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Resumo

MARTINS, Jason Alves, Separador Solido-Liquido para Operacdo em Fundo de Pocos de
Petroleo, Campinas,: Faculdade de Engenharia Mecanica, Universidade Estadual de

Campinas, 2006. 160 p. Dissertacdo (Mestrado)

O presente trabalho investiga os mecanismos de separagdo sélido-liquido em separadores
tubo-ciclonicos. O trabalho € desenvolvido a partir de testes experimentais e simulacao numérica.
A etapa experimental investiga a influéncia do aumento de viscosidade sobre a efici€éncia do
separador. Através de uma andlise dimensional, os dados experimentais sdo reduzidos em grupos
adimensionais. Obtem-se uma correlacio entre a eficiéncia de separacdo e 0s grupos
adimensionais. Ela revela como a efici€éncia depende dos parametros geométricos e operacionais
do separador. A correlacdo obtida possibilita dimensionar estes separadores para cendrios com
elevada viscosidade. As simulagdes numéricas sdo realizadas utilizando um método de volumes
finitos. O processo de separacdo € estudado através do adimensional Stokes. Sdo introduzidos os
conceitos de superficie de captura e tempo de residéncia de particulas. Define-se um importante
parametro do escoamento, o comprimento de decaimento. Propde-se um modelo unidimensional
para o separador. Realiza-se com base neste modelo uma andlise comparativa entre dois
separadores. Os resultados sdo coerentes com dados experimentais e indicam quais caracteristicas

geométricas melhoram a eficiéncia do separador.

Palavras Chave

- Escoamento bifédsico, Simulagcdo por computador, Ciclones, Petréleo, Separacao de fases.



Abstract

MARTINS, Jason Alves, Swirl Tubes as a Downhole Desander Device, Campinas,: Faculdade de
Engenharia Mecanica, Universidade Estadual de Campinas, 2006. 160 p. Dissertagao
(Mestrado)

This work investigates the solid-liquid separation mechanisms in swirl tubes through
experimental and numerical analysis. In the experimental phase, it is analyzed the impact of the
viscosity increase on the separation efficiency of swirl tubes. The experimental data are reduced
using dimensional analysis. A functional relationship between the separation efficiency and the
dimensionless groups is obtained, allowing to calculate the separation efficiency dependency on
the liquid viscosity, flow rate, particle size, and other geometrical parameters of the separator.
This relationship helps to design these desander devices to scenarios with high viscosity.
Numerical simulations are carried out in a structured grid using a finite volume method.
Separation process is studied through the Stokes number. The concepts of capture surface and
residence time of particles are introduced and an important flow field parameter, the length of
decay is defined. A one-dimensional model is proposed for the swirl tube. A comparative
analysis between two separators is done based on the one-dimensional model. The results are in
agreement with experimental data and indicate which geometrical features help to improve the

separator efficiency.

Key Words
Separation, Solid-Liquid, Swirl Tube.
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Nomenclatura

Letras Latinas

A;,- area do anular

d, - didmetro da particula

Cp — coeficiente de arrasto sobre esfera
D, - didmetro do tubo externo

D, - didmetro do tubo de producio

e — erro médio absoluto entre os dados experimentais e a correlacao

Fr — ndmero de Froude

g — aceleracdo da gravidade

L — comprimento da chicana

L4 — comprimento de decaimento

Q - vazao volumétrica do liquido

Qin - vazao volumétrica do liquido na entrada
R - raio médio

Ra —razdo de areas

Re — nimero de Reynolds

Re, — numero de Reynolds para particula esférica
StkR — nimero de Stokes radial

StkZ — niumero de Stokes axial

StkR - ntimero de Stokes radial médio

StkZ - ntimero de Stokes axial médio



U - componente de velocidade tangencial
V - componente de velocidade radial
W — componente de velocidade axial

Wi, — componente de velocidade axial na entrada

U - velocidade tangencial média da corrente descendente

V_R - velocidade radial média
W - velocidade axial média da corrente descendente

W . - velocidade axial média da corrente ascendente

Letras Gregas

o - angulo das hélices fixas

Ap - diferenca de densidades solido-liquido
Ata - tempo de residéncia axial

Atr - tempo de residéncia radial

Ata/Atr — razdo entre tempos de residéncia
p - densidade do liquido

pp - densidade da particula

u - viscosidade cinematica do liquido

T - constante de tempo

1 - eficiéncia de separagao

Nexp - efici€ncia de separagdo experimental

Npre - eficiéncia de separacdo prevista

Nerro — mMOdulo da diferenca entre as eficiéncias de separacio experimental e prevista

X1
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Subscritos

in - propriedade avaliada na entrada

up - propriedade avaliada no sentido ascendente

000000000000000000000000000000000000000000000000000

Abreviacoes

BCS - Bombeio centrifugo submerso;
BCP - Bombeio por cavidades progressivas;
BM - Bombeio mecanico;

BSW - Basic sediments and water;
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Capitulo 1

Introducao

Na produgdo de petréleo, ocorre com freqiiéncia o transporte de particulado sélido do
reservatorio para a linha de producdo. Ainda que em baixas concentragdes, a presenca do
particulado sélido na linha de transporte de 6leo € indesejavel. O seu transporte na linha causa
abrasdo nas paredes, reduzindo a vida util de equipamentos como valvulas e sistemas de
elevacdo, obrigando a intervengdo em pogos produtores. O impacto da presenca de sélidos (areia)
na operacdo de producdo pode ser minimizado introduzindo-se separadores solido-liquido entre o
canhoneado e o sistema de elevacdo. A funcdo dos separadores sélido-liquido € evitar total ou
parcialmente a presenca de s6lidos em pogos que operam com bombeio centrifugo submerso

(BCS), bombeio mecanico (BM) ou mesmo bombeio por cavidades progressivas (BCP).

Atualmente estio disponiveis no mercado separadores sélido-liquido como Cavins®,
SandCat® e Lakos®. Estes separadores, no entanto, sdo fornecidos de acordo com o diametro do
revestimento do poco para determinadas faixas de vazdo, e ndo atendem as condigdes de
operacdo especificas de cada pogo, tais como: didmetro médio e densidade do particulado, vazao
de producdo, conteido de dgua no 6leo, BSW, e viscosidade do 6leo. O cendrio de aplicacdo
deste estudo é a drea produtora de 6leo do reconcavo baiano explorada pela PETROBRAS,
denominada UN-BA. Ela possui cerca de 1300 pocos produtores sendo que sua maioria possui
equipamentos para retirar areia. O intervalo entre as intervencgdes nos pocos € de 18 meses em

média, entretanto hd po¢os com um intervalo muito abaixo deste periodo médio. Alguns destes

casos podem ser atribuidos a uma operag¢do nio adequada do separador. Considerando o grande



nimero de pocos terrestres que produzem por sistemas de elevacdo suscetiveis a presenca de
s6lidos, e o alto custo associado as intervencgdes periddicas nesses pocos através de sondas
terrestres, além dos custos devidos a substituicao de equipamentos e o lucro cessante, constata-se
a necessidade de se desenvolver separadores de sélidos mais eficientes, projetados para

caracteristicas de operacdo especificas de cada poco.

As limitacdes fisicas de operacdo dos separadores de sélidos de fundo de poco se devem,
entre outros, a fatores como: o espago restrito de operacdo, a viscosidade do 6leo de alguns
reservatorios, que ainda pode ser alterada quando dgua € produzida junto com 6leo, formando
emulsdes Oleo-dgua, e a necessidade de se separar particulas com didmetro de até¢ 100 pm.
Atender a estes diferentes requisitos faz do projeto de separadores de sélidos eficientes um

desafio.

A separagdo de solidos no fundo de poco pode ocorrer pela agdo do campo de velocidades,
como ¢ o caso dos separadores tubo-ciclonicos, ou pelo uso de filtros. A Figura 1.1(a) mostra em
detalhe um separador tubo-ciclonico Cavins. Pode-se observar na extremidade inferior do tubo de
producdo, peca que estd sendo segurada, que este separador possui apenas uma hélice fixa

formando um canal helicoidal, entretanto ele pode possuir mais canais.

(a)

Figura 1.1. (a) Separador tubo-ciclonico Cavins; (b) filtro.



O tubo de producdo € fixado pela sua extremidade superior no interior do tubo externo,
mostrado a esquerda do tubo de producdo na Figura 1.1(a). O tubo externo apresenta aberturas ou
rasgos laterais por onde entra o liquido. A Figura 1.1(b) mostra em detalhe um filtro. O 6leo entra

através das ranhuras na lateral do filtro.

Os separadores de s6lidos de fundo de poco sdo normalmente instalados na posi¢do vertical
ou aproximadamente vertical e acima da zona de produgdo de 6leo, como mostra a Figura 1.2. O
separador de sélidos tubo-ciclonico emprega os campos centrifugo e gravitacional, e consiste de
dois tubos concéntricos que se sobrepdem um ao outro formando uma chicana, sendo um tubo
externo que ird formar o reservatorio de sélidos separados embaixo, € o tubo interno, aqui

designado por tubo de producdo.
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Produgdo ———_
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— T -
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Figura 1.2. Cendrio de aplicacdo do separador de s6lidos de fundo de poco.

Na regido anular entre os tubos ha hélices fixas que formam canais helicoidais. A 4rea
transversal dos canais helicoidais vai sendo progressivamente diminuida da entrada para a saida.
Ao passar por esses canais, a corrente descendente de liquido com sdélidos adquire uma

componente de velocidade tangencial. Abaixo da chicana a corrente liquida € desviada para cima



em direcdo ao tubo de produgdo, e os sélidos separados sdo coletados no reservatério de sélidos

embaixo. A Figura 1.3 mostra um esquema de um separador de s6lidos tubo-ciclonico.
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Figura 1.3. Esquema de um separador de sélidos tubo-ciclonico.

Os separadores tubo-ciclonicos sdo melhor empregados em operagdo continua ao invés de
escoamentos em golfadas. Esses dispositivos sdo freqiientemente empregados em campos
maduros com alto percentual de dgua, tipicamente de 95% a 97%. Em geral, t€m aplicacdo bem
sucedida para 6leos leves e misturas com baixa viscosidade, hd porém, relatos de falha ou
reducdo de eficiéncia de separadores tubo-ciclonicos em aplicacdes para dleos pesados ou
emulsdes dleo-dgua com baixo percentual de dgua. Em alguns casos, a queda na efici€éncia de
separacdo ou mesmo a sua completa falha pode ser atribuida ao aumento na viscosidade do

liquido devido a formagdo de emulsdo 6leo em dgua.

Este trabalho tem como objetivos entender o processo de separacdo solido-liquido dos tubo-

ciclonicos e desenvolver equagdes para projeto destes dispositivos, de modo a melhorar sua



eficiéncia de separagdo em aplicacdes de maior viscosidade. O trabalho € estruturado em 6
capitulos, onde sdo reportados a técnica experimental utilizada, os resultados experimentais, uma

andlise numérica e por fim as conclusdes. A seguir € apresentado o conteddo de cada capitulo.

O Capitulo 2 apresenta uma revisdo da literatura existente sobre separadores tubo-
ciclonicos e as abordagens usadas no estudo numérico de escoamentos bifdsicos. Na andlise
experimental, foram realizados testes com um separador tubo-ciclonico em escala 1:1 com
modelo utilizado em campo. A descricdo do aparato experimental utilizado, caracteristicas do
circuito de testes, liquido e particulado sélido dos testes, assim como dos procedimentos de
medida adotados estdo no Capitulo 3. Os testes foram conduzidos com a viscosidade variando
entre 1 cP a 100 cP para duas vazOes principais: 60 m’/d e 116 m’/d. Os testes constituem um
esforco pioneiro no sentido de se formar um conhecimento da eficiéncia de separacdo deste tipo
de separador em uma faixa de viscosidade entre 1 cP a 100 cP. Ndo hé disponivel na literatura
técnica nem em manuais de fabricantes esta informagdo. Os resultados experimentais sdo
apresentados na forma de tabelas e graficos no Capitulo 4. Realiza-se também no Capitulo 4 uma
andlise dimensional do separador tubo-ciclonico, a partir da qual se desenvolve uma correlacao
entre a eficiéncia de separagdo e os pardmetros operacionais do separador. Esta correlacdo
permite ao projetista dimensionar separadores tubo-ciclonicos para diferentes cendrios de
operagdo, e prever a eficiéncia de separacdo destes dispositivos. No Capitulo 4 também sao

mostradas simulagdes de estudos de casos utilizando a correlacido desenvolvida.

A dependéncia da eficiéncia de separagdo em relacdo aos parametros operacionais e
geométricos do tubo-ciclonico foi determinada de forma quantitativa por meio de andlise
dimensional no Capitulo 4. A correlagdo, entretanto niao esclarece mecanismos fisicos do
escoamento responsaveis pelo aumento ou diminui¢do da eficiéncia de separagcdo. Para ampliar o
conhecimento destes dispositivos em aplicagdes envolvendo liquidos mais viscosos, € necessario
entender a fisica do processo de separagdo sélido-liquido em relagdo aos parametros operacionais
e geométricos do dispositivo. Como uma etapa complementar ao estudo experimental realizado,
desenvolve-se no Capitulo 5 uma andlise numérica do separador tubo-ciclonico. O objetivo é
investigar a influéncia do aumento de viscosidade no processo de separagdao de tubo-ciclonicos

submetidos a diferentes vazdes e diametros de particulas. Considera-se um campo de velocidades



axi-simétrico no interior do equipamento quando operando com liquidos de viscosidade de 20 cP
e 100 cP. No modelo numérico as equagdes de conservagdo de massa e quantidade de movimento
sdo discretizadas para um cddigo de volumes finitos com malha estruturada empregado no pacote
computacional Phoenics®. O movimento dos sélidos é analisado a partir do adimensional Stokes
que expressa a razdo entre a velocidade terminal da particula e a velocidade local do liquido. E
introduzido o conceito de superficie de captura como uma separacdo entre as regides onde a
particula € separada ou ingerida. Investiga-se o efeito da variacdo da viscosidade, didmetro de

particula e vazao a partir de uma andlise comparativa tomando um caso como referéncia.

A andlise numérica realizada no Capitulo 5 revela os mecanismos de escoamento
responsaveis pela separagdo solido-liquido no tubo-ciclonico. Um importante pardmetro revelado
€ o comprimento de decaimento. A andlise realizada no Capitulo 5 € a base para a proposicao de
um modelo unidimensional que representa o escoamento no interior do tubo-ciclonico. O modelo
unidimensional é desenvolvido no Capitulo 6. Realiza-se com base no modelo unidimensional
um estudo comparativo entre duas configuragdes de separadores testados experimentalmente,
uma com rotagdo e outra sem rotacdao do liquido, os resultados sdo comparados com dados
experimentais. O Anexo I apresenta um estudo sobre movimento de particulas imersas em meios
fluidos e for¢as que atuam nas mesmas. O Anexo II traz dois artigos desenvolvidos a partir do
presente trabalho, um deles apresentado no 2005 SPE Latin American and Caribean Petroleum
Engineering Conference — LACPEC realizado no Rio de Janeiro de 20 a 23 de Junho de 2005, e o
outro apresentado no 18th International Congress of Mechanical Engineering — COBEM 2005
realizado em Ouro Preto de 6 a 11 de Novembro de 2005. O Anexo III apresenta o
dimensionamento de um separador tubo-ciclonico através da correlagdo desenvolvida no Capitulo
4, o objetivo € obter uma configuracdo que otimize a eficiéncia de separagdo para o cendrio de
operacdo proposto. O Anexo IV apresenta medi¢des do comprimento de decaimento realizadas
em testes experimentais. Finalmente, o Anexo V traz uma listagem de um arquivo ql utilizado na

entrada de dados para a simulagdo no Phoenics®.



Capitulo 2

Revisao da Literatura

Processos de separacdo que utilizam campos centrifugos estdo presentes nas mais diversas
inddstrias, dentre elas a industria de petréleo. Ha véarios exemplos de aplicagdes onde se utilizam
separadores centrifugos na industria de petréleo, seja na separacdo gas-sdlido, gés-liquido,
liquido-liquido ou soélido-liquido. Em especial, emprega-se a separacio solido-liquido no fundo
de pocos de petréleo a fim de prolongar a vida util de equipamentos da linha de transporte de

6leo e aumentar o intervalo entre as intervengdes nos pocos.

Dentre os separadores que utilizam campo centrifugo, os separadores ciclone-em-cone e
tubo-ciclonico, aqui genericamente designados por separadores ciclonicos, sdo particularmente
vantajosos devido a: auséncia de partes moveis, compacticidade, alta capacidade de vazdo, baixo
custo e praticamente nenhuma necessidade de manuten¢do. Em processos de separagcao de fases
que envolvem diferenca de densidades, a forca centrifuga resultante nestes separadores pode ser
muitas vezes maior que a gravitacional, possibilitando uma eficiéncia de separagdo maior do que

a que seria obtida em processos puramente gravitacionais.

Embora de geometria relativamente simples, a complexidade de seu comportamento € o
grande nimero de parametros envolvidos no projeto de separadores ciclonicos faz com que o
projetista desses dispositivos freqiientemente necessite de correlacdes experimentais para a
previsdo da eficiéncia de separagdo. Complementarmente, simulacdes numéricas podem auxiliar

no entendimento dos mecanismos de escoamento responsdveis pela separagdo em separadores



ciclonicos, desde que validadas experimentalmente. Peng et al (2001) publicaram um trabalho
onde sdo comparados dados experimentais e numéricos para dois tipos de separadores
centrifugos, ciclone-em-cone e tubo-ciclonico, revelando as diferengas no comportamento desses
separadores. Uma coletanea de trabalhos e metodologias de projeto e dimensionamento para
separadores ciclonicos sélido-gds pode ser encontrada em Hoffman e Stein (2002). Ainda sdo

escassos os trabalhos que tratem especificamente de separadores tubo-ciclonicos.

Na modelagem numérica de separadores tubo-ciclonicos sélido-liquido o conhecimento da
trajetéria das particulas é fundamental. H4 duas abordagens possiveis em simula¢des bifdsicas,
uma € a abordagem Euleriana, também conhecida como modelo de dois fluidos descrito na
literatura por Ishii (1975) e Delhaye (1981), onde as fases solida e liquida sdo resolvidas
simultaneamente a partir de um referencial estaciondrio como se fossem dois fluidos que se
interpenetram e interagem. A fracdo de volume de cada fase € calculada como a propor¢do do
espaco ocupado pela fase, sendo que a soma de todas as fragdes de volume deverd ser um. A
segunda abordagem possivel € a Lagrangeana ou de seguimento de particula, onde uma particula
sOlida tem sua trajetéria calculada ponto a ponto no meio fluido através da equacdo do
movimento da particula. Entre as técnicas que utilizam a abordagem Lagrangeana cita-se o
General Tracking desenvolvido com base no trabalho publicado por Crowe, Sharma e Stock
(1977). O General Tracking ¢ um método que resolve as equagdes da fase continua da forma
normal e integra as equacdes de movimento das particulas para dar suas trajetdrias considerando
a influéncia da particula sélida na fase liquida. As abordagens Euleriana e Lagrangeana podem
ser utilizadas em diferentes aplica¢des, sendo que a abordagem Lagrangeana € particularmente
vantajosa quando se necessita conhecer com precisdo a trajetoria de uma particula no interior do

separador.

As técnicas numéricas de simulagdo bifdsica vém sendo utilizadas com sucesso na dltima
década, entretanto, elas ndo serdo utilizadas de modo extensivo neste trabalho pelo fato de pouco
se conhecer a operacdo deste tipo de separador. Neste sentido, optou-se por realizar medidas
experimentais da eficiéncia de separacdo e modelar somente o campo de velocidades do liquido.

O movimento das particulas € modelado a partir da teoria de Stokes descrita por Maxey e Riley



(1983), considerando apenas o balango entre arrasto, forca peso e empuxo. Por conveniéncia um

estudo do movimento de particulas em um campo genérico € apresentado no Anexo I.

Este trabalho também gerou duas publica¢des que sdao apresentados no anexo II: Martins e

Rosa (2005) e Martins, Rosa e Souza (2005).



Capitulo 3

Descricao do Aparato Experimental e Técnicas de Medida

3.1 Montagem Experimental

Para a realizagdo dos testes experimentais foram reproduzidas em laboratorio as condicdes
de operacdao de um separador de sélidos de fundo de poco. Para isto foi montado um circuito
composto basicamente por uma caixa d’dgua, uma bomba BCP acionada por um motor elétrico
com inversor de freqiiéncia, alimentador de esferas de vidro, separador, reservatorio de sélidos,
peneira para coleta de esferas no retorno a caixa d’dgua, mandmetros, painel de instrumentos e a
tubulacdo de acrilico. O uso de tubulacdo de acrilico transparente tem a vantagem de permitir a
visualizagao dos fendmenos que ocorrem na regido do separador. Diversos testes experimentais
foram realizados de forma a assegurar que o circuito experimental ndo possui pontos de
acumulacdo de esferas. Esta caracteristica permite que os testes sejam realizados em regime
permanente para as vazdes de liquido e de sélido especificadas. Para referéncia, a Figura 3.1
mostra a representagdo esquematica da montagem. As Figuras 3.2 e 3.3 mostram panoramas

gerais da montagem experimental.
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A Figura 3.4 mostra em detalhe o reservatdrio de sélidos, que dispde de uma vélvula para
esvaziamento dos sdlidos separados apds certo tempo de operacdo. Ja a Figura 3.5 retrata o
distribuidor da mistura de dgua e particulas solidas, responsdvel pela injecio homogénea da
mistura no revestimento de acrilico por meio de trés mangueiras distribuidas na flange superior
do mesmo. A Figura 3.6 mostra o painel de instrumentos com o inversor de freqiiéncia e os
manometros que medem a pressdo na entrada e na saida do separador. Na Figura 3.7, pode-se ver
o helicéide que fornece a mistura o movimento de rotagdo que gera o campo centrifugo. Esta
peca faz parte do separador Cavins que foi enviado pela PETROBRAS ao Laboratério do Depto.
Energia da FEM.

