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Resumo da Dissertagdo apresentada a COPPE/UFRJ como parte dos requisitos

necessarios para a obtenc¢ao do grau de Mestre em Ciéncias (M.Sc.)

MODELAGEM DE SLUGGING SEVERO DE RISERS EM CATENARIA

José Vilani Oliveira Junior

Outubro/2011

Orientadores: Murilo Augusto Vaz

Su Jian

Programa: Engenharia Oceanica

A intermiténcia severa (“s/ugging severo’) ocorre sob certas condi¢cdes de baixas
vazdes de gas e liquido em configuragdes de um duto em declive seguido de um riser. A
principal caracteristica da intermiténcia severa ¢ que ela ¢ pulsante devido a varia¢do da
pressao no duto causado por golpes de dleo, alternando periodos produzindo elevados
volumes de 6leo e periodos produzindo elevados volumes de gés.

O objetivo deste trabalho ¢ desenvolver modelos matematicos para o célculo dos
principais parametros de intermiténcia severa em sistema duto-riser em catenaria. Os
modelos propostos, um baseado no modelo de Schmidt et al. (1980) que utiliza
equacgdes diferencias ordindrias e o outro baseado no modelo de Taitel (1986) que
utiliza uma solucdo algébrica, foram modificados para levar em consideracdo a
configuracdo geométrica do riser em catendria. Com isso, novas formulagdes para a
queda de liquido residual (“fallback™) foram propostas e incorporados também nos
modelos originais para o riser vertical. Os dois modelos desenvolvidos foram validados
com dados experimentais de trés casos de teste: um de riser vertical de 38,1 m (Caso 1),
o outro com um conjunto de nove combinagdes de velocidades superficiais de gas e de
liquido obtidos de uma mesma instalagdo de riser em catenaria com altura de 9,886 m
(Caso 2), e finalmente um sistema real offshore em producdo de duto-riser em catenaria
operando em lamina d’agua de 1.250 m (Caso 3). Baseado nas comparagdes dos
resultados das simulagdes e dos dados experimentais, concluimos que o modelo
modificado proposto para sistema duto-riser em catenaria baseado no modelo de Taitel

pode ser aplicado na simulagdo de intermiténcia severa com boa precisao.
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The severe slugging occurs under certain conditions of low gas and liquid flow rates in
configurations of a downward flowline followed by an upward riser. The main
characteristic of the severe slugging is that it is pulsating due to the pressure variations
inside the flowline caused by oil blowout in alternated periods of high production of oil
and high production of gas.

The objective of this research is to develop mathematical models in order to make it
possible to calculate the main parameters of severe slugging in a flowline-riser system
in catenary. Both the proposed models, one of which is based on Schmidt et al.’s model
(1980) and uses ordinary differential equations, and the other one which is based on
Taitel’s model (1986) and uses an algebraic solution, have been modified in order to
take into consideration the geometric configuration of the riser in catenary. Therefore,
new formulations for the residual liquid fallback have also been proposed and
incorporated in the original models for the vertical riser. The two developed models
have been validated with experimental data of three test cases: being the first one of a
vertical riser with 38,1m of length (case 1), the second one of a group of nine
combinations of superficial speed of gas and liquid obtained from the same riser in
catenary installation with a 9,886m height (case 2), and finally the third one being a real
offshore system in production of flowline-riser in catenary, operating in a water depth of
1.250m (case 3).

Based on the comparison of the simulations results and on the experimental data, the
obtained conclusion was that the proposed modified model for the flowline-riser system
in catenary based on Taitel’s model may be applied on the simulation of severe slugging

with rather accurate precision.
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1. Introducdo

A industria de petroleo vem batendo novos recordes de exploracdo e
producdo offshore de hidrocarbonetos, atingindo maiores laminas d’agua com a
descoberta de novas fronteiras petroliferas. Além do desafio de explorar em adguas mais
profundas, o trabalho de perfuracdo e producdo também ¢ obrigado a evoluir para
atender as novas exigéncias técnicas e ambientais, ampliadas pelas recentes descobertas
das grandes jazidas no pré-sal brasileiro.

As novas fronteiras alcangadas para producdo de hidrocarbonetos em
campos petroliferos offshore necessitam da utilizagdo de plataformas flutuantes ou
navios de processamento primadrio, separadores, redes de dutos submarinos e de risers,
navios de estocagem e aliviadores, sistemas de bombeamento e transporte de
hidrocarbonetos, ou seja, uma grande complexidade e diversidade de sistemas e
equipamentos com um unico objetivo: extrair petroleo das rochas reservatorio.

Nos dutos e risers utilizados para produzir os hidrocarbonetos desses
campos offshore escoam fluidos multifasicos (quando duas ou mais fases escoam na
mesma tubulagdo, simultaneamente), com fragdes de gés, 6leo e d4gua em seu interior,
submetidos a elevados gradientes de pressdo e percorrendo longas distancias.

Dentre os desafios de se produzir em campos offshore esta, além da
profundidade do pogo, da susceptibilidade as condi¢des ambientais e da logistica para
atender um empreendimento isolado, a necessidade de elevar os fluidos produzidos no
fundo do mar até a superficie, onde os mesmos serdo processados. No fundo do mar, no
interior da rocha reservatério, os fluidos estdo submetidos a elevados gradientes de
pressdo, mas durante o processo de elevagdo do petrdleo ocorre uma grande perda de
pressdo, representando uma perda média de 70% da pressao disponivel no reservatorio
(Borba Filho, 1990). Para a produg¢do, quanto menor for a perda de carga ou de pressdo
do sistema, maior serd a vazao disponivel do escoamento e, consequentemente, sera
possivel recuperar mais 6leo dos reservatdrios. Num pogo de petroleo, duas condig¢des
de produ¢do normalmente precisam ser atendidas: a vazao de producdo e a pressdo de
escoamento na superficie (Bolohnini, 2005).

Os risers sdo estruturas utilizadas na industria do petroleo para conduzir
fluidos entre o fundo do mar e a unidade de producdo ou perfuragdo. Sdo estruturas

tubulares que conectam o pogo de petrodleo no fundo do mar a plataforma. Na figura 1.1



podemos observar o detalhe de uma plataforma de petrdleo, com as linhas de producao
chamadas de risers de produgdo. Os risers sao componentes basicos da coluna de
produgdo e representam o maior custo dentre os equipamentos de subsuperficie de um

sistema de produgdo offshore.
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Figura 1.1 — Risers de producao (Pasqualino, 2009).

A seleg¢do do riser deve levar em consideragao diversos critérios de
projeto como, por exemplo, o didmetro interno do revestimento de producao, a vazao de
producdo, o tipo de fluido a ser escoado e os esfor¢os mecanicos. Um dos requisitos
fundamentais dos risers ¢ a estanqueidade.

O tipo de riser mais utilizado no Brasil € o flexivel e este ¢ normalmente
instalado em forma de catenaria livre, porém o projeto e a implementagdo de risers de
aco em catendria (SCR - steel catenary riser) vém ganhando espaco devido ao menor
custo ¢ ao ganho de confiabilidade a medida que as pesquisas avangam. Os risers
flexiveis t€ém como grande vantagem a facilidade de instalacdo e a facil realocacdo em
outro empreendimento.

Na figura 1.2 esta representada a instalacdao do riser em uma plataforma,
tendo como pontos de ancoragem, na extremidade superior, a propria plataforma, e na
inferior, o PLET (pipeline end terminal — terminal de duto), mas que também poderia
ser um manifold ou a ANM (arvore de natal molhada). O ponto de contato do riser com
o leito marinho ¢ chamado de TDP (fouch-down point ou ponto de contato com o leito

marinho).
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Figura 1.2 — Esquema de um riser em catendria livre (Pasqualino, 2009).

Embora a configuragdo em catendria livre seja mais simples de se
instalar, essa configuracdo causa tra¢do excessiva no topo, entrincheiramento com
desgaste na regido do “TDP” e fadiga devido as cargas ciclicas no riser. Esses
problemas s3ao acentuados com o aumento do comprimento do riser e,
conseqlientemente, do seu peso & medida que a profundidade aumenta. Para se reduzir a
solicitacdo mecanica nos pontos de apoio e os esfor¢os sobre as linhas, outras
configuracdes podem ser adotadas como, por exemplo, a “lazy” e “steep wave”,
distribuindo o peso do riser por outros elementos como os flutuadores de sub-superficie.
Em contrapartida, estas configuragdes apresentam maior dificuldade de instalagao
devido a necessidade de bodia de sub-superficie ou flutuadores para sustentagdo do riser.
Na figura 1.3 podemos observar as trés configuracdes de riser esquematizadas para a

mesma plataforma.
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Figura 1.3 — Configuragdes lazy, steep wave e catenaria (Pasqualino, 2009).

A catendria, da palavra latina catena, significa cadeia ou encadeado.
Assim ¢ chamada a curva assumida por uma corda (ou cabo flexivel) de densidade
uniforme, inextensivel, que é suspensa entre dois pontos nos seus extremos e estad
submetida apenas ao seu peso proprio. A grande vantagem da configuracdo em
catendria em sistemas flutuantes submarinos de exploragdo de petrdleo ¢ a sua
complacéncia com os movimentos da plataforma.

A primeira aplicacdo de riser flexivel em catenaria foi realizada em 1979
em um pogo de lamina d’agua (LDA) de 180m, interligando diretamente uma unidade
de produgdo ao pogo. Ja o primeiro SCR (Steel Catenary Riser — riser de aco em
catenaria) foi instalado pela Shell no Golfo do México em uma plataforma TLP
(plataforma de pernas tracionadas). No Brasil, a primeira experiéncia com SCR foi em
1998 na plataforma semi-submersivel P-18 da Petrobrés, localizada no Campo de
Marlin, Bacia de Campos e posteriormente, em 2001, na plataforma semi-submersivel
P-36 da Petrobras que instalou SCRs para exportagdo de gés e petroleo (Sinquini, 2005).

Em campos petroliferos offshore ¢ usual que uma mesma plataforma
receba o petréleo proveniente de diversos pocos produtores espalhados por um grande

raio ao redor do sistema flutuante, conforme podemos ver na figura 1.4. Durante a fase



de projeto, ¢ realizado um estudo do arranjo submarino ideal para a melhor eficiéncia
operacional do sistema de produg¢do, o que leva em consideracdo, entre outros aspectos,
o relevo do solo marinho para a instalagdo dos equipamentos submarinos. Como o solo
marinho ndo ¢ um plano perfeito, pelo contrario, possui vales e relevos com diferentes
inclinagdes, um dos pontos que deve ser evitado ¢ que o poco ou a arvore de natal fique
em uma cota mais alta do que a cota do inicio da subida do riser, formando uma
declividade local que, em certas condi¢des de escoamento, favorecem o acumulo de
liquido produzido neste ponto de transi¢do, bloqueando a passagem do gés. Devido ao
grande niumero de pogos produtores, em muitos casos ndo € possivel obter um arranjo
que possibilite que todos os pocos produtores atendam a esta condi¢ao de projeto. Com

isso, algum poco acaba operando sob esta geometria, problema que deverd ser tratado

pela area de garantia de escoamento.

Figura 1.4 — Campo petrolifero — arranjo dos equipamentos submarinos com diversos

pogos (FMC Technologies, 2011).

O acumulo de liquido no interior dos dutos ¢ algo indesejavel e pode
ocorrer basicamente devido a dois fatores: o efeito hidrodindmico e o efeito de
topografia ou geométrico. O efeito hidrodindmico ¢ formado basicamente por

escoamentos estratificados com ondas de liquido crescentes, até que a sua crista toque o



topo do duto e a onda ocupe toda a se¢do, formando pistdes de liquido ou slugs, que
podem se fundir formando pistdes maiores. O efeito de topografia ou geométrico, além
de ocorrer na declividade local formada no sistema duto-riser, com o duto em
inclinagdo descendente terminando em um riser ascendente, também pode ocorrer nas
declividades e vales formados pelo proprio terreno marinho, nas curvaturas formadas
pelos jumpers flexiveis ou nas curvaturas das configuracdes “lazy” e “steep wave”
conforme podemos visualizar na figura 1.5, sendo que a sua ocorréncia estd associada a
baixa vazao de liquido e de gés no duto. As baixas vazdes de liquido e de gas, operando
em niveis abaixo do que o sistema fora inicialmente projetado para produzir, constitui
normalmente uma caracteristica de pocos maduros ou no final do ciclo de vida
(Sivertsen et al., 2010), uma vez que os pogos nao tem produgdo com pressoes, vazoes e

fragdes de liquido e de gas constantes durante toda a sua vida produtiva.

-, L TR

Figura 1.5 — Relevo do solo marinho (FMC Technologies, 2011).

O acumulo de liquido nessa regido mais baixa pode gerar o bloqueio da
passagem do gas no riser, fazendo com que o gas seja entdo comprimido até que a sua
pressdo seja maior do que a pressao hidrostatica do liquido que estd bloqueando o fluxo,

e consequentemente fazendo com o que o pistao liquido seja “empurrado” pelo gas



acumulado, vencendo o obstaculo que o estava impedindo de escoar. Assim, o gas se
expande, diminuindo a pressdo, até que mais liquido volte a se acumular nesta
depressao e bloqueie a passagem do gas novamente, reiniciando o ciclo. Este fendmeno
¢ conhecido como “slugging” severo, golfada severa ou intermiténcia severa, e tem
influéncia direta sobre fatores como produtividade, operacdo, meio ambiente e
seguranca.

O escoamento do tipo intermitente ou s/ug pode entdo ser classificado
em dois grupos principais: o hidrodinamico e o severo (Taitel, 1986, Sivertsen et al.,
2010). O escoamento intermitente hidrodindmico ¢ um tipo de padrdo cujas bolhas de
gas e os pistoes de liquido sdo de pequeno comprimento € ocorrem com certa
frequéncia. Para longos periodos de tempo, este tipo de escoamento se comporta como
estavel e ndo causa problemas nos equipamentos de superficie uma vez que os volumes
de gas e de liquido, assim como as varia¢des de pressao, sao pequenos.

J& o escoamento intermitente severo (slugging severo) ¢ o mais
indesejado. Os pistdes de liquido podem ter desde centenas de metros até o
comprimento do riser. Uma caracteristica deste tipo de escoamento ¢ que ele € pulsante
devido a variacdo da pressdo no duto causada por golpes de 6leo similares a golfadas,
alternando periodos produzindo elevados volumes de o6leo e periodos produzindo
elevados volumes de gas. Esta oscilacdo na produg@o e na pressdo acarreta o aumento
do nivel repentino no separador, podendo ocorrer transbordamento e parada do
processo, sobrecarga no sistema de queima de processo (flare) com risco de
vazamentos, falha no processo de separacdo, desgaste prematuro de equipamentos,
diminuicdo da produgdo podendo até, em casos extremos, “matar” o poco.

Podemos ver, na figura 1.6, o grafico pressdo (kPa) x tempo (s) do artigo
de Jansen et al. (1996) com a “assinatura” do perfil de um escoamento com

intermiténcia severa.
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Figura 1.6 — Perfil de pressdo x tempo (Jansen ef al, 1996).

Existe uma grande preocupagdo na ocorréncia deste tipo de fendmeno,
pois 0 mesmo gera impacto direto na producdo e, consequentemente, no retorno sobre o
investimento realizado. Esta preocupagdo ndo se estabelece somente na industria de
petréleo, mas ¢ também de interesse de outras dreas como a industria nuclear e a
industria de refrigeracao e troca térmica, por isso, varios estudos vém sendo conduzidos
a respeito do tema desde a década de 40.

Deve-se, portanto, mitigar a intermiténcia severa uma vez que a
produgdo estavel e continua resultara na diminuicdo das intervengdes na operacdo, em
menos fechamento de pogos e na maior recuperagdo de hidrocarboneto. Existem
mecanismos e técnicas para evitar ou diminuir a sua ocorréncia. Pode-se, por exemplo,
adequar o relevo submarino no percurso do duto, redimensionar os equipamentos de
superficie, efetuar o controle por valvula choke, utilizar o método de injecdo de gés (gas
lift) ou instalar o slug catcher.

A adequacao do relevo marinho ¢, na maioria das vezes, inviavel devido
as elevadas profundidades envolvidas.

A utilizagdo da valvula choke gera uma maior resisténcia do escoamento
proporcional a velocidade do fluido (que é mais alta durante a intermiténcia severa)
devido ao aumento na contrapressao. Aumentar a contrapressao significa também uma

menor vazao e menor produtividade do poco.



Redimensionar os equipamentos para operar com maiores vazdes de gas
e 0leo momentaneas poderia resolver a questdo de transbordamento e de vazao elevada
do gés no queimador de processo, porém causaria maior peso € maior area ocupada
devido ao aumento dos equipamentos, o que ¢ critico em sistemas flutuantes. O mesmo
ocorre com o slug catcher, que se trata de mais um vaso de pressao anterior ao
separador.

A injecdo de gés aumenta a velocidade do gas do escoamento, fazendo
com que o liquido seja “carregado”, evitando a formacao do pistdo de liquido (slug) e
resultando em um escoamento continuo. A injecdo de gas tem ainda como grande
vantagem a de facilitar a elevagdo do petroleo pela diminui¢do da coluna hidrostatica no
riser. Porém, ¢ necessaria, na grande maioria das vezes, a instalagdo de compressores na
plataforma.

Em muitos campos petroliferos a pressao do reservatdrio ndo ¢ suficiente
para que o petrdleo chegue até os equipamentos de processo na superficie, em outros
casos 0 poco ¢ surgente, porém a vazao produzida € baixa. Mesmo em campos maduros
ou no final de vida, com menor pressao no reservatorio, faz-se necessaria a inje¢ao de
gas ou agua na rocha reservatorio através de pogos de inje¢dao para compensar o volume
j& extraido e, com isso, elevar a pressdo do reservatdrio. A situagdo ¢ mais critica
quando se trata dos campos em aguas profundas e ultraprofundas, onde o fluido precisa
escoar através de grandes extensdes de dutos e vencer a contrapressdo nos risers
causada pelo peso da coluna do proprio liquido, para finalmente alcangar os
equipamentos de superficie na plataforma. Nesses casos, onde a energia do reservatorio
para garantir o escoamento rentavel até a superficie ¢ insuficiente, a producdo de
petroleo e gas requer o emprego de métodos artificiais de elevagdo. A utilizagdo desses
métodos se justifica, principalmente, para aumentar o volume produzido pelo campo
petrolifero, antecipar a produgdo, extrair 6leos pesados, em pogos ndo surgentes ou em
pocos muito profundos, e também se aplica para evitar a ocorréncia da intermiténcia
severa.

As tecnologias existentes para a elevagdo artificial em aguas profundas

sao divididas basicamente em trés grupos (Bolonhini, 2005 e Souza, 2010):

e Sistemas elevadores de pressdo como o bombeio centrifugo
submerso (BCS), bombeio com cavidade progressiva;

e Sistemas acumuladores de pressdo como o plunger-lift, pig-lift e



o gas lift intermitente;
e Sistemas redutores de gradiente representado pelo gas [ift

continuo.

Os sistemas de elevacdo por bombeio centrifugo submerso e por
bombeio com cavidade progressiva fornecem ao fluido energia que deve ser suficiente
para vencer as perdas geradas no percurso até a superficie com vazao rentavel. Porém, o
bombeio multifasico ainda encontra-se em desenvolvimento, ganhando confiabilidade
para a producao offshore.

Os sistemas acumuladores de pressdo fornecem uma producdo
intermitente, pois um determinado volume produzido pelo pogo ¢ elevado por vez, seja
através de pigs ou plungers que utilizam um mecanismo fisico para elevagdo, ou o gas
lift intermitente, onde um grande “bolsdo” de gés eleva o petrdleo. Este ¢ um bom
sistema para pocos de baixa produtividade.

