400(1—Tj Bo ¥ ; Bo=~+—"C%/" (3.36)
O

As correlacdes experimentais da Tabela 3.2 necessitam do conhecimento das
distribuicdbes das velocidades superficiais das fases ao longo da tubulacao.

Considerando o balanco de massa de cada uma das fases ao longo da tubulagéo,

tem-se que:
) . . . Ps(n
Mg = P Je A=Cte. = Jgpuay = o) Ul (3.37)
pG(n+l)
. , . . P
M =pLj A=Cte. > J o= Ju - (3.38)
Pr(n)

sendo que os indices (n) e (n+1) indicam o n6é avaliado e 0 seu consecutivo,

respectivamente. Como a fase liquida € considerada incompressivel, entédo



46

Pin) ® Punery € JL=Cte @0 longo da tubulagédo. Ja para o gas, a variagdo de massa

especifica pode ser calculada a partir da equacao dos gases, considerando o fator
de compressibilidade Z e as variacdes de pressédo P e temperatura Tm:

P T
P(n) m(n+) (3.39)

(n+1) Tm(n)

. . Z(n+l)
Jo(nn) = o) 7

(n)

A eq. (3.39) representa a correcdo da velocidade superficial ao longo da
tubulacéo considerando um gas real através do uso do fator de compressibilidade. O
modelo original de Bassani et al. (2016a) considera um modelo de géas ideal, onde
Z =1. Porém, o presente trabalho necessita a utilizacdo de um modelo de gas real

em funcao dos cenarios de alta pressao.

3.2 Modelo de transferéncia de calor

Nesta secdo € apresentada a modelagem em regime permanente da
transferéncia de calor no escoamento bifasico liquido-gas em golfadas. A equacéo
da energia para calculo da temperatura da mistura, proposta originalmente por
Bassani et al. (2016a) sera modificada para incluir a influéncia da fase gasosa e o
efeito Joule-Thomson. O principal motivo da inclusdo desses fenbmenos é a
simulacdo de escoamentos a altas pressdes e/ou com gases densos. Nestes

cenarios, a hipétese do modelo original de que p, = p, nao é valida.

A seguir sdo apresentadas as principais hipoteses simplificadoras do modelo

de transferéncia de calor?:

I.  Nao séo consideradas mudancas de fase durante o escoamento, ou seja, ndo
existe evaporacdo ou condensacdo do liquido, dissolucdo do gas na fase

liguida ou formacé&o de hidratos ou parafinas;
ii. As variagcbes de energia cinética e potencial sédo despreziveis;

iii. A entalpia e a energia interna das fases sao aproximadas pelas variacbes de

temperatura da mistura e os respectivos calores especificos.

2 As hipéteses adotadas para o modelo hidrodindmico também s&o validas para o modelo de transferéncia de calor, porém n&o
séo repetidas aqui.
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A equacao de conservacao da energia da mistura em sua formulacao integral é
dada por Fox e McDonald (2006):

d I = _ S m
1 he PoConTndV + [ PuC.nTn (U, 1)dA=Q+q (3.40)

sendo Tm a temperatura da mistura, p, a massa especifica da mistura, c, e c,, 0S

vm
calores especificos da mistura a pressdo e volume constante, Q a troca de calor da
mistura com a parede da tubulacdo e q" a geracao de energia. A troca de calor com
a parede é dada em funcgéo do coeficiente de transferéncia de calor da mistura h,
como Q=h A (T, -T,), sendo A a area de troca térmica e (T, —T,) a diferenca de

temperatura entre a mistura e a parede. Integrando o primeiro e 0 segundo termo da

eg. (3.40), a conservagao da energia pode ser expressa como:

(mcp,m) d;:m +(mzcv,m )(Tm,z+dz _Tm,z ) = hmA (TW _Tm)+ q " (341)

| S ——

T (ii) (iii) (iv)

sendo (mcp'm) a capacidade térmica da mistura dentro do volume de controle,

(m C ) o fluxo de capacidade térmica cruzando as fronteiras do volume de controle

z=v,m

e (Tm,z+dz

—Tm,z) a diferenca de temperatura nas fronteiras do volume de controle. Os

qguatro termos da eq.(3.41) ser&o analisados, a seguir, em subsecfes separadas.

3.2.1Variacao de energia no volume de controle

O termo (i) da eq.(3.41) representa a variacdo da energia da mistura dentro do
volume de controle. Transformando a escala de tempo (t) em escala de espaco (z) e
sabendo que o volume de controle se desloca com a velocidade de translacéo da

célula unitaria, U, =dz/dt (Bassani et al., 2016):

dT, :% dT, :ngm _u, dT, (3.42)
dt dz dt dt dz dz

A massa da mistura dentro da célula unitaria é dada por:

m=p, AL, (3.43)
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sendo que a massa especifica da mistura p, é avaliada a partir do balanco de

massa, sendo que a massa da mistura deve ser igual a soma das massas das fases:

M, =ZP¢R¢U = Pn=pPRy + PRy (3.44)

Assim, o termo (i) da eq.(3.41) fica:

dT, dT,
(me,n) % PrALy Gy U (3.45)

O calor especifico da mistura, a pressao constante, € avaliado a partir do
balanco de energia, sendo que a capacidade térmica da mistura deve ser igual a

capacidade térmica das fases:

_ PL jLCp,L + 0Os jGCp,G

- - (3.46)
Pt Ps s

mm:;mgﬁcw - C,n

3.2.2Scooping térmico

O termo (ii) da eq.(3.41) representa a troca de calor entre duas células unitarias
vizinhas, fenbmeno também conhecido como scooping térmico (Bassani et al.,

2016). O balanco de energia da mistura dentro da regido w sera utilizado para

encontrar a variagdo de temperaturas ao longo da célula unitaria (Tm'Z+dZ —vaz):

%LC Pry ConT, AV + [P0, €T, (U1)dA=Q, +q, (3.47)

Quando a eq.(3.47) é aplicada ao volume infinitesimal da Figura 3.4, o primeiro

termo do lado esquerdo é nulo devido ao referencial ser considerado estacionario:

dT
) (3.48)
dt

d
a Ve pm://Cp,mTy/dv ~ pmy/Cp,mALV/
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Figura 3.4 - Volume de controle no pistao de liquido.

O segundo termo do lado esquerdo da eq.(3.47) pode ser expresso pela

variacao de temperaturas nas fronteiras do volume de controle T,/,L eT,

z+dz
sC pm"’cv’m v ( r ﬁ) dA= meCV'mAU'/’ T'/’ +dz pmV/CV*mAUV’ T'/’ ‘z (349)

Utilizando a expansdo em série de Taylor de primeira ordem para relacionar as

temperaturas nas duas fronteiras do volume de controle:

dTy/ q
. :T'// , +E z (350)

Substituindo (3.50) em (3.49):

L dT
C.nT, (U T)dA= p,,C, AU, —= (3.51)

pm v,m
SC iy v 14 dz

sendo U, a velocidade da regido. Para a regido do pistdo y =S, tem-se que Ues = J

para escoamentos horizontais. Assim, pela eg. (3.9), percebe-se que U.s = J. Assim,

a velocidade na regido do pistao € aproximada a velocidade da mistura:

U =Ug;=xU~Ugzx = J (3.52)

vly=s

Para a regido da bolha alongada y =B, normalmente U, #U ;. Considerando

gue a velocidade da regido é uma média da velocidade do filme e da bolha alongada

e ainda que essa média seja aproximadamente igual a velocidade da mistura:

— zUGB+ULB
Yly=B B 2

~J (3.53)



50

Dessa forma, tanto o pistdo quanto a bolha alongada possuem velocidades
meédias aproximadamente iguais a velocidade da mistura. Assim, a eg. (3.51) toma a

seguinte forma:

P Con, (U )dA= o, C, (3.54)

Expandindo a eq. (3.54) para a regido do pistdo v =S e da bolha v =B, tem-

se que:
- dT,
PG, (Ur.n)dAW: —pmscvaJE (3.55)
¢,T, (U,1) dA‘ — oA e (3.56)
SClom(// v,m "y me dZ )

sendo que os termos p,; € p,z representam a massa especifica da mistura na

regido do pistédo e da bolha alongada, respectivamente, definidos como:

Pus = PLRs + 0 Res (3.57)
Prs = PR + PsRes (3.58)

O terceiro termo da eq. (3.41) representa a troca de calor radial entre a regido

w da célula unitaria com a parede da tubulacdo, dado pela conveccdo entre as

fases ¢ e a parede:

Q, zmw o (T =T, (3.59)

sendo h,, o coeficiente de transferéncia de calor da fase ¢ dentro da regiao v, S,,
0 seu respectivo perimetro molhado e T,, sua respectiva temperatura. E importante

observar que, visto que a modelagem é feita para a mistura, a troca de calor entre as
fases ndo é considerada, pois toda a energia que uma fase ganha é cedida pela

outra. Definindo a troca de calor para a regido do pistdo =S e da bolha v =B,

tem-se que:

Qw‘,,, - QS Z hrzﬁS ¢S ( ) hLSSLS (Tw _TLS )+ hesses (Tw _TGS) (3.60)