Figura 3.4. Reservatdrio de sélidos Figura 3.5. Distribuidor liquido-sélido
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Figura 3.6. Painel de instrumentos Figura 3.7. Detalhe do helicoide

A Figura 3.8 mostra um detalhe da entrada do separador, composta por 6 rasgos
longitudinais igualmente espagados ao redor do tubo externo do separador. Esta peca foi usinada
a partir de um tarugo de acrilico exatamente nas mesmas dimensdes do tubo externo do separador
Cavins, de forma a permitir a visualizacdo das trajetdrias das particulas. Na Figura 3.9 estd

mostrada a peneira posicionada no retorno a caixa d’dgua, para coletar os s6lidos ndo separados.

Figura 3.9. Detalhe da peneira de coleta de solidos

Figura 3.8. Detalhe da entrada do separador. ingeridos.
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3.2 Fluido Teste

Foi reportado pela UN-BA a operacdo ndo satisfatéria de separadores tipo Cavins.
Confrontando os testes experimentais na UNICAMP e os dados de campo atribui-se a formacado
de emulsao 6leo-dgua a operagdo nao satisfatéria do Cavins no campo devido ao aumento de
viscosidade. Como o 6leo da UN-BA apresenta em média uma viscosidade inferior a 10 cP,
pode-se inferir que os casos de mau funcionamento do separador devem-se a um aumento de
viscosidade causado pela formagcdo de emulsdes Oleo-dgua no campo. A seguir € feita uma

caracterizacdo do fluido utilizado nos testes na UNICAMP.

3.2.1 Viscosidade do Fluido Teste

Em virtude dos resultados obtidos nos testes com dgua ndo reproduzirem as condi¢des de
mau funcionamento relatadas em campo, suspeitou-se que a viscosidade da fase liquida do campo

fosse muitas vezes superior aquela da dgua devido a formacao de emulsio.

Em vista da impossibilidade de se operar a montagem experimental com emulsdes, decidiu-
se trabalhar com um fluido newtoniano mais viscoso. Optou-se por trabalhar com a glicerina
devido as caracteristicas de transparéncia, que era fundamental para a visualizacdo dos
fendmenos na regido do separador, e de miscibilidade com dgua, que possibilita trabalhar com

solucdes diluidas em uma ampla faixa de concentracdes e viscosidades.

A viscosidade da solucdo depende tanto da temperatura como da concentragdo de agua.
Estes dois parametros sdo monitorados em cada teste para assegurar o valor desejado de
viscosidade do teste. Foram realizadas uma série de medidas da viscosidade da solu¢do em
funcdo da temperatura para diferentes concentragdes volumétricas. Utilizou-se um viscosimetro
Brokfield modelo DV-E. Também foram estabelecidas relagdes para se estimar a concentracdao
volumétrica de cada componente da solucao em fun¢do das densidades da solugdo, da 4gua e da

glicerina.
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Para cada teste realizado foi feita uma medida de viscosidade. Além disto, a temperatura da
solucdo e sua densidade também foram medidas por meio de um termOmetro de imersdo de

mercurio e densimetro.

Medicoes de Viscosidade em Funcao da Temperatura

Para saber como a viscosidade da solugdo se comporta com a variagdo da temperatura
foram realizadas medig¢des da viscosidade de duas solucdes dentro de uma faixa de temperaturas.
A primeira solucdo tem concentracdo volumétrica 75% de glicerina e 25% de 4gua e a outra
85,4% de glicerina e 14,6% de dgua. Sao mostradas também a viscosidade das solu¢des com 70%
de glicerina e 80% de glicerina na temperatura ambiente. Pode-se observar na Figura 3.10 que as
curvas para a viscosidade da solucdo em funcdo da temperatura sdo exponenciais e

aproximadamente paralelas para as solu¢des com diferentes concentragdes volumétricas.

1000 -
] A 75%G - 25%A
y = 338 g 00515 A 70%G - 30%A
] R®=0,99 O 80%G - 20%A
% 100 - \u.,\ ® 85.4%G - 14.6%A
] m]
1 y = 103 g0
1 A
] R®=0,99
10 T T ! !
0 10 20 30 40 50
T(°C)

Figura 3.10. Curva da viscosidade da solucdo em fun¢ao da temperatura

Concentraciao Volumétrica em Funcao da Densidade da Solucao

A expressao para a concentragdo volumétrica da dgua em funcdo da densidade da mistura é

dada por:

17



C, = Lo " Pu (3.1)
Pc ~ Pa

e a concentracao volumétrica da glicerina € entdo dada por,
C,=1-C,, (3.2)
onde pm, pc € pa representam as densidades da mistura, glicerina e d4gua respectivamente.

Como exemplo, temos as concentragdes volumétricas para a solu¢do com densidade da
mistura py = 1222 (kg/m3), densidade da glicerina pg = 1260 g/m3, e da agua pa = 1000 kg/m3,
dadas pelas Eqs (3.1) e (3.2): CAo =14,6 % , Cc = 85,4% .

3.3 Caracteristicas Operacionais do Circuito

O circuito possui uma bomba de cavidade progressiva GEREMIA modelo: 2HF-50L para
realizar o deslocamento do liquido. A bomba pode operar numa variada faixa de rotagdes por
meio de um inversor de freqiiéncia Delta Electronics modelo: VFD075B23A de 10 HP. A vazao
minima do circuito de testes é de 34 m’/d. A médxima vazdo pode atingir 192 m’/d se a pressao
manométrica, medida na entrada do revestimento de acrilico, for igual ou inferior a 2 barg. Essa é
uma medida de seguranca, em virtude da fragilidade da peca de acrilico. A medi¢do da vazdo
volumétrica € feita a partir da leitura da rotagdo do eixo do motor de acionamento da bomba. O
levantamento da curva de vazdo da bomba em fun¢do da rotacio foi realizado para 5 vazdes
distintas: 34 m’/d, 68 m’/d, 102 m’/d, 136 m’/d e 170 m’/d, sendo 4gua o fluido de trabalho. A
Tabela 3.1 mostra as vazdes e rotacdes correspondentes. A Figura 3.11 mostra a curva de vazao
em m’/d em funcdo da rotacdo em rpm do eixo do motor elétrico de acionamento da bomba. A

curva € linear por se tratar de uma bomba de deslocamento positivo.
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Tabela 3.1. Vazdes de teste e rotagdes correspondentes.

Vazao Rotacao

[m/d] [rpm]
34 265,5
68 526,4
102 787,3
136 1048,3
170 1309,2

200 -

180 ] /

160 7
140

] <
120 1
100 /
80
A
40 1
ol

0 200 400 600 800 1000 1200 1400 1600
Rotacdao do Motor [rpm]

Vazao Volumétrica [m3/dia]

Figura 3.11. Curva de opera¢do da bomba
A operagdo do circuito com uma solucdo de 85,4% de glicerina limita a vazao médxima de

operacdo em 120 m’/d com uma pressio de operacdo de 1,8 kgf/cm?. Em solucdes mais diluidas

pode-se aumentar este limite maximo.
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3.4 Material Particulado dos Testes

O conhecimento da granulometria das esferas de vidro € fundamental para os processos de
separacdo e de transporte dos soélidos nos separadores. Entretanto, uma defini¢do precisa do
tamanho caracteristico das particulas € impossivel devido as ndo-uniformidades apresentadas em
seus diametros. A incerteza associada ao tamanho das particulas deve-se aos processos aleatorios

que agem durante a sua fabricacao.

Os testes foram executados com particulas de 250 um e 900 um. Eles sdo representativos e
compativeis com as informacdes recebidas do campo. Como é impossivel obter particulas
exatamente esféricas e de mesmo didmetro, um estudo estatistico das esferas de vidro a serem
utilizadas nos testes € desenvolvido, para determinar parametros de interesse como didmetro
médio e desvio-padrdo das amostras, bem como parametros fisicos e geométricos. Antes disso,

porém, deve-se introduzir as defini¢des basicas que dio suporte a esta secao.
Parametros Estatisticos

Serdo apresentados a seguir 0s parametros estatisticos e suas defini¢cdes para fins de
referéncia. Considerando ‘d’ uma varidvel aleatdria, entdo o valor médio esperado dy € o desvio

padrdo, S, sdo definidos por:

d, = d,, (3.3)

1 N
NG

1\ )
S = (ﬁji_l d -d,), (3.4)

em que N € o nimero de amostras e d; refere-se ao valor da i-ésima amostra ‘d’.
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Se a varidvel aleatoria ‘d’ passa a representar o didmetro de uma populacio de particulas,
ha vérias defini¢cdes para o diametro médio esperado baseadas nas propriedades da distribui¢do de
didmetros. As mais comuns sao:

e amédia aritmética dos didmetros;
e o diametro médio Sauter;

e 0 diametro médio baseado no volume.

A utilizacdo de uma das defini¢des acima € uma questao de escolha. Cada uma delas possui
um processo distinto de realizacdo da média que influenciard em um maior ou menor grau o
resultado final. Emprega-se neste trabalho a definicdo de diametro Sauter na determinagdo do
coeficiente de arrasto em particulas. O didmetro médio Sauter é definido como o didmetro de

uma esfera que possui a razdo entre volume e drea de superficie igual a da particula considerada.

Classificando a populacdo de particulas por um histograma em que n; representa 0 nimero
de particulas encontradas numa determinada classe de didmetros d,, no histograma e N,

representa o nimero de classes, o didmetro Sauter, ds, é calculado por meio da expressao:

Ny

Zni ’ (dab )?
dy=t——. (3.5)
Z ni ’ (dab )12

i=1

Parametros de Massa e Volume nos Arranjos das Esferas de Vidro

Além dos parametros estatisticos que caracterizam a distribuicdo de didmetros das esferas é
necessdrio também determinar a densidade do arranjo de esferas com intersticios de ar assim
como seu fator de empacotamento. Estas varidveis sdo fundamentais para se definir a

concentracdo de solidos na corrente de liquido, que € um pardmetro operacional do separador.
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A densidade real de uma amostra de N esferas € definida como sendo a razdo entre os

somatorios das massas M; e volumes V; das esferas de vidro, ou seja,

=T M=
<=

I
—_

preal =~ (36)

Notando-se que as particulas sélidas, quando empilhadas, criam espacos vazios entre seus
pares, a razdo entre a massa total das particulas e o volume da amostra é menor do que a
densidade real, devido aos espacos intersticiais. Define-se entdo a densidade aparente como
sendo a razdo entre a massa € o volume de um determinado nimero de esferas contidas num

volume de referéncia que é ocupado pelas esferas e pelos espagos intersticiais:

N
XM,
i=1

Volume Referéncia

loapar = (3 7)

Reconhecendo-se que o volume ocupado pelas esferas é sempre menor que o volume de
referéncia que as contém devido aos espagos intersticiais, pode-se definir o fator de

empacotamento, F'E, como sendo a razao entre estes dois volumes:

N
>V,
i=1

FE = — < 1. (3.8)
Volume Referéncia

Com a defini¢do do fator de empacotamento, pode-se definir a concentracdo volumétrica
dos sdlidos de forma similar aquela empregada na densidade, isto é, aparente ou real. A
concentragdo volumétrica de sdlidos € definida pela razdo entre o volume real ou aparente de

sOlidos e o volume total da mistura. Portanto, a concentracao real de sélidos é dada por:
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Vrjal _ (VS ) FE)

apar

S L N o

real apar

<1, (3.9)

em que VP eal € Vsupar representam o volume real e aparente de sélidos e VE 0 volume de liquido.

De forma complementar, a concentragdo aparente de s6lidos € definida por:

Ve, v /rE)

real

Copr =5y (v, /FE)+v*

apar real

(3.10)

Reconhecendo-se que experimentalmente € mais simples e usual medir-se a concentragdo
aparente de sdlidos pode-se relacionar esta medida com a concentracdo volumétrica real de

solidos e o fator de empacotamento por meio da expressao:

(c

N apar 'Irlz)
Creal - ll + (C

.FE)-C,,|

apar

(3.11)

apar

Tendo definido os parametros estatisticos de interesse nesta se¢do, parte-se agora para a

andlise dos dados experimentais disponiveis.

Caracterizacio do Diametro das Esferas de Vidro

Os ensaios com particulado s6lido nos separadores sao realizados no Laboratério do Depto.
Energia da FEM com dois lotes de esferas de vidro de didmetros nominais de 250 pm e 900 pm.
Conforme discutido anteriormente, € necessario realizar uma caracterizagdo estatistica devido a
falta de esfericidade e uniformidade nos didmetros dos lotes. Para as particulas de 250 pum
utilizou-se uma andlise com o equipamento MASTERSIZER do LRAC - Laboratério de
Recursos Analiticos e de Calibracdo da Faculdade de Engenharia Quimica da Unicamp. Este teste

consiste basicamente em se determinar os didmetros das particulas através de medidas de
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espalhamento de um feixe de laser que atinge a mistura de s6lidos com um dispersante, no caso a

agua.

Este equipamento, apesar de muito preciso, sO trabalha até a faixa de 900um, o que
impossibilita a andlise das amostras deste didmetro médio, uma vez que uma fragcdo das esferas
apresenta diametro maior do que este. Por essa razdo, a caracterizacdo estatistica do lote de
esferas de 900 um foi realizada medindo-se o diametro das particulas com um micrometro com

resolucao de 0,01 mm.

As duas proximas subsecOes tratam da caracterizacdo estatistica das esferas de vidro a

serem utilizadas nos testes no Laboratério do Depto. Energia da FEM.

Esferas de 250 um

A andlise do material particulado de 250 um foi realizado no MASTERSIZER e os

resultados estdo apresentados na Tabela 3.2.

Tabela 3.2. Parametros estatisticos da amostra de esferas de 250um.

Unidade Valor

Diametro Médio Sauter mm 0,266

Desvio Padrao mm 0,76

Esferas de 900 um

Conforme consta na Tabela 3.3, foram executadas 120 medi¢des de didmetro no lote de
esferas de 900 um. Para a andlise estatistica, foram utilizados os parametros definidos na secao
3.4.1. Para fins de determinacdo do coeficiente de arrasto serd empregada neste trabalho a
definicdo do didmetro médio Sauter, que € de 0,915 mm. O desvio padrdo para esta amostra € de

0,05 mm. Com este valor, € possivel definir um intervalo ao redor do valor médio de +0.080 mm,
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que representa uma confiabilidade de 90% de se encontrar uma particula com didmetro dentro

destas faixas.

Tabela 3.3. Parametros estatisticos das esferas de 900 pm.

Unidade Valor

Tamanho Amostra -— 120
Diametro Médio Sauter mm 0,915
Desvio Padrao mm 0,049

Caracterizacao da Densidade e do Fator de Empacotamento das Esferas de Vidro

Nesta secdo sdo apresentados os valores de densidade real e aparente das amostras de
esferas de 250 pm e 900 pum, assim como seus fatores de empacotamento. Estas varidveis foram
determinadas experimentalmente medindo-se a massa e o volume das esferas secas em uma
balanca analitica e em um becker graduado, respectivamente. Depois das medidas de massa e
volume ‘a seco’, o conteido de particulas é transferido a um segundo becker graduado e
preenchido com &4gua. Neste segundo becker, apds a transferéncia das particulas, € obtido o
volume real das esferas como sendo igual ao volume de liquido deslocado. As medidas das
esferas de 900 um foram realizadas ja em um projeto anterior em uma balangca com resolugdo de
1 grama e em becker com resolucio de volume de 50 cm?, e os dados sdo reaproveitados aqui. J4
o teste com as particulas de 250 um foi realizado recentemente em uma balanga com resolugdo de

0,1 grama e em um Becker com resolucdo de 2 cm’. Os resultados sdo mostrados na Tabela 3.4.

Tabela 3.4. Densidade real, aparente e fator de empacotamento para as amostras de esferas.

Diametro
rea apar Fator de
Meédio Preal Pap
[g/em®] [g/em’] Empacotamento
[ um ]
250 2,500 1,408 0,563
900 2,919 1,505 0,516
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Os valores médios encontrados para densidade real, em ambos os casos, situam-se dentro da
faixa reportada na literatura para a densidade do vidro, de 2,2 a 2,7 g/cm3. O fator de
empacotamento das particulas de 900 pm € coincidente com um arranjo cubico simples para o
qual FE = 0,52; j4 para as particulas de 250 um o fator de empacotamento encontrado, 0,56,

situa-se entre o arranjo cubico simples (0,52) e o cuibico com face centrada (0,68).

Alimentadores de Esferas de 900 pm e 250 pm

A funcdo do alimentador de esferas na montagem experimental é fornecer de modo
continuo uma vazao especifica de esferas para a solucio que esta sendo bombeada em direc¢do ao
separador. Como o aparato experimental opera com diferentes vazdes de solu¢do e para garantir
que uma determinada concentracdo de esferas esteja sendo bombeada para o separador foi

construido um alimentador de esferas de vazio variavel de sdlidos.

O alimentador de esferas consiste de um tanque cilindrico de PVC (30 litros) para
armazenar as esferas e de um parafuso sem fim ou fuso, que gira dentro de um tubo instalado na
base do tanque. Este cilindro tem um corte longitudinal superior, por onde as esferas entram no
fuso. O fuso gira, acionado por um motor elétrico com controle de rotacdo. Na sua extremidade
ha um funil que recebe as particulas e as direciona, por gravidade, para a suc¢do da bomba. A

Figura 3.12 mostra em detalhe o fuso de alimentacdo das esferas.

Em func¢do do diametro das esferas e da vazdo de s6lidos requeridos, sdo necessarios fusos
com passos diferentes. Foram projetados e fabricados dois fusos, um para esferas de 900 pm e

outro para 250 pm.
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Figura 3.12. Fuso do alimentador de sé6lidos

com esferas de 900 pm

Para calibrar os alimentadores de esferas foram realizadas medi¢des do volume de esferas
fornecido em um certo intervalo de tempo. Foram feitas medicdes dos valores de tensdo aplicados
no motor (Volt), e da rotacdo correspondente do fuso do alimentador (rpm). Os resultados das
medicdes para os alimentadores de esferas de 900 pm e 250 pm sdo mostrados nas tabelas e
graficos abaixo. A Tabela 3.5 mostra os dados de aferi¢do da curva vazao de esferas e tensdo para
o alimentador de 900 um, e a Figura 3.13 apresenta a relacdo vazdo versus tensdo. De maneira
similar, a Tabela 3.6 e a Figura 3.14 mostram os dados e a curva de calibra¢do do alimentador de
esferas de 250 um. Pode-se observar nas Figuras 3.5 e 3.6 que a relag@o entre a vazao de esferas

do alimentador e a tens@o do motor obedecem uma relacao linear.

Tabela 3.5. Dados de calibracao do alimentador de esferas de 900 um.

Tensao Rotacao t volume vazao

(Volt)  (rpm) (s (m’) (m/d)
10,1 16,4 60 3,00E-05 0,043
20 56,4 60 8,00E-05 0,115
70,3 281,5 60 2,76E-04 0,397
89,8 367,2 60 3,04E-04 0,438
91,2 370,2 60 3,21E-04 0,462
110 4443 60 3,48E-04 0,501
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Figura 3.13. Vazao de esferas em fun¢do da tensdo do motor para esferas de 900 pum.

Tabela 3.6. Dados de calibragdo do alimentador de esferas de 250 um.

Tensao Rotacao t Volume Vazao
(Volt)  (rpm)  (5) (m’) (m’/d)
16,15 40 60 9,20E-05 0,133
37,6 130,5 60 3,00E-04 0,432
58,4 221,5 60 6,20E-04 0,893
80,4 310 60 9,30E-04 1,339
104,5 403,6 60 1,30E-03 1,872
16,7 40,5 60 1,16E-04 0,167
37,7 130 60 3,50E-04 0,504
58,4 225,5 60 6,40E-04 0,922
80,4 313 60 9,20E-04 1,325
104,5 410 60 1,26E-03 1,814
16,1 41,5 60 1,22E-04 0,176
37,6 136 60 3,60E-04 0,518
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Figura 3.14. Vazao de esferas em fun¢do da tensdo do motor para esferas de 250 um.

Eficiéncia de Separacao

Designa-se por Vs, Vp e Vr 0 volume de sélidos separados, volume de solidos coletados na
peneira e o volume total de sélidos utilizado no teste respectivamente, sendo Vr=Vg+Vp. A
eficiéncia de separacdo € entdo definida como a razdo entre o volume de sélidos separados Vg e o
volume total Vr. Durante os testes volume de sélidos foi medido utilizando-se duas provetas,
uma de 250 mL e outra de 2000 mL. Como Vt era aproximadamente constante em cada teste,
utilizou-se a proveta de 250 mL para medir o menor volume entre Vg e Vp. Agitava-se levemente

a proveta a fim de nivelar o contetido de sélidos e melhorar a leitura da proveta.

3.5 Caracteristicas dos Separadores Tubo-Ciclonicos Testados

Descreve-se a seguir as caracteristicas gerais dos separadores estudados experimentalmente,
Cavins e B1, este ultimo sendo uma adaptacdo do separador Cavins, no qual se acresce uma
extensdo. Com esta extensdo busca-se avaliar a influéncia da rotacdo do liquido na eficiéncia de

separacao para fluidos com alta viscosidade.

29



Separador Cavins

Os separadores tubo-ciclonicos podem apresentar um ou mais canais helicoidais formados
por hélices fixas. O modelo Cavins utilizado para estudo possui 2 canais, como mostra a Figura
3.15, cuja descarga estd a uma distancia menor que um didmetro da chicana. Estes canais causam
uma restricdo ao fluxo e conseqiientemente aumentam a velocidade da mistura. A mistura é
descarregada na chicana na forma de um jato, tangencial a parede do tubo externo, contendo
liquido e solidos. A contragdo de drea normal ao fluxo do anular para o canal das hélices do
Cavins € de 7,6:1. Esta contragdo faz com que a mistura aumente a velocidade na mesma razao.
A mistura € acelerada numa distancia axial de 29 mm e descarregada na forma de um jato com
angulo de 10 graus com a horizontal a uma distincia de 12 mm da chicana, veja Figura 3.15. A
Figura 3.16 mostra as principais dimensdes do separador Cavins usado nos testes. As dimensoes

estdo em milimetros (mm).

Figura 3.15. Hélices fixas do Separador Cavins
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Figura 3.16. Dimensdes do separador tubo-ciclonico Cavins utilizado nos testes experimentais.