O gas lift continuo ainda ¢ o método mais utilizado na industria de
exploragdo offshore, pois permite a producdo continua de hidrocarbonetos através de um
principio fisico simples: a diminui¢do da densidade média. Como a densidade do gas ¢
muito menor do que a do liquido, a mistura do gas de injecdo ao fluxo de
hidrocarbonetos proveniente do reservatorio, resulta em uma mistura final com menor
densidade média. Com isso, reduz-se o gradiente de pressao a partir do ponto de inje¢ao
e a curva do gradiente deixa de ser linear. Isto se deve a compressibilidade do gas, que
por estar sendo despressurizado a medida que se eleva, expande (Bolonhini, 2005).

As velocidades requeridas de gas e Oleo para que um regime de
escoamento continuo e estavel seja atingido sdo partes do processo de producao, sendo
que o escoamento sO ¢ estavel a partir de certas velocidades de gas e, a partir de um
determinado valor. Qualquer incremento na velocidade e pressdo de inje¢do ndo acarreta
em aumento significativo na produ¢do de 6leo, mas apenas no aumento de custo de
compressao. Por outro lado, baixas vazdes de gas tém impacto direto na quantidade de
6leo produzido e no regime de escoamento, que pode vir a ser o indesejavel regime de
intermiténcia ou s/ugging severo.

A escolha do sistema de clevacdo artificial também deve levar em
consideragao o local de instalacdo, as utilidades locais disponiveis, a eficiéncia
esperada, a relacdo liquido-gds do escoamento, o volume produzido, dentre outros.

Normalmente, o fator limitante de producdo de um pogo ¢ a pressao no separador. Na
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producdo em aguas profundas, devido a elevada contrapressao hidrostatica, a utilizagao
de clevagao artificial é mandatoria.

A solugdo ideal em termos de escoamento seria que as instalacdes dos
equipamentos de processo, que hoje se encontram nas plataformas, fossem no leito
marinho, o mais préoximo possivel do pogo ou de uma rede de pogos. Com isso, o
potencial de produ¢do do pogo seria mais bem utilizado, pois as Unicas contrapressoes a
serem vencidas seriam: a pressdo do separador, a perda de carga nas tubulacdes locais e
acessorios, e a coluna de liquido apenas do fundo do pogo até¢ a ANM.

Isso resultaria também em economia de energia, uma vez que nao seria
utilizada a pressdo do reservatorio somada a energia para elevagdo artificial para elevar
o hidrocarboneto e dgua até a superficie. Separando o 6leo da dgua e do gas proximo a
cabeg¢a do poco, apenas o Oleo seria bombeado e escoado imediatamente para um
sistema armazenador flutuante na superficie, o gas poderia ser escoado para um sistema
de dutos servindo para geracao de energia do proprio sistema submarino de produgao,
para re-injecdo no poco e/ou exportagdo, € a agua seria tratada e re-injetada no
reservatdrio para manter a pressdo do mesmo. Portanto, seria elevado até a superficie
e/ou escoado para a terra somente o necessario.

A tecnologia de equipamentos submarinos ainda esta sendo pesquisada,
desenvolvida e validada para operar em grandes profundidades, sob elevadas pressdes
externas, com confiabilidade e durabilidade.

Uma das maneiras de projetar e dimensionar os equipamentos de
superficie, dutos e risers de producao, ¢ através da simulagdo utilizando codigos,
modelos matematicos e simuladores computacionais. Com essas ferramentas € possivel
prever o comportamento do escoamento, identificar o seu padrdo, verificar a sua
estabilidade e analisar quais as corre¢cdes ou intervengdes precisam ser realizadas no
projeto para obter a melhor produtividade do campo e, consequentemente, maior retorno
sobre o investimento realizado.

No principio, os modelos matematicos eram obtidos através de
formulagdes empiricas, através de observacdes dos experimentos ¢ dos padrdes de
escoamento. Segundo Borba Filho, (1990) as correlagcdes empiricas para o calculo das
fragcdes de vazio e perda de carga trazem, como toda a correlagdo empirica, o problema
congénito da ndo aplicabilidade a situa¢des outras que ndo aquelas nas quais foram
geradas, necessitando, quase sempre, de corre¢cdes também empiricas quando ha troca

de ambiente. Por outro lado, segundo Souza (2010) os modelos empiricos t€m como
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grande vantagem a possibilidade de serem aplicados independente do conhecimento do
padrdo de escoamento, pois esse componente ja estd incorporado ao modelo mesmo
estando restrito as faixas de didmetro e as vazdes e propriedades de fluidos testados para
o ajuste do modelo.

Posteriormente, foram concebidos modelos matematicos a partir dos
aspectos fenomenoldgicos do escoamento, os quais possibilitaram a aplicacdo mais
ampla ja que os mesmos estdo baseados na descricdo das leis fisicas que descrevem a
dindmica dos fluidos (Souza, 2010). Um grande investimento tem sido realizado em
pesquisa e desenvolvimento, demandado principalmente pela industria do petroleo, para
a obtencdo de modelos matematicos, correlacdes e programas computacionais para
simular os escoamentos multifasicos, tanto para dutos horizontais e levemente
inclinados quanto para risers na vertical. Ja existem no mercado ferramentas comerciais
como os programas OLGA e TACITE, porém com elevado custo de aquisicdo e
arquitetura fechada que ndo se adapta a grande variagdo das caracteristicas do petroleo

nacional (Souza, 2010).

1.1 Motivacgdao

A descoberta de novas jazidas em aguas ultraprofundas no pré-sal
brasileiro, aliada aos macicos investimentos em exploragdo e produgdo desse petroleo, e
os desafios tecnoldgicos inerentes para viabilizar a produc¢ao nessas novas fronteiras
fazem com que mais se pesquise e estude para assegurar que o empreendimento seja
rentdvel, seguro e para que nao se agrida o meio ambiente.

Seja o processamento primario do petrdleo realizado na plataforma ou no
fundo do mar, vai continuar existindo a necessidade de se escoar e elevar o
hidrocarboneto produzido. Neste cenario, os dutos submarinos e risers continuardo
desempenhando papel fundamental, independentemente do modo pelo qual o
hidrocarboneto sera extraido e processado. As elevadas pressdes impostas pelas grandes
profundidades dos pogos e a distancia entre o ponto de exploracdo ¢ o de refino, assim
como a perfuragdo e producdo em aguas ultraprofundas, continuam sendo um desafio.

Existe hoje uma lacuna na literatura no que se refere aos escoamentos
multifasicos em sistemas risers/dutos submarinos causada principalmente pela

exploracdo das novas fronteiras, pois mesmo existindo diversos modelos matematicos e
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programas computacionais implementados para simular os escoamentos multifasicos
tanto para dutos horizontais e inclinados quanto para risers na vertical, ainda
precisamos pesquisar e estudar mais o comportamento do escoamento no interior de
risers em catendria, assim como em outras configuragdes aplicadas em 4aguas
ultraprofundas. Faz-se necessario, entao, conhecer o fendmeno de slugging severo nesta
configuracdo de riser em catendria para se obter a modelagem adequada, e assim gerar
informagdes que déem suporte no projeto de empreendimentos para que estes operem
distante das faixas de ocorréncia do slugging severo, minimizando o risco de parada da

planta de processo da plataforma, e auxiliando na otimizacao do projeto.

1.2 Objetivo

Dentre os desafios apresentados na motivagdo acima, a presente
dissertagdo tem como objetivo obter um modelo matematico que consiga prever o
comportamento de escoamentos multifasicos em regime de slugging ou intermiténcia
severa para simular a elevacdo de petrdleo no novo cenario exploratdrio brasileiro: as
aguas ultraprofundas.

Serdo aplicados, na presente dissertagdo, modelos j& testados e
amplamente reconhecidos no estudo de escoamentos multifasicos, sendo um
apresentado por Schmidt ez al. (1980) que utiliza equagdes diferenciais ordinarias, € o
outro apresentado por Taitel (1986) que utiliza uma solugdo algébrica, sendo que ambos
foram modificados para a aplicagdo do riser em catenaria. Os modelos desenvolvidos
serdo posteriormente validados com um caso real de um sistema offshore com riser em
catendria sob a ocorréncia de intermiténcia severa e com os resultados experimentais de
um sistema duto-riser em catenaria e em escala de laboratério conduzidos por Balifio et
al. (2010) e os dados experimentais de Schmidt ef al. (1980) para um sistema duto-riser
vertical.

Como resultado, obteremos um modelo matemadtico capaz de gerar os
principais pardmetros que governam a intermiténcia severa e a analise de sua ocorréncia
no riser em catendria. O programa computacional utilizado para implementacdo dos

modelos é o Wolfram Mathematica 7.0.
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1.3 Organizacgado da Dissertagdo

A dissertacao estd estruturada em cinco capitulos assim divididos:

O primeiro capitulo expde o cendrio atual da exploracdo de petrdleo
offshore, introduz o fendmeno da intermiténcia severa e apresenta os fatores que
influenciam sua ocorréncia. Sao caracterizados os tipos de intermiténcia e os métodos e
mecanismos para evita-la. Fechando o capitulo, temos a motivagdo e os objetivos da
presente dissertacao.

No capitulo 2 temos a Revisdo Bibliografica que inicia com uma
introducao aos escoamentos multifasicos, descreve os padrdes de escoamentos em dutos
horizontais e verticais, e posteriormente as transi¢des entre os padroes. Depois vamos
tratar dos mapas de regime ou de padrdo para os escoamentos horizontal e vertical. Em
seguida, citaremos os modelos empiricos e fenomenoldgicos para escoamentos
multifasicos, apresentaremos os critérios utilizados para a estabilidade do escoamento e
os trabalhos experimentais e estudos de caso realizados para o escoamento intermitente
severo e métodos de remedia-lo.

O capitulo 3 tem como objetivo apresentar os modelos matematicos
utilizados na presente dissertacdo e a modificagdo dos modelos para a catendria, sendo
um modelo apresentado por Schmidt et al. (1980) que utiliza equagdes diferenciais
ordinarias, e o outro apresentado por Taitel (1986) que utiliza uma solucdo algébrica,
ambos modificados para a aplicacdo do riser em catenaria.

No capitulo 4, os resultados obtidos nas simulagdes com os modelos
matematicos e os principais parametros de intermiténcia severa em sistema duto-riser
em catendria sdo validados com os dados experimentais de trés casos de teste: um de
riser vertical de 38,1 m (Caso 1), outro com um conjunto de nove combinacdes de
velocidades superficiais de gas e de liquido obtidas de uma mesma instalacdo de riser
em catenaria com altura de 9,886 m (Caso 2), e finalmente um sistema real offshore em
producdo de duto-riser em catendria operando em lamina d’agua de 1.250 m (Caso 3).
Discussodes a respeito dos resultados e das comparagdes sdo conduzidas neste capitulo

No capitulo final teremos a conclusdo da dissertacdo desenvolvida e

sugestoes para futuras pesquisas e novos trabalhos.

14



2. Revisdo Bibliogrdfica

Neste capitulo iremos desenvolver a revisdo bibliografica que estd
estruturada da seguinte maneira: inicialmente faremos uma introdugdo dos escoamentos
multifasicos para, em seguida, descrever os padrdes de escoamento em dutos
horizontais, passando para os dutos verticais, € posteriormente as transicdes entre os
padrdes. Depois vamos tratar dos mapas de regime ou de padrdo para o escoamento
horizontal e vertical. Posteriormente, citaremos os modelos empiricos e
fenomenoldgicos para escoamentos multifasicos, apresentaremos os critérios utilizados
para a estabilidade do escoamento e os trabalhos experimentais ou estudos de caso

realizados para o escoamento intermitente severo e métodos de remedia-lo.

2.1 Escoamentos Multifasicos

Os escoamentos multifasicos sdo amplamente estudados desde a década
de 40 devido a sua presenga constante em diversos processos industriais € também na
natureza. Os trocadores de calor industriais, como o de plantas de geragdo de vapor e
refrigeracdo, devem considerar o escoamento bifasico para o correto balango de massa,
velocidade dos fluidos e céalculo da troca térmica. Circuitos de refrigeragdo primarios de
plantas nucleares necessitam de constante controle € monitoramento do escoamento gas-
liquido, assim como o escoamento do petrdleo desde o pogo até o separador de
produgdo na superficie.

Quando temos uma uUnica fase escoando e uma outra fase passa a
coexistir na mesma tubulagdo, a existéncia dessa nova fase causa uma diminuicdo da
area antes ocupada por apenas um fluido ou uma das fases do fluido, acarretando em
perda de carga devido, principalmente, ao aumento da velocidade decorrente da
diminui¢ao da area da secdo transversal. Como as densidades ndo sdo iguais, as fases se
movimentam de maneiras diferentes devido a inércia caracteristica de cada uma delas e,
com 1isso, existe um movimento relativo entre elas. Além disso, a viscosidade de cada
fase costuma ser também diferente e a iteracdo entre elas causa uma resisténcia ao

escoamento.
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A partir do conhecimento do tipo de escoamento, equipamentos e
sistemas sdo projetados, ou mecanismos sdo incorporados para modificar ou se adaptar
a um determinado tipo de escoamento. O conhecimento do comportamento dindmico da
pressdo, das vazodes das fases e dos padrdes de escoamento durante o escoamento
simultdneo de gas e liquido ¢ fundamental para o projeto de sistemas da industria
quimica e de petroleo (Beggs e Brill, 1973, Souza, 2010).

Problemas envolvendo escoamentos multifissicos em engenharia
contemplam dois fendmenos complexos: a turbuléncia em cada uma das fases e a
dindmica das interfaces entre elas. Uma forma natural de lidar com problemas de
escoamento de duas fases ¢ relaciona-los de alguma forma a um escoamento
monofésico equivalente. Por exemplo, o modelo homogéneo trata a mistura de duas
fases como um fluido monofasico com propriedades fisicas médias. Outros exemplos
sdo os modelos pioneiros de Lockhart e Martinelli (1949) que propuseram a correlagdo
da queda de pressdo devido ao atrito por meio de um multiplicador bifésico, para a
queda de pressdo em um escoamento equivalente de uma tnica fase (Barbosa Jr., 2010).

Os primeiros trabalhos realizados correspondem a analises experimentais
para a determinacdo de padrdes de escoamento bifasico. Diferentes autores exploraram
o desenvolvimento de modelos para o escoamento bifasico estacionario. Esses modelos
podem basicamente ser divididos em modelos empiricos (baseados apenas na
determinagdo de correlagdes a partir de dados experimentais) ou modelos
fenomenoldgicos (baseados em equagdes de balangco de massa e momento com
equagdes de fechamento determinadas por intermédio de experimentos em funcao do
padrdo de escoamento), Souza (2010).

Os escoamentos multifasicos podem ser divididos em trés categorias

dependendo da dire¢do do escoamento:

e Escoamento Vertical;
e Escoamento Horizontal;

e Escoamento Inclinado.

A grande maioria dos trabalhos académicos considera o escoamento
apenas vertical e horizontal com pequenas varia¢des no angulo de até 10° descendente e
ascendente.

Os escoamentos multifasicos, além da classificagdo em funcao da dire¢ao
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apresentada acima, pode ser classificado conforme o padrao do regime de escoamento.

Os padrdes de escoamento remetem a configuragdo interfacial entre as
fases de um escoamento multifasico e sdo definidos por balancos de forcas de campo e
de superficie locais no interior de cada fase e entre elas. Essas for¢as dependem de
parametros associados a fatores geométricos (tais como diametro do duto, inclinagao,
rugosidade interna), ao escoamento (velocidade das fases, fracdes de casa fase) e
propriedades dos fluidos (densidade, pressao, viscosidade, temperatura, etc). A transi¢ao
entre os padroes de escoamento ocorre quando o regime existente, devido a variacdo de
um ou mais parametros, se torna instavel, fazendo com que um novo padrio ocorra.

Os padrdes de escoamento em tubulagdes horizontais, apresentados na
figura 2.1, dependem principalmente das velocidades do gas e do liquido, e da relagdo
gas/liquido. Para velocidades muito altas do liquido e baixa relagdo géas/liquido, pode
ser observado o fluxo de bolhas dispersas (regime 1). Para baixas velocidades de liquido
e gas, um fluxo estratificado liso ou estratificado ondulado (regimes 2 e 3) ¢
normalmente esperado. Para velocidades intermedidrias do liquido, sdo formadas ondas
rolantes de liquidos (regime 4). Com o aumento da velocidade, as ondas rolantes
crescem até o ponto de formarem um fluxo com tampodes (regime 5) ou um fluxo de
golfadas ou s/ugs (regimes 6 e 7). Para velocidades de gas muito altas, o fluxo anular

(regime 8) ¢ observado (Barbosa Jr., 2010).

1 Bolha

o Estratificado
= ol s ot et e e e LiS'D'

3 Estratificado

_ ===
S o - Ondulado

Ondas
Rolantes

Tampio

Golfadas

Pseuwdo
Golfadas

Anular

Figura 2.1 — Padrdes de escoamento (Barbosa Jr, 2010).
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Para escoamentos verticais, vide figura 2.2, em ordem crescente de vazao
massica de gas, os padrdes de fluxo encontrados dividem-se em: Bolhas, Bolhas
dispersas, Golfadas ou Pistoneado (S/ug) ou Intermiténcia, Agitante (Churn) e Anular.
Uma descrigdo qualitativa dos padrdes de escoamento foi apresentada por Barbosa Jr.

(2010) e Borba Filho (1990), conforme descrito a seguir:

1. Bolhas. O gas ou vapor apresenta-se disperso sob a forma de bolhas na
fase liquida. Os tamanhos, formatos e a distribuicdo espacial das bolhas dependem de
fatores como o modo com que as mesmas foram introduzidas ou geradas na fase
continua e do regime de escoamento (laminar ou turbulento). A fracdo de vazio ou a
fracdo volumétrica de gas (a) ¢ menor do que 0,25 e o liquido tem contato constante
com a parede do riser, fazendo com que a perda de carga decorrente do atrito seja
apenas do liquido. Este ¢ o padrdo esperado quando temos velocidades superficiais do

liquido de baixas a médias (Uys) e baixas velocidades superficiais do gas (Ugs).

2. Bolhas dispersas — A diferenca entre este padrdo e o anterior sdo o efeito
da turbuléncia, que tem influéncia na estabilidade das bolhas e consequentemente limita
seus diametros, ¢ a fragdo de vazio que passa a ter razdes mais elevadas, com fragdo
volumétrica de gas critica (o) com valor até 0,52. A velocidade superficial do liquido

(ULs) € alta e a velocidade superficial do gas (Ugs) se mantém de baixa a média.

3. Golfada ou Slug - O gas escoa como bolhas alongadas (bolhas de
Taylor) resultantes da coalescéncia de bolhas menores a medida que se aumenta a vazao
de gas. Ao redor das bolhas de Taylor o filme de liquido escoa na descendente.
Separando bolhas de Taylor consecutivas, pistdes de liquido ou s/ugs escoam na
ascendente, sendo responsaveis pelo fluxo liquido dessa fase. Segundo Taitel et al.
(1980), quando a fracdo volumétrica de gas (o) ¢ maior do que 0,52 (com elevadas
velocidades de liquido), ocorre a coalescéncia das bolhas, e ¢ o padrdo esperado para
velocidades superficiais de gas (Ugs) médias a altas, sendo indiferente a velocidade

superficial do liquido (Uys).