Ql// ‘W=B = QB = Zh¢BS¢B ( w _T¢B ) = hLBSLB (TW _TLB)+ hGBSGB (TW _TGB) (3-61)
¢
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Entretanto, as bolhas dispersas no pistdo néo estdo em contato com a parede

da tubulacéo, assim este termo pode ser desprezado (S, =0). Considerando ainda
qgue a temperatura de cada fase em cada regido da célula unitaria pode ser
aproximada pela propria temperatura da regidao T,, ~T , ou seja:
Ts = Tgs = Ts (3.62)
Te~Tee =Tg (3.63)
sendo Ts e Tg as temperaturas da mistura nas regidbes do pistdo e da bolha,

respectivamente. Assim, a troca de calor da mistura com a parede nas regides do

pistdo e da bolha fica:
Qs = hLSSLS (TW _Ts) (3-64)
QB = hLBSLB (TW _TB ) + hGBSGB (TW _TB) (3-65)
Finalmente, o Ultimo termo da eq. (3.47), representa a geracdo de energia

ocasionada pelo efeito Joule-Thomson, este termo serd desprezado na modelagem

do fendmeno de scooping térmico, ou seja, g, ~0. Essa hipotese € feita de forma a

simplificar a modelagem, de forma a encontrar uma solugdo analitica para
(Tm,z+dz _Tm,z ) :

Substituindo, (3.48), (3.51), (3.59) em (3.47) obtém-se:
dT,
Py Co A b >0, S, (Tw =T,,) (3.66)
¢

gue representa o balanco de energia da mistura aplicada a uma das duas regides da
célula unitéria. Aplicando a eq. (3.66) para a regido do pistdo =S e para a regiao

da bolha y =B, respectivamente:

dT.

pmSCv,mA‘] d_ZS =hSs (Tw _Ts) (3.67)
dT.

meCv,mA‘] d_ZB = hLBSLB (TW _TB)+ hGBSGB (TW _TB) (3.68)

Integrando as eqs.(3.67) e (3.68) ao longo do comprimento de cada regido,

encontram-se relacdes para as temperaturas nas fronteiras de cada regido da célula:
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T f
T -Ts _ exp(_ hsSisks ] (3.69)

Ty —Ts ,Dmscv,mAJ
Ty _TB: —exp| — hsSisLs +NspScsls (3.70)
Ty —Tg meCv,mA‘]

sendo que os indices r (do inglés, rear) e f (front) representam a traseira e a
dianteira da regido, respectivamente. Essas temperaturas estdo definidas na Figura

3.5. As egs. (3.69) e (3.70) podem ser manipuladas para encontrar a diferenca de

m,z+dz

temperatura na célula unitaria (T —T,M)=TLfS -T; em funcdo da diferenca de
temperatura entre a mistura e a parede (T, —T,) a partir do fator de scooping

térmico x. Considerando que a temperatura da frente do filme é igual a da traseira

do pistdo e que as duas podem ser aproximadas pela temperatura da mistura

T, =T, =T_, pode-se definir a variagdo de temperatura ao longo da célula unitaria

como:

(Tm,z+dz _Tm,z ) =TLfS _TLrB = K(TW _Tm) (371)

sendo x definido por:

K= eXp hLBSLB LB + I”lGBSGB I‘B —eXp _ Iﬂ'LSSLS LS (372)
IomBCv,mA‘J pmSCv,mA‘]

Finalmente, aproximando a capacidade térmica da mistura como a soma das

capacidades térmicas das fases:

m Cv,m = rﬁLsz,L + mGsz,G (373)

Z

e sabendo que a troca de massa de liquido e de gas entre duas células unitarias
vizinhas (vaz&o massica de scooping) é dada pelo balanco de massa aplicado aos

volumes de controle da Figura 3.1:

my, :pLRLBA(ULB _UT):pLRLSA(ULS _UT) (3.74)
Mg, :pGRGBA(UGB _UT)=pGRGSA(UGS _UT) (3.75)

entdo o termo (ii) da eq. (3.41) pode ser avaliado como:
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(mzcv,m )(Tm,z+dz _Tm,z ) ~ (mLsz,L + mGsz,G )K(TW _Tm) (376)

sendo m, e m,, avaliados pelas egs. (3.74) e (3.75) e k avaliado pela eq. (3.72).

r
TLB

Temperatura média da
f_Tr mistura
Te=Ts~T

s

Temperatura local : ¢
......................................... ..

»
>

|_> Q_J |_> Zona da r?)lstura |_>

Figura 3.5 - Defini¢cdo das temperaturas nas fronteiras em cada regido da célula unitéria.

3.2.3Troca de calor com a parede

O termo (iii) da eq. (3.41) representa a troca de calor da mistura com a parede
da tubulacdo. Essa troca de calor € uma combinacdo das trocas de calor do liquido
no filme, do gas na bolha alongada e do liquido no pistéo. A troca de calor interfacial
entre as fases se anulam entre si, visto que toda a energia que uma fase cede, a

outra fase recebe. Assim, o termo (iii) da eq. (3.41) pode ser expresso como:
hA (Tw -T )‘m = hLBSLB LB (TW _TLB)+ hLSSLS I-s (TW _TLS )+ hGBSGB LB (TW _TGB) (3-77)

Aproximando a temperatura de cada fase em cada regido pela temperatura da

mistura, isto € Tz =T g Tz =T

hn A (Tw -T )|m ~ (hGBSGB L +heSels +NsSisLs )(Tw _Tm) (3.78)
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3.2.4Efeito Joule-Thomson

O termo (iv) da eq. (3.41) representa a geracdo de energia. O termo de
geracdo de energia, nesse caso, representa o efeito Joule Thomson — isto é, a
variagdo da temperatura da mistura em funcdo da variagdo da pressédo do
escoamento. Manipulando matematicamente o gradiente de presséo, encontra-se a
seguinte relacao:

dP dTdP dT dTdP_ dP

dP _ ar _drdP_ ~dP 3.79
dz dTdz dz_dPpdz gz (3.79)

dT - -
sendo que u;; =3P representa o coeficiente de Joule-Thomson, definido como a
H

Y

variagdo da temperatura em relacdo a pressdo para um processo a entalpia
constante. A utilizacdo do coeficiente de Joule-Thomson implica em assumir um
processo isentélpico ao longo da célula unitaria, o que provavelmente nao
representa a realidade. Porém, pode-se afirmar que, para toda variacao de pressao,
a mistura também sofrera uma variacao de temperatura. No caso em que a variacao
de pressao € muito repentina (por exemplo, em um processo de expansao através
de uma valvula), o processo pode ser considerado como isentalpico e a razdo entre
as variagcfes de temperatura e pressao € igual ao coeficiente de Joule-Thomson. Ja
no caso onde o processo de expansao é suficientemente lento, a mistura tem tempo
para trocar calor com o0 meio externo e a variagcdo de temperatura € nula. Em
gualquer outra situacdo, a variacdo da temperatura em relacdo a variacdo da

pressao estara dentro destes limites, ou seja:

dT dP
0<—< — 3.80
4z Hyr dz ( )

Assim, a maneira mais correta de expressar a variagdo da temperatura em

funcao da variacdo de presséo para o escoamento em golfadas é:

dT dP
—=C — 3.81
4z Hyr dz ( )

sendo que 0<C <1 representa o quao proximo o processo esta do caso isentalpico.

Porém, a determinacdo do valor de C € de cunho experimental. Assim, para o
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presente trabalho (de cunho matemético), sera considerado o caso extremo em que

C =1 e a variagcado de temperatura em relacéo a variacao de pressao € maximo.

A variacdo de temperatura pode ser relacionada a variacdo de energia através
da capacidade térmica:

dE dT
—=(mc_)— 3.82
dt ( p)dt (3.82)
Substituindo (3.81) em (3.82) e considerando ainda uma transformagéao

espaco- temporal do tipo dT /dt =U.,dT /dz:

dE dP
E:(mcp)UT,uJT & (3.83)

O efeito Joule-Thomson pode ser desprezado para a fase liquida, pois

normalmente x;; , € muito maior do que ., . Aplicando a eq. (3.83) para a fase

gasosa:

. dE dP
q - E = pPsRay ALUCp,GUT:uJT,G E (3.84)

gue representa o termo (iv) da eq. (3.41). Lembrando que o gradiente de presséo &
um valor negativo, conforme definido na eq. (3.13), e visto que usualmente u,; >0,

entdo a queda de pressdo ao longo da tubulagdo representa um sumidouro na

equacéao de conservacao da energia.