Separador B1

Com o objetivo de avaliar a influéncia da rota¢do do fluido na eficiéncia de separagdo foi
proposta e executada uma modificacdo no Cavins que consiste em uma extensdo que prolonga a
distancia axial entre a descarga das hélices e a extremidade da chicana. Ou seja, o parametro que
diferencia os separadores Cavins e B1 é o comprimento da chicana, designado por L. Assim, a
razdo entre o comprimento da chicana L e o diametro do tubo de producdo Dp para os
separadores Cavins e B1 ¢, L/Dp = 0,32 para o Cavins, e L/Dp = 10 para o B1. Desta forma, a
extensdo B1 € longa o suficiente para dissipar todo o movimento tangencial de modo que o
liquido que chega a extremidade inferior da chicana ndo possui mais rotacdo. A fim de manter
simetria no escoamento foram colocados espacadores para garantir a centralizacdo da extensao
B1 em relagcdo ao tubo externo. As Figuras 3.17 a 3.19 mostram uma representacdo da extensao

BI.

A extensdo B1 é feita em acrilico e possui um encaixe mecanico por ‘o-ring’ que se ajusta
internamente ao tubo de producao prolongando o canal concéntrico. O tubo de depdsito de areia é
segmentado, o que facilita a montagem da extensdo na extremidade do Cavins. A Figura 3.20

mostra a extensio B1 montada na extremidade do Cavins.
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Figura 3.17. Separadores Cavins e B1. Figura 3.18. Série B1 — Detalhe.

Figura 3.19. Extensdo Série B1 Figura 3.20. Detalhe da Montagem da

Série B1 na Extremidade do Cavins
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Capitulo 4

Resultados Experimentais

4.1 Resultados Experimentais

Esta secdo mostra na forma de tabelas e graficos os resultados experimentais relativos a
eficiéncia de separacdo para duas configuracdes testadas, Cavins e B1. Os testes realizados estdo
dentro de uma faixa de viscosidade de 113 cP a 1 cP, com dois valores de vazao, 60 m’/de 116
m’/d. As particulas usadas nos testes possuem didmetros médios de 900 pm e 250 um para dois
valores de concentracdo de sélidos na solugdo, 0,5% e 0,1%. Os resultados experimentais obtidos
nos ensaios com o Cavins e B1 estdo mostrados nas Tabelas 4.1 a 4.2. Nelas estdo reportados: a
data do ensaio, a duracdo do ensaio em minutos, a vazdo de liquido, a densidade do liquido,
temperatura e viscosidade da solugdo, a vazao de sélidos, a concentracio de sélidos na entrada e

a eficiéncia de separacdo.

A Tabela 4.1 mostra resultados de vinte e seis testes realizados no Cavins. Por conveniéncia
ela classifica os dados experimentais em trés categorias: testes realizados com vazao constante de
60 m’/d e particulas com 900 um de diametro, testes realizados com vazao constante de 116 m’/d
e particulas de 900 pm de diametro e por fim alguns testes isolados com vazdo e diametro de
particulas variados denominado por miscelanea. Os testes foram realizados durante os meses de

agosto a novembro de 2004 e setembro de 2005.
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Tabela 4.1. Testes realizados no Cavins com particulas de 900um e 250pum.

Duracdo Vaz Dens Temp Visc Vaz Conc Efic
Ensaio Liq Liq Liq Liq Sél Soél Sep
testett data  (min) (m’/d) (kg/m’) (°C) (cP) (m’/d) (%) (%)

7 25/08/04 5 60 1223 229 107 046 0,8 6

8 25/08/04 25 60 1223 239 102 0,05 0,1 6

i 9 27/08/04 5 60 1220 23,4 1015 042 0,7 6

§ 10 27/08/04 25 60 1221 242 97 0,06 0,1 6

g 25 15/09/04 25 60 1219 263 793 005 0,1 10

: e2 09/09/05 25 60 1218 27,5 66,5 0,10 02 15

- e6 16/09/05 25 60 1209 273 508 0,06 0,1 27

"E 36 19/10/04 25 60 1208 25,5 49,8 0,04 0,1 30

% ell 21/09/05 25 60 1200 259 332 007 0,1 40

E 42 22/10/04 25 60 1197 23,6 289 004 0,1 55
44 27/10/04 25 60 1188 252 225 0,05 0,1 81
n 29/10/04 25 60 1000 20 1 004 0,1 100

26 22/09/04 12,5 116 1224 263 99,8 0,13 0,1 9

£ 29 22/09/04 12,5 116 1220 29,8 76,1 0,18 02 22

g 33 24/09/04 125 116 1217 279 70,6 0,15 0,1 20

1 el 09/09/05 12,5 116 1218 27 68,7 0,13 0,1 26

2 eS 16/09/05 125 116 1209 27 523 0,10 0,1 50

= 35 19/10/04 125 116 1208 253 50,8 0,13 0,1 48

g el0 21/09/05 125 116 1200 25,8 33,5 0,08 0,1 86

—
8 41 22/10/04 12,5 116 1197 232 293 0,14 0,1 78
N

§ 43 27/10/04 12,5 116 1188 248 229 0,15 0,1 95
n2 29/10/04 12,5 116 1000 20 1 015 0,1 100

< i i 34 24/09/04 10 129 1217 28,2 72,6 0,05 O,1 25
é £) § 45 28/10/04 7 150 1188 23,77 24,1 022 0,1 96
g . i n4 03/11/04 25 60 1000 20 1 005 0,1 100
=) ﬁ n3 03/11/04 12,5 120 1000 20 1 015 0,1 100
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A duragdo dos testes variou entre 5 minutos a 25 minutos em fun¢do da concentracdo de
s6lidos do ensaio, 0,1% a 0,8%, de tal forma que o volume de sélidos coletado por teste fosse de
aproximadamente 1,5 litros. A densidade do liquido variou de 1225 kg/m’ a 1000 kg/m’ em
func¢do da diluicdo de dgua na glicerina. Diferentes concentragdes de dgua na glicerina e também
variagOes da temperatura ambiente fizeram que a viscosidade do liquido variasse de 107 cP a 1

cP. Durante os testes, a eficiéncia de separagdo variou de 6% a 100%.

A Tabela 4.2 mostra resultados de vinte e cinco testes realizados no Bl. Os dados
experimentais estdo classificados em trés categorias: testes realizados com vazio constante de 60
m’/d e particulas com 900 pm de didmetro, testes realizados com vazdo constante de 116 m’/d e
particulas de 900 um de didmetro e dois testes isolados com diametro de particula de 250 um e
vazdo de 60 m’/d e 116 m’/d. Os testes foram realizados durante os meses de agosto a novembro
de 2004. A duragdo dos testes variou entre 5 minutos a 25 minutos em funcdo da concentragdo de
s6lidos do ensaio, 0,1% a 0,6%, de tal forma que o volume de sélidos coletado por teste fosse de
aproximadamente 1,2 litros. A densidade do liquido variou de 1225 kg/m’ a 1000 kg/m’ em
funcdo da diluicdo de dgua na glicerina. Diferentes concentracdes de dgua na glicerina e
variagOes de temperatura ambiente permitiram que a viscosidade do liquido variasse de 113 cP a
1 cP. A eficiéncia de separagdo variou de 6% a 24% quando a viscosidade do liquido ficou na

faixa de 20 cP a 100 cP. Ela atingiu 100% quando a viscosidade diminuiu para 1 cP.
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Tabela 4.2. Testes realizados no B1 com vazdes de 60 m*/d e 116 m*/d e particulas de 900 pm e
250 pm.
Duracao Vaz Dens Temp Visc Vaz Conc Efic

Ensaio Liq Liq Liq Liq Sél Sél  Sep
teste## data (min) (mY/d)(kg/m) (°C) (P) mM’d) (%) (%)

1 18/08/04 5 60 1223 26 100 0,34 0,6 18
2 19/08/04 5 60 1225 25 103 0,36 0,6 16
3 20/08/04 5 60 1225 233 113 0,38 0,6 20
4 23/08/04 25 60 1223 233 109 0,03 0,1 14
S 24/08/04 25 60 1224 239 104 0,04 0,1 15
° 6 24/08/04 25 60 1224 24 103 0,05 01 12
é §_ 21 13/09/04 5 60 1219 235 954 034 06 15
S
2 K 22 13/09/04 25 60 1219 245 894 0,06 0,1 12
z§ _%_ 23 13/09/04 5 60 1219 26,7 782 038 0,6 23
> 24 13/09/04 25 60 1219 27 76,8 0,06 0,1 19
32 23/09/04 25 60 1217 29,7 59 0,04 0,1 19
38 20/10/04 25 60 1209 24,1 54,6 0,05 0,1 10
40 21/10/04 25 60 1197 243 28,1 0,04 0,1 17
47 29/10/04 25 60 1188 24,0 23,8 0,03 0,1 24
m 03/11/04 25 60 1000 20 1 0,05 0,1 100
27 22/09/04 12,5 116 1224 274 948 0,16 0,1 7
28 22/09/04 12,5 116 1220 294 822 0,17 0,1 6
m; o 30 23/09/04 12,5 116 1220 288 76 0,16 0,1 6
E gi 31 23/09/04 125 116 1217 29,6 554 0,16 0,1 6
g 1 37 20/10/04 12,5 116 1209 232 574 0,14 0,1 6
] T 39 21/10/04 12,5 116 1197 23,8 28,6 0,15 0,1 10
~ 46  29/10/04 12,5 116 1188 224 25,6 0,13 0,1 20
m2 03/11/04 12,5 116 1000 20 1 0,15 0,1 100
I i ml 04/11/04 25 60 1000 20 1 0,05 0,1 100
< § m3 04/11/04 12,5 116 1000 20 1 0,15 0,1 100
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As Figuras 4.1 e 4.2 mostram, respectivamente a eficiéncia de separa¢do do Cavins e do B1 em

funcdo da viscosidade para duas vazdes: 60 m’/d e 116 m*/d e esferas de 900 um de didmetro.

100 £
80 | 060 m3/d
] & 116 m3/d
60 1
IS ]
& 40
20 1
07 T T T T T L L L T
0 20 40 60 80 100 120

p (cP)

Figura 4.1. Ensaio experimental de eficiéncia de separacdo com o Cavins em fun¢ao da
viscosidade para vazdes de 60 m’/d e 116 m*/d. O material particulado foi esfera de vidro de

diametro de 900um.

100 &
| 060 m3/d
80 1 116 m3/d
_ 60 -
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€ 40
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07 L B B B B B B B B B — s ) S B B R B B B
0 20 40 60 80 100 120

Figura 4.2. Ensaio experimental de eficiéncia de separacdo com o B1 em funcdo da viscosidade
para vazdes de 60 m’/d e 116 m’/d. O material particulado foi esfera de vidro de didmetro de

900pm.
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Observa-se na Figura 4.1 que a eficiéncia de separacdo do Cavins aumenta com a
diminui¢do da viscosidade. Ela variou de 6% com uma viscosidade de 100 cP para proximo de
100% com uma viscosidade de 20 cP e vazdo de 116 m’/d. A eficiéncia de separacdo do Cavins
também € sensivel a vazao de liquido, isto é quanto maior a vazao maior a eficiéncia. Note que
em toda a faixa de testes a eficiéncia correspondente a vazao de 116 m’/d permaneceu superior

. S Al ~ 3
ou igual a eficiéncia para a vazao de 60 m”/d.

A eficiéncia de separacdo do BI1, Figura 4.2, ndo se mostrou sensivel a viscosidade,
mantendo-se constante e abaixo de 20% em uma faixa de viscosidade que vai de 113 cP a 23 cP.
Com uma viscosidade de 1 cP a eficiéncia do B1 é de 100%, porém, comparado ao Cavins o Bl
deverd se aproximar da eficiéncia de 100% para valores de viscosidade menores. Atribui-se esse
comportamento a perda de rotacao do fluido devido ao acréscimo de comprimento da chicana. Ao
contrério do Cavins, a eficiéncia de separa¢do do B1 diminui com o aumento da vazdo. Em toda a
faixa de testes, a eficiéncia correspondente & vazio de 116 m’/d permaneceu abaixo da eficiéncia

correspondente 2 vazio de 60 m’/d.

Os testes também mostraram que a variagdo da concentragdo de sélidos ndo influi
significativamente na eficiéncia de separagdo para o Cavins e B1, ou seja, quando a concentracio
variou de 0,8% para 0,1% a eficiéncia de separacdo ndo mudou. Nas condi¢des de campo,
acredita-se que as concentragdes sejam muito menores que 0,1%. Apenas como exemplo, se um
poco produz 60 m*/d com uma concentracdo de sélidos de 0,1%, vamos ter ao final de um dia 60
litros de sdlidos separados se o separador operar com 100% de eficiéncia. Se o didmetro interno

21/2”

do tubo de coleta de areia for de (61,4 mm), os 60 litros de s6lidos separados ocupardao um

volume equivalente a uma coluna de 20 metros por dia no tubo de coleta.
4.2 Analise Dimensional
No processo de separacdo de sélidos estdo envolvidas diversas varidveis operacionais como

vazdo de liquido, viscosidade do liquido, densidade do liquido, concentragdo de sélidos,

densidade do sélido, e também parametros geométricos como didmetros de tubos, comprimento
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de chicana, drea do canal da hélice e inclinac@o de hélice, entre outros. Dado o grande niimero de
varidveis envolvidas no problema torna-se invidvel a realizacdo de experimentos com todas as
combinagdes possiveis entre essas varidveis. Busca-se entdo uma técnica que possibilite a
obtencdo de todas as informagdes necessarias com o nimero minimo de experimentos possivel.
Por meio da anélise dimensional é possivel encontrar uma relacdo envolvendo um nimero menor

de varidveis adimensionais que expresse a mesma dependéncia do problema dimensional.

A presente secao desenvolve a andlise dimensional aplicada as varidveis do separador. A
influéncia de cada varidvel operacional ou geométrica serd expressa por meio de grupos
adimensionais. A seguir € proposta uma relagdo funcional entre a eficiéncia de separacio e os
grupos adimensionais. Os coeficientes desta relagdo sao determinados minimizando os erros entre
o ajuste e a medida experimental da eficiéncia de separacdo. Por ultimo a relacdo de ajuste é
empregada para simular diferentes cendrios de operacdo do separador e suas conseqiiéncias na

eficiéncia de separacao.
4.2.1 Variaveis que Influenciam a Eficiéncia de Separacao

A eficiéncia de separagdo de sélidos é dependente de 11 parametros independentes:

n=rd,.p,.C.o,u,W,ULD,D,zg) 4.1

9

dentre os quais, os parametros relacionados as particulas sdo: didmetro d,, densidade p, e
concentracdo de entrada Cj; aqueles relacionados ao liquido sdo: densidade p, viscosidade L,
velocidade no tubo producao W, e velocidade tangencial do jato U ; os relacionados a geometria
do separador sdo: comprimento da chicana L, didmetro do tubo externo D., didmetro do tubo de
producdo D, a rugosidade dos tubos € ignorada; por ultimo, relacionados ao campo de forga € a
aceleracdo da gravidade g, diferentemente dos ciclones ar-s6lido, a for¢a gravitacional nao pode

ser desprezada. A Figura 4.3 ilustra os pardmetros geométricos D,, D. e L do Cavins e B1.
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Figura 4.3. Defini¢do dos pardmetros geométricos Dy, D. e L do Cavins e B1.

4.2.2 Obtencao dos Parametros Adimensionais

Conhecendo-se as varidveis relevantes do problema, pode-se expressar a eficiéncia de
separacao por meio de grupos adimensionais. Através do teorema dos Pi de Buckingham (Fox &

McDonald, 2001), 11 varidveis independentes e 3 dimensdes, obtém-se 8 grupos adimensionais

IT, que sdo:
‘W-D 2 d
m=L""" m-Y g3 W . M4=C, T5=2r, ne=22,
H 4 gD, D, p
D
I17 = e,ngzi 4.2)
D D

A eficiéncia de separacdo expressa em funciao dos pardmetros adimensionais assume a forma:

4.3)

n_f(p-W-Dp U W' d, Ap D, LJ

) ) ’Ci’_’_’ —
n W ¢g-D, D, p D, D,

3
p
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onde W ¢ a velocidade média no tubo de produgdo dada por, W = Ag’ sendo que A, € a drea do
14

2
ﬂ' .
tubo de produgdo, A, = T” , € Q a vazdo volumétrica do liquido; U € a velocidade tangencial

na saida do jato, U = Ag -cos(a), que € definida pela drea de descarga do jato, A;, e pelo angulo

J

que ele faz com a horizontal, a. A velocidade U também pode ser expressa por, % = A" -cos(a),

. A
onde A" =—%.
A;

4.2.3 Combinacao dos Grupos Adimensionais

Na mecanica dos fluidos existem certos parametros adimensionais usualmente estudados e
de significado fisico. Para um dado problema, pode-se através de uma combinacdo dos grupos
adimensionais formar outros grupos adimensionais, que sejam significativos para o problema em
estudo. Para o estudo do separador de sdlidos, uma combinagdo entre os II's encontrados
fornece trés parametros adimensionais importantes, o nimero de Reynolds, o nimero de Froude,

e o numero de Stokes. Estes parametros sao definidos abaixo.

O namero de Reynolds, Re, baseado no didmetro do tubo de producdo € obtido diretamente

de ITl1,

.W-D
Re=2""""r _yq, (4.4)
Y7,

ele € uma medida da relac@o entre as forcas de inércia e viscosa. Quando Reynolds é pequeno,

Re<<1, as forgas viscosas dominam, e quando Re>>1, as forcas de inércia sao dominantes.

O nimero de Froude, Fr, € obtido a partir da combinac¢do dos grupos I13, I12 e I17:
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U2
gD,

Fr=

=(r13)" - (rm2)™ -(r7) ™, (4.5)

ele expressa a razdo entre as aceleracoes inercial e gravitacional.

Por ultimo, o nimero de Stokes, Stk, baseado na velocidade média no tubo de produgdo é

obtido a partir dos grupos 116, I13, I1l e I15:

Ap-d -
Stk = %% =(r16)" - (r13)™ - (rm1)™ - (r15)™*, (4.6)

Stk expressa a razdao entre a velocidade terminal de queda livre da particula,

2

1 Ap-d,”-g : 1 N o
o :E—p’ e a velocidade média no tubo de produgdo, W. Stk por si s6 pode ser
U

considerado como critério geral para determinar se uma particula serd separada ou ingerida. Para
uma particula ser separada, ela tem que cair numa regido onde a velocidade ascendente é menor
que sua velocidade terminal de queda livre. Observa-se que se Stk € menor que a unidade o tubo
de producdo apresenta uma velocidade média maior que a velocidade terminal da particula e ha

condic¢des da particula ser ingerida.

A eficiéncia de separacdo expressa em termos dos grupos adimensionais, agora com 0s

nimeros de Reynolds, Stokes e Froude, tem a forma,

d D
n= f[Re, Stk, Fr, —, A—p, C,, — L] 4.7)
D, p D, D,

Devido a baixa concentragdo de sélidos (C; < 0,1%) espera-se que a efici€éncia de separacdo
seja fracamente dependente deste pardmetro, podendo ser descartado em primeira aproximacao.

De modo similar, uma vez que a razdo entre o didmetro da particula e o didmetro do tubo
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D—”<<1, considera-se que a eficiéncia depende fracamente deste parametro. Considera-se
p

( ~ . A . o o
também que a razdo entre as densidades 2P seja constante. Isto permite simplificar a andlise

yo,

para 5 parametros:

D
n =f| Re, Stk, Fr,— ,L .
D, D,

P

(4.8)

O parametro que diferencia o separador Cavins do B1 € o comprimento da chicana L. Em

. . L
termos do grupo adimensional o tem-se que:
P

L ~0,32 e L =10,
D D

P |cAVINS PIBI1

o aumento de L tem o efeito de reduzir progressivamente a velocidade tangencial do fluido a

partir do jato formado na saida da hélice até chegar a chicana.

Para as duas configuragdes de separadores testados, considera-se fixos os pardmetros: a

e

razdo entre os diametros do tubo externo e de produgdo , assim como a razao entre o

p

. . in . L ) .
comprimento da chicana e o didmetro do tubo de producgdo o Deste modo a informagado
P

contida nos grupos Re, Fr e Stk permite analisar a eficiéncia de separacdo quando variam, o
diametro da particula d,, a inclinagdo do jato a, drea do jato A;, a viscosidade p, e a vazdo Q, isto

€, a eficiéncia de separacdo pode ser prevista em funcdo de trés parametros:

n =f(Re, Stk, Fr). (4.9)
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Por conveniéncia, os parametros Re, Fr e Stk sdo definidos em fun¢do dos parametros

operacionais e geométricos do separador:

, : Ap-d’-D?-
Re:4-p—Q, Fr= J-COSZ(U,), Stk = 2. il e’ g’ (4.10)

p

onde:

Q - vazao volumétrica do liquido (m3/s);
D, - didmetro do tubo de produgio (m);
d, - didmetro da particula (m);

A; - drea de descarga do jato (m?);

p - densidade do liquido (kg/m’);

pp - densidade da particula (kg/m?);

u - viscosidade do liquido (Pa.s);

g — aceleracdo da gravidade (m/s%);

o - angulo de descarga do jato (graus).

A Figura 4.4 ilustra a defini¢do dos pardmetros geométricos A; e a na regido da hélice do

separador, onde o fluido adquire movimento rotacional.

2nR

)

o=10_C——

Figura 4.4. Defini¢do dos pardmetros geométricos A; e a na hélice.
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4.2.4 Relacao Funcional para a Eficiéncia de Separaciao

Como a eficiéncia de separacdo obtida com a configuracdo B1 se manteve constante e
abaixo de 20% em toda a faixa dos testes, ndo sendo utilizavel na prética, ndo serd buscada uma
relacdo funcional para a eficiéncia de separagdo em fungdo dos parametros adimensionais para

esta configuracao.