4. Agitante (Churn). O gés escoa na ascendente e o liquido, deslocado para

a parede do canal, escoa de forma caotica, ora na descendente ora na ascendente, uma
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vez que o fluxo de gés ainda ndo ¢ suficientemente elevado para arrastar o liquido
continuamente em dire¢do ao topo do canal (dai a terminologia “agitado”). O transporte
do liquido ¢ realizado por meio de grandes ondas que se deslocam sobre um substrato
de liquido caracterizado pelas sucessivas quebras de trechos da fase liquida entre duas
bolhas de Taylor, causando o movimento descendente do liquido e a coalescéncia da
bolha de Taylor. O movimento descendente do liquido encontra com outra fase liquida
ascendente sendo impulsionado pelo gés, carregando este liquido que estava descendo
por um substrato liquido, até que esse substrato se rompa e inicie 0 movimento
descendente, iniciando um novo ciclo. Esta variagao do fluxo do liquido, ora ascendente
ora descendente, demonstra o caos no escoamento, inviabilizando quaisquer
modelagens matematicas. A velocidade superficial do gas (Ugs) varia de alta a muito

alta, ja a velocidade superficial do liquido (U.s) ¢ indiferente.

5. Anular. Este € o padrao de escoamento que ocorre com maior frequéncia
em aplicagdes industriais, cobrindo uma faixa de valores de titulo massico que vai de
menos de dez por cento até proximo de cem por cento. O liquido escoa como um filme
fino que reveste a parede do tubo, e a fase gasosa escoa pelo nucleo central. A
velocidade superficial do gas (Ugs) € muito alta e a velocidade superficial do liquido

(ULs) € indiferente.

Bolhas Bolhas Golfadas
dispersas

Agitante Anular

Figura 2.2. — Padroes de escoamento vertical (Borba Filho, 1990).
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Os mapas de padrio de escoamento empiricos, ou seja, através da
visualizacdo do escoamento, tém como grande limitagdo a dificuldade de aplicacdo em
problemas ou cendrios diferentes daqueles em que sdo levantados, sendo dificil a sua
correlagdo. O grande avango que ocorreu na modelagem matematica das transi¢des dos
diferentes padrdes de escoamento, validadas com dados experimentais com boa
convergéncia, foi apresentado por Taitel ez al. (1980). Desde entdo outros trabalhos tém
sido publicados baseados no trabalho de Taitel (Barbosa Jr., 2010 e Borba Filho, 1990).

A classificacdo de padrdes de fluxo pode envolver aspectos subjetivos
como a inspecdo visual, por exemplo. Uma forma mais cientifica e criteriosa de
estabelecer limites entre os padrdes de fluxo envolve a medi¢do de propriedades do
escoamento, tais como a fracdo volumétrica das fases e suas velocidades, visando
eventuais aplicacdes em critérios objetivos que correlacionem uma determinada
mudanca de regime. O estudo da transi¢do entre padrdes de fluxo ¢ tradicionalmente
uma 4rea de ativa pesquisa em escoamentos multifasicos. Ao longo dos anos, diversos
estudos foram desenvolvidos a fim de descrever com precisao os fendmenos associados
a transi¢oes de padrao gas-liquido.

O critério objetivo mais adequado para a transi¢do entre os padrdes em
bolhas dispersas e golfadas (slug) ¢ aquele baseado na fracdo volumétrica de gas critica
(0lerit), que representa a fracdo de gés limite para que ocorra a mudanga do padrio. Este
conceito foi proposto por Taitel et al. (1980), que sugeriram o = 0,25 para bolhas
dispersas e ogit = 0,30 para golfadas, respectivamente. Os autores usaram uma
formulagdo de dois fluidos para determinar a velocidade de propagacdo das
perturbagdes por meio do método das caracteristicas e previram que a transi¢ao
bolhas/slug ocorre quando ot = 0,26 (Barbosa Jr., 2010).

Taitel (1986) trata o regime agitado (churn) como um fendmeno de entrada
hidrodinamica. Para o autor, trata-se de um escoamento pistonado instdvel — com
bolhas de Taylor e pistdes de liquido (s/ugs) curtos — que irdo evoluir para um regime
pistonado estavel a medida que se coalescem as bolhas de Taylor (Barbosa Jr., 2010).

Os mapas de padrdes ou de regimes ou de fluxo de escoamento foram
criados para identificar o padrdo existente em um escoamento através de dareas
delimitadas por linhas. Normalmente sdo apresentados em graficos bidimensionais.

Conhecendo-se o padrdo, pode-se aplicar corretamente os modelos

matematicos e as respectivas correlagdes, atendendo as caracteristicas que cada padrao
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de escoamento possui. Normalmente a relacao utilizada nos mapas ¢ a de velocidade
superficial de gas e do liquido, porém existem mapas empiricos que utilizam
coordenadas adimensionais.

A obtengdo dos mapas em muitos trabalhos é empirica e elaborada em
laboratdrio, através da observacdo visual, ou por aparelhos onde os padrdes do
escoamento sdo analisados. Taitel e Duckler apresentaram, em 1976, a primeira
modelagem matemadtica para as transi¢cdes de fluxo bifasico em dutos horizontais e com
pequenas variagdes na inclinagdo. Outros mapas foram propostos tentando delinear as
fronteiras de transi¢do entre os diversos padrdes de fluxo através de modelagens
matematicas e correspondentes validacdes experimentais (Borba Filho, 1990).

Dentre os modelos empiricos, um dos mais antigos foi apresentado por
Lockhart e Martinelli (1949) que estudaram a correlagdo para determinagdo da perda de
carga em dutos com escoamento bifdsico horizontal. O pardmetro de Lockhart-
Martinelli (X) foi obtido através das razdes de perda de carga de cada fase, do liquido e
do gas, a partir das suas velocidades superficiais. Dependendo do tipo de regime de
escoamento de cada fase, se laminar ou turbulento, fazendo a correlagdo com o
parametro X e com o fator multiplicador bifasico para a queda de pressdao em um
escoamento equivalente monofasico, ¢ possivel obter a perda de carga e hold-up (fragao
de vazio ou de reten¢do de gas) que ¢ um parametro relevante para todos os modelos
atuais de escoamentos multifasicos. Segundo Souza (2010), a correlagdo de Lockhart-
Martinelli gera bons resultados para regime laminar, porém subestima a perda de carga
em regimes turbulentos.

Uma correlagdo muito utilizada pela industria de petroleo cujos célculos
preliminares tém ampla aplicacdo por abranger todos os padrdes de escoamento e
inclinagdes (Souza, 2010) foi desenvolvida por Beggs e Brill (1973) através de dados
colhidos de uma instalagdo experimental composta por uma rede de dutos de acrilico
com inclinagdo ajustavel.

Schmidt et al. (1980) desenvolveram um modelo matematico utlizando
equacgdes diferenciais ordinarias para um sistema duto-riser com escoamento
intermitente severo e intermitente, € o validaram para o sistema experimental
construido. Foi o trabalho que serviu como fundamento para outros autores estudarem
os escoamentos multifasicos e desenvolverem seus modelos matematicos. Schmidt et al.
também desenvolveram um sistema de controle da valvula de choke para criar uma

contrapressdo no escoamento e assim evitar a ocorreéncia do slugging severo,
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concluindo que a sua utilizagdo resultava em um acréscimo minimo na pressao do duto
e a estabilizacdo do fluxo.

Os modelos fenomenoldgicos t€ém uma gama de aplicagdo mais ampla do
que os modelos empiricos, uma vez que se encontram fundamentados na descri¢do das
leis fisicas que governam a dindmica dos fluidos (Souza, 2010), mas dependem da
validag¢do através de dados e equagdes experimentais, € que variam conforme cada
padrao de escoamento.

Um dos principais trabalhos foi conduzido por Taitel e Dukler (1976)
que desenvolveram um modelo para escoamento estratificado horizontal ¢ levemente
inclinado. O modelo associou a transi¢do de regimes de escoamento (estratificado liso,
estratificado ondulado, intermitente, anular e bolhas dispersas) as seguintes variaveis:
vazdes massicas de gas e liquido, propriedades dos fluidos, didmetro do duto e angulo
de inclinagdo em relagdo a horizontal (Oliveira et a/, 2010). Utilizando o pardmetro de
Lockhart-Martinelli (X) e um outro parametro adimensional Y obtido através de duas
equacdes nao-lineares, eles associaram a trés grupos adimensionais de transicdo de
regime, o grupo F' (referente a transi¢cao entre o regime estratificado e o intermitente ou
anular), o grupo K (referente a transi¢ao entre os regimes estratificados liso e ondulado)
e o grupo T (referente a transi¢do entre os regimes intermitente e bolhas dispersas),
Oliveira et al. (2010).

Como resultado desse trabalho ¢ possivel obter o hold-up e o mapa de
transicdo para cada regime. Os autores estabeleceram o balanco de momento de cada
fase, liquido e gas, através de observacdes do escoamento e relacionaram a queda de
pressdo nas duas fases para que exista o equilibrio do escoamento estratificado, obtendo
grupos adimensionais X e Y, assim como os grupos de transi¢do do escoamento F, K e
T.

Os grupos adimensionais F, K e T representam as linhas de transicao do
mapa da figura 2.3 em relacdo as velocidades superficiais do liquido (Urs) e do gas

(Ugs), para um escoamento horiziontal de d4gua e ar em um duto de 25mm de didmetro.
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Figura 2.3 — Mapa de regime de escoamento horizontal (Oliveira et al., 2010).

Taitel et al. (1980) desenvolveram um modelo matematico para a
transi¢ao entre os padrdes de escoamento para escoamentos multifasicos vertical,
incluindo a modelagem para o padrdo intermitente. Na figura 2.4 temos o mapa de

regime de escoamento vertical de petroleo cru e gés natural.
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Figura 2.4 — Mapa de regime de escoamento vertical. (Taitel ef al., 1980)
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Comparando os mapas, podemos notar, para o escoamento vertical, a
inexisténcia do padrio estratificado e o aumento das areas dos padrdes s/ug e anular. A
transi¢do do padrdo anular para s/ug deixou de ser inclinado para se tornar vertical, e o
padrdo anular passou a ocupar grande parte do mapa. Podemos verificar também que a
velocidade superficial do gas torna-se mais relevante para a mudanca do padrdo de

escoamento do que a velocidade superficial do liquido no escoamento vertical.

2.2 Intermiténcia Severa

Segundo Schimdt et al. (1980) e Taitel (1986), para ocorrer o slugging

severo sao necessarias trés condi¢des basicas:

e O duto submarino deve ter inclinagao descendente seguida de uma
elevacgdo ou riser;

e O escoamento no duto deve ser estratificado;

e A taxa de aumento de pressdo na base do riser devido ao acumulo
de liquido deve ser maior do que o aumento da pressao do gas no

duto.

Devido as baixas vazoes de gas e liquido (Jansen et al., 1996), o liquido se
acumula na regido mais baixa do duto e¢ na base do riser, bloqueando o fluxo de gas e
consequentemente comprimindo o gas no duto, conforme pode ser visto na Figura 2.5.
O gas vai se acumulando e sendo comprimido até que a pressdo do gas aumenta o
suficiente para contrapor a carga hidrostatica da coluna de liquido no interior do riser, o
gas se expande e empurra o pistdo ou s/ug da coluna de liquido a sua frente no sentido
do separador (Figura 2.6) até que o “nariz” da bolha de Taylor alcance a base do riser.
Na Figura 2.7, o nariz da bolha de Taylor comega a subir no riser, o peso hidrostéatico da
coluna de liquido vai diminuindo a medida que o pistdo escoa para dentro do separador,
fazendo com que o gas se expanda mais ainda, acelerando o pistdo de liquido e
causando o blowout. A pressao no duto comega entao a se reduzir até que alcance o seu
minimo no momento em que todo o liquido escoa para o separador. Na figura 2.8,

podemos ver o fendmeno chamado de fallback, que ocorre devido ao filme de liquido
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que esta no riser que escorre para a base, somando-se ao liquido do duto e formando um
novo pistdo de liquido, reiniciando assim o ciclo.

Portanto, o s/ugging severo intercala periodos sem produgdo de liquido ou
gas no separador com periodos de elevados volumes de liquido seguido por elevados
volumes de gas com grande flutuagdo de pressao.

Os slugs de liquido podem ter comprimento igual ou maior do que a altura

do riser.

O processo de slugging severo consiste em quatro etapas conforme

descreve Taitel et al. (1986):

(1) Formagao do pistao ou s/ug liquido;

(2) Movimento do s/ug liquido em dire¢do ao separador;
3) Explosao da bolha (blowout) e;

(4) Retorno do liquido para a base do riser (fallback).

GAS

LIQUIDO

NARLIC AL ]

Figura 2.5 — Formacao do s/ug liquido (Taitel, 1986).
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LiQUIDO

Figura 2.7 — Blowout (Taitel, 1986).
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RETORNO DO
LIQUIDO RESIDUAL

Figura 2.8 — Retorno do liquido ou fallback (Taitel, 1986).

Boe (1981) propds um critério que determina as condi¢des necessarias
para a ocorréncia de intermiténcia severa e que ainda ¢ muito utilizado como referéncia.
A expressdo matematica simples chamada de Critério de Boe representa
o balanco de forgas aplicado ao pistdo liquido que bloqueia a entrada no riser,
decorrentes, por um lado, da pressdo do gds no duto, e por outro, da contrapressdo

causada pela coluna do liquido no riser.

—UGSO (2- 1)

Onde Us ¢ a velocidade superficial do liquido, Ugso € a velocidade
superficial do gas. Nas condi¢des atmosféricas,  é a fragdo de vazio formado pelo gas
que penetra o liquido no duto, / ¢ o comprimento do duto, p, ¢ a densidade do liquido,
pPco € a densidade do gas nas condi¢des atmosféricas, g € a aceleragdo da gravidade, R ¢

a constante universal dos gases perfeitos e 7 € a temperatura.
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Taitel (1986) estabeleceu uma correlacao entre a conservagao de massa
de liquido e gas, obtendo a equacdo para a velocidade superficial de liquido minima

para que ndo ocorra o s/ugging severo.

RT
ULS = Lo UGSO (2.2)

prgal

Taitel e Barnea (1990) desenvolveram um modelo bifasico estacionario
para escoamento intermitente aplicando o balango de momento em pistdo de liquido e
uma série de correlagdes empiricas baseadas na geometria e nas caracteristicas do pistao
liquido ou slug.

Taitel et al. (1990) obtiveram um modelo através de correlagdes com
resultados experimentais de slugging severo no sistema pipeline-riser para quatro
caracteristicas diferentes: fluxo continuo, fluxo ciclico com e sem retorno de liquido
(fallback) e oscilagdes instaveis. Foi entdo apresentado um novo modelo capaz de
prever o tipo de fluxo e seus parametros, tais como o hold-up do liquido no riser em
funcdo do tempo. Nesse novo modelo verificou-se que, com elevadas vazoes de liquido,
o fluxo continuo pode existir na regido de slugging severo prevista pelo critério de Boe
(1981), e também que existe uma regido ndo prevista pelo critério de Boe onde o
escoamento ¢ instavel continuo, acarretando em oscilagdes instaveis.

Jansen et al. (1996) desenvolveram um estudo que abrange uma
investigacdo experimental e tedrica de dois métodos de eliminacao de slugging severo,
um utilizando o choke para diminuir a velocidade no riser e o outro utilizando o
processo de injecdo de gas (gas liff) onde ocorre o contrario do choke, o aumento da
velocidade no riser. O objetivo de ambos os métodos ¢ estabilizar o fluxo no riser e,
com isso, eliminar a intermiténcia severa.

Os modelos desenvolvidos tém por objetivo prever o comportamento de
fluxo de producdo no riser e a condicao de fluxo instdvel baseado no balango das forcas
estaticas, ¢ o segundo método € um modelo transiente simplificado assumindo as forcas
de quase-equilibrio, baseado no trabalho de Taitel (1986).

A injecao de géas resulta na diminuicdo do comprimento do slug e do seu
ciclo, acarretando uma maior producdo e uma menor variacdo de pressdo no sistema,
eliminando o slugging severo através do aumento da velocidade e a redu¢do do hold-up

do liquido no riser, porém uma grande quantidade de gas ¢ necessaria para estabilizar o
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fluxo. Ao contrario do controle pelo choke, o gas lift reduz a pressao do sistema e
estabiliza o fluxo na direcdo da velocidade superficial do gas.

O controle de choke resulta na contrapressdo do sistema para eliminagao
do slugging severo atuando como uma resisténcia ao fluxo proporcional a velocidade do
slug liquido no riser. A queda de pressdo através do choke deve-se principalmente ao
fluxo do liquido, e a queda de pressdo transiente ¢ fun¢do do hold-up do liquido. O

controle do choke estabiliza o fluxo na direcao da velocidade superficial do liquido.

A modelagem para determinar a estabilidade do slugging severo foi
desenvolvida por Taitel (1986) a partir do modelo empirico de Schimdt ez al. (1980).
Neste trabalho eles descreveram as etapas para formacdo do slug, as situagdes
necessarias para a sua formacdo, e analisaram também a utilizagdo da valvula de choke
para amortecer a intermiténcia severa. Os autores concluiram que a intermiténcia severa
era eliminada assim que um escoamento estavel era alcangado.

Um sistema estavel ¢ aquele onde os padrdes slugs e bolhas sdo
observados no riser, ja o sistema instavel ¢ aquele relacionado com o fendémeno do
slugging severo (Nemoto e Balifio, 2010).

A estabilidade de um escoamento multifasico normalmente significa que
as vazodes de liquido e gas sdo constantes, ou seja, ndo variam com o tempo, € com isso,
as condi¢des do escoamento em qualquer ponto sdo constantes (Taitel, 1986). Outra
consideracdo importante ¢ que quanto maior for a altura do riser vertical (4) mais
estavel sera o escoamento, ¢ quanto maior for o comprimento do duto (/), menos
estavel. Isto fica claro porque quanto maior o comprimento do duto, maior volume de
liquido poderé bloquear a passagem do gas, ao mesmo tempo em que o riser de maior
comprimento causa maior contra-pressao da coluna de liquido e torna-se significativo
no balancgo final de pressao.

Na figura 2.9, para escoamento bifasico ar-agua, em duto de 0,05 m de
diametro, comprimento de 30 m, altura do riser de 15 m e inclinacdo descendente no
duto B= 5° a transigéo do padrdo bolha para o padrio slug ocorre para a fragdo de vazio
do liquido ¢ igual 0,7 ou 70%, sendo que, de 0 a 0,7 o padrao do escoamento ¢ slug e de
0,7 a 1 o padrao ¢ de bolhas. (Taitel, 1986). A fracdo de vazio do liquido, ou hold-up ¢,
¢ fundamental para a determinag¢do do padrdo do escoamento e, por isso, ¢ relevante

conhecé-la.
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Figura 2.9 - Critério de estabilidade para o escoamento estavel (Taitel, 1986).

Onde Ps ¢ a pressdao no separador, Po ¢ pressdo atmosférica, Ugso € a
velocidade superficial do gés nas condi¢des atmosféricas, e Uys ¢ a velocidade
superficial do liquido.

O modelo para slugging severo apresentado por Taitel (1986) simplificou
as equacdes formuladas por Schmidt et al. (1980) com o objetivo de verificar o tempo
de ocorréncia do slug, as alturas de liquido no riser e no duto, a pressao hidrostatica do
sistema e a velocidade superficial de liquido minima na qual o s/ugging severo nao
ocorre.

O fendmeno do fallback (volume de liquido por area que escorre do
riser, acumulando-se na sua base depois que o final ou “rabo” do slug liquido passa pelo
topo do riser) foi descrito por Schmidt et al. (1980) e por Taitel (1986). Taitel informa
apenas que o fenomeno ¢ muito rdpido e dependente da quantidade de liquido que
permanece na parede do riser como filme liquido apds o blowout. (figura 2.8). Taitel
(1986) considera que ndo havera grandes diferengas na solugdo para um periodo longo

de tempo se o fallback nao for rapido, mas que para pequenos periodos de tempo havera

30



diferenca na solucdo. Por este motivo, o fallback tem sido negligenciado nas solugdes
propostas em ambos os trabalhos. A espessura do filme no riser ¢ calculada através das
equagdes do movimento ascendente de uma bolha de Taylor.