3.2.5Distribuicéo de temperaturas e coeficiente de transferéncia de calor

Substituindo os quatro termos previamente modelados, egs. (3.45), (3.76),
(3.78) e (3.84) no balanco de energia, eqg. (3.41):

dT , .
pmALUCp,mUT d_m +(mLsz,L + mGsz,G )K(TW _Tm) =
z p (389

= (hGBSGB LB + hLBSLB LB + hLSSLS Ls )(Tw _Tm ) + 05 RGU ALU Cp,GUT/uJT,G E

Agrupando os termos em comum:
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dT, . .
P ALUCDvaT E"‘[hGBSGB Lg + hLBSLB Lg + hLSSLS L _(mLsz,L +Mg,C 6 )Cv,mK:ITm = (3 86)
. . dP '
= |:hGBSGB Lg + hLBSLB Lg + hLSSLS Ls _(mLsz,L +Me,Cv 6 )Cv,mK:|TW +psRay ALUCp,GUT/uJT,G E

ou ainda:

m dT, +nT, =p (3.87)
dz

com:

m= pmALUCp,mUT
n= hGBSGB LB + hLBSLB LB + hLSSLS LS _(mLsz,L + mGsz,G )Cv,mK
D =T, +4 (3.88)

dP
9= psRau ALy Cp cUr iy 6 a4z

A eq. (3.87) é uma equacao diferencial ordinaria linear ndo-homogénea de
12 ordem da temperatura da mistura em funcdo da distancia axial z da tubulacéao.
Esse tipo de equacdo possui solu¢édo analitica conhecida:

n
T :%+(Tmi —EJexp(——zj (3.89)

n m

sendo Tmi a temperatura da mistura na entrada da tubulacéo. A eq. (3.89) representa
uma solugcdo analitica da distribuicdo de temperaturas ao longo da tubulagcdo em
funcdo dos termos p, n e m, que por sua vez séo funcéo: (i) da hidrodinamica do
escoamento em golfadas — i.e., velocidades das fases, (ii) da geometria da célula
unitaria — i.e., comprimentos e fracdes de fase de cada regido, (iii) da troca de calor
de cada fase com a parede, (iv) da troca de calor entre duas células unitérias
vizinhas — i.e., o0 efeito de scooping térmico, e (v) a variacdo de energia do sistema
em funcado da perda de carga da mistura ao longo da tubulacéo — i.e., o efeito Joule-
Thomson. Diferentemente dos modelos transientes disponiveis na literatura que
levavam em consideracao o efeito Joule-Thomson (Cazarez-Candia, 2011; Zerpa et
al.,, 2013; Simbes et al.,, 2014), o presente trabalho apresenta uma expressao

analitica relacionando todos esses efeitos através da eq. (3.89).

Relacionando o termo dentro do exponente da eq. (3.89) com um modelo de

transferéncia de calor totalmente homogéneo, tem-se:
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n_ heeSesls +NisSisls +hisSisls _(mLsz,L +Mg,C, )K
‘ L (3.90)
mC,, M pnAL,C, U;

Isolando o coeficiente de transferéncia de calor da mistura e lembrando que a

vazao massica da mistura é dada por m,, = p, JA:

ﬁ LB +h Sﬁi_(mLsz,L +mGsz,G)K i (391)

LB
®S L, [ L, U,

bolha filme pistdo scooping

h, =| h,

m

S
+h £
LB S

gue representa uma equacao para o coeficiente de transferéncia de calor da mistura
em funcédo das trocas de calor da bolha, do filme, do pistdo e entre duas células
unitarias vizinhas (scooping térmico). A eq. (3.91) apresenta as relacdes entre: (i) o
perimetro molhado por cada fase e o perimetro da tubulacao, e (ii) o comprimento de

cada regiao e o comprimento da célula unitaria.

Adicionalmente, o termo adimensional J/U, é proveniente da abordagem

utilizada. A velocidade da mistura J vem do balanco de massa na célula unitéaria,
enquanto a velocidade da célula unitaria Ut vem da transformacédo espago-temporal

utilizada no modelo, ou seja, J/U, representa a razdo entre a vazdo massica da

mistura e a velocidade média de translacao da célula unitéria.

3.2.6 Fechamento do modelo de transferéncia de calor

Até o presente momento, as equacgdes para modelar a troca térmica na regiao
do pistdo e da bolha alongada foram feitas considerando a temperatura da parede

7

da tubulagcéo T, . Entretanto, a condicdo de contorno é a temperatura do meio
externo T, . Dessa forma, é necessario encontrar uma relagéo entre essas duas

temperaturas. O coeficiente de transferéncia de calor global de cada regido pode ser
definido através do circuito térmico da Figura 3.6, considerando as resisténcias
térmicas de convecc¢do interna e externa e a resisténcia térmica condutiva da

parede:
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1

he = .92
° D +DIn(Dext/D)+i (3.92)
Dexthext 2kW hLS
1
he = 3.93
8 D +DIn(Dext/D)+ 1 (3.93)
Dexthext 2|<W hLB + hGB

sendo kw a condutividade térmica da parede, D e Dext 0S didmetros interno e externo
da tubulacao, respectivamente. O indice G indica que o coeficiente de transferéncia

de calor € global.

ext

Fluido externo

ext ¥ Uext

Mistura
(pistéo ou filme)

q 7 T TW 1] Texl

1 DIn (Dext / D) D
h¢w 2k Dext hext

Figura 3.6 - Circuito térmico do sistema (Bassani, 2014).

Seguindo o circuito térmico da Figura 3.6, a taxa de transferéncia de calor é

dada por:
q"=h, (T -T,)=h¢ (T, -T,) (3.94)

sendo T, a temperatura média da parede em uma determinada regido da célula

unitaria e Text a temperatura do meio externo. Aplicando a eq. (3.94) para a regido do

pistdo =S e da bolha alongada v =B:
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o (3.95)

e D
T =T
(ha+h) D, e 1)

To=T+
Xt
Ponderando a temperatura média da parede pelos comprimentos das regides

da célula unitaria:

L L.
Ty =Tw :B+TWS ES (3.96)
Finalmente, combinando as eqgs. (3.95) e (3.96), encontra-se uma expressao

para relacionar a temperatura da parede com a temperatura do meio externo:

e L hL|D

T, =T+ —2— = ==
" (hLB+hGB)LU hLS LU Dext

(T —T) (3.97)

3.3 Consideragdes finais

Neste capitulo, foi apresentada a modelagem da hidrodinamica e transferéncia
de calor do escoamento liquido-gas em golfadas para tubulagbes horizontais. A
abordagem utilizada foi mecanicista e em regime permanente. Foram encontradas
expressdes analiticas para a distribuicAo de pressdo, temperatura e para 0O
coeficiente de transferéncia de calor ao longo da tubulacdo em funcdo da
hidrodindmica do escoamento em golfadas e da geometria da célula unitaria. Em
relacdo ao trabalho anterior (Bassani et al., 2016a), foram considerados: (i) o
comportamento do gas como real; (ii) o atrito entre 0 gas e a parede e o atrito na
interface entre o gas e o liquido; (iii) a energia do gas — que afeta a capacidade
térmica da mistura, a troca de calor com a parede e a troca de calor entre duas
células unitérias; e (iv) o efeito Joule-Thomson. A Tabela 3.3 apresenta um resumo

das principais equacfes do modelo.



Tabela 3.3 — Resumo das principais equac¢des do modelo.
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Parédmetro Equacao Ref.
Velocidades
. Z P, T
superficiais i _ i () () mn+D) st _i o
(balango de JG(n+1) JG(n) Z(n) F,(n+1) Tm(n) Jo=Cle J JLtle (339)
massa)
1-R
Ugs =Us _(UT _UGS)M (3-3)
Velocidades das Res
estruturas (balanco R
de massa) Up =U; (UT ULS)R_LS 3.7
LB
U, =Ug =
Geometria da o % TG/B%GB* TiSi(AlL+Als)+(PL = ps)gsiny
célula unitaria . i .Ul -U) R, Va-UUs-U,) R, (3.24)
(balanco de massa (p,—ps)gcosy —p —2—T-t8 T2 T T2
e quantidade de R dH, Res dH,
movimento; Taitel L, (UsRs—1]
e Barnea, 1990) ( LSU = L) =Rgls —Lg (1— RLS) (3.25)
T
dpP
Distribuigdo de | F; =R+ 2 (3.14)
presséo (balango Zly
de quantidade de S L S . +7.5.+7S)L —U. Y
movimento) P _nsSs bs (FioSie * 7enSea + 7 ')—B+ Ko, (Vo —Ur) (3.13)
dz|, A L A L, 2L,
n
T = 2 +(Tmi —B)GXD(——ZJ (3.89)
n n m
m= pmALUCp,mUT
Distribuicdo de p=nTy, +q
temperatura dP 388
(balango de 0= psRay ALyC, U sy ¢ — (3.88)
energia) dz
n= hGBSGB LB + hLBSLB LB + hLSSLS LS - (mLsz,L + mGsz,G )Cv,mK
K= eXp hLBSLB LB + hGBSGB LB _exp _ hLSSLS LS (372)
meCv,mA‘:l IDmSCv,mA‘:l
Coeficiente de
transferéncia de S L S L S L m,,C,  +Mg,C,c )k | J
calordamistura | h, =|hyp—2—=+h, 22 +h, ﬁ—5—< Lk © ‘G) = | (3.91)
(balanco de S Ly S L S Ly Sk, U,

energia)
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4 METODO DE SOLUCAO

Neste capitulo é abordado o método de solucédo do modelo, implementado em
uma logica procedural em linguagem Fortran90. O compilador utilizado foi o
Microsoft Visual Studio 2005®. As equacdes da Tabela 3.3 sdo resolvidas em um
processo de “marcha corrente acima”, ou também conhecido como método UDS —
Upwind Differencing Scheme. As equacdes de distribuicdo de pressao e temperatura

séo resolvidas para dois nds consecutivos como:

dpP
P(n+l) = P(n) +—dZ | Az (41)
T “Pifr P exp LY (4.2)
m(n+1) n m(n) n m

sendo que (n) e (n+l) representam o0 nd avaliado e 0 seu consecutivo,
respectivamente, e Az é o espacamento entre nds. Todos os termos do lado direito
das egs. (4.1) e (4.2) sdo avaliados no n6 (n) para encontrar a pressdo e a

temperatura no né (n+1) — seguindo a légica do método UDS.