. L . . A ~
O separador com a razao o =0,32, tipo Cavins, tem uma efici€éncia de separacdo que
P

varia de 100% a 6% que depende da vazio Q, da édrea do jato A;, do didmetro da particula d,, e da
viscosidade p. Nesta secdo serd buscada uma relagdo funcional entre a eficiéncia de separacao
para este tipo de separador em funcdo de um parametro X, que por sua vez depende dos grupos

adimensionais Re, Fr e Stk na forma:
n=f(x)), onde x =Stk -(1+ Fr)-Re” (4.11)
onde a e b sdo parametros que devem ser encontrados através de ajuste.
A Figura 4.5 mostra os resultados experimentais na forma adimensional para o Cavins. Eles

contemplam particulas de 900 pm e 250 pm, viscosidades de 110 cP a 1 cP e vazdes de 60 m’/d a

116 m*/d, quandoa=1,2 ¢ b = 0,4.
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Figura 4.5. Resultados experimentais na forma adimensional para o Cavins

A Figura 4.5 mostra que eficiéncia de separacdo varia de 0% a 100% num intervalo da
abscissa de 1 a 10°. Nos testes com dgua o limite superior atinge 10*. Pode-se observar também
na Figura 4.5 que a curva experimental possui a forma de S. Ela serd ajustada a partir da funcdo

* .. . N . . .
erro , definindo-se dois parametros adicionais, m e s, na forma:

=50 1+%erf(7])|, (4.12)

7]

e x = Stk* - (1+Fr)-Re"

onde y= X

Os parametros de ajuste m, s, a € b devem ser os valores que minimizem o erro entre a

correlacdo e os resultados experimentais. Definindo um erro médio absoluto, e, entre a correlacdo

. . 1 P
e os resultados experimentais na forma: e=—-7, ,onde 77, = ,/inexp Mo iz , n € o numero de
n

testes, Nexp € a eficiéncia experimental e 1. € a eficiéncia prevista com a correlagdo. Chegou-se a

um valor minimo de e=1,7%, correspondente aos seguintes valores dos parametros de ajuste:

N 2
A funcio erro é definida como: ERF(z) = Cdt

a0
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m=19, s=16, a=1,2 e b=0,4. A Figura 4.6 mostra a curva de ajuste sobre os resultados
experimentais utilizando os parametros m, s, a € b encontrados. Para referéncia, a Tabela 4.3
mostra os valores dos parametros Re, Fr, Stk, obtidos durante os testes, assim como os valores de

X, % € a eficiéncia prevista com a correlacdo nye. Os testes n3 e n4 foram realizados com

particulas de 250 pum.

Tabela 4.3. Valores dos parametros Re, Fr, Stk, x e y obtidos nos testes com o Cavins.

teste p 11 Q MNep Re Fr Stk X % Npre MNerro
#  (kgm’) (cP) (m/d) (%) (%) (%)
8 1223 102 60 6 283 57 0012 2,65E+00 -10 7 1
10 1221 97 60 6 297 57 0,012 287E+00 -1,0 8
25 1219 79 60 10 362 57 0,015 397E+00 -09 9
42 1197 29 60 55 980 57 0,042 2,02E+01 0,1 54
44 1188 225 60 81 1245 57 0,054 3,01E+01 0,7 84
n 1000 1 60 100 23579 57 1,347 4,64E+03 288,7 100
nd 1000 1 60 100 23579 57 0,104 2,16E+02 12,3 100
n3 1000 1 120 100 47157 227 0,052 4,89E+02 294 100
26 1224 998 116 9 559 212 0,006 597E+00 -0,8 12
20 1220 76,1 116 22 731 212 0,008 9,23E+00 -0,6 19
33 1217 70,6 116 20 786 212 0,009 1,04E+01 -0,5 22
34 1217 72,6 129 25 850 263 0,008 1,13E+01 -0,5 25
35 1208 50,8 116 48 1084 212 0012 1,77E+01 -0,1 45
43 1188 229 116 95 2365 212 0,027 638E+01 2,8 100
45 1188 24,1 150 96 2906 355 0,020 7,99E+01 3,8 100
n2 1000 1 116 100 45585 212 0,697 1,01E+04 630,2 100

—_—

S A L WO NV W AR O O O W = O

Pode-se observar na Tabela 4.3 que o valor de Re varia numa faixa de 283 a 47157, como
Re ¢é diretamente proporcional a vazao e a densidade, e inversamente proporcional a viscosidade,
o maior valor Re = 47157, corresponde ao teste n3 com dgua a 1 cP e vazio de 120 m’/d, sendo
que para um valor de transi¢cdo de Re = 2000, os testes realizados com dgua ocorrem em regime

turbulento, assim como os testes #43 e #45. A variacdo de Fr de 57 a 355, ocorreu apenas em
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funcdo da vazdo, pois as outras varidveis que influenciam Fr estdo fixas nos testes, isto indica a
necessidade de se realizar mais testes variando este parametro. Stk variou de 0,006 a 1,347, como
Stk € inversamente proporcional a viscosidade e a vazdo e diretamente proporcional ao quadrado
do didmetro da particula, o maior valor de Stk corresponde ao teste n, com dgua a 1 cP, vazao de
60 m’/d e particula de 900 pm, e o menor valor corresponde ao teste 26 com vazdo de 116 m*/d e
viscosidade 99,8 cP. Deve ser lembrado que a eficiéncia de separacdo deve diminuir com a

diminuic¢ao de Stk.

100

<o
O 60 m3/d ©
80: & 116 m3/d
] ——Equacéao 4.12
60 -
s
€ 40 -
20 |
07“"\““\““\‘“‘\““H““\““\‘“‘\““\““

5 4 3 -2 A 0 1 2 3 4 5
X
Figura 4.6. Eficiéncias de separacdo prevista (linha continua) e experimental em fungdo do

parametro y para o Cavins.

Os testes realizados com 4gua ndo aparecem na Figura 4.6. Como os valores de x para a
dgua sdo até 2 ordens de magnitude maior, os valores de y correspondentes sdo deslocados para a

direita de y = 5 (ver Tabela 4.3).

As principais vantagens do ajuste € que ele possibilita prever a eficiéncia de separagao,
avaliar quais parametros geométricos podem ser alterados para favorecer o dimensionamento de
um novo separador dadas as condi¢des operacionais do campo. O Anexo III apresenta o

dimensionamento de um separador tubo-ciclonico através da correlacdo obtida na Equagdo 4.12.
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4.2.5 Simulac¢oes Usando a Rela¢ao Funcional

Esta secdo apresenta as simulagdes realizadas utilizando a correlacdo obtida na Equacgdo
4.12, entre a eficiéncia e os parametros adimensionais Re, Fr e Stk . A eficiéncia de separacdo é
obtida em funcdo da variacdo de parametros como didmetro de particula, vazdo de liquido,
viscosidade, densidade do liquido, angulo de descarga do jato e drea de descarga do jato. Sao
avaliados os efeitos da variacdo desses parametros € a sua importancia relativa dentro de uma
faixa de valores que seria de dificil realizacdo através de testes experimentais. O objetivo é
verificar qual a sensibilidade da eficiéncia em relacdo a cada varidvel analisada para propor

alteragdes que possam otimizar essa eficiéncia.

A Figura 4.7 mostra a eficiéncia de separacdo em fun¢do da variacdo do diametro da
particula para a viscosidade de 10 cP e vazdes de 60 m’/d, 120 m*/d e 210 m’/d. Pode-se observar
que a eficiéncia aumenta com o diametro da particula, como era esperado. A eficiéncia também
aumenta em fun¢do da vazado, sendo que para particulas de 300 um a eficiéncia de separacdo

correspondente as vazdes de 60 m’/d e 210 m’/d é de aproximadamente 20% e 100%

respectivamente.
100 -
80 -
60 -
S ] —A—120m3/d
< 40 7 —5—60m3/d
] —6—210 m3/d
20
0 T T T T T T T T
100 300 500 700 900

d, (um)

Figura 4.7. Eficiéncia prevista em fung¢do do didmetro da particula para vazdes de liquido de 60

m’/d, 120 m*/d e 210 m*/d. A viscosidade do liquido é de 10 cP.
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A Figura 4.8 mostra a eficiéncia de separacdo em fun¢do da variacdo do diametro da
particula para a vazao de 120 m’/d e valores de viscosidade de 10 cP, 20 cP e 50 cP. A eficiéncia
prevista se mostra bastante sensivel a viscosidade, para particulas de 500 um e viscosidades de 10
cP e 50 cP a eficiéncia vai de 100% para aproximadamente 10% respectivamente. Para particulas
abaixo de 200 pm no entanto, os valores de eficiéncia nao ultrapassam 15% para todas as

viscosidades analisadas.

100 & O
1] —o— 10cP
80 ] —A— 20cP
| —=— 50cP
60 -
= ] 1|
= 40 ]
20 |
O ’.- T T T T T T
100 300 500 700 900
dp (wm)

Figura 4.8. Eficiéncia prevista em func¢do do didmetro da particula para viscosidades de liquido

de 10, 20 e 50 cP. A vazao de liquido € de 120 m’/d.

Pode-se observar na Figura 4.9 a eficiéncia de separacdo em funcdo da variacdo do
didmetro da particula para a vazdo de 120 m’/d, viscosidade de 10 cP e dois valores da drea de
descarga do jato A; e Aj/2. A Figura 4.9 mostra que a eficiéncia de separagdo prevista para
particulas de 200 um vai de 15% para 80% quando A; € reduzido pela metade. Isto indica que
uma melhora considerdvel pode ser obtida na efici€éncia de separacdo simplesmente reduzindo a
area de descarga do jato Aj. Deve-se lembrar, porém que testes experimentais precisam ser
realizados variando A; para comprovar experimentalmente o resultado previsto pela andlise

dimensional.
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Figura 4.9. Eficiéncia prevista em fun¢do do didmetro da particula para dois valores de A;. A

viscosidade e vazdo do liquido sdo de 10 cP e 120 m’/d, respectivamente.

A Figura 4.10 mostra a eficiéncia de separacdo em fun¢do da variagdo do diametro da
particula para a vazdo de 120 m’/d, viscosidade de 10 cP e valores do angulo de descarga do jato

a iguais 1 e 10 graus. Pode-se observar que a eficiéncia ndo € sensivel a variagcao de a.

100 ] 7 ) ' a0
80 -
~ 60 | —A— 10 graus
s ]
N i —=—1 grau
S 40
20 -
Z
O T T T T T T T
100 300 500 700 900

dp (um)

Figura 4.10. Eficiéncia prevista em fun¢do do diametro da particula para dois valores de o . A

vazio e a viscosidade do liquido sdo de 120 m*/d e 10 cP respectivamente.
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A Figura 4.11 mostra a eficiéncia prevista em funcdo da variagdo de densidade do liquido
para vazao de 120 m’/d, viscosidade de 10 cP e particulas de 250 pm. Pode-se observar que a
eficiéncia prevista ndo se altera dentro da faixa de densidades de liquido analisada revelando uma

fraca dependéncia em relacdo a este parametro.

100
80 -
] —3—120m3/d, 10 cP & 250
60: microns
§ |
= 40
20 | = T R o s Y Y Y o Y T |
07 —r T T T r T+ T T 1T T+ r— T T T T T T T T

800 850 900 950 1000 1050 1100 1150

p (kg/m’)

Figura 4.11. Eficiéncia prevista em fun¢ao da densidade do liquido para particulas de 250 um. A

vazio e a viscosidade do liquido sdo 120 m*/d e 10 cP respectivamente.

A Figura 4.12 mostra a eficiéncia em funcdo da variacdo da vazdo para valores de
viscosidade de 1 cP, 40 cP, 60 cP e 100 cP, e diametro de particula de 900 pum. Pode-se observar
que a eficiéncia prevista € sensivel a viscosidade e a vazdo. Dentro da faixa de vazao analisada a
eficiéncia tenderd mais rapidamente a 100% quanto menor o valor da viscosidade, sendo que para
a agua 1 cP, a eficiéncia se mantém em 100% para toda a faixa de vazdo. Para liquidos com
viscosidade de 100 cP, espera-se que a eficiéncia alcance 100% somente para valores de vazao

mais elevados.
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Figura 4.12. Eficiéncia prevista em fun¢do da vazao de liquido para viscosidades de 1 cP, 40 cP,

60 cP e 100 cP. O diametro de particula € de 900 pm.

A Figura 4.13 mostra a eficiéncia prevista em funcio da drea de descarga do jato. O eixo x
mostra uma razao de dreas de jato ao invés da drea do jato propriamente. Considerou-se a area de
descarga do jato do Cavins como drea do jato de referéncia, o seu valor é de 0.00015 m?, o que
corresponde a drea da secdo transversal dos duplos jatos. As viscosidades do liquido sdo de 10
cP, 30 cP e 60 cP, e o diametro de particula € 250 pm. A vazdo de liquido é de 120 m’/d.
Observa-se que a eficiéncia de separacdo aumenta com a diminui¢ao da razdo de areas de jato.
Considerando uma razdo de area de jato unitdria, a eficiéncia de separacdo € aproximadamente
10% para liquidos com 30 cP e 60 cP e aumenta para 30% para liquidos com 10 cP. Quando a
razdo de dreas de jato diminui para a metade, a eficiéncia de separagdo vai para 100%, 20% e

10% correspondendo a liquidos com 10 cP, 30 cP e 60 cP respectivamente.
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Figura 4.13. Eficiéncia prevista em fun¢do da drea de descarga do jato para liquidos com
viscosidades de 10 cP, 30 cP e 60 cP. O diametro de particula € 250 um e a vazdo de liquido 120
3
m’/d.

4.2.6 Principais Caracteristicas Reveladas pela Relacao Funcional

Os estudos de casos realizados na secdo 4.2.5 usando a relacdo funcional desenvolvida
revelam que hd um aumento da eficiéncia de separacdo em fun¢do do: aumento de vazdo Q,
aumento do didmetro de particula d,, diminui¢do da viscosidade p e diminui¢do da drea de
descarga do jato Aj. A eficiéncia ndo se mostrou muito sensivel a variagdes no angulo de

descarga do jato a e da densidade do liquido p.

4.3 Analise de Incerteza

Em toda medi¢do experimental estdo envolvidos erros, que podem ser sistemdticos ou

aleatérios. A partir da calibragdo adequada dos instrumentos de medi¢ao pode-se eliminar os

erros sistemdticos. No entanto, os erros aleatorios ndo podem ser eliminados. Busca-se entdo

estimar os erros aleatdrios nos resultados experimentais através da andlise de incerteza. Através
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da andlise de incerteza é possivel ainda identificar as fontes de erro mais significativas e planejar

os experimentos de modo a minimizar esses erros.

Na etapa experimental deste trabalho foram realizadas medi¢Ges das seguintes varidveis:
didmetro do tubo de produ¢do D, didmetro da particula d,, drea de descarga do jato A;, densidade
do liquido p, densidade da particula p,, viscosidade do liquido p, temperatura do liquido T,
volume de s6lidos V e angulo de descarga do jato a.. A vazdo volumétrica do liquido Q foi obtida
diretamente de um grafico com valores de vazao calibrados em fun¢do da rotagdo do motor que
aciona a bomba. Com excecdo do diametro das particulas, para o qual foram obtidos resultados
estatisticos a partir de amostras, para as demais varidveis foi feita apenas uma medi¢ao para cada
ponto analisado. Denomina-se neste trabalho de medidas primdrias as varidveis efetivamente
medidas, e de medidas secunddrias e tercidrias as varidveis calculadas a partir das medidas
primdrias. A seguir € feita uma estimativa do erro aleatério envolvido nas medidas primdrias e
também da propagacdo dos erros nas medidas secunddrias e tercidrias a partir das medidas

primadrias.

4.3.1 Intervalo de Incerteza das Medidas Primarias

Pode-se expressar o valor provédvel de uma medi¢do em termos de um intervalo de incerteza
que representa a probabilidade de que o valor medido esteja dentro de um certo intervalo em
torno do valor declarado. A especificagdao de um intervalo de incerteza em uma medicao depende,
entre outros fatores, da resolu¢do do instrumento utilizado. A partir do conhecimento da menor
divisdo de escala dos instrumentos de medida, pode-se obter uma boa estimativa para o erro
aleatdrio envolvido em uma medi¢do. Algumas vezes também podem estar envolvidas incertezas
de leitura do instrumento. O erro provavel deve levar em conta todas as possiveis fontes de
incerteza que forem relevantes. A incerteza relativa u nas medigdes € expressa como a razao entre
o erro provavel ou incerteza absoluta e o valor medido. O intervalo de incerteza das medidas
primdrias é mostrado a seguir em termos de uma incerteza relativa ou absoluta, discute-se em
cada caso as fontes de erro envolvidas. A Tabela 4.4 mostra os valores das incertezas absoluta ou

relativa para cada medida.
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Didmetro do tubo de producio D,

O diametro do tubo de produgdo € de D, = 37,5 mm. O didmetro foi medido com um
paquimetro com resolucao de 0,05 mm. Considerando a incerteza devido a ndo esfericidade do
tubo e a leitura do instrumento, o intervalo de incerteza na medicdo do didmetro pode ser

estimado como D, = 37,5 = 0,05 mm.
Area de descarga do jato A;

A drea de descarga do jato foi obtida do produto da profundidade do canal entre as hélices
b, e a distincia entre as hélices, a, medida perpendicularmente a saida do jato como mostra a
Figura 4.14. A profundidade do canal € obtida da diferenca entre o raio interno do tubo externo e
raio externo do tubo de produgdo. A distancia entre as hélices foi medida com um paquimetro
lateralmente no separador. Considerando as incertezas absolutas devido ao instrumento e a
leitura, pode-se estimar a incerteza relativa na medi¢do da drea do jato A; a partir das incertezas

relativas de a e b. A incerteza relativa em a e b é dada por:

u, :@:O’Zﬂ:ﬂ)’mg
a 11,25mm
1
u, =0 0dmm 605
b 6,65mm

A incerteza relativa em A; € dada por:

u, =+u,” +u,” =0,018% +0,015° = 0,023 ou +2,3%.

O intervalo de incerteza absoluta na medi¢@o da drea de descarga do jato de Aj= (75 + 2) 10° m™.
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Figura 4.14. Medi¢do da drea de descarga do jato A;
Angulo de descarga do jato o
O angulo de descarga do jato foi medido projetando a area da hélice sobre um plano e
calculando o arco tangente da altura de uma hélice sobre o seu comprimento circunferéncial.
Como a medi¢do nao pode ser realizada diretamente devido a geometria das hélices, o erro
envolvido esta ligado a projecdo da drea, assim como ao instrumento de medida. Estima-se que o
angulo foi medido com um intervalo de incerteza absoluta de o = (10 *+ 1,14) graus.

Viscosidade do Liquido

A viscosidade do liquido foi medida com um viscosimetro que possui uma incerteza

absoluta para fundo de escala de 1%.
Densidade do Liquido

A densidade do liquido foi medida utilizando-se um densimetro com escala minima de
lkg/m’. Como pode haver incertezas devido a alguma possivel ndo homogeneidade no liquido, o
erro provavel de medicdo é estimado como + 3 kg/m’.

Diametro das particulas

A incerteza no diametro das particulas estd associada ao processo de fabricacdo. Através de

um estudo estatistico das particulas determinou-se o intervalo de incerteza no diametro médio. A
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partir do didmetro médio Sauter o intervalo de incerteza para as particulas de 250 um e 900 um é
mostrado abaixo, conforme mencionado no Capitulo 3.

Particulas de 250 pm

Intervalo de incerteza ao redor do valor médio: 0,266 + 0,16 mm.

Particulas de 900 pm

Intervalo de incerteza ao redor do valor médio: 0,915 + 0,08 mm.

Densidade das particulas

A densidade das particulas foi determinada experimentalmente medindo-se a massa € o
volume das esferas secas em uma balancga analitica e em um Becker graduado, respectivamente.

Estima-se uma incerteza absoluta de + 3 kg/m3 para a densidade das particulas.

Temperatura

As medigdes de temperatura foram realizadas com um termOmetro com escala minima de

0,1 °C. Pode-se entdo estimar um erro provédvel na medigdo da temperatura de + 0,05 °C.

Vazao Volumétrica de Liquido

Pode-se estimar um intervalo de incerteza relativa para a vazdo volumétrica de liquido de

*+1,5 %.

Volume de Solidos

O volume de sélidos foi medido utilizando-se duas provetas, uma de 250 mL e outra de
2000 mL, com escalas minimas de 2 mL e 20 mL respectivamente. Considerando ainda possiveis
incertezas de leitura, pode-se estimar entdo o erro absoluto para as provetas de 250 mL e 2000
mL em +2 mL e £12 mL respectivamente. Designa-se por Vs, Vp € V1 0 volume separado,
volume da peneira e volume total respectivamente, sendo Vt = Vg + Vp. Devido a variagido no

volume de sélidos que era separado de teste para teste, adotou-se o procedimento de medir o
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volume de sélidos separado na proveta de 250 mL quando este volume fosse menor que o volume

da peneira. Assim, tem-se uma incerteza absoluta para o volume separado de 6Vg = +2mL ou de
Vg =+12mL dependendo do volume separado. O mesmo ocorre para o volume da peneira Vp.

Pode-se entdo estimar uma incerteza absoluta para o volume total em:

8Vy =/8Vy” +8V,” =2mL* +12mL* =+12mL.