O escoamento vertical do tipo slug ¢ formado por longas bolhas de
Taylor separadas por pistoes de liquido. Os pistdes ou slugs de liquido normalmente
contém pequenas bolhas dispersas. Na figura 2.10 podemos ver a representacdo da
bolha de Taylor, onde Vsp € a velocidade da bolha de Taylor, Viz ¢ a velocidade
descendente do filme liquido, Vs € a velocidade do liquido e Vgs € a velocidade
superficial do gés. L, € o comprimento da bolha de Taylor e L; o comprimento do pistdo

ou slug liquido.

Bolha de
Taylor

/‘
A
Pistdo ou

slug liquido

J_Z

Figura 2.10 - Bolha de Taylor.

Segundo Fernandes et al. (1983) a fracdo de vazio no liquido ¢
aproximadamente 30 % , o que foi comprovado por Taitel (1986) e demonstrado no
grafico da figura 2.9. Com isso, existe uma convergéncia nos dados obtidos através

desses autores que encontraram o hold-up do liquido R; = 0,7 na bolha de Taylor.

Schmidt et al. (1980) desenvolveram um modelo empirico para encontrar
o tempo de fallback para um riser com 50 pés de altura. O tempo encontrado para que o

fallback estivesse completo foi de aproximadamente 10 segundos, e a equacgdo fornecida
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pelo modelo converge para este tempo. Como se trata de uma modelagem empirica, o
autor desconhece a sua aplicacdo para diferentes didmetros e alturas.

Taitel (1986) apresentou o volume relativo ao fallback por unidade de
area, sendo também citado por Jansen et al. (1996) quando obteve a equagdo para
determinar o tempo do fallback.

Jansen et al. (1996) apresentaram um modelo para eliminar a intermiténcia
severa aplicando o método de elevacgdo artificial por injecdo de gas e comparando com o
método com a valvula choke. Na figura 2.11, podemos ver o esquema do sistema onde o
gas comprimido ¢ injetado na base do riser, acarretando na diminui¢do da densidade do
liquido e, com isso, auxiliando na sua elevagdo com escoamento estavel de slugs de
liquido até o separador. Na figura, a fracdo de vazio ou hold-up liquido do gas lift ¢
representado pelo simbolo ¢@¢;. Os autores apresentaram também uma equacdo para a
conservacao de massa no fallback, mas sem descrever as respectivas equagdes para as

pressoes hidrostaticas deste fendmeno.

Gas injetado

b

Liquido =
>

Figura 2.11 — Processo de gas lift — Injecdo de gas (Jansen et al, 1996).

Na figura 2.11 Ps e Po sdo respectivamente a pressdo no separador e a

atmosférica, ¢ € o hold-up do liquido, o ¢ a fragdo de vazio formado pelo gas que
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penetra o liquido no duto, L e H sdo respectivamente o comprimento do duto e do riser,
Apc € a variagao de pressao decorrente do choke.

As técnicas para mitigar o slugging severo utilizam como principio fisico
basico o aumento da velocidade das fases. Com isso, garante-se um fluxo ascendente
continuo no interior do riser e evita-se a acumulacdo de liquido na transi¢ao duto-base
do riser.

Algumas técnicas de mitigacdo que podem ser adotadas tanto em conjunto

quanto isoladamente sdo (Meng e Zhang, 2001):

e Mudanga geométrica com a redugdo do diametro interno do duto e/ou do
riser;

e Divisdao do duto em multiplos dutos;

e Injecdo de gas no riser (gas lif?);

e Uso de misturador na base do riser;

e Separacao de fases submarinas;

e Valvula Choke;

e Aumento da contrapressdo no sistema;

e Controle de fluxo, etc.

Meng e Zhang (2001) descreveram a analise de algumas técnicas de
mitigacdo de intermiténcia severa para um campo produtor com trés pogos interligados
a um manifold com um duto submarino de 2.100 m de comprimento e um riser rigido
em catendria ligado a um FPSO instalado em lamina de agua de 700 m. O riser ¢ o duto
tém 6”. As técnicas foram: inje¢do de gas na base do riser, aumento na vazao de gas
injetado no poco e reducao do diametro do riser. O modelo utilizado para a anélise foi o
simulador computacional OLGA. Foi verificado que todas as técnicas acima
diminuiram a frequéncia e o volume do pistao liquido, mas a técnica mais eficiente foi a
de aumentar a vazio de gas injetado no pogo, passando de 1 para 3x10° pés cubicos por
dia. A reducao do didmetro do riser s surtiria efeito se passasse de 6” para 2”. A
injecdo de gés na base do riser continuou exigindo a inje¢do de gas no pogo e, por isso,
foi considerada desvantajosa.

O estudo de um sistema de controle para prevenir a intermiténcia severa

utilizando a valvula choke e aplicando a simulacdo computacional OLGA foi
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apresentado por Courbot (1996) para um duto multifasico com 16” de diametro que
recebe a producdo de campos produtores de gés e de 6leo localizados no mar do Norte e
conduzidos para uma estacdo de tratamento e separagdo. O problema acontece quando,
por algum motivo, o campo produtor de géas deixa de produzir e, nesta condicdo, o
slugging severo pode ocorrer. Foram estudados métodos para instrumentar, medir e
prever o fendmeno para entdo controlar a sua ocorréncia. O ponto de medi¢do de
pressdo mais eficaz foi na base do riser devido a variacdo da fragcdo de vazio no topo do
riser € também a menor flutuacdo de pressao.

Godhavn et al. (2005) apresentaram um trabalho aplicando a valvula
choke como sistemas de controle de intermiténcia severa através de um controle PID
utilizando informacgdes do processo como densidade e pressdo, testado em um /ooping
experimental de um sistema duto—riser. Foram aplicados juntamente com malha de
controle, modelos simplificados de escoamento dinamico que possibilitaram utilizar
dados como pressao no duto e vazao, independentes de medi¢gdes no fundo do mar.

Storkaas e Skogestad (2007) utilizaram um modelo matematico baseado
no modelo simplificado de dois fluidos aplicando equagdes diferenciais parciais de
conservagao de momento ¢ de massa. Estes modelos foram discretizados no espago e
transformados em equagdes diferenciais ordindrias para o projeto do sistema de controle
com o objetivo de investigar o controle de um sistema tipico duto-riser, para evitar a
ocorréncia do s/ugging severo utilizando a valvula choke como malha de controle.

Foram realizadas comparagcdes com os resultados obtidos com o
simulador computacional de escoamento OLGA, sendo observado a insensibilidade do
simulador a perturbacdes nao estaveis de alta frequéncia no escoamento.

Chegou-se a conclusdo também de que o ponto de medicdo de pressdo
para o controle de intermiténcia severa de alta frequéncia deve ser realizado na base do
riser ¢ a medicdo da vazao na saida do riser. Outro ponto relevante e que foi destacado
pelos autores ¢ que um modelo mais simples do que o modelo de equagdes diferenciais
parciais poderia ser adotado para descrever a mecanica do fendmeno.

Sivertsen et al. (2010) controlaram o s/ugging severo no duto através de
experimentos em modelo reduzido de duto—riser e aplicando o modelo matemaético
simplificado de Storkaas ef al. (2003) e que consiste em trés estados baseados no hold-

up do liquido, nas fracdes de vazio no duto e no riser.
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Mokhatab et al. (2007) discutiram técnicas de remedigdo de
intermiténcia severa em campos offshore e que ja foram listadas acima. Apresentaram
também outras técnicas, como por exemplo:

e Redugdo do didmetro do duto proximo a transi¢do para o riser
para estabelecer um novo padrao de escoamento estavel;

o Instalacdo de risers duais ou multiplos, tanto como tubulagdes
separadas quanto concéntricas;

e Instalacdo de um misturador para evitar o acimulo de liquido na
base do riser e prevenir o escoamento estratificado.

Os autores concluem que o projeto para um escoamento estavel ¢
importante em instalagdes offshore uma vez que a propensdao de ocorréncia da
intermiténcia severa ¢ maior em grandes profundidades. O projeto do sistema submarino
e de escoamento, e os métodos de controle e mitigacdo da intermiténcia severa sao
cruciais quando considera-se a seguranga operacional e o espaco limitado de uma
plataforma.

Luo et al. (2011) estudaram o padrdo de escoamento e a flutuacdo de
pressdo da intermiténcia severa em um sistema duto—riser, utilizando uma simulacdo
experimental de um sistema de 0,051 m de didmetro. Eles concluiram que o slugging

severo pode ser dividido em trés regimes:

e Regime I — Baixas vazdes de liquido e gas com grande flutuacao
de pressdo, com escoamento intermitente de liquido e gas no riser
e aparente corte da fase liquida.

e Regime II — Elevadas vazdes de gas com flutuagdes de pressao
nao periddicas e vazao de liquido descontinua.

e Regime III — Elevada vazdo de liquido com escoamento estavel

padrdo de bolhas ou pistoneado (s/ug).

Um dos pontos interessantes deste estudo € que, ao contrario do apontado
pelos outros autores, Luo ef al. (2011) concluiram que a intermiténcia severa pode
ocorrer mesmo com o duto na horizontal (8= 0°) e os regimes encontrados foram I ¢ II.
Com o aumento do angulo, os regimes I e III aumentam enquanto que o regime Il ndo ¢

afetado pelo angulo de inclina¢do do duto. Com o aumento das velocidades superficiais
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do gas e do liquido, a flutuacao de pressado € inicialmente aumentada no duto, para entao
comecar a diminuir, ¢ a maior flutuacdo de pressdo ocorreu na mudanga entres os
regimes [ e II.

Nemoto e Balifio (2010) fizeram um modelo de escoamentos
multifasicos para riser em catendria utilizando simulagdes dinamicas, aplicando
equacdes de continuidade e equacdes de momento, porém sem levar em consideracdo o
efeito do duto no sistema duto-riser em catendria. Assumiram ainda que o gas e o
liquido tém a mesma velocidade.

Balifio ef al. (2010) apresentaram um trabalho de modelagem matematica
e de simulacdo de intermiténcia severa em um sistema duto-riser em catenaria com agua
e ar. O modelo matematico considerou a equagdo da continuidade para as fases e a
equacdo do momento simplificada para a mistura, negligenciando a inércia e a
descontinuidade no tempo da variagdo da fracao de vazio.

Do experimento, resultaram uma série de dados de variacao de pressao,
vazdo de gas e de liquido, e freqiiéncia, para escoamento slug e slugging severo. Na
figura 2.12 podemos verificar o escoamento com intermiténcia severa e na figura 2.13 o
escoamento do padrao slug. Nos dois graficos, o primeiro ¢ vazao de liquido e gas x

tempo, e o segundo de pressao x tempo.
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Figura 2.12 — Perfis de vazdo e pressdo x tempo de escoamento com intermiténcia

severa (Balifio et al. 2010).
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Onde P} € a pressdo na base do riser e P, a pressdo no separador, € Oy €

a vazao de gas e Oy ¢ a vazdo de liquido a pressdo atmosférica, durante a ocorréncia da

intermiténcia severa.
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Figura 2.13 — Perfis de vazio e pressdo x tempo de escoamento slug (Balifio et al.

2010).
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3. Modelagem Matemdtica

Neste capitulo iremos apresentar dois modelos matematicos para simular
os escoamentos multifasicos do sistema duto-riser. Os modelos matematicos foram
baseados nas leis da fisica que descrevem a dindmica dos fluidos. O primeiro modelo
foi apresentado por Schmidt et al. (1980) e utiliza equacdes diferenciais ordinarias para
obter os principais pardmetros dos escoamentos multifasicos e relacionam as variaveis
de interesse entre si. O segundo modelo ¢ uma simplificagdo das equacdes diferenciais
parciais do modelo geral de Dois Fluidos, que consiste em equagdes de conservacao de
massa ¢ de momento para as duas fases, gas e liquido, que simplificados resultam em
correlacdes algébricas apresentadas por Taitel (1986). Em ambos os modelos foram
incorporados a expansdo para a catenaria, de onde obtemos as equagdes utilizadas nesta
dissertacao.

Como temos o duto e o riser acoplados, formando um sistema unico, os
calculos e resultados levam em consideracdo a continuidade de fluxo entre eles. No
calculo da catendria, foram negligenciadas as correntes marinhas e a rigidez flexional do

riser.

Na primeira parte deste capitulo teremos o desenvolvimento da catendria,
seguido do modelo geral de Dois Fluidos. O modelo de Schmidt et al. (1980) para riser
vertical é entdo apresentado, seguido pela sua expansdo para a aplicacdo em catenaria.
Em seguida temos o modelo de Taitel (1986) para riser vertical e a sua respectiva
expansdao para o modelo de riser em catenaria. Os modelos utilizados para a
continuidade e o acoplamento do sistema duto-riser de Taitel sdo entdo apresentados
iniciando com o modelo desenvolvido por Taitel & Dukler (1976) para determinar a
transicado dos padroes de escoamento em escoamento gas-liquido baseados em
mecanismos fisicos em dutos horizontais e pouco inclinados, e que correspondem ao
escoamento no duto onde obteremos a fragdo de vazio (o) que representa a razao entre a
area da se¢do transversal do duto ocupada pelo gés e a area total da secdo transversal. O
valor da fracdo de vazio sera a base para encontrarmos o critério de formagdo do
slugging severo e o critério para a estabilidade do escoamento vertical. Em seguida
temos o modelo para o trecho do riser, onde serd calculada a espessura do filme liquido
formado pelo pistdo liquido utilizando o modelo proposto por Taitel et a/ (1980) e o

modelo do fallback sera o apresentado por Jansen et al (1996).

38



Finalmente, serdo apresentados os critérios para a formacgdo da

intermiténcia severa.

3.1 Modelos de Catenaria

No estudo das catenarias deve ser observada a curva caracteristica
decorrente do equilibrio do cabo e como a tragdo varia ao longo dessa curva. Para isto
sera considerado um caso geral de um cabo ACDB, figura 3.1, suspenso pelas
extremidades A e B, sujeito a acdo de uma carga distribuida ao longo da horizontal,
como observado no diagrama de carga A’abB’, figura 3.1 (a). Como ndo se trata de
corpo rigido, nos cabos e correntes ndo existem momentos fletores e/ou torgores, € por
isso, sera considerado apenas o esfor¢o decorrente da tracao nas extremidades.

A partir do ponto C como origem dos eixos de coordenadas e sendo o ponto D
um ponto qualquer da curva com coordenadas (X, y), considera-se a corda CD do cabo
como um sélido livre, figura 3.1 (b).

Trés forgas atuantes mantém o so6lido em equilibrio: uma vertical Q,
representando a porgdo de carga distribuida entre a corda C e D, e duas forgas de tracao
H e S representando a reagdo das porg¢des ndo consideradas em ambos os lados. As
forcas H e S sdo tangentes a curva em C e D, enquanto a forga vertical Q age no centro

de gravidade de carga entre os pontos C e D.

: s
TR Q
Aﬂ-ui_% | il -H X
il b H
(a) (b) (c)

Figura 3.1 — Diagramas de distribui¢c@o de esforcos. (a) Carregamento distribuido; (b)

Forgas atuantes; (c¢) Triangulo de Forg¢as (Sinquini , 2005).

Como as trés forgas formam um tridngulo, temos entdo:

_9
190 =" (3.1)
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que se transforma em:

dy _Q (3.2)
dx H

uma vez que :

0 =Y (3.3)

dx

A equacdo (3.2) ¢ a equagdo diferencial da curva que caracteriza o equilibrio do
cabo sob a acdo da carga que suporta. A partir do tridngulo das forcas temos que o

esforco em um ponto qualquer da curva ¢ dado por:

S=yH>+0’ (3.4)

Agora sera demonstrada a solugdo dessas equacdes para o caso particular de
carregamento para um cabo em catendria. Admite-se que o cabo representado
esquematicamente na figura 3.2 esteja livremente suspenso por suas extremidades e

sujeito a acao do proprio peso.

et s ] L
. ! y,
] -2 - b
2] '_1- f
L‘ﬁ. -i-""jﬁ 1 1
r 1 r
L

Figura 3.2 — Cabo em catenaria — (Sinquini, 2005)

Desta forma a equagdo 3.2 se transforma em:

dy _gs (3.5)
dc H ’
Onde:

g — peso por unidade de comprimento do cabo;

s — comprimento do arco CD.
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Para integrar a equagap 3.5 € preciso determinar s em fungdo de x e y.

Segundo a defini¢do de comprimento de arco:

d 2
& _ | (3.6)
dx dx
logo:
< 2
ds = 1+("—j dx (3.7)
H
Integrando a equagdo 3.7 e assumindo s =0 e x = 0:
s=H onn4* (3.8)
q
Substituindo o valor de s na equagdo 3.5, tem-se:
dy = senn 4 ax (3.9)
q H
Que uma vez integrando e assumindo que y = 0 quando x = 0, fornece:
y=£(cosh@—1] (3.10)
q H

Esta equagdo caracteriza a curva de equilibrio do cabo quando suportado
livremente por suas extremidades e sob a acdo do proprio peso.

Sabendo que Q = gs e tendo em vista a equagado 3.8, obtém-se:
Q:Hsenh% (3.11)

Que combinada com a equagdo 3.4, resulta em:
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s=H cosn?* (3.12)
q
Agora, combinando a expressao 3.12 com a equagdo 3.10, tem-se:
S=H+qy (3.13)

Podemos observar nesta equacao que a tracdo S ¢ minima no ponto mais
baixo (C), onde ¢ igual a H, pois y = 0. A medida que se desloca para as extremidades
do cabo, até atingir o ponto mais alto, a tracdo S aumenta, até y assumir o seu valor
maximo, onde também S sera maxima.

Neste trabalho iremos utilizar as condig¢des iniciais de projeto da
instalagdo da plataforma, conhecida como Middle, a partir dos dados de entrada como o
angulo de topo (o4opo), altura da catendria (%), que corresponde a distincia desde o leito
marinho até a plataforma e o peso por unidade de comprimento (g) do riser. Assim,
determinaremos outras varidveis necessarias para obtermos o fator de forma da
catenaria (Sinquini, 2005).

Utilizando as equacdes 3.1 € 3.11 temos:

senh£ =tana (3.14)

compl

Onde X ¢ o valor da projecao horizontal da catendria, a é proveniente da

relacdo H/q. E acomp € 0 complemento de ay,p, para formar o dngulo de 90°.

E a varidavel dimensional a da catenaria pode ser obtida através da

relacdo 3.10:

PR U (3.15)

O comprimento total da catenaria S, € entdo obtido pela equagao 3.8:
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S, = a.senh(z] (3.16)

a

E a projecao local horizontal x ¢ obtida:

xX= a.arcsenh(i) (3.17)

a

O comprimento local da catenaria s ¢ dado por:

s = a.senh(fj (3.18)
a
O angulo local 6 em relagdo a horizontal ¢ dado por:

0= arctan{senh(iﬂ (3.19)
a

Figura 3.3 — Detalhe da geometria do riser em catenaria, Balifio et al. (2010).
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Na figura 3.3 podemos observar as variaveis geométricas locais do riser,

como o angulo local @, o comprimento local da catenaria s, a altura local do riser h, as

variaveis atuantes como pressao P, fragao de vazio a e a agdo da forca da gravidade g.

3.2 Modelo Geral de Dois Fluidos

O modelo geral de dois fluidos simplificado ¢ a base utilizada para um

dos simuladores mais utilizados na industria de petrdleo, o OLGA, e que consiste

basicamente em equacgdes de conservacdo de massa ¢ de momento para as duas fases, e

que resultam nas equagdes diferenciais parciais 3.20 a 3.24. A simplificacdo deste

modelo aplicado ao escoamento horizontal estratificado resulta nas equagdes utilizadas

por Taitel e Dukler (1976).