A Tabela 4.1 apresenta os parametros de entrada do programa, que consistem:
(i) nas condicBes na entrada da tubulacdo, sendo elas as velocidades superficiais
das fases e a temperatura e a pressdo da mistura; (ii) na geometria da tubulacéo,
tais como seu diametro interno e externo, seu comprimento e a condutividade
térmica do seu material; (iii) na condicdo de contorno térmica, dado pela temperatura

e coeficiente de transferéncia de calor do meio externo.

Tabela 4.1 — Parametros de entrada para o modelo.

Parametro Unidade
Comprimento da tubulacéo [m]
Didmetro interno da tubulacéo [m]
Diametro externo da tutbulacdo [m]
Condutividade térmica da parede [W/mK]
Numero de nos (divisbes) da tubulacéo [-]
Velocidade superficial do gas na entrada [m/s]
Velocidade superficial do liquido na entrada [m/s]
Pressédo na entrada da tubulacéo [Pa]
Temperatura da mistura na entrada da tubulacao [°C]
Temperatura do meio externo [°C]

Coeficiente de pelicula do meio externo [W/m?2K]
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As equacdes do modelo matematico sdo resolvidas seguindo as seguintes

etapas:

Vi.

Vil.

viii.

4.1

O arquivo “Entrada.dat” é lido para definir os parametros iniciais da simulacéo.

As propriedades de cada fase no n6 sao determinadas conforme discutido na

préxima sec¢do deste capitulo.

A geometria da célula unitéria, isto €, os comprimentos e fracOes de fase das
regides da célula unitaria, sdo estimados através do modelo de Taitel e Barnea
(1990a). As correlacbes experimentais da Tabela 3.2 séo utilizados para o
fechamento do modelo de geometria da célula unitéaria.

As velocidades das estruturas sdo determinadas pelas egs (4.3) e (3.7).

A pressao no proximo né é determinada a partir do balanco da eq. (4.5). As
tensdes de cisalhamento sao determinadas pela

Tabela 3.1. A temperatura no préximo no é obtida a partir da eq. (4.6).
O coeficiente de transferéncia de calor é estimado pela eq. (4.7).

A velocidade superficial do gas do proximo né € corrigida em funcdo das

variagcOes de temperatura e pressao pela eq. (3.39).

Os passos ii a vii sdo repetidos para o préximo no, até que o ultimo né da

tubulacéo seja atingido.

Os resultados sao impressos no arquivo “Saida.dat”.

Avaliacao de propriedades

A avaliacéo das propriedades das fases, passo ii do algoritmo apresentado na

secdo anterior, foi feito via interpolacdo de tabelas geradas pelo software

RefpropMini®. Essas tabelas tem a finalidade de fornecer as propriedades do liquido

e do gas de acordo com a pressdo e a temperatura do n6é (n) em que se encontra o

processo iterativo. As tabelas estdo disponiveis em arquivos com extensao “.dat”,

nos quais as propriedades estdo distribuidas em uma matriz de 36 linhas e 300

colunas, com faixa de pressao de 1 a 300 bar (com incrementos de 1 bar) e faixa de
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temperatura de 0 a 35°C (com incrementos iguais a 1°C). As propriedades

implementadas no programa séo apresentadas abaixo.

Para o metano (modelo de gas real conforme Setzmann e Wagner, 1991):

Calor especifico a pressao constante [J/kg.K];
Calor especifico a volume constante [J/kg.K];
Coeficiente de Joule-Thomson [ - |;
Condutividade térmica [W/m.K];

Fator de compressibilidade [ - |;

Massa especifica [kg/m3];

Viscosidade dinamica [Pa.s];

Prandtl [ - ].

Para a agua:

Calor especifico a pressao constante [J/kg.K];
Condutividade térmica [W/m.K];

Massa especifica [kg/m3];

Viscosidade dinamica [Pa.s];

Prandtl [ - ].

4.2 Validagao do modelo

Devido a inexisténcia de dados experimentais para escoamentos em golfadas

com gases densos ou a altas pressdes, 0 presente modelo ndo sera propriamente

validado. Os trabalhos experimentais existentes visam normalmente as condi¢des de

pressdo ambiente e gases leves, tais como o ar, por exemplo (Camargo, 1991; Lima,

2009). As correlacdes experimentais para o calculo do coeficiente de transferéncia

de calor também foram baseados nestes casos (Shah, 1981; Kim e Ghajar, 2006).

A validacdo do modelo com dados e correlacdes experimentais para gases

leves ja foi feita por Bassani et al. (2016a). As faixas de precisdo encontrada para 0s

principais parametros sdo: +25% para o gradiente de temperatura, +20% para o

coeficiente de transferéncia de calor, £20% para o gradiente de pressédo e +10%

para a fracdo média de liquido na célula unitaria. Essas faixas de precisdo sao
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validas para o presente trabalho quando considerados gases densos, visto que o
presente modelo é uma extensdo do modelo anterior. O Apéndice B mostra que,
quando o limite p,/p —0 é aplicado, ou seja, um gas leve, entdo as equacdes
apresentadas no Capitulo 3 recaem nas equacfes apresentadas por Bassani et al.
(2016a). Além disso, no proximo capitulo serdo apresentadas as principais
diferencas entre os dois modelos para uma simulacdo de gas relativamente leve

(metano a 5 bar) e relativamente denso (metano a 250 bar).
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5 RESULTADOS E DISCUSSOES

Neste capitulo sdo apresentados os resultados gerados a partir do modelo do
presente trabalho. O capitulo sera dividido em trés secdes. A primeira delas
compara o modelo desenvolvido com o modelo original de Bassani et al. (2016a), de
forma a entender a influéncia da fase gasosa nos casos em que sua massa
especifica ndo pode ser desprezada. Na segunda secdo, o comportamento dos
principais parametros do escoamento em golfadas sera apresentado para diversas
condicOes de pressédo de entrada. Serdo abordadas as velocidades das fases, as
fracOes de fase, o comprimento do pistédo e da bolha, a queda de pressdo ao longo
da tubulagéo, o coeficiente de transferéncia de calor e a temperatura da mistura. Na
terceira secdo, sera apresentada uma analise da sensibilidade do efeito Joule-

Thomson sobre no escoamento em golfadas.

5.1 Influéncia da energia do gas

O modelo desenvolvido no presente trabalho sera comparado com o modelo de
base desenvolvido por Bassani et al. (2016a) a fim de evidenciar a influéncia do gas
na hidrodinamica e transferéncia de calor do escoamento em golfadas a altas
pressbes. Para tanto, serdo feitas simulacbes de escoamento de metano e agua
para duas condicbes de pressdo na entrada: 5 bar (“gas leve”) e 250 bar (“gas
denso”). Os paréametros de simulagao constam na Tabela 5.1. A tubulacdo para o
caso de 5bar na entrada € limitada a 150 m, visto que a perda de carga para
tubulacbes de comprimento superior € muito acentuada. Para o caso de 250 bar, a

tubulacédo foi estendida para 1 km.



Tabela 5.1 — ParAmetros para a simulagéo da influéncia do gas no escoamento em

golfadas.

Parametro

Gas leve Gas denso

Comprimento da tubulacao

150 m 1000 m

Diametro interno / Espessura da parede

26 mm/ 1 mm

Condutividade térmica da parede

400 W/(m.K) (cobre)

Fluidos

Metano e agua

Velocidade superficial do liquido na entrada 1m/s
Velocidade superficial do gas na entrada 1m/s
Pressdo na entrada 5 bar 250 bar
Razéo entre a densidade do gas e do ~3.6% ~18.7%
liquido na entrada
Temperatura na entrada 25°C 25°C
Temperatura do meio externo 4°C 4°C
Coeficiente de transferéncia de calor do 100 W/mz2K 100 W/mzK
meio externo
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A Figura 5.1 mostra a comparacéo entre os resultados dois modelos para a

temperatura da mistura Tm € para o coeficiente de transferéncia de calor hm na

pressdo de entrada definida em 5 bar. Percebe-se que, por se tratar de uma

condicdo de pressdo na qual o metano ainda € relativamente leve (o, / p, ~3,6%), as

distribuicdes de temperatura previstas por ambos os modelos se sobrepdem (Figura

5.1a).