Tabela 4.4. Incerteza nas medidas primarias.

variavel primaria | valor médio Incerteza absoluta d incerteza relativa u

D, (mm) 37,5 0,05 0,13%
A;(m?) 7,5 E-05 1,7 E-06 2,26%

p( kg/m?’) - 3 -

u (cP) - 1,2 -

T (°C) - 0,05 -
a (rad) 0,174 0,017 9,77%
Q (m*d) - - 1,50%

Vs (mL) - - -
V1 (mL) 1200 12 1,00%
5. dp=250um 2500 3 0,12%

pp (kg/m™)
dp =900um 2919 3 0,10%
dp =250pm 266 0,16 0,06%
dp (um)

dp =900um 915 0,08 0,01%

4.3.2 Propagacao de Incerteza nas Medidas Secundarias

Para analisar como os erros nas varidveis medidas se propagam no célculo de medidas
secunddrias e tercidrias usa-se o conceito de derivada de uma funcdo (Fox & McDonald, 2001). A
incerteza relativa em uma medida secunddria R causada pelas incertezas relativas de todas as

medidas primadrias € dada por:
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u, = i[(uR1)2 +(uR2)2 +...+(uer )2]1/2. (4.13)

Estimada a incerteza nas medidas primadrias, realiza-se a seguir uma andlise da incerteza nas
seguintes medidas secunddrias: nimero de Reynolds Re, nimero de Froude Fr, nimero de Stokes

Stk e eficiéncia de separacdo experimental 1.
Incerteza no Niimero de Reynolds

O numero de Reynolds Re é obtido a partir da equacao,

P2
7-D -u

p

Re=4- =Re(Q.D,.p,1). (4.14)

Determinados os intervalos de incerteza para a vazao volumétrica de liquido Q, diametro do
tubo de produgdo D,, densidade do liquido p, e viscosidade do liquido p, pode-se calcular a

incerteza relativa do nimero de Reynolds a partir da Equacao (4.13):

Yre = i[(uQ)z +(up>2 +(—uu>2 +<_qu )2]1/2

Incerteza no Numero de Froude

O ndmero de Froude Fr € obtido a partir da equagao:

Q’/A;
gD,

Fr =

cosz(a):Re(Q,DP,Aj,a). (4.15)

p

Determinados os intervalos de incerteza para a vazao volumétrica de liquido Q, diametro do
tubo de producdo D,, drea de descarga do jato A;, e angulo de descarga do jato a, pode-se

calcular a incerteza relativa do nimero de Froude a partir da Equacao (4.13):
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u, = i[(ZuQ)2 + (— 2uAj )2 + (—qu )2 + (20c2u0()2 ]]/2

Incerteza no Numero de Stokes

O ndmero de Stokes Stk, € obtido a partir da equagao:

2 2
sic= ™. Apd Dy g

=— =Stk\Q,D,.d_,p..p,1). 4.16

Determinados os intervalos de incerteza para a vazao volumétrica de liquido Q, diametro do
tubo de producio D,, didmetro das particulas d,, densidade do liquido p, densidade das particulas

Pp, € viscosidade do liquido p, pode-se calcular a incerteza relativa do niimero de Stokes a partir

da Equacao (4.13):

Usu = J—r[(_uq)z +(_uu)2 +(2qu )z +(Zud,,)z +(uAp)2]]/2'

Eficiéncia de Separacao Experimental

A determinac¢do da eficiéncia de separacdo experimental é obtida a partir da razdo entre o

volume de sdlidos separados Vs, e o volume total de sélidos fornecido Vr, sendo dada por

Vi ) <
N =—. A incerteza absoluta em mn € expressa por:
T

3 =0Vg* +8V,” .
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Como o volume total é aproximadamente constante em todos os testes, Vr = 1200 mL, a

) ) oV. ) .
incerteza relativa no volume total uy = T ~4+0,01 também sera constante. Assim, a incerteza

T

relativa na eficiéncia de separacao dada por:

. ~ . ) A
serd fungdo da incerteza relativa do volume separado u, = v sendo que, quanto menor o

S

volume separado maior serd a incerteza relativa resultante no volume separado e

conseqiientemente na eficiéncia de separagao.
4.3.3 Propagacao de Incerteza nas Medidas Terciarias

As medidas tercidrias x e y contém erros que se propagam a partir das varidveis secundarias
Re, Fr e Stk. Da mesma forma feita para as medidas secunddrias pode-se calcular também os
erros que se propagam para as medidas tercidrias usando o conceito de derivada de uma funcao.
Incerteza em x

A varidvel tercidria x € obtida a partir da equacao:

1,2 0,4
x =Stk"? - (1+Fr)-Re”* = x(Re,Fr,Stk). (4.17)
Conhecidas as incertezas relativas das varidveis secundarias Re, Fr e Stk, e utilizando o

conceito de derivada de uma funcdo, pode-se estimar a incerteza relativa em x a partir da

Equacgdo 4.13:

u, = i[(oa4uke )2 + (1’2uStk )2 + (u(1+Fr))2 ]I/z
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Pode-se observar que o expoente de uma varidvel se torna multiplicador da incerteza
relativa desta varidvel durante os célculos, razdo pela qual busca-se correlacdbes com os menores

expoentes possiveis.

A Tabela 4.5 mostra os valores de Re, Fr, Stk, x e 1, e suas respectivas incertezas relativas.
A ultima coluna a direita da tabela mostra o erro relativo na medida da eficiéncia de separacdo
u,, o valor médio de u, € 1,8%. Note-se que este valor € aproximadamente igual a incerteza

média do ajuste na Equacdo 4.12.

Tabela 4.5. Valores de Re, Fr, Stk, x e 1, e respectivas incertezas relativas para cada teste.

teste Re URe Fr Upr Stk Ustk X Uy Nexp u,
# (%) (%)
8 283 0,019 57 0,05 0,012 0,019 2,65 0,06 6 3,6
10 297 0,020 57 0,05 0,012 0,020 2,87 0,06 6 3,2

25 362 0,021 57 0,05 0,015 0,022 397 0,06 10 2,5
42 980 0,044 57 0,05 0,042 0,044 20,2 0,08 55 1,1
36 572 0,029 57 0,05 0,024 0,029 8,39 0,07 30 1.4
44 1245 0,055 57 0,05 0,054 0,056 30,1 0,09 81 2,0
n 23579 1,200 57 0,05 1,347 1,200 4638 1,52 100 1,4
n4 23579 1,200 57 0,05 0,104 1,200 216 1,52 100 1,4
n3 47157 1,200 227 0,05 0,052 1,200 489 1,52 100 1,4
26 559 0,019 212 0,05 0,006 0,020 597 0,06 9 2,2
29 731 0,022 212 0,05 0,008 0,022 9,23 0,06 22 1,2
33 786 0,023 212 0,05 0,009 0,023 104 0,06 20 1,2
34 850 0,022 263 0,05 0,008 0,023 11,3 0,06 25 1,2
35 1084 0,028 212 0,05 0,012 0,028 17,7 0,07 48 2,4
43 2365 0,055 212 0,05 0,027 0,055 638 0,09 95 1.4
45 2906 0,052 355 0,05 0,020 0,052 79,9 0,09 96 1,6
n2 45585 1,200 212 0,05 0,697 1,200 10102 1,52 100 1,4

63



Capitulo 5

Analise Numérica

Como uma etapa complementar ao estudo experimental realizado no Capitulo 4,
desenvolve-se neste capitulo uma andlise numérica do separador tubo-ciclonico. Os objetivos
sao: entender os mecanismos fisicos do escoamento responsaveis pela separacao sélido-liquido, e
investigar a influéncia do aumento de viscosidade no processo de separagcdo de tubo-ciclonicos
submetidos a diferentes vazdes e didmetros de particulas. Neste trabalho, nio utiliza-se as
abordagens tradicionais Euleriana ou Lagrangeana para escoamentos bifdsicos, as simulacdes
sd0 monofdésicas, ou seja, resolve-se apenas o campo de escoamento, pois considera-se que a

baixa concentragdo de s6lidos, <0,1%, nao afeta o fluido.

O escoamento real no interior do separador é complexo devido, entre outros fatores a
presenca de 2 jatos com regime turbulento na descarga dos canais helicoidais, além disso, o
escoamento tem dupla curvatura. A uma certa distancia axial a jusante da descarga dos jatos, o
escoamento se torna laminar. Utiliza-se neste trabalho um modelo algébrico de turbuléncia
chamado LVEL que, apesar de nao ser o mais indicado prevé a relaminariza¢do do escoamento.

N3ao sdo introduzidas correcdes de curvatura no modelo.

Na secdo 5.1 sdo descritos: 0 método numérico utilizado, a malha, condi¢des de contorno e
critérios de convergéncia. A se¢do 5.2 traz uma andlise do campo de escoamento; define-se o
principal parametro do escoamento, o comprimento de decaimento. O movimento dos sé6lidos é

analisado a partir do adimensional Stokes e do conceito de superficie de captura, que serdo
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definidos na se¢do 5.3. Na secdo 5.4 investiga-se o efeito da variacdo da viscosidade, diametro de

particula e vazdo a partir de uma andlise comparativa tomando um caso como referéncia.
5.1 Método Numérico

As equacdes de conservagdo de massa e de quantidade de movimento foram discretizadas
através do método dos volumes finitos (Patankar, 1980), empregando-se o pacote computacional
Phoenics® 3.5.1 que utiliza malha deslocada. A entrada de dados no programa € efetuada através
de um arquivo chamado ql°, onde sdo definidos sistema de coordenadas, geometria, tipo e
tamanho de malha, propriedades do fluido, regime de escoamento, modelo de turbuléncia,
condi¢des de contorno, critérios de convergéncia e relaxagcdo, entre outros parametros. O
acoplamento do campo de velocidade e de pressdo € realizado por uma variante do algoritmo
SIMPLE denominado SIMPLEST. Utiliza-se o esquema hibrido de interpolacdo na discretizacao
dos termos difusivos e convectivos. Considera-se que a concentracdo de sélidos, que é menor que

0,1% da vazao de liquido na entrada, ndo afeta o campo de escoamento de liquido.
5.1.1 Malha

A Figura 5.1 mostra esquematicamente o separador tubo-ciclonico em estudo com suas
partes e respectivas dimensdes. A drea limitada pela linha pontilhada representa a regido
simulada, onde ocorrem os fenomenos de separacdo de interesse no presente estudo numérico. Na
simulacao as hélices duplas nao estao representadas, a entrada do dominio sdo 2 jatos tangenciais

com velocidade uniforme produzidas pelas hélices, e a saida € o tubo de producao.

"0 Anexo V traz a listagem de um arquivo q1 usado nas simulagdes deste trabalho.
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Figura 5.1. Esquema do separador tubo-ciclonico e regido analisada por simulacao.

Na geometria do separador tubo-ciclonico, as dire¢des ortogonais tangencial, radial, e axial
sdo indicadas pelos eixos coordenados X, y € z respectivamente, como mostram as Figuras 5.2(a)
e 5.2(b). Conseqiientemente, no campo de velocidade as componentes U, V e W estdo associadas
as direcoes x, y e z respectivamente. Utilizou-se no dominio de cdlculo uma malha estruturada

em um sistema de coordenadas cilindrico-polar.

O escoamento no interior do tubo-ciclonico € simulado em regime permanente e
incompressivel. Emprega-se simetria nas dire¢des tangencial e radial de modo que o dominio de
cédlculo representa apenas uma se¢do transversal do tubo-ciclonico, reduzindo o esforco
computacional. As Figuras 5.2(a) e 5.2(b) representam a malha, na dire¢do x hd apenas um
volume de controle. O dominio possui as seguintes dimensoes: x= 0.1 rad, y= 0.0307 m e z= 2.0
m. A malha € distribuida de maneira ndo uniforme, sendo mais refinada préxima as fronteiras
como mostra a Figura 5.2(a). Um mapa de residuos para cada varidvel mostrou algumas regides
no interior do dominio onde era necessario um maior refinamento da malha a fim de capturar

efeitos do campo de escoamento que aumentavam o residuo local.
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Figura 5.2. Representacdo esquematica da malha: (a) plano yz, (b) plano xy.

A independéncia do resultado em relacdo a malha foi analisada através de trés simulagdes
onde se duplicou o nimero de volumes de controle nas direcdes radial e axial de um caso para
outro. Foram realizadas simulagdes com as malhas: 1x13x70, 1x25x141 e 1x50x282
correspondendo ao nimero de volumes de controle nas dire¢des x, y e z. As Figuras 5.3(a) e
5.3(b) mostram os perfis de velocidade axial e tangencial na posi¢do axial z=400 mm para as trés
malhas analisadas. A Figura 5.3(a) mostra que a velocidade axial praticamente ndo muda para as
trés malhas analisadas, enquanto que a velocidade tangencial apresenta a maior mudanca onde
ocorre o valor mdximo de U como mostra a Figura 5.3(b). Para a velocidade tangencial, a
diferenca de valores diminui progressivamente da malha mais grosseira para a mais refinada,
sendo que a diferenga entre a malha intermedidria e a mais refinada se torna bastante pequena
indicando convergéncia. A fim de manter o melhor compromisso entre tempo computacional e

precisdo numérica empregou-se neste trabalho uma malha de 1x25x170.
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(a) (b)
Figura 5.3. Teste de malha. Perfis de velocidade na posi¢ao axial z=400mm: (a) velocidade axial,

(b) velocidade tangencial.

5.1.2 Convergéncia e Condicoes de Contorno

O critério de convergéncia para a solug¢do de uma varidvel no Phoenics® é dado pela razio
entre o somatdrio dos residuos de uma varidvel e o residuo de referéncia para esta varidvel.

Considera-se convergida a solu¢c@o de uma varidvel ¢ quando:

Z ‘resz’duo (¢){

NX ,NY ,NZ (51)

RESREF ()

onde RESREF € o residuo de referéncia para uma varidvel ¢. O residuo de referéncia, RESREF,
representa um fluxo de referéncia da varidvel. Ele € estimado como sendo um fluxo caracteristico
da varidvel multiplicado pelo fator RESFAC, da seguinte forma:

RESREF = RESFAC - Fluxo Caracteristico , (5.2)

onde RESFAC ¢ um fator de tolerancia e representa o percentual do fluxo de referéncia que a

soma dos residuos devera atingir para que a solucdo esteja convergida.
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Considerou-se para este trabalho uma solu¢do numérica convergida quando a somatéria dos
residuos de massa e quantidade de movimento ocorrido em cada volume de controle era menor
que 0,2 % dos fluxos de massa ou quantidade de movimento correspondentes na entrada do
dominio. Por conveniéncia, o fluxo de quantidade de movimento de referéncia para a direcdo y

foi tomado como igual ao fluxo de quantidade de movimento de referéncia para a dire¢ao z.

As condicdes de contorno usadas neste trabalho sdo: influxo de massa e quantidade de
movimento na entrada, ndo deslizamento nas paredes externa e inferior, escoamento periddico na
direcdo X, simetria na linha de centro e, na saida o escoamento € localmente parabdlico. Para
referéncia as condicdes de contorno estdo representadas esquematicamente nas Figuras 5.2(a) e
5.2(b). A entrada € colocada na posicao: 0,024m <y < 0,0307m e z= 0,138m. E especificado
fluxo de massa e de quantidade de movimento na entrada como mostra a Figura 5.2(a). O fluxo
de massa € inserido na equac¢do de correcdo da pressao. As componentes de velocidade na entrada
sdo axial e tangencial. O valor da componente axial Wj, na entrada é obtido pela razao entre a
vazao volumétrica Q;, (m3/s) e a drea da secdo anular do tubo-ciclonico A, (m2). A relagdo entre
as componentes axial e tangencial na entrada € dada por: tan(a) = Win/Uj,, onde a € o dngulo que
as hélices fixas formam com a horizontal no tubo-ciclonico, a = 0,175 rad, e U;, € a velocidade
tangencial. A condi¢do de ndo deslizamento foi especificada nas paredes do tubo externo e na
chicana entre a entrada e a saida. A simetria tangencial € estabelecida aplicando uma condicao
periddica na direcdo x. Na linha de centro, y =0 m e O m < z < 2 m, todos os gradientes de
varidveis sao nulos. Na saida, localizada em 0 m <y < 0,0187 m e z = 0 m, os coeficientes de
difusdo sao nulos e permitiu-se que a pressao flutuasse na direc¢do radial de acordo com o campo
de forca centrifuga resultante. Para referéncia a Tabela 5.1 mostra as condi¢Oes de contorno

utilizadas.
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Tabela 5.1. Condig¢des de contorno.

Entrada Saida Simetria Radial Simetria Tangencial Paredes
(y=0) (x=0ex=0,1rad)
oU
U = Wiy/tan(a) %Y _y —=0 Y_o U=0
0z Jy ox
oV
V=0 G_V =0 —=0 8_V =0 V=0
0z Oy Ox
ow
Win:Qin/Ain a_W = O —=0 a_W = 0 W=0
0z Oy ox

a (rad)- angulo que as hélices fixas formam com a horizontal;
Qi (m*/s)- vazdo volumétrica de liquido;

2 2 ~ e gA .
Aj, (m”)- drea da secdo anular do tubo-ciclonico.

5.2 Anadlise do Campo de Escoamento

O campo de escoamento no interior do tubo-ciclonico possui as componentes de velocidade
axial, radial e tangencial, W, V e U respectivamente. A interacdo entre estas trés componentes
determina a trajetoria da particula sdlida e define se ela serd separada ou ndo. A andlise numérica
€ realizada a partir de simulacdo do separador em trés condi¢des operacionais distintas, conforme
mostrado na Tabela 5.2. Ela tem inicio com um caso referéncia definido por: vazao de liquido de
116 m’/d, viscosidade de liquido de 20 cP e angulo das hélices fixas ou Angulo de rotagdo de 10
graus. A Figura 5.4 mostra os campos de velocidade tangencial e axial e as linhas de corrente. A
dimensdo da figura ndo estd em escala, mas ampliada em 10 vezes na direcdo radial. A
velocidade tangencial é mdxima (6,5 m/s) na entrada e decai ao longo da dire¢do axial assim
como quando se aproxima do centro do tubo. A velocidade axial W possui valores positivos e
negativos representando as dire¢des descendente e ascendente respectivamente, ela descreve uma
curva em U porque a parte inferior do dispositivo é fechada e a saida, ou seja, o tubo de
producio, estd quase lado a lado com a édrea de entrada. A velocidade descendente méxima é de
1,5 m/s na regido de entrada, e velocidade ascendente minima é de —2 m/s préximo a entrada do
tubo de producdo. A velocidade W decai em valores absolutos em qualquer posicdo axial na

direcdo do aumento de z. As linhas de corrente, mostradas a direita da Figura 5.4, revelam que o
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liquido vai progressivamente realizando uma curva em U. As linhas de corrente que saem da
regido mais interna da entrada sdo as primeiras a fazer a curva e viajam uma distancia curta ao
longo da direcdo axial antes de sair do dominio. Por outro lado, as linhas de corrente que saem da
regido mais externa da entrada precisam viajar uma distancia maior na direcio axial e sdo as
ultimas a fazer a curva para cima. As linhas de corrente também revelam a existéncia de uma

componente de velocidade radial, que aponta sempre para a linha de centro do tubo.

Vel. Tangencial - U Vel. Axial - W
6.453E+00 .483E+00 | #sasm
6.049E+00 .264E+00
5.646E+00 _044E+00
5. 243E+00 _248E-01 _z = 500mm
1.B40E+00 L053E-01
1.436E+00 .B58E-01
1.033E+00 . 663E-01
3.630E+00 .321E-02
z = 1000mm
3.226E+00 .T2TE-01 e
2.B23E+00 .922E-01
2.420E+00 .117E-01
2. 0D1GE+00 .312E-01 £ = 1400mm
1.613E+00 .151E+00
1.210E+00 1.370E+00
8.066E-01 .590E+00
4.033E-01 .809E+00
8.028E-11 .029E+00

Figura 5.4. Campo de velocidade para o caso referéncia, (a) velocidade tangencial - U (m/s) , (b)

velocidade axial - W (m/s) e (¢) linhas de corrente.

A taxa de decaimento da velocidade tangencial e axial ao longo do eixo z estd representada
nas Figuras 5.5 e 5.6 tomadas em quatro posi¢des axiais a jusante da entrada: 161 mm, 500 mm,
1000 mm e 1400 mm. Para referéncia estas posicOes axiais estdo representadas como marcas
externas a direita do contorno das linhas de corrente na Figura 5.4. Considerando a Figura 5.5 em
uma dada secdo z, U é aproximadamente zero na linha de centro do tubo, cresce quase
linearmente com o aumento da coordenada y, alcanca um méaximo préximo a regido de entrada e
cai para zero novamente devido a condicdo de ndo deslizamento na parede. A taxa de
crescimento quase linear de U préximo da linha de centro do tubo indica que o fluido rotaciona

como um corpo rigido. Mantendo constante a coordenada y pode-se observar que a velocidade U
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sempre decai com o aumento da posi¢ao axial. Nao ha velocidade tangencial significativa 1400

mm a jusante da entrada.

7
6 ——z=161Tmm
—8—z=500mm
51 —A—z=1000mm
» 41 —e—z=1400mm
E
S 3
2 _
1 |
o :

0 0,005 0,01 0,015 0,02 0,025 0,03
distancia radial (m)

Figura 5.5. Perfil de velocidade tangencial em diferentes posicdes axiais.

Os perfis de velocidade axial em diferentes se¢des z sdo mostrados na Figura 5.6. A
velocidade axial préximo a linha de centro do tubo tem um minimo, cresce monotdnicamente,
atravessa o valor zero, alcan¢a um maximo na regidao de entrada e entdo cai para zero novamente
préximo a parede do tubo externo. A distancia radial onde W € zero € aproximadamente a mesma
para todas as outras seg¢oes z, y = 0,022 m, e coincide com o didmetro externo do tubo de
producdo. O valor absoluto de W decai a jusante da entrada com o aumento de z, em 1400 mm W
¢ aproximadamente zero. A fim de que o liquido faca uma curva em U dentro do dispositivo é
necessdrio que a corrente de liquido descendente seja progressivamente reduzida transferindo
liquido para a corrente ascendente. A vazdo de liquido descendente, definida como Q,, ¢é
determinada pela soma do produto das dreas das células vezes a componente de velocidade
positiva W ao longo de cada se¢do z. Naturalmente a vazao de liquido ascendente tem a mesma
magnitude de Q, mas sinal oposto para conservar a massa. Q, é proporcional a velocidade

descendente média W e € til para revelar a taxa de decaimento.
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Figura 5.6. Perfil de velocidade axial em diferentes posi¢des axiais.

A Figura 5.7 mostra a razdo Q,/Qj, para o caso referéncia contra dois outros casos, como
mostrado na Tabela 5.2. O primeiro par tem a mesma vazdo, mas viscosidades de liquido de 20
cP e 100 cP. O segundo par mantém a mesma viscosidade de liquido, mas reduz a vazao de 116
m’/d para 60 m’/d. Em todos os casos o angulo de rotacdo é mantido o mesmo. A taxa de
decaimento de Q,/Qi, € proporcional a taxa na qual o liquido estd sendo transferido para a

corrente ascendente.

Considerando a mesma vazdo o aumento de viscosidade de 20 cP para 100 cP reduz o
comprimento axial necessdrio para o liquido fazer a curva em U e causa um decaimento Q,/Qi,
mais rapido. Por outro lado, mantendo a mesma viscosidade de liquido de 20 cP e reduzindo a
vazdo de 116 m’/d para 60 m’/d também causa uma mudanca no comprimento axial necessario
para o liquido fazer a curva em U, mas ndo tdo intensa quanto no cendrio anterior. A taxa de

decaimento parece ter duas inclina¢des, uma proxima a entrada e outra proxima ao fim.