0

Ot

Ot

0

Ot

|,
(aLpL)+ Za

Slaore) s
¢Pc 14

(aLpLULA) =0 (3.20)

X

(@epsUsd)=0 (3.21)

X

10 op S S,
(aLpL)+Za—x(aLpLUL2A)= —aLa—x+aLpLgsenﬂ —~ ZW T T (3.22)
S, S

y TGW—jT. (3.23)

1

a,+a,=1 (3.24)

A combinacdo das equagdes de balango juntamente com a equacdo da

fragdo de fase resultard em quatro estados:

AP CPgr AP UL agpsUsg
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As equagdes 3.20 e 3.21 sdo equacdes de conservacao de massa e as
equacdes 3.22 e 3.23 sdo equacgdes de conservacdo de momento para a fase liquido e

gas, respectivamente.

As seguintes consideragdes foram feitas:

e O escoamento ¢ unidimensional ¢ estacionario;
e A densidade do liquido ¢ constante;

e A pressdo ao longo da secdo transversal do duto ¢ constante,

inclusive a pressdo em ambas as fases, ¢ igual;
e A area da se¢do transversal da tubulacdo ¢ constante;
e O liquido e o gas escoam separadamente;

e A massa especifica de cada uma das fases e a distribuigdo das
velocidades das fases sdo uniformes na secdo transversal

respectiva;

e O fluxo massico de liquido e gés ¢ constante durante o periodo de

slugging severo;
e A pressdo no separador ¢ constante;

e O pistdo de liquido formado no riser ¢ no duto ndo contém

bolhas;
e O hold-up, é constante ao longo do comprimento do duto;
e A interface gas/liquido ¢ horizontal;
e O processo ¢ isotérmico e ndo ocorre mudanga de fase;
e Naio ha transferéncia de massa entre as fases;

e Nao hé gotejamento de liquido na fase do gas.
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A notagdo que sera utilizada para as fases ¢ k, sendo L para o liquido e G

para o gas.

As correlagdes algébricas para o atrito 7z, com a parede do sistema duto-

riser e entres as fases sdo dadas respectivamente por:

Para o atrito com a parede:

U 2
=S P (3.25)
E para o atrito entre as fases:
Uu.-U,)
7=/ P, WeU,) (3.26)

2

O fator de atrito f,, com a parede do duto ¢ calculado através da equagdo:
4 210 10° )3
£o=max 2% 0,008 14 210€ 107 ) (3.27)
Re, D,, Re,

Onde Dy € o diametro hidraulico do duto e Re; ¢ o numero de Reynolds

da fase k.

O fator de atrito entre as fases f; ¢ dado por:
1= o,oz# (3.28)
O perimetro molhado ¢ implicito na fragcdo de fase e depende do padrao
de escoamento. Para cada padrao de escoamento, temos as seguintes equacdes para

obter o perimetro molhado:

Si(estratiﬁcado) = (aL —a, )— (— 4D) (3.29)

S, (anular)= 7 D Ja (3.30)
2

S (bolhas) = % (3.31)

b

Onde Dy, é o diametro da bolha.
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3.3 Modelo de Schmidt et al. (1980)

O fendmeno da intermiténcia severa em um sistema duto-riser foi
dividido em quatro fases distintas. Para cada fase foi aplicado um modelo matematico e
o valor final das variaveis de uma fase ¢ utilizado como valor inicial da fase seguinte, e
assim sucessivamente até retornar a fase inicial.

O modelo matematico foi desenvolvido para criar um sistema de
equagdes simplificadas que descreva o comportamento basico do sistema em cada uma
das quatro fases. Para alcangar este objetivo, foi considerado que cada uma das
variaveis fisicas tais como: pressdo, velocidade, densidade etc., poderia ser substituida
por seu valor médio correspondente, negligenciando as varia¢des de densidade, pressao
e vazdes que possam ocorrer ao longo do duto, conseguindo representar com boa
precisao o comportamento do sistema.

A partir desta consideragdo aplicada nas equacdes 3.32 e 3.33, elimina a
necessidade de resolver um sistema simultaneo de equagdes diferenciais parciais.

O proposito do modelo ¢ descrever a influéncia dindmica da presenga do
riser no sistema. Portanto, as equagdes que descrevem o comportamento do riser
representam as condi¢des de contorno para o comportamento transiente de duas fases no
duto. Os modelos foram desenvolvidos de uma maneira que durante cada uma das
quatro fases o escoamento ¢ estratificado no duto. Por isso, o modelo completo também
inclui o a descrigdo do escoamento estratificado no duto.

Nas equagdes de conservacdo de energia foi associado a cada
componente do fluido para um sistema com volume de controle V(?) e secdo transversal
A(t). O comportamento de um fluido neste volume de controle ¢ governado pela

equacdo da continuidade:

1] %—/;dV+j [praa=o0 (3.32)

140} A1)
Que especifica a conservacao de massa e a equacdo de movimento:

[1] %(pv)dwj [(ovrcany=[[ [pgav [ [ pda—[ [(noyda (3.33)

40) A(1) 40] A(1) A()
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O balanco de momento para o pistao liquido no riser ¢ dado por:

vsd =v(A4 —A4,)+v, A4, (3.34)

Onde vs ¢ a velocidade do slug liquido, 4 ¢ a area do duto e do riser, Ay €
a area do filme liquido, que ¢ funcdo da espessura do filme do liquido yg, € vi € a

velocidade do filme liquido.

Entdo, a equagdo da conservagdo do momento se reduz para:

dv Z
L T;Ap(ZLR + SerLl},)Bj +PLVik (A - A/‘)+ PLfoAf ~p v, da—p, v Ag=
(3.35)
prLVs|_ Vs| Zp VS|VS|:0LA
_gA(PS_ng)_pLgA(ZLR_ZLP)_ ) A ZLR+Sen,B - 5

Figura 3.4 — Modelo hidrodindmico para slugging severo. (Schmidt et al., 1985).

Onde ¢ ¢ o hold-up no riser que é a razdo de 4, (a area do filme liquido
no riser) e A (4rea total da se¢do transversal do riser). vsz € a velocidade superficial da
interface gas-liquido, vg € a velocidade superficial do liquido, vs ¢ a velocidade do slug
liquido, v, € a velocidade do nivel de liquido no riser, Zg ¢ a altura total do riser, Z;re

Zp sdo as alturas hidrostaticas do liquido no riser e no duto, respectivamente.
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3.3.1 Modelo para Riser Vertical

O modelo para escoamento com s/ugging severo proposto por Schmidt et
al (1980) relacionava as variaveis de interesse entre si aplicando equagdes diferenciais
ordinarias baseadas nos principios fundamentais da fisica. Os dados de entrada
utilizados foram: o escoamento, a geometria e as propriedades fisicas do fluido. O nivel
de liquido no riser (Zr), o nivel de liquido no duto (Z;p), a pressao no duto (Pp), o
volume de gas no duto (Vy,), todos em funcdo do tempo, e o tempo do slugging e do
fallback sdo os dados de saida e foram obtidos através da derivacdo das varidveis
hidrodindmicas do modelo matematico proposto.

Na figura 3.5 podemos ver o esquema do modelo hidrodindmico com o
slug ou pistao de liquido formado, num sistema duto—riser com altura (Zz) e o duto com
declividade (f) com a contrapressdo imposta pelo separador (Ps), com 0s respectivos
niveis de liquido, no riser (Z;z) e no duto (Z.p), sendo equilibrados pela pressao no duto

e o volume de gas que entra no duto.

Figura 3.5 — Modelo hidrodindmico para slugging severo (Schmidt et al., 1980).
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O modelo foi desenvolvido assumindo que:
e As vazodes de liquido e gds permanecem constantes durante o

periodo do slugging severo;

Aplicando a equagdo do estado para o gés no duto, temos:

zmRT
P, Vgp = ;i (3.36)

Diferenciando em funcao do tempo, e assumindo como negligenciavel as

variagdes em z, temos:

a,, Ly dP, _ zRT dm
dt & dt M dt

(3.37)

Como temos a vazdo de gas constante, o termo da direita ¢ constante.
Assumindo como neglicencidveis o atrito e aceleragdo devido ao movimento lento do

liquido durante a formacao do s/ug, o balango de pressao fica assim escrito:

PP_PS

Z, 7, = (3.38)

Diferenciando em fun¢do do tempo e considerando Ps constante,

obtemos a equacao:

dZ,, dZ, 1 dp, (3:39)
dt dt  p,g dt '

A variacdo no volume total de liquido do s/ug liquido no riser e no duto
deve ser igual a vazdo de liquido que entra no duto somado ao volume de liquido de
liquido que retorna do riser, fallback (Fz). Como a interface horizontal do liquido no
duto ¢ uma elipse truncada, temos que a razao da area da porcao da elipse truncada para
a elipse completa ¢ igual ao hold-up do liquido no duto H;. A area da elipse (4.) ¢ dada

por:
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AP

A, = vend (3.40)

Onde Ap ¢ a area da sec¢do transversal do duto e f a inclinacdo do duto.

Portanto:

dz 1-H,)dZ dF
LR +AP( L) LP :APULS+AP B

A
Pdt senff  dt

(3.41)

Cancelando a area da secao transversal do duto em todos os membros da

equacgao, teremos:

dZLR + (l_HL) dZLP :ULS + dFB
dt senfs  dt dt

(3.42)

O volume ocupado pelo gas no duto diminui & medida que o nivel de

liquido no seu interior aumenta. Expressando na forma diferencial:

Wy __ g U-H,)dZ,

3.43
dt g senfs  dt ( )

As equagdes 3.37, 3.39, 3.42 e 3.43 possuem quatro incdgnitas que sao
resolvidas com correlagdes empiricas para encontrar o valor de duas delas, o hold-up do
liquido (Hy) e o fallback (Fp).

O hold-up do liquido no duto foi resolvido fazendo uma analogia com o
escoamento em um canal aberto, aplicando as equacdes de Manning (Ditsworth e Allen,

1972) para a velocidade média do liquido em um canal aberto:
2
A, )3 1
U, = ﬂ[s—LJ (senp): (3.44)

n L

Considerando a parede do canal como lisa, o valor assumido foi n = 0,01

que foi o menor valor proposto para a equagdao de Manning. Onde n ¢ o coeficiente da
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rugosidade da parede do canal, S; € o perimetro molhado do duto, 4; ¢ a area ocupada

pelo liquido. As equagdes para obter Sz e A, sdo:

A, = rz(é —%sen 25) (3.45)

S, =2rs (3.46)

Onde ¢ ¢ metade do angulo formado pelo nivel do liquido e » € o raio do
duto.
As equagdes 3.44, 3.45 e 3.46 contém quatro incognitas: Uy, Az, S; e 9,

mas € necessario considerar que:
_9
A, == (3.47)

As equagdes 3.44 a 3.47 devem ser resolvidas numericamente uma vez
que o conjunto de equagdes requer uma solugdo interativa para o hold-up (Hy).

O fallback ¢ definido como o nivel de liquido do pistao liquido
decorrente do liquido que retornou para a base do riser, depois que o final do pistdo de
liquido passou pelo topo do riser.

Na figura 3.6 correlaciona-se a velocidade superficial do gés versus o
nivel do liquido de retorno (fallback) do experimento realizado por Schmidt et al.

(1980).

Retorno de liquido — Fp [ft]

1 [ 1 } [l
00560 100 150 200 2% 300

Velocidade superficial do gas - U, [ft/s]
Figura 3.6 — Velocidade superficial do gas x altura do fallback. (Schmidt et al., 1980).
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Foi verificada uma tendéncia no conjunto de dados obtidos, o que

sugeriu a seguinte equacao:

F,=a+b UGS—UL (3.48)

GS

Diferenciando a equagdo 3.48 em relagdo a velocidade superficial do gas

(Ugs) teremos:

(3.49)

O lado esquerdo da equagdo 3.49 pode ser igualado a zero no ponto de
inflexdo no qual a velocidade superficial do gas e aproximadamente igual a um. O que

resulta em b = ¢, que substituindo na equagao 3.48 teremos:

FB:a—i-b(UGS—LJ (3.50)
UGS
Com isso foi obtida a equacdo da fallback para o experimento de

Schmidt ez al. (1980).

F, :—7,71+5,8(UGS—ULJ (3.51)

GS

Concluiram que o fallback ¢ independente da velocidade superficial do
liquido e pode ser obtido somente em fungao da velocidade do gés.

A equacdo 3.51 foi obtida para um sistema duto—riser cujo o duto
possuia 100 pés de comprimento e o riser 50 pés de altura, com 2” de didmetro e ¢
valida para estas condi¢cdes apenas sendo desconhecida pelo autor a sua aplicabilidade
para outras geometrias. Uma sugestdo para riser com altura diferente do experimento ¢é

fazer uma correcao, dividindo o resultado da equacdao 3.51 por 50 pés ou 38,1 m
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(dependendo das unidades utilizadas) e multiplicar pela altura do riser que se deseja
simular.
Para obter o hold-up do liquido (H;) e o fallback (Fp), equagdes 3.37,

3.39, 3.42 e 3.43 foram aplicadas as seguintes condigdes iniciais:

ZLR(O) = 0,
ZLP(O) = 0,
Pp(0) = Ps,

Ve (0) = volume de gas no duto.

Foi estabelecido para o tempo de referéncia ¢ = (), como o ponto onde a
pressdo apresenta o seu valor minimo. Isto ocorre depois que o pistdo liquido passou
totalmente para dentro do separador ¢ o novo pistdo de liquido ainda ndo esta formado,
ou seja, ndo ha liquido no sistema. Nesta situacao, a pressao no duto (Pp) ¢ equivalente
a pressao no separador (Ps).

O tempo (7;) para geracdo do s/ug ou pistdo liquido, foi determinado
como o tempo total para que a altura do slug no riser seja igual a altura total do riser.
Nesta situacdo, a pressao ¢ maxima no duto (Pp) devido ao riser estar completamente
cheio de liquido e a pressdo do gés no duto precisa vencer esta contrapressao da coluna
hidrostética no riser para “empurrar” o pistdo liquido no sentido do separador. Quando
o gas empurrar todo o s/ug liquido do duto para dentro do riser e o nariz da bolha de gas
alcancar a base do riser, inicia a diminui¢ao da pressdo no duto devido a menor altura
da coluna hidrostitica no riser. Neste momento o gids se expande rapidamente
empurrando o liquido para fora do riser (blowout). Com a diminui¢do da pressdao no
sistema e o fim da expansdo do gas, o filme liquido que antes estava sustentado pelo
fluxo de gés escorre pela acdo da gravidade para a base do riser (fallback). O periodo T,
¢ o tempo que o liquido leva para escorrer da parede do riser até a sua base. O tempo
total 7' ¢ composto pela soma de 7; mais 7>. Foi verificado que o tempo total de fallback

para o experimento de Schmidt e al. (1980) foi de 10 segundos.
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3.3.2 Modelo para Riser em Catendria

Substituindo na equagdo da catendria 3.18 os valores geométricos

representativos do modelo, obtemos a equagao:

s(h)= a.senh(zj (3.52)
a

A inclusdo do fator de forma da catenaria faz com que o volume no
interior do riser (Vx) varia em funcdo da altura (z) e em fungdo do tempo (¢) para a

equacdo 3.18 do comprimento local do riser em catendria s, onde teremos:

_dSA ds dz

V.o =— A, =—-—4 3.53
oat" dzdt” 3-33)
Aplicando na equagdo 3.53 na equagdo 3.41.
1-H,)dZ dF
A, ég-ﬁ-APgi:APULS + A, —2 (3.54)
dz dt senff  dt dt

E agora, eliminando a area da secdo transversal do riser e do duto em

ambos os termos da equacao e substituindo a equacao 3.52 na equacao 3.54, teremos:

1-H,)dZ dF
a.senh(ﬁj%+ ( L)J—U 5 (3.55)

-~ &7 — + —=
a )dt senfs  dt B dr
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3.4 Modelo — Taitel (1986)

3.4.1 Modelo Bdsico para Riser Vertical

Para o calculo do slugging severo, Taitel (1986) utilizou a equagdo de
conservagao de momento 3.35 e a simplificou para obter correlagdes algébricas com a
equacdo do balango de momento 3.34, e as utilizou no seu modelo algébrico para
representar o fendmeno da intermiténcia severa. Ele assumiu que a densidade e a fragao
de vazio (o) ndo variavam com o tempo. Ainda considerou que o processo de formagao
do pistdo liquido ¢ lento, e com isso as perdas devido ao atrito eram despreziveis.

O fenomeno da intermiténcia severa em um sistema duto-riser, foi

dividido em quatro fases distintas assim descritas:

e Formagao do pistdo ou s/ug liquido;
e Movimento do s/ug liquido em direcdo ao separador;
e Explosdo da bolha (blowout) e;

e Retorno do liquido para a base do riser (fallback).

Para cada fase acima foram aplicadas as equagdes da conservagao de
massa, de momento e a respectiva pressao hidrostatica caracteristica da fase especifica.
O valor obtido das variaveis de uma fase ¢ utilizado como valor inicial da fase seguinte,
e assim sucessivamente até retornar a fase inicial.

Com isso obtemos as solugdes representativas de cada uma das fases.

A pressao hidrostatica no duto Pp ¢ fornecida pela equagdo a seguir:
P, =p,g(z—xsin )+ P (3.56)
O volume de gés no duto ¢ dado por:

Ve=(U-x)a 4 (3.57)

Onde 4 ¢ a area da secdo transversal do duto.
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A equacao do estado, assumindo o gas como sendo ideal, temos:

p, =26 gy (3.58)

G

A conservacgao do liquido ¢ dada pela equagao:

my,=my+| Upsp,di (3.59)

Para o gés, temos:

t
Mg = Mg +.[0 U gso Poodt (3.60)
Com isso teremos:
m, =p, Ax+z)+(—a)p, A(l —x) (3.61)

Ps+p,g(z—xsinf)
RT (I-x)Aa (3.62)

mg =pVey =

Enquanto a compressao do gas no duto tem a seguinte relacao:

RT
ULS — pGO
pgal

Uegso (3.63)

Os valores iniciais de massa de gas e liquido, mg; € my;, podem ser
obtidos através das equacdes da conservacao da massa 3.61 e 3.62 fazendo x = x; e z =
z;. Os valores de X, z e x; e z;, onde o indice i indica respectivamente o instante ¢ = 0
para a penetragdo do gas no duto e no riser. O valor de « ¢ obtido através da equacdo

3.94 para o escoamento estratificado horizontal.

{i + (z — xsenﬂ)}(l - x)a = [i + (zl. - xisenﬁ)(l — X, )+ EJ'UGSO/OGOa’t} (3.64)
Pr8 P8 P85
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Substituindo mg; € m;; na equagdo da conservagao do liquido, teremos:
t

z=z, —a(x—xi)+IULSdt (3.65)
0

Substituindo a equacdo 3.57 na equacdo 3.58, e esta na equacao 3.56,
temos a primeira equacao do modelo, que forma o sistema de equagdes com a equacao
do balango de liquido no riser 3.68. Encontramos uma equa¢do quadratica de x(2) e z(1),
onde estes dois parametros sdo correspondentes a formacdo do pistdo de liquido no
sistema. Obtemos assim, os dados iniciais para a solugdo algébrica do modelo.

Substituindo os valores de x e z na equagao 3.65 ¢ os renomeando como
X; e z;, € fazendo z=h (uma vez que o escoamento ¢ estavel quando a coluna de liquido ¢
equivalente a altura do riser fazendo com que ocorra fluxo para dentro do separador)
obtemos o tempo desta fase. Assim como em Schmidt et al. (1980), a pressdo ¢ maxima
no duto (Pp) devido ao riser estar completamente cheio de liquido e a pressdao do gas no
duto ¢ maior do que a coluna hidrostatica no riser para manter um fluxo estavel para o
separador.

Em seguida temos o blowout, com a produgdo de todo o liquido que
estava no sistema para dentro do separador e a diminuicdo da pressao do sistema,
seguido da etapa do fallback.