Ja o coeficiente de transferéncia de calor (Figura 5.1b) de ambos os modelos

ficam muito proximos, indicando que, mesmo para a condi¢cdo de 5 bar, o gas ainda

possui uma leve influéncia sobre esse parametro. No inicio da tubulacdo ocorrem

algumas leves oscilagdes no valor de hm. Isso acontece devido as interpolacdes

bidimensionais para estimativa das propriedades dos fluidos.
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Figura 5.1 — Comparacéo do presente trabalho e do modelo de Bassani et al. (2016) para:

a) temperatura da mistura e b) coeficiente de transferéncia de calor ao longo da tubulacdo com
presséo de entrada de 5 bar.
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A comparacéo dos resultados para a queda de pressdo e para a velocidade
superficial do gas sédo apresentadas na Figura 5.2 para 0 mesmo caso de 5 bar. A
gueda de presséao esta relacionada com as tensdes de cisalhamento entre as fases
e a parede da tubulacdo e na interface liquido-gas na regido da bolha alongada.
Bassani et al. (2016a) consideram somente o liquido como influente nas tensdes de
cisalhamento, sendo que o fator de atrito € funcdo da massa especifica das fases e
das forcas de atrito. No presente trabalho, a tensdo de cisalhamento da bolha
alongada com a parede da tubulagdo também é considerada, assim como a tensao
interfacial entre a bolha alongada e o filme de liquido. Visto que a condicdo de
pressdo de entrada adotada é relativamente baixa (5 bar), no qual a massa
especifica do gas é também relativamente baixa em relagcéo a do liquido, as tensdes
de cisalhamento geradas pelo gas pouco afetam a distribuicdo de pressao (Figura
5.2a). Assim, os resultados do presente modelo séo idénticos aos do modelo original
de Bassani et al. (2016a).

a) e Presente trabalho b) e Presente trabalho

5 = = = Bassani et al. (2016a) 1.4 = = = Bassani et al. (2016a)
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w
Velocidade superficial do gas [m/s]

0 50 100 150 0 50 100 150
Comprimento da tubulagio [m] Comprimento da tubulagdo [m]

Figura 5.2 — Comparacéo do presente trabalho e do modelo de Bassani et al. (2016) para:
a) pressao e b) velocidade superficial do gas ao longo da tubulacao com presséo de entrada
de 5 bar.

A velocidade superficial do gas (Figura 5.2b) possui ligeira variagdo quando
comparada ao modelo de Bassani et al. (2016a). Isso ocorre devido a consideracéo
do comportamento real do gas através do uso do fator de compressibilidade Z na
eqg. (3.39). O fator de compressibilidade € fung¢édo da temperatura e da pressédo e seu
emprego gera um desvio no comportamento da velocidade superficial do gés
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gquando comparado a um modelo de gas ideal, o qual possui fator de
compressibilidade igual a unidade (Z =1). Ou seja, a utilizacdo do modelo de géas
ideal, conforme proposto por Bassani et al. (2016a), possui algumas leves

divergéncias para o caso aqui considerado (metano a 25°C e 5 bar).

Aumentando a pressao de entrada para 250 bar e o comprimento da tubulacao
para 1000 m, é possivel evidenciar a influéncia do gas no escoamento em golfadas
(Figura 5.3). A queda de temperatura fica significativamente mais acentuada
utilizando a modelagem do presente trabalho para esta pressao (Figura 5.3a). Isto
se dé& principalmente ao aumento do coeficiente de transferéncia de calor (Figura
5.3b), que no presente modelo também leva em consideracdo a fase gasosa.
Percebe-se que o coeficiente de transferéncia de calor da mistura praticamente
dobra de valor quando o gas é considerado para este caso de pressao, indicando a
importancia da consideracdo da energia do gas em cenérios de alta pressao.
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Figura 5.3 — Comparacéo do presente trabalho e do modelo de Bassani et al. (2016) para:
a) temperatura da mistura e b) coeficiente de transferéncia de calor ao longo da tubulac&o com
presséo de entrada de 250 bar.

A Figura 5.4a apresenta a distribuicdo de presséo para o caso de 250 bar. A
gueda de pressdo estimada pelo modelo do presente trabalho é claramente mais
acentuada quando comparado ao modelo de Bassani et al. (2016). Isto acontece
devido, nesse caso em que a massa especifica do gas € cerca de 18,7% o valor da
massa especifica do liquido, as tensbes de cisalhamento geradas pela fase gasosa
atrito suficiente para alterar o gradiente de pressao.



69

A Figura 5.4b compara a velocidade superficial do gas para o caso de 250 bar.
A utilizacdo do fator de compressibilidade Z gera velocidades superficiais do gas
menores que no modelo de gas ideal, conforme ja havia sido constatado para o caso
de 5 bar. Para o caso de 250 bar, este efeito é ainda mais acentuado. Além disso, a
tendéncia de jc na Figura 5.4b ja contabiliza as variacdes de temperatura e pressao

atuando na contracdo/expanséao do gas.
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Figura 5.4 — Comparacéo do presente trabalho e do modelo de Bassani et al. (2016) para:
a) pressao e b) velocidade superficial do gas ao longo da tubulacao com presséo de entrada
de 250 bar.

Conforme apresentado nesta se¢do, o géas influencia as distribuicdes de
pressdo e temperatura, principalmente em condicdes de alta pressado nas quais a
massa especifica da fase gasosa possui ordem de grandeza similar a massa
especifica da fase liquida. As distribuicbes de temperatura e pressdo, por sua vez,
influenciam: (i) as propriedades das fases ao longo da tubulacdo e (ii)a
contracao/expansdo do gés, ou seja, o valor da velocidade superficial do gas. A
velocidade superficial do gas e as propriedades das fases sdo essenciais para
prever a geometria da célula unitaria e a hidrodindmica e a transferéncia de calor do
escoamento em golfadas. Este serd o topico de analise da préxima se¢do: como a

pressao de entrada influencia o escoamento em golfadas.
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5.2 O efeito da presséo no escoamento em golfadas

O foco desta secdo é analisar os efeitos de cenarios de alta pressédo sobre o
escoamento em golfadas. Para tanto, o0 modelo proposto sera utilizado para simular
guatro condi¢cdes de pressdo na entrada: 100 bar, 150 bar, 200 bar e 250 bar. Os
fluidos considerados sdo metano e agua, escoando em uma tubulacao de 1,5 km de
comprimento. Essa analise tem o objetivo de entender o efeito da pressdo no
comportamento dos principais parametros do escoamento em golfadas, tais como: a
temperatura da mistura, o gradiente de pressao, as fracdes de fase, as velocidades
superficiais, a frequéncia do escoamento e os comprimentos do pistdo, da bolha

alongada e, consequentemente, da célula unitaria.

Tabela 5.2 — Parametros para a simulacao da influéncia da pressao de entrada no
escoamento em golfadas.

Comprimento da tubulacdo 1,5 km
Didmetro interno / Espessura da parede 26 mm /1 mm
Condutividade térmica da parede 400 W/(m.K) (Cobre)
Fluidos Metano e agua
Velocidade superficial do liquido na entrada 1m/s
Velocidade superficial do gas na entrada 1m/s
Pressdo na entrada 100/ 150/ 200 / 250 bar

Razéo ent[e a densidade do géas e do 76/11,8/15.6/18.7 %
liguido na entrada
Temperatura na entrada 25°C
Temperatura do meio externo 4°C
Coeficiente de transferéncia de calor do 100 W/m2K
meio externo

A Figura 5.5 apresenta os resultados para a temperatura da mistura e para o
coeficiente de transferéncia de calor para os quatro casos de pressao na entrada.
Apesar do coeficiente de transferéncia de calor da mistura aumentar (Figura 5.5b)
em condi¢cdes de maior presséo, o gradiente de temperatura diminui (Figura 5.5a).

Isto parece contraditério, porém é consequéncia de dois fenbmenos competitivos:

i. O coeficiente de transferéncia de calor da mistura (que representa a troca de
calor por conveccao interna entre a mistura e a parede) aumenta devido ao
aumento da troca de calor entre a bolha alongada e a parede para os casos em
gue a massa especifica do gas é maior (pressées mais elevadas). Visto que a

massa especifica é diretamente proporcional aos numeros de Reynolds e



71

Nusselt, altas pressGes promovem maiores coeficientes de pelicula na bolha
alongada. Além disso, altas pressfes promovem o0 scooping térmico do gas,
também relacionado a massa especifica desta fase. Assim, quanto maior a
pressao, maior o coeficiente de transferéncia de calor da mistura, promovendo

um aumento no gradiente de temperatura ao longo da tubulagéo.

ii. Visto que os casos simulados sdo para velocidades superficiais constantes na
entrada (ou seja, vazfes volumétricas constantes na entrada), entdo pressoes
mais elevadas significam também um aumento na vaz&o massica da mistura a
ser resfriada. Ou seja, quanto maior a pressdo, maior a capacidade térmica da
mistura devido a maior densidade da fase gasosa. Assim, maior também sera a

dificuldade de promover o resfriamento dessa mistura.
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Figura 5.5 — Resultados para: a) temperatura da mistura [K] e b) coeficiente de transferéncia de
calor da mistura [W/m2.K] para diferentes condi¢cdes de presséo na entrada.