A diferenca de vazdo de liquido descendente entre duas posicoes axiais sucessivas define a
vazdo radial, que transfere massa da corrente descendente para a ascendente. Explorando o fato
de que W € nulo na posi¢ao radial proxima ao didmetro externo do tubo de produgdo, D,, entdo €
possivel estimar a velocidade radial méxima, VR, ao longo de qualquer secdo z usando o

principio de conservacdo da massa:
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VR ¢ responsdvel pela mudanca de direcdo da corrente liquida no interior do dispositivo. A
Figura 5.8 mostra VR para o caso referéncia contra dois outros casos, como descrito antes. Como
VR € deduzida de uma derivada de primeira ordem de Q, ela apresenta um ruido ndo observado
no perfil de Q,. Todavia, VR € duas ordens de magnitude menor do que a velocidade na entrada,

e ¢ aproximadamente constante ao longo da distancia axial ou exibe um decaimento suave.

0,8 - ——116m3d 20cP
—116m3d 100cP
£ 06 — 60m3d 20cP
%4
N
G 04
0,2 1
0 T T T T T T
0|2 0,4 0,6 0,8 1 1,2 1,4
’ Lq distancia axial (m)
B 1

Figura 5.7. Razdo entre vazdes de corrente liquida descendente Q,/Qj,, para vazdes de 60 m’/d e

116 m3/d, e viscosidades de liquido 20 cP and 100 cP.

Mantendo constante a vazdo de liquido de 116 m’/d e aumentando a viscosidade de 20 cP
para 100 cP observa-se um aumento de uma vez e meia na velocidade radial maxima. Para o caso
onde a viscosidade do liquido foi mantida constante em 20 cP e a vazao foi reduzida de 116 m’/d
para 60 m’/d, VR préximo 2 entrada é o dobro no caso referéncia, mas préximo ao fim da curva
em U os valores sdo aproximadamente os mesmos, 0,007 m/s. A distin¢cdo dos trés casos estd na
transferéncia progressiva de massa ao longo da distancia axial, da corrente descendente para a

corrente ascendente, realizada por VR.
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Figura 5.8. Velocidade radial maxima VR para vazdes de 60 m*/d e 116 m’/d, e viscosidades de

liquido de 20 cP e 100 cP.

Tabela 5.2. Parametros de simulagcdo do escoamento.

Nimero do Vazio de Viscosidade Angulo de Diametro de
Caso Liquido, Qi»  do Liquido, p Hélice, a Particula, d,,
m’/d cP rad pum
#1 (ref.) 116 20 0,175 900
#2 60 20 0,175 900
#3 116 100 0,175 900

As componentes de velocidade axial e tangencial exibem uma taxa de decaimento a jusante
da entrada. Para um mesmo caso, as velocidades axial e tangencial desaparecem
aproximadamente na mesma distincia axial da entrada devido ao acoplamento entre as equagdes
do momentum para U, V e W. O comprimento de decaimento, L4, denota a distancia a jusante da
entrada onde as velocidades desaparecem. O comprimento de decaimento Ly © para os casos #1,
#2 e #3 listados na Tabela 5.2, s@o estimados a partir da Figura 5.7 como 1,3 m, 1,0 m e 0,7 m,

respectivamente. Observa-se que Ly diminui quando a viscosidade aumenta ou a vazao diminui.

" 0 anexo IV traz algumas medidas experimentais do comprimento de decaimento L.
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Como nao ha mais movimento abaixo do comprimento de decaimento Ly sabe-se que toda
a vazdo de liquido que entra no tubo-ciclonico Qj, terd que passar da corrente descendente para a

ascendente dentro do comprimento de decaimento L4. Pode-se entdo, através do mesmo principio

usado para obter a Equacgao 5.3, estimar uma velocidade radial média VR a0 longo da direcao
axial em fun¢do da vazdo de liquido Qj,, do didmetro do tubo de produgdo D, e do comprimento

de decaimento Ly da seguinte forma:

Q,=VR-z-D,-L,. (5.4)

p

Esta equacdo constitui a base para o desenvolvimento de um modelo unidimensional do

escoamento no interior do equipamento e serd explorada no Capitulo 6.
5.3 Superficie de Captura das Particulas Sélidas

Para entender como a eficiéncia de separa¢do depende da vazao de liquido, do diametro de
particula e da viscosidade, € introduzido o conceito de superficie de captura. A superficie de
captura € uma superficie que divide o dominio em duas regides: uma onde a particula pode ser
separada e outra onde ela pode ser ingerida. Uma vez que uma particula sélida cruze a superficie
de captura ela ndo pode mais ser separada e € arrastada pela corrente liquida ascendente. Um bom
projeto hidrodinamico deve prever que os sélidos ndo cruzem a superficie de captura, s6 assim o

separador atingird 100% de eficiéncia de separacdo.

A trajetéria de uma particula sélida tem duas direcdes: uma axial e outra radial, que
dependem por sua vez da velocidade do liquido dentre outros pardmetros. As componentes de
velocidade do liquido tém papeis distintos no processo de separacdo. A velocidade axial define se
uma particula serd separada ou ndo. A razao entre a velocidade terminal de Stokes da particula e
a velocidade ascendente do liquido determina se o movimento da particula na dire¢do axial serd
ascendente ou descendente; isto € feito pelo ndmero de Stokes axial (Hoffmann and Stein, 2002),

que € definido como:
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(Ap-d,’-g) /(18- p)

SthZ =— ,
W

(5.5

onde Ap € a diferenca de densidade entre o sélido e o liquido, d, € o didmetro médio Sauter da
particula, g é a aceleracdo da gravidade e p € a viscosidade do liquido. Como a velocidade
terminal da particula possui valor positivo e a velocidade axial ascendente do liquido valor
negativo (ver Figura 5.9), introduz-se o sinal negativo na Equacdo 5.5 para que StkZ adquira
valor positivo. Desta forma valores de StkZ maiores que um significam que a velocidade terminal
da particula é maior que a velocidade do liquido W, e portanto, favordvel a separacdo de sélidos.
Por outro lado, 0 < StkZ < 1 significa que a particula estd sendo arrastada pela corrente de liquido
ascendente e portanto ndo € separada. Esperam-se valores de 0 < StkZ < 1 préximo a linha de

centro do tubo uma vez que € nesta regido que a corrente de liquido possui sentido ascendente.

A componente de velocidade radial do liquido ndo define se a particula é separada ou nao,
mas tem um papel igualmente importante no processo de separacdo. Ela € responsavel pelo
transporte de particulas sélidas da parede externa em direcao ao centro do tubo onde elas podem
ser capturadas ou ndo pelo escoamento de liquido ascendente. A velocidade tangencial gera um
campo de forca centrifugo (Ap U%/y) que empurra as particulas sélidas em direcio a parede do
tubo externo. A particula sélida ird se mover para o centro do tubo apenas se a velocidade radial
for maior do que o campo de forca centrifugo. Este cendrio ocorre quando a velocidade
tangencial perde quantidade de movimento a certa distancia a jusante da entrada. O critério de
movimento radial da particula é comparar a velocidade terminal da particula devido ao campo de

forca centrifugo com a velocidade radial do liquido; isto € feito pelo nimero de Stokes radial:

2
(Ap-d,”-U*)/(18-p-y)

StkR =— ,
Vv

(5.6)

onde y € a posi¢do radial da particula. Como a velocidade terminal da particula sélida na direcao
radial € sempre positiva e a velocidade radial do liquido € negativa ¢ introduzido o sinal negativo
na Equacdo 5.6 para tornar StkR positivo. Valores de StkR maiores que um significam que a

particula s6lida se movimenta radialmente para fora devido ao campo de forca centrifugo.
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Complementarmente, 0<StkR<1 significa que a particula estd sendo arrastada radialmente para o

centro do tubo. StkZ e StkR sdo facilmente determinados a partir de dados numéricos.

It

- W<0 W>0

|
i
i
| —— V<o
|
|
|

Figura 5.9. Convencao de sinal para as componentes de velocidade radial V e axial W em funcao

do sentido positivo das coordenadas y e z.

StkZ e StkR s3o determinados numericamente com as informagdes do campo de
escoamento e da densidade e didmetro da particula solida. A Figura 5.10 mostra os mapas de
StkZ, StkR e a superficie de captura para o caso referéncia. A interseccdo entre a regido onde
StkZ =1 e a regido onde 0< StkR <1 define a superficie de captura, representada pela linha preta
no terceiro mapa da Figura 5.10. Considerando a geometria cilindrica das regides onde StkZ =1 e
StkR < 1 a superficie de captura € a superficie de revolucdo gerada pela rotacio da linha preta ao
redor da linha de centro do tubo. StkZ = 1 representa o valor limite entre a separacdo ou nao de
particulas sélidas. 0< StkR <1 define uma regidao onde os sélidos sao transportados radialmente
para o centro do tubo. O mapa de StkZ mostra a drea onde a velocidade terminal da particula é
menor do que a velocidade ascendente do liquido e portanto o sélido é carregado pela corrente
liquida. A forma cilindrica de StkZ < 1 se estende na direcdo axial com didmetro préximo ao do
tubo de producdo. A drea em branco no mapa de StkZ representa uma regido onde a velocidade
do liquido ndo tem forga para carregar o sélido para cima sendo, portanto favoravel a separacao.

A é4rea em branco no mapa de StkR mostra que as particulas sélidas ndo se movem para o centro
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do tubo, mas permanecem junto a parede. Na medida que a velocidade tangencial perde
quantidade de movimento, enfraquecendo o campo de forca centrifugo, a velocidade radial é

capaz de arrastar as particulas sélidas em dire¢do ao centro do tubo.

STKZ STER OVERLAP

Figura 5.10. Regides onde 0< StkZ < 1 e 0< StkR < 1 e a superficie de captura indicada pela
linha preta (overlap).

A regido cilindrica de 0< StkR <1 se estende da linha de centro até a parede do tubo
externo com iso-linhas aproximadamente planas. A sua superficie ¢ muito menor do que a
superficie definida por StkZ=1 porque na maior parte da extensdo axial desta os sélidos ndo
podem ser transportados para o centro do tubo devido ao campo de forga centrifugo. A particula
sOlida pode cruzar ou nao a superficie de captura. A eficiéncia de separacdo depende dos
seguintes fatores: extensdo da drea da superficie de captura, tempo de residéncia da particula na
direcdo axial, ou seja, o tempo necessdrio para a particula atravessar o comprimento axial da
superficie de captura, e velocidade radial do liquido. E esperada uma queda na eficiéncia de
separacao quando hd um aumento na drea da superficie de captura ou no tempo de residéncia da

particula, ou ainda na velocidade radial do liquido.
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5.4 Analise Comparativa de Vazao, Diametro de Particula e Viscosidade

Esta se¢do investiga os mecanismos de escoamento responsdveis pelas mudangas na
eficiéncia de separacdo quando a vazdo, o diametro de particula ou a viscosidade variam. A
andlise da eficiéncia de separagdo € baseada no tamanho da superficie de captura, no tempo de
residéncia e na velocidade radial da particula (ou no comprimento de decaimento, Lg). Os casos
estudados estdo listados na Tabela 5.2. Tomando o caso #1 como referéncia, a analise da
mudanca na vazao de liquido é feita comparando os resultados dos casos #1 e #2, a andlise das
mudancas no didmetro de particula € feita com o caso #1 apenas, finalmente a analise do aumento
de viscosidade € feita comparando os casos #1 e #3. Os trés cendrios, em ordem, sdo mostrados

nas Figuras 5.11 a 5.13 como mapas de StkR e StkZ e a superficie de captura.

A Figura 5.11 mostra os mapas de StkZ e StkR e a superficie de captura para os casos #1 e
#2. Pode-se observar nos mapas que a forma e o tamanho da superficie de captura para ambos os
casos sdo os mesmos. Medi¢des mais precisas nos mapas indicam que a extensdo axial da
superficie de captura € de 0.89m<z<0.99m e 1.2m<z<1.3m, para os casos #l e #2
respectivamente. A velocidade radial méixima na superficie de captura também ¢
aproximadamente a mesma para os casos #1 e #2, isto € VR =0.08 m/s ver Figura 5.8. O que
distingue os dois casos é a velocidade axial. Para o caso #1 a velocidade axial descendente é
quase duas vezes a do caso #2. Isto se deve ao fato de a velocidade axial descendente ser
proporcional a razdo Q,/Qi, que possui quase a mesma inclinacdo para ambos os casos. Desde
que a vazao de referéncia Qi, do caso #1 € quase o dobro de Qi, do caso #2, assim também ocorre
com a velocidade axial descendente. Como conseqiiéncia do aumento da velocidade axial
descendente ha uma diminui¢do do tempo de residéncia e, portanto, as chances de se encontrar
particulas cruzando a superficie de captura diminuem. E esperado entio um aumento na
eficiéncia de separacdo quando a vazdo de liquido aumenta. Este comportamento estd em
concordancia com a eficiéncia de separacdo determinada experimentalmente, que é de 94% e

80% para os casos #1 e #2 respectivamente.
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116 m*d 60 m*d

Figura 5.11. Regides de StkZ < le StkR < 1 e superficie de captura para vazdes de liquido de 116

m’/d e 60 m*/d. Didmetro de particula de 900 um e viscosidades de liquido de 20 cP.

A influéncia do didmetro de particula € analisado a seguir. Os dados provém do caso #1
com trés diametros de particulas: 250 um, 900 pm e 4000 pum. Desde que ndo hé perturbacdo do
campo de escoamento introduzido pela presenca das particulas sélidas, os campos de escoamento
para os trés casos sao idénticos. A influéncia do aumento do diametro de particula se mostra no
tamanho da superficie de captura. Como pode ser visto na Figura 5.12, particulas com 250 um de
diametro tém uma superficie de captura em torno de 5 vezes maior do que o caso com particulas
de 900 um de diametro, e o caso com particulas de 4000 um de didmetro ndo apresenta nenhuma
superficie de captura. Considerando o dltimo caso, a zona de transporte radial de particulas nio
intercepta a zona de transporte ascendente de particulas; portanto € esperado 100% de eficiéncia
de separacdo. Considerando os casos anteriores, 0 aumento na superficie de captura implica um
aumento no tempo de residéncia e também nas chances de uma particula atravessar a superficie
de captura. Portanto casos com maiores superficies de captura t€ém menor eficiéncia de separacdo.
Esta tendéncia € confirmada por testes experimentais. A eficiéncia de separagdo experimental é

de 9%, 94% e 100% para os casos de 250 pm, 900 pum e 4000 pm, respectivamente. O caso

81



revela que o tempo de residéncia ndo depende apenas da velocidade axial descendente, mas

também da extensdo da superficie de captura, que por sua vez, depende do diametro da particula.

STK

1.000
l 0.937
B 0.875

| 0.812
— 0.750
— 0.687
— 0.625
= 0.562
= 0.500
o 0.437
| 0.375
0312
0.250
0.187
0.125
0.062
0.000

250pm 900pm 4000pm

Figura 5.12. Regides de StkZ < le StkR < 1 e superficie de captura para diametros de particula de
250 pum 900 pm e 4000 pm. Vazdo de liquido de 120 m*/d e viscosidade de 20 cP.

O efeito do aumento da viscosidade do liquido € analisado agora. Os casos selecionados sdao
#1 e #3 da Tabela 5.2, que possuem a mesma vazdo, mas viscosidades de 20 cP e 100 cP
respectivamente. A superficie de captura € mostrada na Figura 5.13. Medi¢des no mapa indicam
que as extensdes axiais das superficies de captura sdao de 1.20m<z<1.32m e 0.53m<z<0.70m
correspondendo aos casos de 20 cP e 100 cP respectivamente. Além disso, a velocidade radial,
VR, para o caso de 20 cP € 1,5 vezes menor do que o valor observado para 100 cP, como pode
ser visto na Figura 5.8. Resumindo, o caso de 20 cP possui uma superficie de captura menor, o
que se traduz em um menor tempo de residéncia e também em menor velocidade radial quando
comparado com o caso de 100 cP. Estes dois fatores sdo favoraveis a uma melhor eficiéncia de

separacdo para liquidos de 20 cP do que para 100 cP. Esta tendéncia também € observada
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experimentalmente. A eficiéncia de separaciao determinada para os casos com 20 cP e 100 cP € de

94% e 9% respectivamente.

1.000
0.937
=~ 0.875
— 0.812
—  0.750
—  0.687
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0.125
0.062
0.000

20 cP 100 cP

Figura 5.13. Regides de StkZ < le StkR < 1 e superficie de captura para liquidos com viscosidade

de 20 cP e 100 cP. Didmetro de particula de 900 um e vazdo de 120 m*/d.
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Capitulo 6

Proposicao de Modelo Unidimensional para Separador Tubo-
Ciclonico

A anélise realizada no Capitulo 5 revelou caracteristicas gerais do escoamento diretamente
relacionadas com o processo de separagdo de particulas solidas. Ela d4 suporte para uma
descricdo do escoamento no interior do tubo-ciclonico através de um modelo unidimensional
baseado na equacdo 5.4. Neste Capitulo sdo langadas as bases para um modelo unidimensional
explorando o significado do comprimento de decaimento, o parametro L4, sua dependéncia da
geometria, da vazdo e da viscosidade do liquido, e finalmente sua relacdo com a efici€éncia de
separacdo do tubo-ciclonico. Apesar de fornecer informacgdes qualitativas importantes, 0 modelo
apresentado estd incompleto. S3o necessarios mais trabalhos experimentais e de modelagem, que
no momento estdo fora do escopo deste estudo. Desenvolve-se com base no modelo, uma analise
comparativa entre as duas configuracdes de separadores baseados no tubo-ciclonico que foram
testados experimentalmente, o Cavins e o B1. O objetivo desta andlise € entender o desempenho

destes separadores através dos conceitos desenvolvidos no presente Capitulo.

6.1 Modelo Unidimensional

A andlise numérica revelou que o escoamento no tubo-ciclonico apresenta uma corrente
liquida descendente e outra ascendente, de forma que o liquido vai sendo progressivamente

transferido da corrente descendente para a ascendente em funcdo da componente de velocidade
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radial. Observa-se também que as componentes de velocidade axial e tangencial vao decaindo a
uma determinada taxa devido a progressiva mudanca de dire¢cdo do liquido no interior do
dispositivo. Assim, para uma determinada distancia axial z a jusante da entrada ja ndo se observa
movimento liquido. Considerando ainda que a separagdo entre as correntes liquidas descendente e
ascendente ocorre na posi¢do radial equivalente ao didmetro externo do tubo de produgio D, é
possivel obter uma relagdo entre a vazdo total de liquido que entra no dispositivo, Qi,, € dois

importantes paradmetros do escoamento que sdo o comprimento de decaimento Lg4, € a velocidade
radial média VR . Chega-se entdo a Equagio 5.4 obtida no Capitulo 5:

Q. =VR-7-D, -L,. (5.4)

p

Em outras palavras a Equacdo 5.4 estabelece que a vazdo Q;, que entra no dispositivo terd

de cruzar a superficie cilindrica de didmetro D, e comprimento Ly, a uma velocidade radial média

VR como ilustra a Figura 6.1.

Zvy!
! —
ot ] T
L
BREE
R
l D,/2
: D2
i

Figura 6.1. Representacao unidimensional do escoamento no separador tubo-ciclonico.

Comprimento de decaimento L, e didmetro de produgado D,,.
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O comprimento de decaimento L4 corresponde a distancia axial medida a partir da
extremidade inferior da chicana até o ponto em que ndo ha mais movimento axial e tangencial de
liquido. As setas verticais no sentido descendente e ascendente representam o fluxo axial

enquanto que as setas horizontais o fluxo radial.

As hipéteses de velocidade radial uniforme e que o didmetro do tubo de producgdo seja o
divisor das correntes sdo suportadas pela simulacdo numérica do campo de velocidades

monofasico.

6.1.1 Estimativa do Campo 1-D de velocidades

O comprimento de decaimento L4 depende basicamente da vazio, da viscosidade do liquido
e da geometria do tubo-ciclonico, sendo um parametro global a ser obtido por medicao
experimental ou a partir de dados numéricos. Obtido o comprimento de decaimento L4 para uma

dada vazao Qji, e didmetro do tubo de produgdo D,, pode-se calcular a velocidade radial média

VR .

Aplicando o principio da conservagdo da massa ao volume de controle de espessura dz
representado pela linha pontilhada na Figura 6.1, temos que a variacdo da vazdo da corrente
descendente na direc¢do axial € igual a vazdo que sai do volume de controle na dire¢do radial e
que € dada pelo produto entre a velocidade radial VR e a drea diferencial do cilindro (r. D,.dz),

chega-se entdo a Equacdo 5.3:

dz b

Substituindo a velocidade radial VR pelo valor médio V_R ao longo da extensdo L,
Equacgdo 5.4, e integrando a Equacdo 5.3 da extremidade da chicana (z=0 e Q(z)=Qi,) até uma

posicdo z qualquer (z=z e Q(z)=Q), apds rearranjar os termos chega-se a:
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0=0,-VR-7-D, -z, 6.1)

substituindo a defini¢do de L4 da Equagdo 5.4 na Equacdo 6.1 obtém-se:

_ _z
Q= Qm[l L j (6.2)

A Equagdo 6.2 € um importante resultado e mostra que a vazdo axial no sentido
descendente Q em qualquer posicdo z pode ser obtida conhecendo apenas os valores da vazao na
entrada Qj, e do comprimento de decaimento Ly, ela sugere também que a vazao e a velocidade
decaem linearmente, o que é uma aproximacdo para a inclinagcdo da curva Q,/Q;, na Figura 5.7.
Conseqiientemente pode-se obter uma representacdo 1-D da componente de velocidade axial
descendente W em cada posi¢ao z do dominio dividindo a Equagdo 6.2 pela area correspondente,

ou seja, as dreas por onde a corrente desce ou sobe no tubo-ciclonico. Assim, a velocidade axial

da corrente descendente, representada por W , é obtida em funcdo da velocidade axial na entrada

Win e da taxa de decaimento:

W =W, -[l—Lij, 6.3)

d

4- Qin e
onde W, = ‘(—)D *_p2) e a velocidade axial ascendente, representada por W, € dada por:
7Z' J—
e P

— z
Wi =W, '[1 _L_j ‘R, (6.4)
'd
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2
D

— e ~ 2
onde R, = D —1 representa a razio entre a drea anular formada pelo tubo externo e o tubo
p

de producdo e a area do tubo de producio.