A formacao do slug e o seu periodo dependem de quanto liquido retorna
a base (fallback) do riser, e esse volume de liquido depende da espessura do filme
liquido formada pelo pistdo de liquido durante a intermiténcia severa. Para efeito
simplificador, Taitel (1986) comparou o pistao liquido com a bolha de Taylor de um
escoamento do tipo s/ug uma vez que durante os testes notaram que a fracdo de vazio de
uma bolha de Taylor ¢ pouco sensivel a varia¢do na velocidade do escoamento. O valor
adotado no modelo para a fragdo de vazio no riser observada durante o experimento foi
de a’=0,89, o que representa que apenas 11% do volume do escoamento no riser €
liquido, e este volume retorna a base do riser durante o fallback. Este volume do
fallback no riser somado ao volume que estd se acumulando na base do riser reiniciam

o ciclo de formagao do s/ug.
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Com isso teremos as seguintes equagdes:

Py = p,g(z; —x;sin ) + Py (3.66)

P, = P (3.67)

O balango de momento para o pistao liquido no sistema riser-duto:
ax,+z,=(-a)h (3.68)

Encontrado os valores das varidveis x; e z;, substituimos nas equagdes
3.65, 3.66 e 3.68 encontramos os valores de x e z em funcdo do tempo, e o tempo da

fase. Se z = h antes que x = (), entdo ndo ocorrera o slugging severo.

3.4.2 Fallback

Para a modelagem do fallback precisamos determinar o volume por area
no interior do riser, que ¢é representado pela altura de liquido no riser resultante do
retorno do liquido residual — fallback (zp). A equacdo 3.69, apresentada por Taitel
(1986) e Jansen et al. (1996), corresponde ao volume equivalente ao filme liquido no

riser:
Zg = (1-a")h (3.69)

Jansen et al. (1996) apresentaram a equagdo 3.70 para o calculo do
tempo do fallback. Aplicando as condi¢cdes de contorno na equagdo 3.65 para

conservagao de massa, obtemos a seguinte equacao:
1
2 =z —alx—x)+ [U,dt (3.70)
0
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3.4.3 Modelo para Riser em Catendria

Analisando os modelos matematicos de Taitel (1986) podemos concluir
que o efeito da expansdo da equagdo para a catenaria no sistema duto — riser nao
interfere nas equagdes referentes as pressdes hidrostaticas uma vez que esta pressao
depende apenas da densidade do liquido, da forca gravitacional e da altura hidrostatica,

e a altura hidrostatica da catenaria € a mesma do riser vertical.

J& nas equacdes de balango liquido de massa (3.72) e na equagdo de
conservagao de massa (3.73), a nova configuragdo acarreta na modificacdo da variavel
de comprimento da tubulacdo e no angulo local dessas equagdes devido ao acréscimo no
volume, e conseqiientemente, aumento da massa imposta pela nova configuracao,
impactando diretamente no resultado das outras equagdes. Com isso, nas equagdes que
antes apresentavam o termo referente a altura (4) devemos substituir pela nova variavel
(s). Porém, nas equagdes que seja necessario o angulo local para a determinagao da nova

altura relativa da catendria, uma equagao em funcdo da altura (z) serd utilizada.

Para o ponto inicial do equilibrio no sistema duto — riser (conforme a
figura 2.6) e fazendo x = x; e z = z;, a equagdo da catenaria 3.18 passa a ser escrita em

fun¢ao da altura hidrostatica inicial:
s,(z;)= a.senh(wj (3.71)
a

Na equacao 3.7 obtemos o comprimento da catendria em relagdo a altura
hidrostatica equivalente para a situacao de equilibrio para a formagao do slug liquido. O

balango liquido de massa para a catendria fica entdo escrito:

ax, +z, =(-a’) a.senh(wj (3.72)
a

Como o angulo da catendria na sua base ¢ pequeno, se aproximando de
um duto horizontal levemente inclinado, para a mesma altura hidrostatica equivalente

do riser vertical, teremos um volume de liquido bem maior na catenaria.
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3.4.4 Fallback para a Catendria

Iremos desenvolver um modelo para obter o tempo do fallback
correlacionando com a respectiva pressdo, utilizando como referéncia o
desenvolvimento de Taitel (1986) e de Jansen et al. (1996). Com base neste resultado,

podemos analisar o efeito do fallback no periodo do slugging severo.

Analisando o fendmeno que ocorre logo apds o blowout, no seu instante
t=0, temos que altura de liquido no riser z =0 e no duto x = 0, porém a vazao de liquido
no duto ¢ continua ¢ a velocidade ¢ Ujs. Imediatamente apos =0, o filme liquido no
interior do riser comeca a escorrer para base pelo efeito da forga gravitacional e pela

diminui¢do da pressao no duto.

Depois de decorrido o tempo #;, o nivel no riser passa a ser zg , obtido

pela equacdo 3.70. Expandindo esta equacdo para a catendria, teremos:
2, = (1= a)asenh (Mj (3.73)
a

Aplicando as condigdes iniciais na equagdo 3.70 de conservagdo de

massa, obtemos a seguinte equacao:
4
2y =7 —alx—x)+ [U,zdt (3.74)
0

Com isso, obtemos o tempo necessario para o que o fallback ocorra. A

pressao hidrostética no instante # = 0 no duto é:
P, =P (3.75)

J& a pressdo no instante ¢;, ¢ igual a pressdo da coluna de liquido
resultante do fallback no riser descontado o volume de liquido que entrou no duto

durante o tempo do fallback, e ¢ fornecida pela equagao a seguir:
P,=p g (zﬂJ —xsenﬂ)+ P (3.76)
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Apbs o fallback, o liquido bloqueia a passagem do géis e, devido a
comunicagdo do riser com o duto, o liquido comega a escoar do riser para o duto,
causando a diminui¢do da altura zj até o instante #,, onde o nivel atinge um equilibrio
hidrostatico mostrado na figura 2.6. Em 7, x = x; e z = z; , reiniciando o ciclo. Com as

condi¢des iniciais aplicadas na equacao 3.69, teremos:

1

53
z =z, —alx, - x)+ Ut (3.77)

4
A pressdo no instante ¢, ¢ igual a condig¢do inicial para o inicio do ciclo.

O método numérico aplicado na dissertagdo para a solugdo do sistema de
equacdes analiticas dos modelos de Taitel foi o0 método de Newton-Raphson, que ¢ o
método padrio adotado no programa Mathematica. Para a solucdo das equagdes
diferenciais do modelo de Schmidt ez al. (1980) foi utilizado o comando NDSolve com

o método numérico padrao do programa Mathematica.

3.4.5 Modelo Matemadtico do Escoamento Horizontal Estratificado

O escoamento horizontal estratificado descendente ¢ uma das condigdes
necessarias para a ocorréncia do Slugging Severo (Taitel & Dukler, 1976 e Oliveira et
al., 2010). Nesta etapa de modelagem do nosso trabalho, iremos obter o valor da fragao
de vazio (&) que serd utilizado nos demais célculos para o sistema duto - riser.
Consideramos que a geometria do riser ndo causa interferéncia geométrica e de

escoamento no duto.

Para este calculo, foi utilizado o algoritmo implementado no LASME
(Laboratorio de Simulagdo e Métodos em Engenharia) da COPPE/UFRIJ, formulado por
Oliveira et al. (2010) baseado no trabalho de Taitel & Dukler (1976). As varidveis
utilizadas s3o as mesmas do trabalho de Taitel & Dukler e sdo validos somente para este

sub-capitulo.
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O grupo X ¢ o parametro de Lockhart e Martinelli (1949) que representa
a razdo entre a perda de carga da fase liquida escoando sozinha no duto e a perda de
carga da fase gasosa escoando sozinha no duto. J& o grupo Y representa as forgas
relativas a gravidade e a queda de pressio que agem no liquido na direcdo do

escoamento.

Nas equagdes dos grupos adimensionais X e Y, assim como os grupos de

transicdo do escoamento F, K e T, apresentados na revisdo bibliografica, sdo dados por:

D 2 dP/ d.
Y= Hy - :\/K x)LS| (3.78)
4C, (UgzDpg Pc (UGS )2 de / dx)GS |
D y7P 2
v (oL = Ps )g:jene _(p,=pg)gsend (3.79)
4C, (UgsDpy | " polUgsf  @PIdx)ss]
D y7e 2 |(dp/dx)cs|
Pc
F=U (3.80)
GS\/gD(pL ~ pg Jeosd
K:\/ pG(UGS)szULSD (381)
gD(p, = pg)cos6 u,
4c, (ULSDPL J_n PL (ULS )2 (3-82)
7= D My 2

(oL = g )g cos @
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Onde:
e (¢ ¢ o coeficiente do fator de atrito do gas;
e (7 ¢ o coeficiente do fator de atrito do liquido;
e ug ¢ aviscosidade dindmica do gés;
e u; ¢ aviscosidade dindmica do liquido;
e m ¢ o expoente do fator de atrito do gas;

e 1 ¢ o expoente do fator de atrito do liquido.

Com a correlagdo dos grupos adimensionais, conforme a tabela 3.1,

pode-se determinar a transi¢ao entre os regimes.

Tabela 3.1 — Correlagdo dos grupos adimensionais com o regime de escoamento.

para intermitente ou para bolhas dispersas

Transigdes do escoamento Grupos
Estratificado para anular X F)Y
Estratificado para intermitente X F)Y
Intermitente para bolhas dispersas X T,Y
Estratificado liso para estratificado ondulado XK Y
Anular com liquido disperso XY

Na figura 3.7 pode-se observar o esquema de equilibrio para o

escoamento estratificado para um duto levemente inclinado, com as duas fases bem

separadas devido a baixa velocidade dos fluidos e pela a¢do da gravidade.
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Figura 3.7 - Equilibrio do escoamento estratificado. Oliveira ef al. (2010)

Onde Ug e Uy sao as velocidades do gés e do liquido, respectivamente, &
¢ a inclinagdo descendente do duto, D ¢ o didmetro do duto, A € a area ocupada pelo
gas, Ay € a area ocupada pelo liquido, S; € a superficie de interface gas/liquido, S; e Sg

sdo as superficies de contato do liquido e gas, ¢ /4, € a altura do liquido.

Os grupos adimensionais X e Y sdo obtidos através da
adimensionaliza¢do das varidveis de referéncia na equagdo de queda de pressao 3.85:
didmetro para comprimento, o quadrado do didmetro para area e as velocidades
superficiais das fases para as velocidades das fases. A equagdo do balanco da
quantidade de movimento de cada uma das fases referente ao equilibrio do escoamento
estratificado em cada fase fornece uma relacdo para a queda de pressdo bifdsica na

condi¢do de equilibrio do escoamento estratificado:

_AL(C:;_PJ_TWLSL +7y,8, + p, g4, sen6 =0 (3.83)
X
dP

-4, (d_] — Ty S TS, + P 8A;5end =0 (3.84)
X

Como a queda de pressdo € igual para ambas as fases, temos a equagao

de queda de pressao:

S¢ S, 1 1
Ty ———Ty, —+7,. 5| —+— |+ - sen@ =0 3.85
WG A, WL 4, Wi l[ 4, AGJ (P, —Ps)g ( )
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Onde:
e 7; ¢ atensdo de cisalhamento na interface gas-liquido;
e 1y ¢ atensdo de cisalhamento na interface parede do duto-liquido;
e 1y € a tensdo de cisalhamento na interface parede do duto-gas;
e P ¢apressdo.

As tensdes cisalhantes para cada fase sdo apresentadas abaixo:

U2
o=1 sz g (3.86)
U2
T, = fL P
2 (3.87)
T, =f, PG( LZ_U,2>
S 2 (3.88)
E os fatores de friccdo f'de cada fase sdo:
f=c (ﬂj
Vi (3.89)
DU,
fo = CG(—; Gj (3.90)
G

O fator de atrito pode ser obtido também através do diagrama de Moody,
sendo que para a tubulacdo com baixa rugosidade superficial pode ser obtido com a

seguinte equacao:

44U, )"
-C L1 3.91
i L( S j (3.91)
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Para escoamento estratificado com interface lisa o valor de f; =f;. Além
disso, cabe considerar que nas condigdes de fluxo onde as transi¢cdes ocorrem, as
velocidades superficiais do gas Ugs sao bem maiores do que as velocidades superficiais
do liquido Ujs. Portanto, a tens@o cisalhante interfacial ¢ calculada da mesma maneira

que a tensdo cisalhante entre a superficie do duto e o gas.

Tabela 3.2 — Valores dos coeficientes Cg € C;.

Constantes Escoamento Turbulento Escoamento Laminar
Ct 0,046 16
Co 0,046 16
m 0,2 1,0
n 0,2 1,0

S e A, sdo obtidos a partir do nivel de equilibrio dentro do duto /4;:

2 Ay hy he_y)
AL:0,25D T —COS 25—1 + 25—1 1- 23—1 (392)
(i
S, =D |mr—-cos | 2—-1
D

Com isso obtemos a fracao de vazio (a):

(3.93)

a=1-"L (3.94)
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3.4.6 Calculo da Espessura do Filme - Modelo para Escoamento Vertical
tipo Slug

A velocidade translacional U, da bolha de Taylor ¢ representada pela

equacgao:

U, =12.U, + 035gD (3.95)

onde Us ¢ a velocidade superficial da mistura calculada através da

equacao:
Us=U,;+Ug (3.96)

Um balango de massa da fase liquida relativa ao sistema de coordenadas

que se move com a velocidade translacional U, resulta em:

R, (U, +U, ) = R; (Ut -U, ) (3.97)

Onde U, ¢ a velocidade do slug liquido, Uy € a velocidade do filme ao
redor da bolha de Taylor (positiva para escoamento descendente), Rs € o hold-up do
pistdo ou slug liquido € Ry ¢ o hold-up na érea transversal da bolha de Taylor e do filme

liquido.

O filme liquido ao redor da bolha de Taylor ¢ considerado um filme em

queda livre e a espessura ¢ dada pela equacao:

1
2 3 "
é:k.[ — } {4—? (3.98)
D D g(pL _pG)pL Hi

r=pU,35 (3.99)

Onde I' ¢ o fluxo de massa por unidade de comprimento, k e m para fluxo
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laminar sdo respectivamente 0,909 e 0,333. Para escoamento turbulento, varias

constantes sdo sugeridas sendo que utilizaremos a recomendada por Fernandes et al.

(1983) que sugere k= 0,0682 e m = 0,667.
Com a relagdo acima obtemos Uy

O hold-up do liquido no filme R, ¢ diretamente relacionada a espessura

do filme:

5 5Y
R, = 45 4(5) (3.100)

A equagdo 3.100 pode ser resolvida usando técnicas de iteragdo com as

equagdes 3.97, 3.98 e 3.99 para encontrar a solugdo para a velocidade do filme e o /old-

up no filme.

3.5 Critério para Formacdo do Slugging para a Catendria

Para que o slug seja estavel € necessario que o critério apresentado por
Taitel (1986), equagdo 3.96, seja atendido. Estabeleceram que o escoamento ¢ estivel
quando a pressdo no separador (Ps) € alta o suficiente para atender a relacdo da equagao

3.101:

Ps . dlalay-n)
Po Po
PL-8

(3.101)

Onde Ps e Po sao respectivamente a pressao no separador e a
atmosférica, ¢ ¢ o hold-up do liquido, o ¢ a fragdo de vazio formado pelo gas que
penetra o liquido no duto, o’ € a fra¢ao de vazio formado pelo gas que penetra o liquido
no riser, [ e h sdo respectivamente o comprimento do duto e do riser, p, ¢ a densidade
do liquido e g a aceleragdo da gravidade.

Como ¢ ¢ a fracdo de vazio do liquido, o seu valor é menor do que 1

quando o sistema ja estiver em regime continuo, caso contrario, se o regime for de
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slugging severo, o valor que devera ser adotado ¢ 1. Pode-se concluir com isso que
sistemas em regime continuo sdo mais estaveis do que em ciclo de slugging severo uma

vez que o fluxo no duto terd o padrdo de bolhas (Taitel, 1986).

Independente da geometria do riser, os valores de Ps e Po permanecem
constantes, porém, pela conservacao de massa, a massa de fluido no interior do riser
ndo mais ocupa a altura (k), mas o comprimento da catenaria (s), considerando
obviamente o mesmo didmetro. Com isso, deve-se substituir na equacdo 3.101 a
equacdo 3.18 para obter o novo critério de formagdo para a catenaria. Com isso,

teremos:

) ((0{ Ja')l - a.senh[x @, )D
Ps a

Po Po
Pr-&

(3.102)
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4. Resultados e Discussoes

Neste capitulo serdo apresentados os resultados das simulagdes e
comparagdes com dados experimentais existentes de trés casos de teste. Os dados
experimentais de um riser vertical de 38,1 m de altura, apresentados por Schmidt et al.
(1980), foram selecionados como Caso 1. Os dados experimentais de nove combinacdes
de velocidades superficiais de gas e de liquido, obtidos numa mesma instalacdo de riser
em catenaria com altura de 9,886 m, foram selecionados como o Caso 2. Finalmente,
um sistema real em produc¢ao de duto-riser em catendria foi selecionado como o Caso 3.
Os dados obtidos no campo de um sistema offshore real, operando em lamina d’agua de
1.250 m, foram comparados com os modelos de Taitel e Schmidt ez al. modificados.

A geometria do riser tedrico em catenaria foi obtida através da deducao
das equagdes da catenaria desenvolvidas no capitulo 3 e comparada com a catenaria do

sistema offshore real através da interpolagdo de nés das coordenadas do riser.

4.1 Caso 1 - Schmidt et al. (1980)

Schmidt et al. (1980) apresentaram o seu modelo partindo de equacdes
diferenciais parciais e os parametros utilizados no modelo constam na tabela 4.1.

Tabela 4.1 Caso 1 - Parametros basicos (Schmidt ez al., 1980)

Dados de Entrada
Densidade do liquido (p;) 834,56 [kg/m’]
Densidade do gas (pg) 1,065 [kg/m’]

Vazio de Liquido (Qy)

0,023 [m’ /s]

Vazdo de gés (Qg)

1,047 [m’ /s]

Altura do riser 38,1 [m]
Diametro da tubulagao 0,3048 [m]
Inclinagao do duto () 59

Temperatura média do escoamento 15 [°C]
Pressdo no separador 1,276 [MPa]

Viscosidade do liquido (uz)

11,33x107 [Pa.s]

Viscosidade do gas (uc)

8,49x10°° [Pa.s]
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Os resultados obtidos foram os seguintes:

Para a ocorréncia da intermiténcia severa, precisamos que o escoamento
seja estratificado no duto. Para verificar a ocorréncia deste tipo de escoamento iremos
aplicar o modelo de Taitel e Dukler (1976) para obter a fracdo de vazio e

consequentemente o hold-up (@) aplicando a equagdo 3.94:
a=0583e ¢=0417

Critério de Boe para a ocorréncia da intermiténcia severa:

PooRT

U, >5e0" "
p.gal

UGSO

Critério de Boe| 1,7 >0,00783303

Portanto, o critério de Boe para as condigdes de escoamento apresentadas
foi atendido.

Na tabela 4.2 temos o comparativo dos resultados entre os dados obtidos
na experiéncia e na simulacdo de Schmidt ez al. (1980) e os resultados obtidos com os

modelos de Taitel.

Tabela 4.2 — Dados comparativos Taitel x Schmidt

Dif %
Schmidt Schmidt Taitel X
Dados ' _ Taitel _
Experimental | Simulado Schmidt
Experim.
Periodo do
600 512 530 -11,7
slug [s]
Pressdao Duto
1,33 1,33 1,58 18,6
[MPa]

A diferenga apresentada na tabela entre o resultado da simulagdo e o
valor experimental foi calculada da seguinte maneira:

Modelo — Experimental

Dif% = -
Exerimental
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O tempo para a formacdo do pistdo de liquido ou slug no Modelo de
Schmidt et al. (1980) mostrou-se proximo ao do obtido pelo modelo de Taitel (1986).