Os mecanismos (i) e (i) sdo competitivos e, para os casos simulados, o
mecanismo (ii) prevalece. Matematicamente, os dois mecanismos podem ser

interpretados através da competicdo entre a variacdo de energia da mistura e a troca
de calor com a parede:

Qenergia mistura Qtroca de calor - rT.]mcp,mATm = hm A (TW _Tm) (5 1)

sendo que a variacdo de energia da mistura é aproximada pela capacidade térmica

da mistura (mc, ) e pela variacdo de temperatura da mistura AT, ; enquanto a
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troca de calor por conveccdo € representada pelo coeficiente de transferéncia de

calor da mistura h_, pela area de troca térmica A e pelo gradiente de temperaturas
entre a parede e o fluido (T, —T,). A eq. (5.1) € um balanco de energia similar ao

apresentado no capitulo de modelagem, porém utilizando uma abordagem
homogénea simplificada e sem considerar o efeito Joule-Thomson ou 0 scooping
térmico. Percebe-se, da eq. (5.1), que o coeficiente de transferéncia de calor da
mistura € diretamente proporcional ao gradiente de temperatura da mistura

(mecanismo i); enquanto o aumento da densidade do gas (implicito no temo m_)

esta relacionado ao aumento da capacidade térmica da mistura, que € inversamente

proporcional ao gradiente de temperatura da mistura (mecanismo ii).

A Figura 5.6 apresenta o gradiente de pressédo e a distribuicdo de pressdo ao
longo da tubulagao. A distribuicdo de pressao aparenta ter um comportamento linear
ao longo da tubulacdo, conforme pode ser visto na Figura 5.6b. Porém, ao ser
analisado o gradiente de pressao (Figura 5.6a), percebe-se que este aumenta para
maiores valores de pressfes estabelecidas na entrada da tubulacédo. Isso esta
relacionado ao aumento da massa especifica do gas, associada as tensfes de
cisalhamento através do nimero de Reynolds, originando uma maior contribuicdo ao
atrito do gas com a parede, assim como na interface liquido-gas. Para o caso de
pressdo na entrada de 100 bar, percebe-se que o gradiente de pressdo aumenta
mais acentuadamente ao longo da tubulagdo, ultrapassando os gradientes de
pressédo para o caso de 150 e 200 bar. Isto se deve ao fato de que, no caso de
100 bar, o gas apresenta uma maior tendéncia de expansao (a ser discutido na
Figura 5.7a), acelerando a velocidade superficial do gas e promovendo maior

agitacdo do sistema, com aumento do atrito entre mistura e a parede.
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Figura 5.6 — Resultados para: a) Gradiente de pressao [Pa/m] b) Distribuicdo de pressao [Pa]
para diferentes condi¢cGes de presséo na entrada.

A tendéncia das velocidades superficiais das fases pode ser vista na Figura
5.7. A velocidade superficial do gas ao longo da tubulacdo (Figura 5.7a) é resultado
de dois fenbmenos competitivos: (i) a contragdo do gas devido ao resfriamento da
mistura e (ii) a expansdo do gas devido a perda de carga ao longo da tubulacéo
(Pereira et al., 2015). No inicio da tubulacéo, a velocidade superficial do gas diminui,
visto que o resfriamento da mistura é mais acentuado nesta regido. Em seguida, ha
um minimo na tendéncia da velocidade superficial do gas, o que indica que os dois
mecanismos se anulam. Deste ponto em diante, o fenbmeno que atua com maior
intensidade sobre a velocidade do gas é a queda de presséo, o qual resulta em um
aumento da velocidade superficial do gas. Percebe-se que o ponto de minimo ocorre
anteriormente para os casos de menor pressdo, visto que o resfriamento € mais
acentuado para 0s mesmos. Assim, N0S casos onde a pressao € menor, a mistura
percorre uma distancia maior até o final da tubulacdo na qual o gas esta sujeito a
uma expansado. Isso resulta em que a velocidade superficial do gas aumente

bastante no caso de 100 bar.

A Figura 5.7b apresenta a velocidade superficial do liquido ao longo da
tubulacdo. A velocidade superficial do liquido permanece constante durante todo

escoamento devido a hipotese de liquido incompressivel.

A Figura 5.7c retrata a velocidade da mistura. Observando que a velocidade
superficial do liquido permanece constante ao longo do escoamento, entdo a mistura

segue 0 mesmo comportamento do gas. Ou seja, a mistura tende acelerar ao longo
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da tubulacéo devido a expanséo do gas, visto que o gradiente de pressado prevalece
sobre o gradiente de temperatura na competicdo de expanséo/contracdo do gas

para os casos simulados.

A Figura 5.7d mostra a razdo da velocidade do liquido pela velocidade da
mistura (em inglés, conhecido como liquid loading). Esse fator apresenta uma
tendéncia contraria a tendéncia da velocidade da mistura, visto que a velocidade
superficial do liquido é constante. O liquid loading € um parametro que normalmente
esta diretamente relacionado a frequéncia do escoamento (Shulkes, 2011) e a razao
entre os comprimentos das regides da célula unitaria (Rosa e Altemani, 2006).
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Figura 5.7 — Resultados para: a) velocidade superficial do gas [m/s], b) velocidade superficial
do liguido [m/s], ¢) velocidade superficial da mistura e d) liquid loading para diferentes
condicBes de pressédo na entrada.

A Figura 5.8 apresenta as fracfes de fase em cada regido da célula unitaria.

Durante o resfriamento da mistura, as fracbes de fase do liquido e do gas
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apresentam uma forte variagdo no inicio do escoamento e tendem a entrar em um
equilibrio ao longo do duto. Essas variacfes sdo mais intensas para pressées mais
baixas. A fracdo de liquido na bolha (Figura 5.8a) aumenta com o resfriamento da
mistura devido ao aumento da viscosidade do liquido com o resfriamento da mistura
(Mazza et al., 2010). Ja a fracdo de liquido no pistéo (Figura 5.8c) apresenta pouca
variacdo ao longo da tubulacdo, menor que 1%. As fracdes de gas (Figuras 5.8b e d)

possuem um comportamento inverso as fracdes de liquido.
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Figura 5.8 — Resultados para: a) fracdo de liquido na bolha [-], b) fracdo de gés na bolha [-],
c¢) fracdo de liquido no pistéo [-] e d) frac@o de gas no pistéo [-] para diferentes condi¢8es de
pressdo na entrada.

A Figura 5.9 apresenta os resultados para os comprimentos das regides da
célula unitaria. De forma a manter o balanco de massa dentro da célula unitaria, os
comprimentos das regides variam levando em consideragéo que: (i) 0 gas contrai ou
expande (Figura 5.7a) ao longo da tubulagdo em funcdo das mudangas na

temperatura e presséo da mistura; (ii) o liquido é considerado incompressivel (Figura
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5.7b); e c) as fracBes de liquido e gas sdo um resultado do balanco de quantidade
de movimento (conforme proposto por Taitel e Barnea, 1990) e dependentes das
propriedades das fases em cada ponto da tubulacdo. Logo, o comprimento da bolha
diminui no inicio da tubulagéo, apresenta um ponto de minimo e depois cresce,

seguindo as tendéncias da velocidade superficial do gas (Figura 5.9a).

Devido ao consideravel aumento no comprimento da bolha (e também do
filme), e ainda devido ao aumento na fracdo de liquido no filme ao longo da
tubulacéo, o pistdo diminui em tamanho (Figura 5.9b). Isto ocorre devido a captura
de liquido do pistdo pelo filme de liquido da célula unitdria consecutiva. Este
fendbmeno é conhecido como troca de massa por scooping (Shoham, 2006). Visto
gue a diminuicdo do pistdo €, em valores absolutos, menor que o aumento no
tamanho da bolha, de uma forma geral o comprimento da célula unitaria aumenta ao

longo da tubulacao (Figura 5.9c).
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E importante perceber ainda que a competicdo entre a expansio do gas devido
a queda de pressdo e a contragcdo do gas devido a queda de temperatura sao
fendbmenos competitivos que causam o aparecimento de um ponto de minimo (ou

maximo) na maioria das curvas apresentadas nesta sec¢ao.

5.3 Influéncia do efeito Joule-Thomson

No presente trabalho, a contribuicdo do efeito Joule-Thomson foi incluida nas
equacOes do balaco de energia da mistura como um termo de geracao,
representado pela eq. (3.84), repetido aqui para fins didaticos:

dP
9" = pPsRay ALy C, cUr tsr 6 4z (3.84)

Visto que o termo de geracao de energia é diretamente proporcional a massa

especifica do gas p;, € que o mesmo € diretamente proporcional a pressdo de

entrada, entdo o caso de 250 bar com os dados de entrada disponiveis na Tabela
5.1 sera utilizado para entender a sensibilidade do efeito Joule-Thomson no
escoamento. Foram realizadas duas simulagdes, um caso considerando o termo de

geracdo de energia e em um segundo caso desprezando esse termo.