Pode-se obter também a componente de velocidade tangencial a partir da velocidade axial

através da relacio U=W/tana, onde o € o angulo que as hélices fixas formam com a horizontal. A

velocidade tangencial média da corrente descendente representada por U ¢ dada por:
U=—"—1-—1|. (6.5)

Para uma dada posi¢do z, a Equacio 6.5 representa a velocidade tangencial do fluido que
ocorre na regido radial entre o didmetro do tubo externo e o diametro do tubo de produgdo. Além
disto a Equacdo 6.5 também aproxima o decaimento de U com a distancia axial por uma taxa

linear com z.
6.1.2 Definicao da Superficie de Captura

Uma vez conhecido o campo de velocidades passa-se a investigar o movimento das
particulas neste campo. Devido a baixa concentragdo de s6lidos considera-se que a presenca das
particulas ndo altera o campo de velocidades. O movimento das particulas € estudado a partir das

defini¢des do nimero de Stokes para as direcdes axial e radial.

A representacdo 1-D do campo de escoamento permite que sejam definidos os nimeros de

Stokes nas dire¢des axial e radial em fun¢do da coordenada z na forma:

Ap-d,-g

StZ(z) =
TR (e

(6.6)
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— Ap-d’ : 2 ?
SiR(z) =25 Wl [y 2 | 6.7)
18- 4+ VR R L,

onde R € o raio médio definido por (D.+D;)/2. Os adimensionais comparam a velocidade
terminal de Stokes da particula com a velocidade do fluido. O StkZ realiza a comparacdo da
componente de velocidade axial da particula contra a velocidade da corrente descendente, ja StkR

realiza a comparagdo da componente da velocidade radial da particula contra a velocidade radial

VR .

Identificando StkZin e StkRin quando StkZ e StkR sdo avaliados em z=0, entdo as

Equagdes 6.6 e 6.7 podem ser representadas de forma mais compacta por:

— StkZ.
StKZ(z) =——cin (6.8)
(1 -z7/L, )
2
StkR(z) = StkR, -(1 —LiJ , 6.9)
'd

A superficie de captura é delimitada na direcdo axial pelas coordenadas zy e z; sendo

indicada pela linha preta na superficie do cilindro representada na Figura 6.2. A regido de captura

é de forma cilindrica e definida por meio dos adimensionais StkZ(z) e StkR(z). A posicio zg

corresponde ao inicio da superficie de captura, ou seja, é a posi¢do a partir da qual as particulas

solidas comegam a ser arrastadas da parede para o centro do tubo, a posi¢do zy € determinada a

partir da Equagdo 6.7 fazendo StkR = 1 de forma que:

L,) ./StkR, '
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A posicdo z; corresponde ao final da superficie de captura, ou seja, € a posicdo onde a
velocidade da corrente ascendente do liquido € igual ao valor da velocidade terminal de Stokes da
particula, sendo que, na corrente ascendente para qualquer z < z; o liquido tem for¢a para arrastar
particulas sélidas para cima. z; € a posi¢cdo axial z correspondente a uma velocidade ascendente

igual a velocidade terminal de Stokes da particula:

Ap.dpz .g Z
P 2 _-W =W |1-=L|.R
18,[! up in Ld A (611)
ou
% |_ StkZ, 612
L, R, (6.12)
Y

Zy

q
P
Ld

7

Figura 6.2. Superficie de captura para o modelo unidimensional do tubo-ciclénico. StkZ < 1

para corrente ascendente e StkR < 1 para corrente descendente.
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Note que se o comprimento de decaimento for conhecido, a priori, pode-se obter os demais

parametros importantes para a andlise do processo de separa¢do, como a velocidade radial média

V_R, os valores médios das velocidades W( z), Wup (z), e 5( Z), os valores de Stokes axial e

radial StkZ(z) e StkR(z), e o comprimento da superficie de captura (z; - zp). Conhecendo ainda

as velocidades terminais de Stokes da particula nas dire¢des axial e radial, pode-se determinar
tempos de residéncia para a particula sélida nas dire¢des axial e radial na regido da superficie de

captura através da equacdo do movimento da particula sélida.
6.1.3 Estimativa dos Tempos de Residéncia

Uma das principais caracteristicas dos separadores tubo-ciclonicos € que a ingestdo ou
separacao das particulas soélidas ocorre somente na regidao definida pela superficie de captura.
Antes da particula sélida atingir zp ela estd junto a parede externa devido ao campo centrifugo.
Apés 7o a particula apresenta movimento radial em direcdo ao centro do tubo. Se ela cruzar a
superficie de captura antes da distancia z; ela serd ingerida, do contrdrio separada. As trajetdrias

das particulas estdo representadas esquematicamente na Figura 6.3.

Superficie
de Captura AR
\

\ o

Ingerida

— 7
Separada /

D,

D,

\

\

Figura 6.3. Possiveis trajetorias da particula na regido da superficie de captura para o modelo

unidimensional do tubo-cicldnico.
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Para saber se as particulas serdo separadas ou ndo € necessario conhecer suas trajetorias ou

seu tempo de residéncia nas dire¢Oes axial e radial. Ata é o intervalo de tempo axial, definido

como o intervalo de tempo gasto por uma particula para sair de zy e atingir z;. Atr € o intervalo de

tempo radial. Ele € definido como o intervalo de tempo gasto para uma particula viajar da posi¢ao

radial y=D./2 em dire¢do ao centro até atingir y= D, /2. No contexto dos tempos Ata e Atr pode-

se dizer que ha separagdo se Ata/Atr < 1, isto €, a particula gasta menos tempo para atingir z; do

que para cruzar a posi¢do radial Dy/2.

Os tempos de residéncia axial e radial sdo estimados a partir do campo de velocidades 1-D,

para particulas em regime de Stokes (Re << 1) e em regime permanente, isto €, a particula ndo

estd acelerando. Considerando estas aproximacgdes a trajetoria descendente de uma particula na

direcdo axial € expressa por:

Ap-d -
%_va[l ZJ+M

dr R 18-

substituindo a defini¢do de StkZi, na Equacao 6.13 chega-se a:

w12 s suz,
dt y

Separando as varidveis e integrando a Equacao 6.14 chega-se a:

At, {(1 —z,/L,)+StkZ, }
=In
T (1—z,/L,)+Stkz,, |
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onde T € a constante de tempo definida por T = Ly/Wj,. Utilizando as Equacgdes 6.10 e 6.12
também se pode expressar zo/Lg € z;/Lq em funcdo de StkR;, e StkZ;, de forma que a Equacado

6.15 passa a ser:

At 1 R,
o _pnf| 1+ : . (6.16)
r StkZ, \[StkR, | \ R, +1

Pode-se determinar uma funcdo inversa entre a distancia axial z percorrida pela particula e o

tempo a partir da Equagao 6.15:

d

t
zt)=L, {(l +SthkZ, ) —e * [(1 - %j — StkZ,, ﬂ i (6.17)
considerando que StkZ, << 1 pode-se simplificar a Equaciio 6.17 para chegar a:

?:1-5{1&)} (6.18)

d d

A equacdo da trajetéria radial da particula € definida pela equagao:

Ap-d’> - (U*IR) —
dy _Ap-d, ( ) VR

) 6.19
dt 18- u (6.19)
substituindo as Equacdes 6.5 € 6.9 na Equagdo 6.19 chega-se a:
J 2
Y o5 <
—=VR| StkR. | 1—— | —1
dt m( L, j . (6.20)
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E complexo obter o tempo de residéncia radial a partir da integracdo da Equagdo 6.20
porque € necessdrio expressar z em funcdo de y. Entretanto € possivel determinar o deslocamento
radial uma vez que z em funcdo do tempo € dado pela Equacdo 6.18. Separando as varidveis e

integrando a Equacgdo 6.20 em fun¢do do tempo dt,

=0 t=0
Y d

2
J‘yrAR dy = i VR Sthl.n[ —%) —1|dt, (6.21)

além disto, substituindo a defini¢cdo de z(t)/Ly dada pela Equagdo 6.18 na Equacdo 6.21 chega-se

a:

AR r _2A:,
_szzi(l_e , J—At,, (6:22)

multiplicando os dois lados da Equacao 6.22 por (2/7):

AR/VR 24 At
—2(—J:(l—e r )—2( J (6.23)
T T

Nao € possivel encontrar uma expressao analitica exata para At; a partir da Equacao 6.23.

Entretanto uma aproximacao em séries de Taylor até segunda ordem ao redor de zero para o lado

direito da Equacgao 6.23 permite determinar uma expressao analitica aproximada para At;:
Atr = p—— T (6.24)

i ! Equacdo 6.24
: na acao 0.24:
. D q g

p

substituindo a definigdo VR =
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(6.25)

2 2
o o . 7 (D, -D,") ,
onde Aj, € a drea anular do tubo-ciclonico definida por Am = ,e AR € a

4

distancia radial entre a parede do tubo externo e a superficie de captura AR=(D.-D,)/2. No

instante inicial (t = 0) as particulas estdo na parede externa na posi¢ao axial z.

6.1.4 Estimativa da Eficiéncia de Separacao

Os tempos de residéncia axial e radial sio computados com a particula se deslocando a
partir da mesma origem no instante inicial, ou seja, da posicao axial zp na parede do tubo externo,
de modo que esses tempos podem ser comparados diretamente. A razdo entre os tempos de
residéncia axial e radial pode revelar tendéncias de aumento ou diminuicdo da eficiéncia de
separacao dos tubo-ciclonicos. Baseado na Figura 6.3 espera-se que as particulas sejam ingeridas
quando Ata/Atr >1, ou sejam separadas quando Ata/Atr <1. Desta maneira podemos pensar que o
aumento da eficiéncia de separa¢do ocorre quando Ata/Atr diminui. Como o modelo utiliza
valores médios para o campo de velocidade € preciso ter em vista que os tempos de residéncia e a

razao entre eles serdao também valores médios e estimados.

A razdo entre os tempos de residéncia axial e radial € estimada pela razao entre as Equacoes

6.16 € 6.25:

7(1+1/RA+1) 1 +Ry+
At 1 R, +1 )"
“=Inl1+ —In (6.26)
At, StkZ, | StkR, R,

Em principio a razdo de areas é uma grandeza que pode variar na faixa O<R, <.

Entretanto a faixa de aplicac@o para os separadores tubo-ciclonicos fica restrita a 0 <R4 <1, sendo
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que o limite superior ocorre para um tubo externo com diametro 1,4 vezes o diametro do tubo de

produgdo. Considerando a faixa de 0 <R4 <1 o expoente \/ 1/ 2(1 +4 R, + 1) assume valores

variando entre 1 e 1,1. No presente caso vamos aproxima-lo para a unidade de modo que a

Equacdo 6.26 pode ser simplificada.

At“:ln 1+ 1 Cn R, +1

6.27
At, StkZ, | StkR, R, (027

A eficiéncia de separagdo é proporcional a razao dos tempos Ata/Atr, entretanto a constante
de proporcionalidade deve ser ajustada a partir de dados experimentais ¢ do conhecimento do
parametro Lg. Esta andlise estd fora do escopo deste trabalho. A informacao que se quer extrair da
Equacgdo 6.27 neste trabalho € qualitativa. Se considerarmos um estado de operagdo do separador
como referéncia, podemos saber se a sua eficiéncia aumenta ou diminui se Ata/Atr diminui ou
cresce respectivamente. Isto permite avaliar como a variacdo dos parametros geométricos (AR,
D,, D, e o), operacionais (Wj,), do fluido e da particula (., p, pp, dp) influenciam na efici€ncia se
for conhecido como L4 se comporta em funcdo destes mesmos parametros. Um aspecto
interessante da Equacdo 6.27 € que os pardmetros W, dp, Lg, Wi, € a estdo representados no
primeiro termo do lado direito da expressdo, enquanto que o segundo termo contém apenas
parametros geométricos. Ele mostra que a diminui¢do da razdo de dreas Ry sempre leva a uma

diminui¢do de Ata/Atr e conseqiientemente a um aumento de eficiéncia.

Passa-se a seguir a analisar o primeiro termo do lado direito da Equacdo 6.27.

Primeiramente investiga-se a influencia da viscosidade, do didametro de particula, da inclinacdo
da hélice fixa e da vazdo na razdo entre os tempos, para isso o termo StkZ, /StkR, ¢ escrito

em funcao dos pardmetros do separador:

5 3/2

Ap-d-
SIKZ, JStR, =| 2L 8.1 o2
18- p tana-\/g D,\2R, 6.28)
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Um importante termo na Equagdo 6.28 é \/; , em que a constante de tempo definida por
(t =La/Wiy) estd relacionada a vazio Qj,, a viscosidade do liquido p, ao angulo de inclinag¢io das
hélices fixas o, aos didmetros do tubo de produgdo D, e externo De, ou seja, algumas das
varidveis que definem a eficiéncia de separacdo n. O aumento de viscosidade do liquido para um

dado cendrio de operagdo causa uma reducao no comprimento de decaimento Ly, de modo que a

velocidade radial média VR aumenta. Este efeito favorece o transporte de particulas sélidas em
direcdo ao centro do tubo onde a corrente de liquido ascendente pode arrastar as particulas e

conseqiientemente ha uma redugdo na eficiéncia de separacdao. O aumento na viscosidade traz

uma diminuicdo em +7 e também no termo (l/u)m. Conseqiientemente 0 aumento na
viscosidade resultard em um aumento na razdo entre os tempos através da Equacdo 6.27,
tendéncia que estd de acordo com resultados experimentais que mostram uma diminui¢do da

eficiéncia de separag@o sob estas condi¢des.

O didmetro de particula influi por meio do termo dp’ na Equacdo 6.28. Assim, considerando
um aumento no didmetro de particula para todas as demais condi¢des fixas, observa-se pela
Equacdo 6.27 que hd uma diminui¢do na razdo entre os tempos € um aumento na eficiéncia de
separacdo, tendéncia que estd em concordancia com resultados experimentais. Um aumento da

inclinacdo das hélices fixas o causa uma diminuicdo em L4 e um aumento na razdo entre os

tempos através dos termos 1/tanc e \/; na Equacdo 6.28, ocorrendo uma conseqiiente

diminui¢do da eficiéncia de separacdo. O termo 1/tano esta associado a componente tangencial
da velocidade através de U = W/tana.. A diferenca de densidades influi através do termo Ap3/2 na
Equacdo 6.28 e atua no sentido diminuir a razdo entre tempos € melhorar a separagdao quando ha

um aumento na densidade do sélido em relagcdo a densidade do fluido.

A seguir € realizada uma andlise de sensibilidade da Equacdo 6.27 em funcdo da razdo de
areas e da constante de tempo. Para isto foi necessdrio desenvolver um cendrio de operacdo com
as seguintes propriedades: viscosidade de liquido de 100 cP, didmetro de particula de 900 pum,
diferenga de densidade solido-liquido Ap = 1900 kg/m3, angulo de inclinacdo das hélices fixas o=

10 graus e didmetro do tubo de produ¢do D, = 48 mm. O primeiro termo do lado direito da
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Equacdo 6.27 é calculado para trés valores da constante de tempo: t=0,5s,t1=1set1=25s. Os
trés valores escolhidos para t se situam dentro de uma faixa de valores obtidos de dados
experimentais. A Figura 6.4 mostra a variacdo do primeiro termo do lado direito da Equacdo 6.27
em funcdo da razdo de dreas Ra para o cendrio de operacdo desenvolvido. Nota-se que hd uma
diminui¢do do primeiro termo do lado direito da Equa¢do 6.27 para uma diminui¢ao na razao de

areas Ra e também para um aumento de t.

LN (1+1/Sz(Sr}"?)

O T T T T T T T T T
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
RA

Figura 6.4. Variacdo do primeiro termo do lado direito da Equacdo 6.27 em funcao de R para

trés valores de t.

Analisa-se em seguida apenas os parametros geométricos através do segundo termo do lado
direito da Equacao 6.27. A Figura 6.5 mostra a variagdo do segundo termo do lado direito da
Equacdo 6.27 em fun¢do da razdo de dreas Ra para um didmetro do tubo de produgdo D,=48 mm.
Observa-se um aumento do segundo termo do lado direito da Equagdo 6.27 com a diminui¢do de
Ra, 0 que contribui para uma reducdo da razdo entre tempos e melhora na eficiéncia de

separacao.
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LN (1+1/RA)
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Figura 6.5. Variacdo do segundo termo da Equacdo 6.27 em funcao de Ra.

A Figura 6.6 mostra a razao entre tempos dada pela Equacdo 6.27 combinando-se os dois
termos estudados. A andlise € em funcdo do pardmetro Ra considerando-se o cendrio de operagdao

desenvolvido para trés valores da constante de tempo: 1=0,5s,1=1set=2s.

Pode-se observar a tendéncia de diminui¢c@o da razdo entre tempos com a diminuicdo de Ra
e também com o aumento de t. Considerando uma particula com iguais tempos de residéncia
axial e radial de modo que Ata/Atr = 1, a sua trajetoria deverd passar pelo limite inferior da
superficie de captura, ver Figura 6.3. Este caso representa um limite entre separacao ou ingestao
de particulas, sendo que, para Ata/Atr < 1 hd separacdo e para Ata/Atr > 1 hd ingestdo de
particulas. No entanto, como ndo se conhece a constante de proporcionalidade entre Ata/Atr e a
eficiéncia de separacdo, interessa mais saber se ha um aumento ou diminuicdo da razdo Ata/Atr de
um cendrio para outro. Considere-se, a titulo de exemplo, o separador Cavins operando no
cendrio desenvolvido. Se o didmetro do tubo externo do Cavins, D, = 61,4 mm, for reduzido para
52 mm, a razdo de dreas correspondente diminui de Ry = 0,63 para Ry = 0,17 e

conseqiientemente, a razao entre tempos diminui de 2,4 para 0,8 para 1=0,5s.
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RA

Figura 6.6. Variacdo da razdo entre tempos em fun¢do do parametro geométrico Ra.

Nota-se que a reducdo do didmetro do tubo externo leva a um aumento na eficiéncia do

separador através da redugdo na razao entre tempos.

Desenvolve-se a seguir um segundo cendrio de operacdo para andlise de sensibilidade da
Equagdo 6.27 com as seguintes propriedades: viscosidade de liquido de 20 cP, didmetro de
particula de 900 pm, diferenca de densidade sélido-liquido Ap = 1900 kg/m’, angulo de
inclinagdo das hélices fixas a= 10 graus e didmetro do tubo de producdo D, = 48 mm. A Figura
6.7 mostra a razao entre tempos dada pela Equacdo 6.27 em funcdo do parametro Rp
considerando-se o segundo cendrio de operacdo para trés valores da constante de tempo: t = 0,5

s, T=1set=2s.
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Figura 6.7. Variacdo da razdo entre tempos em fun¢do do parametro geométrico R4. Segundo

cendrio de operacao.

Considera-se o separador Cavins operando de acordo com as defini¢des no segundo
cendrio. Para a razdo de 4reas do Cavins, Ry = 0,63, a razdo entre tempos € de 0,3 para t = 0,5 s.
A andlise de sensibilidade da Equacgdo 6.27 realizada com os dois cendrios propostos mostra uma
concordancia entre a tendéncia indicada pela razdo entre tempos e dados experimentais de
eficiéncia de separacdo do separador Cavins. Considerando o R,y do Cavins, a mudanca do
primeiro cendrio de operacdo com viscosidade de 100 cP para o segundo cendrio com viscosidade
de 20 cP diminui a razao Ata/Atr de 2,4 para 0,3, ou seja, hd uma reducao de 8 vezes. A Tabela
6.1 mostra dados de testes experimentais realizados com o Cavins, reportados no Capitulo 4.
Observa-se que, para uma redugdo da viscosidade de 100 cP para 23 cP ha um aumento da
eficiéncia de separacdo correspondente da ordem de 10 vezes. Mesmo considerando a pequena
diferenca entre os cendrios da andlise de sensibilidade da Equacdo 6.27 e os cendrios dos testes
experimentais, observa-se uma proporcionalidade entre a razdo Ata/Atr e a eficiéncia de
separacao 1 para o Cavins. A constante de proporcionalidade devera ser determinada em futuros

estudos.
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Tabela 6.1. Testes de eficiéncia de separacao realizados com o Cavins.

teste Qin Ap 1) d, n
#  (m/d) (kg/m’) (cP)  (um) (%)

26 116 1695 100 900 9

43 116 1731 23 900 95

Observa-se nas Figuras 6.6 e 6.7 que a razdo entre tempos pode assumir valores negativos.
Este resultado ndo possui sentido fisico. Para que Ata/Atr seja positivo, é necessario que o

argumento do logaritmo na Equacao 6.15 seja maior que 1, de modo que:

RN
22

substituindo as Equacdes 6.10 € 6.12 em 6.29 e rearranjando os termos chega-se a:

StkZ.,

W . (6.30)

R, >

A Equagado 6.30 estabelece a condic@o para que Ata/Atr seja positivo. Ocorre, porém, que
tanto StkZi, quanto StkR;, dependem de Wj,, e conseqiientemente de Rs. Ao modificar Ry
modifica-se Wi, e L4, portanto existe uma dependéncia entre T e Ra. As Figuras 6.6 ¢ 6.7
mostram que para um mesmo cendrio de operagdo uma diminui¢do em T desloca a curva Ata/Atr
para cima. Para os fins da presente andlise considerou-se que t € R eram parametros
independentes, assim, o efeito que escapa ao atual modelo unidimensional é o quanto Ata/Atr se
desloca no eixo das ordenadas para uma variacdo em Ra. A proporcionalidade entre t e Ry deve

ser objeto de futuros estudos experimentais, os quais também estdo fora do escopo do presente

trabalho.