A pressdo experimental, comparada com os valores obtidos pelos
modelos de Taitel e Schmidt praticamente nao apresentou grande variagdo. Era esperado
que isso ocorresse, pois a pressdo hidrostatica independe da geometria ou do método.

O modelo de Schmidt foi calculado aplicando o tempo de fallback
informada pelos autores. Verificou-se a tendéncia da equagdo proposta por Schmidt et
al. (1980) de convergir para t = 10s..

No grafico 4.1 temos o perfil de pressio para o modelo de Taitel
simulado com os dados fornecidos pelo estudo experimental de Schmidt e al. (1980),
onde podemos notar, bem proéximo do vértice da base, o fallback praticamente

imperceptivel.

P [MPa]

1.55
1.50
1.45
1.40
1.35
1.30
1.25

Fallback

t [s]

500 1000 1500 2000

Figura 4.1 - Perfil de Pressao em funcao de tempo — riser catendria - h = 38,1m

Com o objetivo de validar o modelo de Taitel implementado na presente
dissertacao, foi feita uma simulagdo utilizando os dados experimentais de Taitel et al.
(1990) de dezesseis combinagdes de velocidades superficiais de gas e de liquido,
obtidos numa mesma instalagdo de duto-riser utilizando 4gua e ar. Os parametros
basicos da instalacdo e dos fluidos sdo apresentados na tabela 4.3 e os resultados do
modelo implementado, dos experimentos ¢ do modelo tedrico encontram-se na tabela

4.4.
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Tabela 4.3 - Parametros basicos (Taitel et al., 1990)

Parametros basicos

Densidade do liquido (p;)

1000 [kg/m’]

Densidade do gas (pc) 1,065 [kg/m’]

Comprimento do duto 10 [m]
Altura do riser 3 [m]

Diametro da tubulagao 0,0254 [m]

Inclinagdo do duto (5)

Tabela 4.4 - Comparacao de resultados do periodo de formacgao do slug.

Uss Uas Taitel = Taitel T’a?tiefi I(Z:;’l Ta‘i]‘:[)eilf.T(;?Eco
sty e Implement. Experim Teorico X Exp X Exp
0,191 | 0,062 46 47 68 2 31
0,247 | 0,063 35 47 66 26 29
0,405 | 0,063 22 36 62 39 42
0,157 | 0.064 55 50 67 10 25
0,357 0,123 24 27 32 11 16
0,157 0,124 35 27 35 30 23
0,249 | 0,157 23 21 27 10 22
0,118 | 0,185 18 21 24 14 13
0,351 0,186 17 16 22 6 27
0,349 | 0,247 16 14 16 14 13
0,339 0,304 16 12 13 33 8
0,247 1 0,311 21 13 13 62 0
0,538 | 0,064 16 29 58 45 50
0,414 ] 0,124 14 20 31 30 35
0,543 ] 0,230 10 12 16 17 25
0,532 0,307 10 11 12 9 8

Erro Médio 22 23
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4.2 Caso 2 - Baliiio et al. (2010)

Um conjunto de dados experimentais de intermiténcia severa foi
apresentado por Balifio et al. (2010). Uma parte destes dados experimentais foi

selecionada para ser o Caso 2 de teste do presente trabalho. Os pardmetros basicos do

Caso 2 sao apresentados na Tabela 4.5.

Tabela 4.5 — Parametros bésicos do Caso 2 (Balifio et al., 2010)

Geometria da Instalacao

Altura (h) 9,886 [m]
Comprimento do duto (/) 57,4 [m]
Cota horizontal do riser 6,435 [m]
Diametro do duto 0,0525018 [m]
Comprimento da catendria (s) 12,5463
Angulo de declividade do duto (5) -2°

Propriedades dos Fluidos

Densidade do liquido (p;)

1.000 [kg/m’]

Viscosidade do liquido (uz)

1,0x10” [Pa.s]

Viscosidade do gas (ug) 1,8x10” [Pa.s]
Temperatura média do escoamento 20 [°C]
Pressdo no separador (Ps) 2,08 [bar]

Além de resultados experimentais, Balifio et al. (2010) propuseram um
modelo matematico para a simulagdo de intermiténcia severa em riser em catenaria, €
apresentaram os resultados da simulagdo em comparagdo com os propios resultados
experimentais. Neste trabalho, realizamos simulagdes de nove combinagdes de
velocidades superficiais de gas e de liquido, usando o modelo de Taitel modificado e o
modelo de Schmidt et al. modificado, propostos nesta dissertacdo. Entdo, foram
realizadas comparagdes das simulagdes dos modelos propostos com os dados
experimentais de Balifio ef al. (2010).

Na Tabela 4.6, ¢ apresentada a comparacdo dos resultados das
simulagdes com os dados experimentais do periodo de formag¢ao do s/ug. Na Tabela 4.7,
temos a comparacdo dos resultados das simulacdes com os dados experimentais da

pressdo no duto.
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Tabela 4.6 — Caso 2 - Comparagao de resultados do periodo de formagao do slug.

: - X X

U | Ui j Periodo de formagio d.o slug - t[s] |113)a11f1 ﬁ((())@)i |D"ll"ii'f e/l )| |I’S)(§fm(n/d ?[|

IS VT i | P80 | wioificad | EXPerimental | Exp | MTEeRde | A
0,528 0,11 50 80 128 86 6 41 50
0,26 | 0,07 191 397 160 228 74 16 29
0,1 |0,13 261 335 231 291 15 10 20
0,28 | 0,28 93 120 157 94 27 1 68
0,13 | 0,07 201 556 206 271 105 25 24
0,321 0,5 81 58 151 67 13 21 127
0,57 10,104 46 44 124 63 29 27 98
0,3 0,3 87 80 153 76 6 14 102
0,1 | 0,06 261 560 231 301 86 13 23
Erro Médio 40 19 60

Os dados de velocidades superficiais de liquido e do gés foram
fornecidos na publicagdo de Balifio ef al. (2010). Nas colunas a direita, temos a variagao
percentual entre os dados da simulacao de Balifio ef al. e os dados experimentais, e dos
dados simulados nos modelos de Taitel e Schmidt ef al. modificados com os dados

experimentais.

Tabela 4.7 — Caso 2 - Comparacdo de resultados da varia¢ao da pressao no duto.

AP [bar] Dif, %) | IDIE-CO) [ IDiE (%)
U Uss - . Balifio X Tgltel Schmidt
Modificado | B4 | tadicado | EXPerimental | Exp | MTTOI0 | H00
p Xp-
0,528 0,11 0,82 0,22 0,09 0,51 57 60 81
0,26 | 0,07 0,81 0,59 0,09 0,74 20 9 87
0,1 | 0,13 0,81 0,81 0,09 0,99 18 18 90
0,28 1 0,28 0,81 0,7 0,22 0,83 16 2 73
0,13 | 0,07 0,81 0,79 0,12 0,95 17 14 87
0,32 ] 0,5 0,81 0,55 0,24 - - - -
0,57 10,104 0,82 0,09 0,33 0,48 81 70 31
0,3 0,3 0,81 0,47 0,74 0,83 43 2 10
0,1 | 0,06 0,81 0,65 0,95 0,94 31 14 1
Erro Médio 35 24 57

Na tabela 4.7 temos a variagdo de pressdo entre a maxima, quando o
riser esta completamente cheio de liquido, ¢ a minima quando o riser esta vazio apds a

ocorréncia do blowout. O ponto de referéncia da tomada de pressao ¢ o duto.
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Podemos observar pelos resultados apresentados nas Tabelas 4.6 ¢ 4.7
que os erros maximos obtidos nas simulagdes do modelo proposto de Taitel modificado
ficaram bem menores do que os do modelo de Balifio ef al. (2010) e do modelo
modificado de Schmidt er al., além disso, os dados mais discrepantes do modelo
modificado de Taitel para a variagdo de pressao obteve um erro de 70% em relagdo ao
dado experimental, enquanto o mesmo ponto simulado por Balifio ef al. (2010) obteve
81%.

Para a varidvel tempo, o modelo modificado de Taitel obteve os
melhores resultados, obtendo um erro médio de 19%, bem abaixo do erro médio obtido
pelo modelo de Balifio ef al. (2010) de 40%, e o erro mais discrepante foi de 41%.

O modelo modificado de Taitel obteve o menor erro médio em
comparagdo com os outros modelos, 19% e 24%, enquanto Balifo et al. (2010) obteve
40% e 35%, respectivamente para o tempo e a variagdo de pressdo. Os resultados
demonstram que o modelo de Taitel modificado representa bem o fenomeno da

intermiténcia severa.

4.3 Caso 3 — Riser em Catendria do Campo A.

Um sistema real duto e riser em catenaria de um campo de produgao,
denominado Campo A no presente trabalho, ¢ selecionado como Caso 3 de teste. Os
dados de entrada utilizados foram obtidos de um pogo de producao offshore real que se
encontra atualmente em operac¢io produzindo 2.700m’/dia de petréleo grau API 21,7,
lamina d’dgua de 1.250m, com ocorréncia de slugging severo e que opera com o método
de elevagdo artificial por injecdo de gas (gas [lift). Os dados reais obtidos foram
comparados com os dados simulados nos modelos modificados. Pelas comparacgdes
realizadas nos casos 1 e 2, concluimos que o modelo de Schmidt et al, (1980), mesmo
introduzindo as modificagdes propostas, gera resultados bem afastados dos dados
experimentais. Deste modo, nas simulagcdes do Caso 3, somente o modelo de Taitel

modificado sera adotado.

Os parametros que foram utilizados no modelo encontram-se na tabela

4.8:

77



Tabela 4.8 — Caso 3 — Parametros Basicos

Geometria da Instalaciao

Lamina d’agua (/) 1.250 [m]
Comprimento do duto (/) 2.060 [m]
Angulo de topo (Otopo) 9°
Cota horizontal do riser 513,9 [m]
Diametro 4”
Tipo riser Flexivel
Constante da catendria (a) 188,2 [m™']
Angulo de declividade do duto () 5°
Propriedades dos Fluidos
Densidade do liquido (p;) 985 [kg/m’]
Densidade do gés (pg) 0,915 [kg/ m’]
Velocidade superficial do liquido (Uys) 1,70 [m/s]
Velocidade superficial do gas (Ugs) 2,00 [m/s]
Velocidade superficial do gas (Ugsp) 8,40 [m/s]
Viscosidade do liquido (u;) 1,2x10 [Pa.s]
Viscosidade do gas (1) 1,81x10° [Pa.s]
Temperatura média do escoamento 55 [°C]
Pressdo no separador (Ps) 16 [kg/cm’]

As variaveis acima foram consideradas constantes durante a ocorréncia
do fendmeno do slugging severo, cabendo ressaltar que para o desenvolvimento do

modelo foram feitas as seguintes consideragdes e hipoteses:

o O liquido produzido ¢ composto por agua e oOleo, e possui BSW (Basic
Sediment & Water) de aproximadamente 50%. Por isso foi adotada uma
densidade média para o liquido levando em consideragdo a propor¢ao de
6leo e dgua da formacao, e as densidades de cada fluido;

. A temperatura média do escoamento adotada foi a média aritmética entre a
temperatura do escoamento na cabeca do pogo e na chegada na plataforma;

. A transi¢do do duto para o riser na catenaria ocorre no ponto onde seria a

transi¢do do riser vertical;
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° O escoamento é unidimensional e estacionario;

. A area da secdo transversal da tubulagdo ¢ constante;

o O liquido e o géas escoam separadamente;

e A massa especifica de cada uma das fases e a distribuicao das velocidades
das fases sao uniformes na se¢do transversal respectiva;

o O fluxo massico de liquido e gas ¢ constante durante o periodo de slugging
severo;

. A pressao no separador ¢ constante;

o O pistdo de liquido formado no riser e no duto ndo contém bolhas.

. O hold-up € constante ao longo do comprimento do duto.

o A interface gés/liquido € horizontal;

. O processo ¢ isotérmico ¢ ndo ocorre mudanca de fase.

e  Nao foram consideradas as correntes marinhas e a rigidez flexional do

riser.

Durante o desenvolvimento dos modelos, verificamos que a utilizacao de

um hold-up fixo (@), sem considerar a expansao do gas durante o processo de elevacao

estava causando um erro elevado e que ndo condiz com a realidade na producdo de
hidrocarbonetos. A pressao maxima tedrica na base do riser, considerando que toda a
coluna estava preenchida com o liquido produzido ¢ de 139 kgf/cm® independente se
ele ¢ vertical ou em catendria. Esta pressdo maxima tedrica chamou a atengdo, pois, em
uma situacdo em que a variagdo entre a situagdo pos blowout, que € a pressdo igual ao
do separador de producdo, e a pressio maxima tedrica, seria de 123 kgf/cm®. Nesta
situagdo poderiamos bloquear a produgao devido a excessiva contrapressao no pogo.

Como o hidrocarboneto produzido pelo pogo real tem o hold-up (@) de
0,955, ou seja, 4,5% da producao que migra dos canhoneados para a coluna de produgdo
¢ gés dissolvido no liquido devido a elevada pressdao no reservatério e a medida que o
escoamento for se elevando, a pressao imposta diminui € o gas se expande, alterando
continuamente a propor¢do de liquido e gés no escoamento. Portanto, devemos
considerar o hold-up variando com a pressao.

Foi calculado entdo um hold-up médio ¢, utilizando a equacdo
apresentada por Godhavn et al. (2005) para a variagdo de pressao no riser multiplicado

pelo hold-up. A variagdo de pressdo para o obtermos o hold-up médio tem no se

79



denominador a pressao maxima do sistema e que levou em consideragao a variagao
entre a pressdo maxima tedrica (Pyyx) € a pressdo do separador (Ps), € no seu

numerador a variacdo das pressdes minimas. Dessa forma, obtemos a equacao:

P - F
PMAX_P

N

¢M =¢ 4.1)

Consideramos que nao ocorreu variacdo de massa, € que a temperatura e
as propriedades do gas permanecem constantes. Com isso, a pressao maxima total (Pr)

utilizado no célculo do modelo fica assim equacionada:
P.=p,.ghd, 42)

Onde /4 ¢ a altura do riser. Com isso, a pressdo maxima calculada para os

modelos durante a ocorréncia do slugging severo ¢:
P, =2881kgf /cm® ou P, =2.824 MPa

Outra questdo relevante e que foi negligenciada durante a simplificagao
dos modelos por Taitel (1986), possivelmente por conta dos pequenos trechos de
tubulagdo dos experimentos, ¢ a perda de carga devido ao atrito do escoamento com a
parede interna do riser. Porém, devido as longas linhas utilizadas em sistemas offshore,

foi incorporada a equacdo basica da pressdo hidrostatica no duto 3.56, a parcela
referente a perda de carga devido ao escoamento (7j,), equagdo 3.25, nos calculos

realizados. Com isso, temos:
) 4
P, :pLg(z—xsmﬂ)+BrW + P (4.3)

Utilizando a equagdo 3.18 da catendria e os pardmetros calculados a

partir do angulo de topo e a altura do riser, obtemos os seguintes dados (tabela 4.9):
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Tabela 4.9 comparativa da catenaria x riser vertical.

Riser Vertical Catenaria
Comprimento (s) 1.250 [m] 1.426,52 [m]
Volume 10.134 [m’] 11.565 [m’]

Na figura 4.2 podemos visualizar, no mesmo modelo, o esquema

utilizado nessa dissertagcdo para o sistema duto — riser vertical e em catendria. E possivel

notar que o comprimento relativo da catendria (s) ¢ maior para uma mesma altura (%).

Figura 4.2 - Esquema do sistema duto — riser vertical e em catendria.

Figura 4.3 — Detalhe da transi¢ao duto — riser vertical ¢ em catendria.
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Na figura 4.3 ¢ possivel observar melhor o detalhe da transicdo do duto —
riser. Podemos concluir que para pequenos valores da altura hidrostatica (%), a
catenaria tem um angulo bem pequeno e se aproxima muito da representa¢do de um
duto horizontal. Com isso, pode-se concluir que a capacidade volumétrica da catendria
em relacdo ao riser vertical, nas primeiras cotas de altura hidrostatica da tubulagao, ¢
bem maior do que o riser vertical, chegando a cinco vezes o volume para um mesmo
valor de (h).

E possivel observar que devido & inclinacdo descendente do duto, e na
regido de transicao para o riser, esta formada uma depressdo, uma regido propicia para o
acumulo de liquido e, conseqiientemente, a formagao de s/ugs.

O sistema duto-riser vertical representado nas figuras esquematicas 4.2 e
4.3 sao utilizados em muitos trabalhos desenvolvidos por diversos autores durante as
ultimas décadas para estudar os escoamentos multifasicos. A transicdo duto—riser €
abrupta causando uma perda de carga localizada consideravel face a mudanca repentina
de direcdo do escoamento.

Na figura 4.4 ¢ possivel verificar o aumento do volume relativo (eixo y)
em fungdo da altura manométrica (eixo x) para a catenaria. E possivel observar que nos
primeiros metros de altura, o volume aumenta consideravelmente até tender a linearizar
a partir dos 100m de altura.

1400 -
1200 -

1000 -

—

T2 800
g | Catenaria
=
o L .
> 600 Vertical
400
200}
L | L L L | L L L | L L L | L L L | L L L | L
200 400 600 800 1000 1200
Altura [m]

Figura 4.4 — Aumento do volume relativo — Catendria/Vertical.
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Na figura 4.5, em vermelho estd representada a catenaria real do Campo

A, e em azul o modelo da catenaria aplicado nos modelos.

h [m]
2o} — Real

1000

—  Modelo

800

600

400

200

100 200 300 400 500

Figura 4.5 — Configuragdo da catenaria Real x Modelo
Os passos adotados para o calculo do slugging severo seguem abaixo:

e Verificar pela equacao do critério de Boe (1981) se existem as
condigdes necessarias para a ocorréncia de intermiténcia severa.

e (Calculo do escoamento horizontal estratificado;

e (Célculo do hold-up e da fragdo de vazio;

e C(Calculo da espessura do filme liquido e do hold-up de liquido
no riser através dos modelos Taitel (1986);

e C(alculo dos parametros da intermiténcia severa através do
modelo de Taitel (1986);

e C(alculo dos parametros da intermiténcia severa através do
modelo de Taitel (1986) com a expansdo para a catendria
(1986);

e Comparagdo entre os dados obtidos.

O fluxograma da figura 4.6 indica as etapas para obtencdo dos resultados

para os calculos do modelo de Taitel.
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Entrada dos Parametros do

Escoamento

-
Sim, Critério de Nao atende.
Continuar! Boe Utilizar outro
modelo.
i N
Calculo do Escoamento Hold-up
Horizontal > o duto
Estratificado J

Célculo da Espessura do
Filme — Escoamento Vertical
Taitel.

Hold-up

J no riser

Célculo do Slugging Severo

Calculo do Fallback
Taitel.

Simplificado.

4 Resultado Final R

- Tempo e Periodo de formacgao;
- Pressdo de cada etapa;

- Graficos;

- Nivel de Liquido.

- J

Figura 4.6 — Fluxograma de célculo — Taitel e Taitel Modificado.
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Com a implementacdo dos modelos matematicos, obtemos os graficos
relativos a variacdo da pressdo do fenomeno do s/ugging severo para o riser vertical e
em catendrias, comparando com o perfil real de um pogo em intermiténcia severa.

Na figura 4.7 temos o perfil de pressdo x tempo do modelo de Taitel para
riser vertical e na figura 4.8 o modelo de Taitel Modificado em azul comparado com o

escoamento no riser em catenaria real..

P [Pa]
25% 100 F
Taitel Modificado
Vertical
2.0% 10°
1.5x 100 F
t [s]

2000 4000 6000 8000 10000

Figura 4.7 — Perfil de pressao no duto x tempo — riser vertical modelo.