A Figura 5.10 apresenta as diferencas na distribuicdo de temperaturas,
detalhando a saida da tubulacdo onde o efeito Joule-Thomson é mais visivel. O
efeito Joule-Thomson se mostrou pouco influente no caso simulado. Na saida da
tubulacéo, quando o efeito Joule-Thomson foi considerado, a temperatura da mistura
ficou aproximadamente 0,1 K abaixo em relacdo a quando o termo de geracéo foi
desprezado. A falta de sensibilidade ao efeito Joule-Thomson no caso simulado

pode ser proveniente dos seguintes fatores:

i. Escoamento horizontal: no presente trabalho, o termo de empuxo devido a

forca gravitacional é nulo, pois se trata de escoamento horizontal. Para
escoamentos inclinados e verticais, 0 gradiente de pressdao €
consideravelmente maior, o que levaria ao aumento do termo de geragao de

energia.
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Massa especifica e viscosidade das fases: recomenda-se, para trabalhos

futuros, a utilizacdo de gases e liquidos mais densos e viscosos, tais como
0leos. A maior densidade dos fluidos eleva o numero de Reynolds, além de
estar atrelada ao gradiente de pressao gravitacional para os casos de
escoamento inclinado e vertical. J&4 a viscosidade esta diretamente relacionada
as tensbes de cisalhamento das fases com a parede. Ambas a massa
especifica e a viscosidade irdo gerar um gradiente de pressdo mais elevado,

intensificando o efeito Joule-Thomson.

Queda de pressdo e a transferéncia de calor: o efeito Joule-Thomson é

comumente observado durante a passagem de gases em valvulas de
expansdo. Nesse contexto, o gas sofre uma expansao subita, caracterizada por
uma grande perda de carga. Porém, no escoamento em golfadas horizontal, a
gueda de pressao é significativamente menor. Isso torna possivel a troca de
calor entre as fases e 0 meio externo. Essa competicdo entre queda de
temperatura e pressao resulta em uma sensibilidade menor da temperatura da

mistura em relagéo ao termo de geracao de energia.
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Utilizando o termo que representa a razao entre o efeito Joule-Thomson e a
troca de calor com a parede e entre duas células unitarias, desenvolvido no

Apéndice A:

dP
PsRau ALy C, Ut iy o 4z Do dP

) 3 C —Uyje o (5.2)
(mLsz,L +mGsz,G)K_(hGBSGBLB +hgS gl +hisSs Ls) P dz

percebe-se que os termos se reduzem a uma escala dada em funcao da razao entre
as densidades das fases p, / p,, do coeficiente de Joule-Thomson do gas u;; , € do
gradiente de pressdo dP/dz . Para as simulacdes apresentadas, o termo referente a
queda de presséo esta na ordem de 102 e o coeficiente de Joule-Thomson na ordem

de 10° a 107°. Logo, nos casos em que a massa especifica do gas p, possui
aproximadamente mesma ordem de grandeza da massa especifica do liquido p, ,
ou seja, p;/ p =1, tem-se que o efeito Joule-Thomson possui uma contribuigéo da

ordem de 102 no balanco de energia. Assim, ressalta-se a contribuicdo do efeito
Joule-Thomson para: (i) casos de altos gradientes de pressao, tais como em

escoamentos verticais e expansfes em valvulas, e (ii) gases relativamente densos.
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6 CONCLUSAO

No presente trabalho, uma modelagem mecanicista em regime permanente
para a transferéncia de calor no escoamento em golfadas foi desenvolvida. A troca
térmica do gas foi incluida no balanco de energia e o gas foi tratado como real.
Foram analisados quatro casos de pressfes da entrada, além da sensibilidade do
escoamento em golfadas ao efeito Joule-Thomson.

Para pressfes mais elevadas, o gradiente de temperatura da mistura diminui,
embora o coeficiente de transferéncia de calor da mistura aumente devido a troca de
calor do gas com a parede. Isso ocorre porque a capacidade térmica da mistura

também aumenta com o aumento da pressao.

O gradiente de pressdo aumenta para valores maiores de pressao na entrada.
Isso € provocado pelo aumento da massa especifica do gas contribuindo para as

tensbes de cisalhamento com a parede da tubulagéo e na interface liquido-gés.

A velocidade superficial do gas apresenta um comportamento combinado entre
a contracdo do gas devido a queda de temperatura e a expansao do gas devido a
gueda de pressédo. A contracdo por queda de temperatura € predominante no inicio
da tubulacdo, onde o gradiente de temperatura entre a mistura e meio externo é
mais acentuado. Um ponto de minimo ocorre no momento em que ambos os
mecanismos se anulam. A partir desse ponto, a queda de pressdo atua mais

intensamente no comportamento da velocidade do gas.

As fragbes de fase apresentam uma forte variagdo no inicio do escoamento,
mais intensas para pressdes menores, e tendem a entrar em equilibrio da metade

para o fim da tubulacéao.

O efeito Joule-Thomson n&do se mostrou muito influente no resfriamento da
mistura para as condi¢cdes analisadas, gerando temperaturas levemente inferiores
na saida da tubulacdo. Frisa-se a sensibilidade do efeito Joule-Thomson para casos
de gradientes de pressdo mais elevados (escoamento vertical ou através de
valvulas) e para fluidos mais densos e viscosos, 0s quais devem ser 0 escopo de

trabalhos futuros.
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PRODUCAO CIENTIFICA

A seguir, foram compiladas as referéncias e resumos dos artigos cientificos

relacionados ao presente trabalho publicados ou submetidos.

Periédicos

BASSANI, C.L.; PEREIRA, F.H.G.; BARBUTO, F.AA.; MORALES, R.E.M., 2016.
Modeling the scooping phenomenon for the heat transfer in liquid-gas
horizontal slug flows. Applied Thermal Engineering, v. 98, p. 862-871.

Abstract. The heat transfer between the deep sea waters and the oil and gas mixtures flowing
through production lines is a common situation in the petroleum industry. The optimum prediction of
the liquid-gas flow parameters along those lines, when the intermittent flow pattern known as slug flow
is dominant, has extreme importance in the design of production facilities. The mixture temperature
drop caused by the colder sea waters, which can be regarded as an infinite medium with constant
temperature, directly affects physical properties of the fluids such as the viscosity and specific mass.
Gas expansion may also occur due to pressure and temperature gradients, thus changing the flow
hydrodynamics. Finally, the temperature gradient affects the thermodynamic equilibrium between the
phases, favouring wax deposition and thus increasing pressure drops or even blocking the production
line. With those issues in mind, the present work proposes a stationary model to predict the mixture
temperature distribution and the two-phase flow heat transfer coefficient based on the mass,
momentum and energy conservation equations applied to different unit cell regions. The main
contribution of the present work is the modelling of the thermal scooping phenomenon, i.e., the heat
transfer between two adjacent unit cells due to the mass flux known as scooping. The model was
implemented as a structured Fortran95 code with an upwind difference scheme. The results were
compared to experimental data and presented good agreement. The analysis showed that the
inclusion of the scooping phenomenon into the model resulted in an averaged 8% improvement in the
temperature gradient calculation and heat transfer coefficient prediction for the flowing mixture.

Congressos

PEREIRA, F.H.G.; BASSANI, C.L.; MEDINA, C.D.M; COZIN, C.; BARBUTO, F.AA,
MORALES, R.E.M., 2015. Heat transfer influence analysis on liquid-gas
horizontal slug flow hydrodynamics using a slug-tracking model. Proceedings
of COBEM - 23rd ABCM International Congress of Mechanical Engineering, ABCM,
Rio de Janeiro, Brazil.

Abstract. Gas-liquid two-phase slug flows in pipes occur over a wide range of gas and liquid flow
rates. This kind of flow pattern is frequently found in oil and gas offshore transportation, concomitantly
with transfer of heat between the transported fluids and the subsea waters. An accurate prediction of
the heat transfer is essential in the design of production facilities and operation, as well as in flow
assurance assessments due to the possibility of wax and hydrates formation and deposition. Also, the
gas expansion or contraction due to temperature and pressure gradients affects some slug flow
parameters such as the elongated bubble length and its translational velocity. It might also influence
the slip velocity between the phases, whose role in liquid mass transfer across the slug flow structures
is relevant and tends to decrease the liquid slug length along the pipeline. From this perspective, the
present work investigates the influence of the heat transfer in the hydrodynamic parameters of this
type of flow by using a transient slug tracking model. The predicted lengths and velocities of each slug
flow structure under heating, cooling, isothermal conditions and different gas and liquid flow rates were
obtained and analyzed.
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BASSANI, C.L.; PEREIRA, F.H.G.; BARBUTO, F.A.A.; MORALES, R.E.M., 2015.
Sensitivity analysis of a horizontal stationary heat transfer slug flow model on
the elongated bubble velocity. Proceedings of COBEM - 23rd ABCM International
Congress of Mechanical Engineering, ABCM, Rio de Janeiro, Brazil.

Abstract. The two-phase slug flow pattern occurs over a wide range of gas and liquid flow rates and is
frequently found in oil and gas offshore transportation operations. Due to the high complexity of this
kind of multiphase flow, several experimental works attempted to model some important parameters
such as the slug frequency and the elongated bubble translational velocity. The experimental
correlations that arose from such works are widely used today on stationary slug flow simulators so as
to provide mathematical closure to several models, as the one that will be presented here. Yet, those
correlations were developed under different experimental conditions, where the pipe geometry, the
fluid properties and even the measurement techniques widely affect the shape and/or the extrapolated
accuracy of those experimental correlations. Therefore, the present work presents a sensitivity
analysis of a heat transfer model for stationary gas-liquid slug flows in horizontal pipes in terms of the
chosen elongated bubble velocity correlation. The sensitivity analysis for the pressure and
temperature gradients predictions is shown here, as well as for the two-phase flow heat transfer
coefficient and for the length of the slug flow structures.
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APENCIDE A — SENSIBILIDADE DO EFEITO JOULE-THOMSON

Na condicdo de escoamento a baixas pressfes, sao realizadas algumas
manipulacdes matematicas no balanco de energia da mistura, eg. (3.85), de forma a

encontrar a influéncia do efeito Joule-Thomson:

aT. ,
Pm ALUCp,mUT E +(mLsz,L + mGsz,G )K(TW _Tm) =

o (389
= (hGBSGB Ly +hSiels +hsS 5L )(Tvv T ) + PRy Al Cp,GUT/uJT,G E

Aplicando uma mudanca de variavel da seguinte forma:

T, -T —¢.-9n_0¢

A.l
m dz dt (A1)

Substituindo (A.1) em (3.85):

d , .
~PnALC Uy d_f +(mLsz,L +Mg,Cy 6 )K¢ =
A2
e 8D
= (NeeScsle +NigSisle +MsSsLs )@+ PeRay ALyC, Ur ity 6 dz

Agrupando os termos em comum:

ad—¢+b¢=c
dz

a= _pmALUCp,mUT
b= (mLsz,L +Mg,C, 0 )K_(hGBSGB Lg +hgSsls +NisSisks )
dP

C=pPsRey ALy Cy Ut i 4z

(A.3)

Cuja solucéo é:

C

C b
=—+| ¢ —— |exp| ——z A.4
¢<Z)b(¢'b]p(aj .
sendo ¢ =T, —T.. Seja uma tubulagdo longa o suficiente para que toda a troca de

calor com o meio externo seja efetuada. Assim, espera-se que 0 escoamento seja

isotérmico a partir deste ponto, ou seja, ¢, ,,,=0..T, =T, =T, . Aplicando o limite

71—

daeqg. (A4) para z—>x:
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i, =tim| 2+~ oo 22 |-
dP (A.5)

_ PeRau ALUCp,GUT:uJT,G di
limd,) = : £
- (mLsz,L +Mg,C 6 )K_(hGBSGB Lg +hSels + NS5k )

7

Percebe-se que, no limite em que a tubulacdo é infinitamente grande, a
temperatura da mistura ndo atinge a mesma temperatura da parede. Ou seja,

¢(H@) #0. O termo do lado direito da eq. (A.5) mostra que, devido ao efeito Joule-

Thomson (numerador), a mistura sempre tenderd a mudar de temperatura em
funcd@o do gradiente de pressado. Assim, a mistura voltara a trocar calor com o meio
externo (denominador). Logo, a eq. (A.5) representa a razdo entre o termo de
geracdo devido ao efeito Joule-Thomson e a troca de calor da mistura radialmente

com a parede e axialmente entre duas células unitarias.
Sabendo que hghsocRe ocp , hhgocResoc oy, Kochyg, g, he, o, 06, tem-
se que a eg. (A.5) é proporcional a:
dP

PsRau ALy C, Ut iy o 4z Do dP

) 3 C —Uyje o (A.6)
(mLsz,L +mGsz,G)K_(hGBSGBLB +hgS gl +hisSis Ls) P dz

ou seja, a relacdo entre o efeito Joule-Thomson e a o termo de troca de calor &

fungdo da razéo entre as densidades das fases p;/p , do coeficiente de Joule-
Thomson do gas u;;, € do gradiente de pressao dP/dz. Para o caso em que

Ps 1 p. =0, ou seja, um gas leve ou uma presséo baixa, o efeito Joule-Thomson é

inexpressivel. Assim, a temperatura da mistura em uma tubulacdo infinita se

aproxima da temperatura da parede:

limg  =0-T =T, (A.7)

150 T(2) m(z—w;pglp —0) ~

LN
PL

0 que esta de acordo com o limite esperado para escoamento em uma tubulacéo de

comprimento infinito: o equilibrio térmico.
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APENCIDE B — COMPORTAMENTO DO MODELO PARA GASES

LEVES

O presente trabalho se baseou no modelo originalmente proposto por Bassani
et al. (2016a), porém considerando o efeito do gas tanto no balanco de quantidade
de movimento como de energia. O comportamento de gas real também foi adotado,
ao invés do comportamento de gas ideal. A seguir, serdo aplicados limites de
ps | p. =0 (ou de que a presséo é suficientemente baixa, P — 0) para mostrar que

o modelo apresentado neste trabalho recai sobre o modelo originalmente proposto
por Bassani et al. (2016a).

Velocidade superficial do gas

Para casos de baixa presséo, o fator de compressibilidade do géas vale Z = 1.
Assim, a eq. (3.39) fica:

lim i — i . \Z\(\ml) I:)(n) Tm(n+l) o P(n) Tm(n+l)
PI_IT(]) JG(I‘I+1) - PI_rI(]) JG(FI) Z P -I- - JG(n) P T
(Mg (1) “m(n) (n+1)  'm(n) (B.1)

0 que é idéntico a hipétese de comportamento de gas ideal feita por Bassani et al.
(2016a).

Gradiente de pressao

Aplicando o limite para quando o gas possui massa especifica relativamente
baixa em relag&o ao liquido na eq. (3.13):

~0 ~0
S . ) 2
tim [ =921 | = tim ’LSSL55+(TLB o0 T 58 i+KpLM
e o\ dzl, ) 2o AL A L, 2L,
h " (B.2)
2
lim | ~9P| | 7S bs | 7ieSie i+KPLM

PL
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que é idéntico as hipdteses feitas por Bassani et al. (2016a) de atritos despreziveis

entre o gas e a parede e na interface liquido-gas,.

Variagdo de energia na célula unitaria

Aplicando o limite para a capacidade térmica quando o gas possui massa

especifica relativamente baixa em relacéo ao liquido na eq. (3.45):

dT dT,

j PLAR LyC, Uy Bz (B.3)

lim
Pe_yg ~RLUPL

PL

que é idéntico ao encontrado por Bassani et al. (2016a).

Scooping térmico

Aplicando o limite para quando o0 gas possui massa especifica relativamente

baixa em relagdo ao liquido no termo de scooping térmico, eq. (3.76):

lim [(mucvﬁ?h@\ VG) )} = lim | mc, (T, =T )] (B.4)

pG -0 P FrG -0
PL

Aplicando o limite para fator de scooping térmico «, eq. (3.72):

~0
hLBSLBL +DQB'SG/BI;
lim k= I|m exp
Zf -0 %B\PLN §\~ULB

lim x =exp M —exp| - hsSsLs
. PC, AU 4 £.C, AU

gue é idéntico ao fator de scooping térmico encontrado por Bassani et al. (2016a) ao

LS LS

h.sS
P O, A

(B.5)

desconsiderar a contribuicdo da fase gasosa. Substituindo (B.5) em (B.4):

pl:m [, k(T =T) | = chv{e p(ml—exp{—mﬂ(m -T,) (B.6)

o pLCv,LAU LB pLCv,LAU LS

gue € idéntico ao termo de scooping térmico de Bassani et al. (2016a).
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Troca de calor com a parede

Aplicando o limite para a troca de calor com a parede da tubulacdo e

considerando a massa especifica do gas tendendo a zero:

,!(!m0|:( hGB L ~0 + hLBSLB I‘B + hLSSLS LS )(TW _Tm ):| = (hLBSLB I‘B + hLSSLS LS )(TW _Tm) (B7)
PL

idéntico ao modelo de Bassani et al. (2016a).

Efeito Joule-Thomson
Aplicando o limite a eq. (3.84):

. . . dP
p“m (q ) = p“m |:>S\ZORGU ALy CycUr iy g d_} ~0 (B.8)
p—‘i—)O p—‘i—)O z

que é idéntico a desconsiderar o efeito Joule-Thomson, como feito por Bassani et al.
(2016a).

Distribuicdo de temperatura e coeficiente de transferéncia de calor

Substituindo as eqgs. (B.3) a (B.8) na eq. (3.41) e resolvendo, encontram-se 0s

seguintes termos m, n e p para a solucao da distribuicdo de temperaturas, eq. (3.87):

m=p AR L,C, Us
n=hgSgls +hS L — m.C, K (B.9)
p= r‘Tw

sendo q =0 o termo que representa a geracdo de energia. Substituindo (B.9) em

(3.90) e isolando o coeficiente de transferéncia de calor:

hm :(h SLB i_,_h SLS i_ m'-ZCVJ-K] jL (B.lO)

s, sl S, )R

As egs. (B.9) e (B.10) séo justamente as expressdes obtidas por Bassani et al.
(2016) para a distribuicdo de temperatura e para o coeficiente de transferéncia de

calor da mistura, respectivamente.