P [MPa]

Escoamento
Intermitente Real

2.5F
[ Taitel Modificado
em Catenaria

2.0

Fallback

15k

2000 4000 6000 8000 10000 5]

Figura 4.8 — Perfil de pressao x tempo — riser em catenaria real x Taitel Modificado.
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Os dados obtidos das simulagdes dos modelos e os dados do riser real
sdo agora comparados para verificar a influéncia da modificacdo da geometria do riser
vertical para a catenaria, e a precisdo do modelo e das simulacdes apresentadas nesta
dissertacdo com o riser real em catenaria.

Serdo comparados os principais dados de interesse da operacdo e de
modelagem, tais como: variagdes de pressdo, periodo de formacao do slugging severo,
nivel de liquido no interior do riser e do duto, e volumes dos risers.

Comegamos comparando dados comuns aos trés cendrios: riser vertical,
riser em catendria e riser em catenaria real. Posteriormente comparamos os dados

obtidos do modelo em catenaria com a catenaria real.

Tabela 4.10 — Simulagdo entre os modelos modificados e o sistema duto-riser real.

Taitel Schmidt et al. Sistema Duto
Taitel
Modificado Modificado Riser Real
Variagdo média da
X 12,8 12,8 19,8 11,0
pressao [kgf/cm”]
Periodo do
Slugging Severo 2.293 2.441 1.685 2.700
[s]
Periodo do
327 314 - 420
Fallback [s]
Altura xi [m] 235,25 179,55 72,0 N/A
Altura zi[m] 61,79 4772 - N/A
Volume/area
250,0 285,3 292.0 N/A
Fallback [m]
Volume total riser
[ 3] 10.134 11.565 11.565 11.565
m

Nas tabelas 4.11 e 4.12 foram feitas as comparagdes entre os modelos, ¢
a diferenca foi calculada tomando como base o modelo vertical, e o sistema duto-riser

real, respectivamente.
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Tabela 4.11 — Comparativo entre os modelos

Taitel Taitel Modificado |Diferenca %|
Periodo do Sluggin
S8 2.293 2.441 6
Severo [s]
Periodo do Fallback
327 314 4
[s]
Altura xi [m] 235,25 179,55 31
Altura zi[m] 61,79 47,2 31
Volume/area Fallback
250,0 285,3 12
[m]
Volume total riser
3 10.134,10 11.565,19 14
[m”]

Tabela 4.12 — Comparativo entre o0 modelo modificado e o riser real

Modelo Modificado Catenaria Real |Diferenca %|
Variagao média da
s 12,80 11,00 16
pressdo [kgf/ecm?]
Periodo do Sluggin
88ms 2.441 2.700 9
Severo [s]
Periodo do Fallback
- 314 420 25
]

Pelo Critério de Boe (1981), os modelos obtiveram os valores da tabela
4.6:

Tabela 4.13 — Critério de Boe

Modelo Catenaria Catenaria Real

Critério de Boe| 1,7 >0,00783303 1,7 >0,00783303

Ambos o0s escoamentos simulados nos modelos atendem ao critério de

Boe para a ocorréncia de slugging severo.
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A partir do modelo numérico do Taitel Modificado para o riser em
catenaria real, foram realizadas algumas analises de sensibilidade do modelo variando
parametros relevantes do modelo. Os pardmetros avaliados foram:

e Pressdo no separador (Ps);

e Altura do riser (h);

e Comprimento do duto (/);

e Velocidade superficial do gas (Ugs) e do liquido (Uys);
e Angulo de topo (Gropo)-

Todos os parametros foram avaliados em relagdo ao periodo de

ocorréncia da intermiténcia severa, que ¢ um dos principais dados de saida do modelo.

Com isso foram obtidos os seguintes resultados:

2560 —

2480 —

Tempo [s]
|

2440 —

2400 —|

5 10 15 20 25 30
P [bar]

Figura 4.9 — Pressdo no separador x tempo.

Uss = 8,4 [m/s], Uzs= 1,7 [m/s], & = 1.250 [m], I = 2.060 [m], Grpo= 9°, B = 5°.
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Figura 4.10 — Altura do riser x tempo.
Ugs = 8,4 [m/s], Urs= 1,7 [m/s], [ = 2.060 [m], Ospo=9°, f=5°, Ps=16 [kg/cm’]
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Figura 4.11 — Velocidade superficial do liquido e do gas x tempo.
h=1.250 [m], [ =2.060 [m], Opo=9°, = 5°, Ps= 16 [kg/cm"].
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Figura 4.12 — Angulo de topo x tempo.
Uss = 8,4 [m/s], Urs= 1,7 [m/s], h = 1.250 [m], / = 2.060 [m], S = 5°, Ps= 16 [kg/cm®].
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Figura 4.13 — Comprimento do duto x tempo.

Ugs = 8,4 [m/s], Urs = 1,7 [m/s], & = 1.250 [m], f = 5°, Ps = 16 [kg/cm’].

90



Dentre as varidveis acima, a que teve menor influéncia no periodo do
slugging severo foi o comprimento do duto apresentado na figura 4.10, porém, esta foi a
unica que influenciou significantemente nos periodos e pressdes do fallback. Quanto
menor o comprimento do duto, menor o pico de pressdo do fallback e menor o seu
tempo de ocorréncia at¢ que o seu efeito nao ¢ mais percebido. Aumentando o
comprimento do duto, o fendmeno torna-se perceptivel e relevante. Esta caracteristica
esta diretamente relacionada com a capacidade de aciimulo de gas no duto, pois quanto
menor o seu comprimento, menor a sua capacidade volumétrica, com isso menor
volume de gas serd necessario no duto para comprimir ¢ vencer a pressao hidrostatica da
coluna de liquido do riser, menor sera o periodo do fallback, e menor o tempo de
equilibrio at¢é que o mesmo se torne insiginificante, sendo incorporado pela
intermiténcia severa. Por sua vez, aumentando-se o comprimento do duto, efeitos
contrarios ao supra citados serdo observados. Possivelmente por este motivo que muitos
autores devem ter negligenciado o fallback nos célculos e nas equagdes até entdo
apresentados, pois trabalharam com dados experimentais de pequenas dimensdes,
porém, conforme exposto anteriormente, em casos reais com grandes dimensdes de
dutos e risers, o mesmo deve ser considerado.

Nos layouts dos grande campos offshore, o ideal ¢ que os trechos de
dutos submarinos, principalmente com inclina¢do descendente, sejam reduzidos e, se
possivel, evitados, porém esta ndo ¢ uma das premissas principais do projeto e
dificilmente pode-se intervir nela, mas conhecendo o seu efeito pode-se buscar, na fase
de projeto, que o menor nimero de pocos ou dutos operem sob estas condigdes e que se
busque minimizar o seu efeito.

Na figura 4.9 foi analisado o efeito da variagdo na pressdao no separador.
O aumento na pressdo acarreta na diminui¢do o tempo de ocorréncia do fenomeno, o
que tende a estabiliza-lo. O principio do aumento da contra-pressao no sistema duto-
riser ¢ o mesmo empregado pelo controle da valvula choke e que provoca o
estrangulamento do escoamento. Neste caso, o aumento da pressdo no separador,
acarreta na diminui¢do da vazao e conseqiientemente da produtividade do pogo, por isso
deve ser evitado.

A altura do riser, analisada na figura 4.10, obviamente que influencia na
ocorréncia do fendmeno, quanto menor for o riser menor sera o ciclo da intermiténcia

severa e a pressao do sistema, porém esta variavel dificilmente terd como ser ajustada
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nos casos reais, uma vez que a lamina d’agua ndo ¢ uma varidvel mas uma premissa
constante do projeto.

O que influencia significativamente no periodo da intermiténcia severa ¢
a velocidade superficial do liquido. Esta conclusao ja era esperada uma vez que uma das
premissas para a ocorréncia da intermiténcia severa ¢ a baixa velocidade de liquido, o
que demonstra a coeréncia do modelo implementado. J4 a velocidade superficial do gés
tem baixa influéncia no periodo, cerca de cem vezes menor quando comparado com a
influéncia da velocidade superficial do liquido. Essa baixa influéncia foi citada por
Taitel (1986). A influéncia das velocidades superficiais no periodo da intermiténcia
severa esta apresentada na figura 4.11.

As simulagdes com o modelo modificado para analisar a sua
sensibilidade para diferentes dngulos de topo do riser apresentados na figura 4.12,
indicaram o aumento no periodo do s/ug de aproximadamente 10 segundos para cada
grau de inclinagdo da catenaria. A medida que a inclinacao da catenaria aumenta, maior
o volume interno do riser e maior o volume de liquido necessario para atingir o seu
equilibrio, o que acarreta diretamente em maior tempo para preencher o sistema duto-

riser € maior o tempo para que o mesmo seja esvaziado durante o blowout.

4.4 Discussoes

Taitel (1986) havia reportado no seu trabalho que o tempo do fallback
nao teria influéncia para grandes periodos e que este tempo seria rapido. Schmidt et al.
(1980) havia relatado que este tempo seria aproximadamente de 10 segundos para o seu
riser com 50 pés de altura. Devido aos resultados obtidos com o modelo de Schmidt et
al. (1980) discrepantes com os dados experimentais, este modelo foi entdo abandonado
no estudo de caso 3.

Porém, observando o grafico da figura 4.8 do perfil de pressao x tempo, ¢
possivel notar um pequeno pico de pressdo, antes do grande ganho de pressio do
sistema. Este pequeno pico representa o periodo de queda de liquido residual — fallback
e ocorre devido a caracteristica geométrica da catendria. O pequeno angulo inicial da
catendria, com geometria bem proxima a de um duto horizontal e a sua transi¢ao suave,
faz com que o liquido que estd em queda no riser devido ao fallback “escorregue” pela

parede suavemente até alcancar o duto, mantendo ainda boa velocidade e causando o
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aumento na pressao, resultando no pequeno pico de pressao apresentado no grafico. A
geometria da catendria também favorece uma maior distribui¢do do liquido ao longo da
transicdo duto -base do riser, devido ao maior volume nessa regido em fun¢do da altura
o que pode ser verificado na figura 4.4. Por isso, os valores iniciais de nivel de liquido
no riser € no duto para formagao do pistdo de liquido sd3o menores na catenaria.

No riser vertical ocorre um choque na base do riser resultante da queda
do liquido residual — fallback, bloqueando momentaneamente a passagem do liquido
para o duto e diminuindo rapidamente a velocidade do escoamento em queda. Com isso,
o liquido do fallback que escoa para o duto tem baixa velocidade e ainda encontra o
liquido produzido no sentido contrario, resultando em aumento de pressao quase nulo
nesta configuracdo para o fallback, o que pode ser notado no grafico da figura 4.7. Além
da dificuldade de escoar causada pela transicdo abrupta duto-riser, os valores de x; € z;
sd0 maiores para o riser vertical, e isso acarreta em maior pressdo hidrostatica e,
conseqiientemente, maior amortecimento na tendéncia de “acomodacao” do liquido que
retornou da coluna do riser.

Foi possivel notar também que nas simulagdes do riser em catenaria com
pequenas dimensdes conforme pode ser visto no grafico 4.1, o efeito do fallback ¢
praticamente desprezivel. O seu efeito vai sendo amplificado a medida que as
instalagdes e a escala aumentam, com isso, a sua influéncia no periodo e nos “picos” de
pressdo comeca a se tornar relevante e a sua modelagem deve ser levada em
consideragao.

Comparando os graficos 4.1 e 4.8 do modelo de Taitel modificado da
catendria, tanto com o riser em catendria real quanto nos modelos, sdo visiveis, em
ambos, 0s pequenos picos de pressdo referentes ao fallback. Portanto, esta “assinatura”
mostra-se uma caracteristica desse tipo de configuragao.

Quanto ao periodo do s/ug, o modelo de Taitel Modificado mostrou-se
mais uma vez bastante fiel na representacdo matemadtica do fendmeno fisico, devido
principalmente a incorporagdo nos modelos das novas formulagdes propostas para a
queda de liquido residual - fallback. Isto se retrata claramente ndo s6 no periodo de
intermiténcia severa quanto na grande semelhanga existente entre os graficos da
simulagdo com o modelo modificado proposto para a catenaria e do caso real do riser
em catendria (figura 4.8).

A maior altura hidrostatica inicial no riser vertical influencia no periodo

do slugging severo. Isto pode ser explicado pela maior resisténcia ao movimento da
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coluna de liquido devido a dois fatores: a maior contrapressao resultante da maior altura
hidrostatica e a resisténcia ao movimento dentro do sistema devido a variagdo abrupta
de direcdo. A consequéncia direta ¢ que o tempo de compressdo do gas para iniciar a
elevagdo do pistdo de liquido é mais rapido devido a maior contrapressao e a0 menor
volume na transicdo. Como a altura do liquido (z;) no riser em catendria ¢ menor, a
coluna de liquido impde menos resisténcia e a medida que a pressao no duto aumenta, o
liquido acaba se acomodando mais facilmente na regido de menor pressdo pois a
distancia deslocada representa um pequeno acréscimo da altura hidrostatica.

Os valores referentes a pressao apresentam um erro de 16% entre o Taitel
Modificado e o escoamento real. Como a pressao hidrostatica, conforme foi exposto no
capitulo de modelagem matematica, ndo sofre a interferéncia da geometria, mas tao
somente da altura manométrica, acarretou no erro encontrado entre os modelos ¢ o riser
em catendria real.

A utilizagdo de um hold-up fixo para a simulagdo do escoamento real
pode gerar grandes erros nos resultados do modelo, principalmente quando estdo
envolvidas elevadas pressdes e dimensdes do sistema duto-riser. Por isso, deve-se
utilizar o hold-up variando em fungdo da pressdo hidrostatica. A utilizagdo do valor
médio para o hold-up em fungdo da pressao mostrou-se eficaz na simulagao.

Outro ponto relevante quando estamos tratando com simulagdes em
cenarios reais, ¢ com grandes distancias de dutos e risers, € que nao podemos
negligenciar o atrito do fluido com a parede do duto e do riser. Por isso, nos calculos

realizados com o modelo modificado foi incorporada a parcela referente a perda de
carga devido ao escoamento (7j,). Nos modelos de Taitel (1986) e Schmidt et al.

(1980), devido aos pequenos trechos de tubulacdo utilizados nos experimentos e por
considerarem que o periodo de formagdo do s/ug era lento, os autores puderam
desprezar a parcela referente ao atrito.

O pogo offshore real possui indice de produtividade de 150
(m*/dia)/(kgf/cm?) e produgdo nominal de 2.700m’/dia. O impacto na produgdo do pogo
devido ao slugging severo, com as suas grandes e repentinas variagdes de pressdo de até
11 kgf/fem’, tem como conseqiiéncia direta a diminui¢io do volume de petrdleo
produzido, que ficou em média de 1.700 m*/dia durante a ocorréncia do fenémeno, ou
seja, uma queda de 37% na producdo didria. Além de ter menor vazdo de petroleo, a

operacao da plataforma ¢ obrigada a transferir o escoamento para o separador de teste e,
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assim, evitar danos no separador de producao. Cabe ressaltar que, na grande maioria dos
empreendimentos offshore, os pogos sdo interligados a outras linhas de produgdo, tanto
na superficie quanto no fundo do mar, através de manifolds. O aumento de pressdo
causado por um pogo com slugging severo resulta em aumento de pressdo e de volume
também no manifold, o que serd amortecido pelos outros pogos, mas causara uma
pequena contrapressao com impacto na produgao.

O modelo modificado que melhor representou o fendmeno de
intermiténcia severa ou s/ugging severo de riser em catendria, cujos dados simulados
obtiveram a melhor convergéncia de valores em relagdo aos dados experimentais de trés
casos, foi o modelo de Taitel Modificado desenvolvido e apresentado na presente

dissertacao.
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5. Conclusoes e Sugestoes

Dentre os regimes de escoamento apresentados, o que devemos evitar € o
slugging ou intermiténcia severa. As abruptas variagdes de pressdo associadas aos
bruscos aumentos no escoamento tanto de liquido quanto de gas, resultam em riscos aos
equipamentos de superficie e a operacao.

Na ocorréncia deste fenomeno, ¢é necessario dimensionar oS
equipamentos de superficie adequadamente para poder suportar os picos de pressao,
mas principalmente, para poder receber e processar um grande volume em curto periodo
de tempo sem colocar em risco a vida, ao meio ambiente ¢ ao empreendimento. A
plataforma ou a instalacdo cujo poco estiver sob intermiténcia severa operando com
riser em catendria ou em uma configuracdo com a steep ou a lazy, terd de estar
dimensionado para receber um volume maior se comparado com o riser vertical.
Somente na catenaria do caso 3 que estudamos, o seu volume ¢ 14,12% maior do que o
riser vertical equivalente, conforme a tabela comparativa 4.9, o que representa um
volume de 1.430 litros a mais durante o blowout no separador.

O modelo para o escoamento com slugging severo de risers em catenaria
proposto nessa dissertagdo, o Taitel Modificado, mostrou-se capaz de simular o
fendomeno com boa precisdo em varios cendrios, sendo validado com experimentos
realizados em laboratorio em menor escala até situagdes reais de sistemas em operacao.
O conhecimento ¢ a correta modelagem do fendmeno ¢ de suma importancia e de
grande interesse para a industria do petrdleo para dimensionar e projetar corretamente
os equipamentos de produ¢do além de evitar, controlar ou prevenir a sua ocorréncia.

A maior dificuldade encontrada e que acredito ser a maior fonte de erro
para a perfeita modelagem do fendmeno, ainda mais quando estamos lidando com
grandes gradientes de pressdo, temperatura ¢ grandes distincias, ¢ que praticamente
todos os parametros variam em funcao da pressao, da temperatura e do tempo, € como
efeito simplificador, muitos modelos os consideram constantes.

O conhecimento do periodo e conseqiientemente da freqiiéncia da
intermiténcia pode ser estudada para evitar que outros equipamentos que estejam
ligados ao riser tenham a sua freqiiéncia natural proxima a do slugging severo, e ainda
pode-se analisar a correlagdo das freqiiéncias naturais com as correntes marinhas e as

vibragdes induzidas por vortices no riser. O conhecimento do fendmeno e do seu
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periodo pode gerar mecanismos para amortecer os picos de pressdo minimizando o
impacto na producao.

Conhecer a freqiiéncia e os picos de pressdo durante a intermiténcia
severa ¢ relevante para os sistemas de controle l6gico da valvula choke, fazendo com
que a mesma opere no ponto 6timo de abertura maximizando a produgao.

Cabe ressaltar que, conforme os pogos de petroleo forem ficando
maduros e entrando na fase de declinio, a ocorréncia do slugging severo deve aumentar
e, com este cendrio, mais devemos estudar para verificar os melhores métodos e praticas
de mitigacdo. Por isso, precisamos conhecer mais o fendmeno para poder trata-lo

corretamente, ficando as seguintes sugestdes para trabalhos futuros:

¢ A modelagem do fendmeno do slugging severo e do regime slug com
outras geometrias de riser aplicadas a producdo de petroleo em aguas
ultraprofundas;

e Verificar o comportamento do fendomeno em fung¢do de variagcdes na
geometria da catendria.

e Determinar ou analisar quais os limites para eliminacdo da intermiténcia
severa para essa configuracdo de riser, verificando o critério de
estabilidade mais adequado;

e A analise de métodos para evitar o slugging severo;

e Realizar estudos de slugging em jumpers, nas aplicacoes dos “boides” e
os efeitos da variagdo da pressdo ciclica nos conectores, nos risers, € na
base do riser devido ao fendmeno do fallback etc;

e Andlise da freqliéncia natural do riser e a excitacdo induzida pela
intermiténcia severa;

e Realizar a modelagem aplicando CFD (Computacional Fluid Dynamics —
Fluidodinamica Computacional) e assim conseguir um modelo mais
complexo, utilizando um maior nimero de varidveis e que melhor
represente a realidade uma vez que muitos parametros sdo dependentes

da pressao, da temperatura e do tempo.
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