Para referéncia a Tabela 6.2 mostra um painel do comportamento da razao entre 0s tempos

de residéncia em func¢do de aumentos nos parametros analisados. As setas para cima indicam
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aumento, para baixo, diminui¢do, a interrogacdo significa que o modelo ndo realiza progndstico.
A segunda coluna da esquerda para a direita mostra a proporcionalidade de cada pardmetro na

Equacdo 6.28. A ultima coluna indica a tendéncia de variacdo para a efici€éncia de separacao.

Tabela 6.2. Variacao da razdo entre tempos em funcao dos argumentos dos In da Equagao 6.27.

StkZin(StkRin)"?  1+1/Rx  ()'»  Ata/Atr n
wt ~ ()27 . il +
d t ~ dp® . - !
ot ~ Vtana~t - + t
Rt | -UD,2R) 4 ? +
QT At - ? ? ?

“« « > «

A Tabela 6.2 ¢ um resumo dos principais resultados do modelo unidimensional. Ela mostra
que o aumento de:

(a) viscosidade causa uma redugio em n;

(b) diametro de particula causa um aumento em n;

(c) inclinacdo das hélices causa uma reducao em n;

(d) R causa uma reducao de n.

O modelo € inconclusivo com relacdo ao aumento de vazdo pois ndo se conhece como t

varia com o aumento de vazao.

A seguir sdo apresentados alguns comentarios sobre Ly. O comprimento de decaimento Ly
depende, dentre outros parametros, da geometria, da viscosidade e da rotagcdo do fluido. Expresso
em termos adimensionais, Ly depende dos nimeros de Reynolds Re, de Froude Fr e da razdo de

areas R, onde Re e Fr foram definidos no Capitulo 4.

* O aumento de vazdo apresentou resultado contrdrio ao esperado. E necessdrio obter mais dados a respeito da

variagdo de T com a vazao.
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Para Wj, constante, aumentando Fr ou Re aumenta-se L4, conseqilientemente aumenta-se t
e, pelas Equacdes 6.28 e 6.27 melhora-se a eficiéncia de separacdo. Para Re constante, Lg4
dependerd de Fr através da rotacdo do fluido, que por sua vez € fungdo do angulo de inclina¢do
das hélices fixas o e do comprimento da chicana. Para um angulo o fixo, quanto maior o
comprimento da chicana mais rapidamente a rotagdo ird decair, diminuindo Ly e t, e dificultando
a separagdo. Portanto, € desejdvel que os separadores tubo-ciclonicos possuam o menor
comprimento de chicana possivel para que a rotacdo e o comprimento de decaimento L4 se
prolonguem o maximo possivel, favorecendo a separagdo. O efeito da variacdo de Ry no modelo
unidimensional ainda precisa ser confirmado experimentalmente, porém hd indica¢des que sua
redugdio leva a uma melhora na eficiéncia de separacdo. E preciso considerar ainda que hd
limitacOes de operagcdo na variagdo de Ra, isto €, o menor valor que Ry pode assumir é aquele

que produz uma folga anular tal que seu espacamento radial € maior que a dimensido da maior

particula s6lida que passa pelo separador.

Por enquanto ndo € possivel tirar conclusdes da influéncia da variacdo de vazdo na razao
entre os tempos de residéncia, pois para um aumento de vazdo ocorre um aumento em Lg4 e
também em Win, de forma que ndo é possivel afirmar se para um aumento de vazao o parametro
T iré crescer ou diminuir. E necessdrio obter dados experimentais relacionando a variacdo de Lg e
Win em funcdo da variagio de vazdo. E necessdrio também, realizar simulacdes numéricas mais
realistas onde se leve em conta os jatos na entrada e a influéncia da turbuléncia no campo de
escoamento. Por fim, deve-se levar em conta as limitacdes do modelo unidimensional, que utiliza
um decaimento linear como uma aproximagdo para se obter o campo de velocidades, isto &,

talvez este modelo linear de decaimento nao descreva propriamente o fendmeno fisico.

6.2 Analise Comparativa das Configuracoes de Separadores Testados

Na etapa experimental do trabalho, buscou-se avaliar a influéncia da rotagao do fluido na

eficiéncia de separacdo através de uma configuracdo de separador que dissipa a componente
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tangencial da velocidade, esta configuracao foi designada por B1. Os resultados dos testes

realizados com o Cavins e o B1 estdo no Capitulo 4.

O estudo numérico e experimental do separador tubo-ciclonico revelou mecanismos do
escoamento importantes para se entender o processo de separagdo de sélidos, como a
transferéncia progressiva de liquido da corrente descendente para a ascendente que gera uma
componente de velocidade na dire¢do radial no escoamento. Este efeito permite compreender
porque a configuracdo B1 ndo apresentou bons resultados, e possibilita igualmente entender as

caracteristicas favoraveis a separacao dos tubo-ciclonicos.

Desenvolve-se a seguir com base no modelo unidimensional uma andlise comparativa entre

os separadores Cavins e B1.

6.2.1. Analise Comparativa: Cavins e Bl

A Figura 6.8 mostra representacdes esquematicas do separador Cavins e da configuracao
B1, extensdo ao Cavins testada experimentalmente. A configuracdo Bl consiste de um
prolongamento da chicana do Cavins com comprimento total L= 387 mm. Considerando um
cendrio de operacdo com vazdo, viscosidade e didmetro de particula constantes, o prolongamento
da chicana no Bl atua aumentando a drea de atrito do fluido com as paredes e reduzindo

conseqiientemente a rotacdo do fluido. Ao reduzir a rotacio do fluido hd uma reducdo do

comprimento de decaimento Ly. Observa-se pela Equagdo 5.4 que Ly ¢ VR sdo inversamente

proporcionais, ou seja, quanto menor o comprimento de decaimento L4 maior serd a velocidade

radial média VR do liquido para satisfazer a conservacdo da massa. O aumento da velocidade
radial do liquido favorece o deslocamento das particulas para o centro do tubo, onde elas podem
ser arrastadas pela corrente ascendente do fluido. Desta forma, a reducdo em L4 na configuracio
B1 em relacdo ao Cavins acarreta uma diminui¢do na eficiéncia de separacdo. Os resultados de

testes experimentais realizados com o Cavins e B1 confirmam estd andlise.
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Figura 6.8. Configuracdes de separadores: Cavins e Série B1.

As Figuras 4.1 e 4.2, repetidas abaixo por conveniéncia mostram, respectivamente a
eficiéncia de separacdo do Cavins e do B1 em funcdo da viscosidade para duas vazdes: 60 m’/d e
116 m’/d e esferas de vidro de 900 um de didmetro. Os resultados experimentais mostram que a
eficiéncia de separacdo do Cavins aumenta rapidamente com a diminuicdo da viscosidade, se
aproximando de 100% para a viscosidade de 20 cP. A Figura 4.2 mostra que a eficiéncia de
separacdo do B1 se manteve constante e abaixo de 20% em uma faixa de viscosidade que vai de
113cP a 23cP. Para a viscosidade de 1 cP a eficiéncia do B1 € de 100%, porém, comparado ao

Cavins o B1 devera se aproximar da eficiéncia de 100% para valores de viscosidade menores.
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Figura 4.1. Ensaio experimental de eficiéncia de separacdo com o Cavins em fun¢do da

viscosidade para vazdes de 60 m*/d e 116 m*/d. O material particulado foi esfera de vidro de

diametro de 900um.
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Figura 4.2. Ensaio experimental de eficiéncia de separacdo com o B1 em funcdo da viscosidade
para vazdes de 60 m’/d e 116 m’/d. O material particulado foi esfera de vidro de didmetro de

900pm.

Os resultados experimentais mostram uma maior eficiéncia de separagdo do Cavins em uma

grande faixa de opera¢do. Como as duas configuragdes Cavins e B1 sdo idénticas nos demais
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aspectos, o prolongamento da chicana na configuracdo Bl foi o responsdvel pelo mau
desempenho desta configuracdo ao eliminar a rotacdo do fluido. Estes dados apdiam a andlise
realizada a partir do modelo unidimensional e reforcam a importancia de se manter a rotacao do

fluido pelo maior comprimento possivel, prolongando assim Lg.

A andlise comparativa entre os separadores Cavins e B1 a partir do modelo unidimensional
fornece uma explicacdo para o mau funcionamento do separador B1 e, acima de tudo, permite
entender melhor como os parametros geométricos dos separadores tubo-ciclonicos influenciam a
eficiéncia de separacdo ao afetar a rotacdo do fluido e conseqiientemente o comprimento de

decaimento.
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Capitulo 7

Conclusoes e Sugestoes para Proximos Trabalhos

Como principais contribui¢cdes do presente trabalho tem-se a formagao de um conhecimento
quantitativo do processo de separacio solido-liquido dos tubo-ciclonicos. A andlise experimental
fornece uma correlacio para projeto, que permite dimensionar estes separadores para diferentes
cendrios de operacdo. Complementarmente, este trabalho contribui com um entendimento da
fisica do fendmeno de separacdo sélido-liquido obtido através da andlise numérica e do modelo

unidimensional proposto. Os objetivos deste trabalho foram assim alcancgados.

Os resultados obtidos na etapa experimental deste trabalho revelam que um aumento da
viscosidade do liquido, em geral, conduz a uma reducdo da eficiéncia de separacdo do tubo-
ciclonico. Para uma dada razio de didmetros, D./D,, a magnitude da reducdo depende,
principalmente, da vazdo de liquido, do didmetro das particulas e da drea do jato. Sem considerar
os efeitos destas varidveis simultaneamente niao € possivel estimar a eficiéncia de separacdo. O
projetista deste tipo de separador possui poucas opg¢des para melhorar a eficiéncia de separacdo
em cendrios de aplicacdo com liquidos de elevada viscosidade. Os principais recursos sdo: a
vazao de liquido ou a drea da secdo transversal do jato. O aumento da vazdo de liquido e a
reducdo da area transversal do jato levam a um aumento da eficiéncia. Enquanto que o primeiro
foi verificado experimentalmente o ultimo foi previsto por meio da correlagdo. A &rea de
descarga do jato é uma importante varidvel a ser verificada experimentalmente pela sua
influéncia no parametro adimensional Fr, pois através dos testes experimentais Fr s6 variou em

funcdo da vazdo. Do ponto de vista construtivo, a diminui¢do da drea do jato pode ser alcancada
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mudando-se o angulo das pds ou mesmo aumentando o nimero de pds. Destaca-se também que
uma variacdo do angulo das pés entre 1 grau a 10 graus ndo influencia a eficiéncia de separagao.
De modo similar, a diferenca de densidade entre o liquido e o sélido e a concentracio de s6lidos
na entrada inferior a 0,1% também ndo influenciam a eficiéncia de separacdo. Por dltimo, mas
ndo menos importante, ¢ o tamanho da particula. Quanto menor for o didmetro da particula,

menor serd a eficiéncia de separagao.

As caracteristicas acima descritas baseiam-se em dados experimentais € na correlagdo
obtida a partir da anélise dimensional do separador. Cabe destacar dois pontos; sobre os dados
experimentais e sobre a correlacdo. Os dados experimentais deram todo o suporte para a andlise
desenvolvida, entretanto os testes ndo exploraram o efeito da varia¢do da area de descarga do jato

ou o da variacdo do numero de hélices.

A correlagdo obtida se demonstrou uma efetiva ferramenta para projeto. Porém, mais do
que prever a eficiéncia de separacdo ela descreve a acdo combinada de todos os pardmetros
operacionais e geométricos do separador. Ela permite discriminar se a variagdo de um dos
pardmetros ou simultaneamente de varios deles pode aumentar ou reduzir a eficiéncia de
separacao. Assegurando-se a similaridade geométrica com o modelo testado pode-se, por ‘scale-
up’, desenvolver projetos para vazdes de 60 m’/d até 600 m’/d em cendrios de liquidos com
viscosidade elevada. Desta forma ela permite ao projetista a escolha do melhor cenario de

aplicacdo.

O estudo numérico desenvolvido no Capitulo 5 revelou os mecanismos do escoamento
responsaveis pelo processo de separacdo de solidos em tubo-ciclonicos. Eles ratificam o
comportamento da eficiéncia observado experimentalmente. O separador tubo-ciclonico
apresenta uma corrente de liquido com sélidos em suspensdo na dire¢cdo axial em sentido
descendente e outra corrente, paralela a esta, porém em sentido ascendente isenta de sélidos se a
separagdo ocorreu com sucesso. O sucesso ou ndo da separacao se deve ao movimento tangencial
do liquido que € progressivamente desacelerado na direcdo axial. A distancia do ponto de
descarga das hélices até o ponto onde o liquido cessa de ter movimento tangencial € chamada de

comprimento de decaimento, Ly. Quanto maior for Ly mais lentamente o fluido é transferido
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radialmente da corrente descendente para a ascendente e isenta de sélidos. Com o comprimento

de decaimento Ly estima-se pela Equagdo 5.4 a velocidade radial média VR , responsavel pela
progressiva transferéncia de massa da corrente descendente para a ascendente. Quanto menor for

esta velocidade radial mais eficiente serd o separador.

O processo de separacdo é estudado introduzindo-se os conceitos de velocidade terminal,
numero de Stokes e superficie de captura. O nimero de Stokes é definido como a razdo entre a
velocidade terminal de Stokes da particula e a velocidade do fluido. Sdo definidos os niimeros de
Stokes nas direcOes axial e radial. O conceito de superficie de captura € definido com base no
nimero de Stokes. Se uma particula atravessar a superficie de captura, ela ndo serd mais
separada, mas arrastada pela corrente ascendente. Estes conceitos auxiliaram a andlise da
influéncia do aumento de viscosidade, de vazdao e do diametro de particula na eficiéncia de

separacdo.

As Equagdes 5.3 e 5.4 estabelecem a base para o desenvolvimento do modelo
unidimensional no Capitulo 6. Este modelo explica o funcionamento do separador tubo-ciclonico
e podera vir a ser uma nova ferramenta de projeto para este dispositivo. A partir do parametro Ly
este modelo permite calcular as velocidades axial e tangencial, os nimeros de Stokes axial e
radial, e delimitar a superficie de captura. Foram desenvolvidas expressdes para os tempos de
residéncia axial e radial da particula em termos de pardmetros operacionais e geométricos. A
razdo entre os tempos axial e radial expressa uma tendéncia de aumento ou diminuicdo da

eficiéncia de separacdo em fungdo da variagdo dos parametros operacionais € geométricos.

O estudo numérico, o modelo unidimensional e os dados experimentais obtidos mostram
que para a geometria estudada deste separador a eficiéncia de separacdo aumenta quando a
viscosidade diminui, o didmetro da particula aumenta ou a vazdo aumenta. Este ultimo fator,
apesar de ser verificado experimentalmente ndo foi previsto pelo modelo unidimensional. Por
outro lado, o modelo indica uma tendéncia de aumento da eficiéncia de separagdo com a
diminui¢do da razdo entre a drea do espago anular e a drea de produgdo. Este fato deve ser

investigado experimentalmente.
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O estudo numérico e o modelo unidimensional permitem estabelecer uma base de
comparagdo entre os dois tipos de separadores estudados neste trabalho e afirmar que o conceito
do tubo-ciclonico é o melhor entre eles. Isto se deve ao fato do tubo-ciclonico ter uma
componente de velocidade tangencial que faz com que o seu comprimento de decaimento L4 seja

maior que o de qualquer outra configurag¢do estudada que ndo apresenta movimento tangencial.

O fato da componente tangencial de velocidade ser decisiva para uma melhor eficiéncia do
separador tubo-ciclonico em relacdo as outras configuragdes ndo era conhecido anteriormente a
este trabalho. Uma predi¢cdo de eficiéncia de separacdo pode ser realizada para configuracdes de
separadores tubo-ciclonicos com duas hélices fixas e uma razdo de dreas constante por meio da
correlacdo desenvolvida neste trabalho, e que foi implementada em uma planilha eletronica.
Pode-se melhorar a eficiéncia de separacio reduzindo-se o didmetro externo do separador, isto €,
realizando um ‘down-sizing’ das dimensdes atuais de modo a atender a cendrios de aplica¢ao ndo

atendidos pelos separadores atuais.

Para futuros trabalhos, sugere-se um estudo numérico tridimensional do separador, levando
em conta o efeito dos dois jatos turbulentos, assim como a dupla curvatura do escoamento.
Assim, o modelo de turbuléncia a ser usado devera introduzir correcdes de curvatura e prever a
relaminarizacdo do escoamento. Simulacdes bifdsicas em regime transiente utilizando as
abordagens Euleriana ou Lagrangiana podem fornecer resultados mais acurados ao se considerar
o efeito das particulas sélidas no escoamento. Um importante pardmetro para validacdo de
resultados numéricos € o comprimento de decaimento L4. Para o modelo unidimensional
proposto no presente trabalho, sugere-se uma investigagdo experimental relacionando a variagdo

de L4 e Wi, em funcdo da variacdo de vazao.

112



Referéncias Bibliograficas

Bergles et al. Two-phase flow and heat transfer in the power process industries. Hemisphere,

1981.

Clift, R., Grace, J.R., Weber, M.E. Bubbles, Drops, and Particles. Academic Press, INC. 1978,
380 p.

Crowe CT, Sharma MP, Stock DE. The Particle-Source-In-Cell Model for Gas-Droplet Flows.
ASME J. fluids Eng., pp 325 — 332, 1977.

Fox, R. W., McDonald, A. T. Introducdo a mecdnica dos fluidos. 5.ed. Rio de Janeiro. LTC,
2001, 504p.

Hoffmann, A.C. and Stein, L.E. Gas Cyclones and Swirl Tubes: Principles, Design and
Operation. Springer-Verlag, 2002, 334p.

Ishii, M. Thermo-fluid Dynamic Theory of Two-phase Flow. Eyrolles, Paris, 1975.

Martins, J.A., Rosa, E.S. Analysis of Swirl Tube as Downhole Desander Device. Proceedings of
the 18th International Congress of Mechanical Engineering — COBEM 2005. Ouro Preto,
Novembro 2005. ABCM, CD-ROM, 8 p.

Martins, J.A., Rosa, E.S., Souza, R.O. Experimental Analysis of Swirl Tubes as Downhole

Desander Device. Proceedings of the 9th Latin American and Caribbean Petroleum

113



Engineering Conference -LACPEC 2005. Rio de Janeiro, Junho 2005. SPE Inc., CD-ROM,
6 p.

Maxey, R. M., Riley, J. J. Equation of Motion for a Small Rigid Sphere in a Nonuniform Flow.
Phys. Fluids, 26, p. 883-889, April 1983.

Patankar, S.V. Numerical Heat Transfer and Fluid Flow. Hemisphere, Washington, E.U.A, 1980.

Polis. The Phoenics On-Line Information System. 2005, http://www.cham.co.uk/.

114



Anexo |

Dinamica de Particulas Soélidas em Meio Fluido

I.1 Forcas que Atuam em uma Particula Sélida Imersa em um Fluido

O célculo da trajetéria da particula € feito integrando-se a sua equac¢do de movimento em
um referencial lagrangeano. As forgas atuantes em uma particula em meio a um escoamento

fluido foram estudadas por Basset, Boussinesq e Oseen, entre outros (Maxey and Riley, 1983).

Nesta abordagem, os campos de pressdo e de velocidade da fase continua ndo sdo alterados
pela presenca das particulas devido a baixa concentracdo volumétrica de sélidos. O modelo

trabalha com concentracdes volumétricas menores que 1%.

Neste trabalho consideram-se as seguintes forcas atuando sobre uma particula em meio a
um escoamento fluido: forga de arrasto, forca devido ao gradiente de pressdo do fluido e forga de

empuxo. A expressdo da 2* Lei de Newton para uma particula é dada por:

P F v B4 F,, (L)

onde:

e F , € aforca de arrasto;
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e F » € aforca de empuxo, ou o peso liquido;
. ﬁp ¢ a forca de pressio.

e m, € amassada particula.

dU

p
dt

€ a aceleracdo da particula.

Passa-se a seguir a constituir os modelos que representam as forcas de arrasto, empuxo e

pressao.
I.1.1 Forca de Arrasto

A forcga de arrasto atua quando ha velocidade relativa entre o fluido e a particula e é dada

por:
F,=D0-0,), 12)

em que U é a velocidade do fluido, U , € avelocidade da particula e D € uma fung@o de arrasto
dada por:

A . 1.3)

p

D:%pCD‘(j—Up

Na Equacdo 1.3, p € a densidade do fluido, Ap ¢ a drea frontal da particula e C,, € o

coeficiente de arrasto, que € definido por:
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D

= 1.4
" 12pU°A, 4
onde A, € definida por:
rd’
A = YR (L.5)

e d é o didmetro Sauter da particula.

Aproximando as particulas sélidas por esferas, o coeficiente de arrasto € calculado segundo
a seguinte correlagao (Clift er al, 1978) que € valida para uma particula rigida esférica em
escoamento com Re, < 3.10° , em que Re, € o nimero de Reynolds da particula baseado em seu

diametro Sauter e no mddulo da velocidade relativa entre a particula e o fluido:

Cp =22 (140.15Re, " ) 042 (L6)
Re, 1+4.25.10*Re,
onde o nimero de Reynolds para a particula Re, é¢ dado por:
p‘ﬁ ~U N
Re, =———, @7
Y7,
sendo que ‘(7 -U p‘ representa a velocidade relativa da particula, e seu modulo € dado por:
G-0,|=yU-v,f+V-v,]+W-w,]. (L8)

A Figura 1.1 mostra a curva para o coeficiente de arrasto sobre uma esfera em fungdo do seu

nimero de Reynolds.
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Figura I.1. Coeficiente de Arrasto em Func¢do do Nimero de Reynolds para Esfera.

2 . . 24 . ~
E conveniente expressar C, por meio do fator ——, assim a Equacdo 1.6 pode ser re-

Rep

escrita como:

Co=n f(Re,), (L9)
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onde

0.42Re,
24(1+4.25x10*Re, ') |

0.687
f(Re,)=[1+0.15Re, " + (1.10)

Por conveniéncia a Figura 1.2 mostra a fungdo f(Re,) versus Re,,.

10000 -
1000 -
E 100 -
10 -

0.1 1 10 100 1000 10000 100000 1000000

Re,

Figura I.2. f(Re,) em func¢do do nimero de Reynolds para esfera.

Observa-se na Equacdo 1.9 que para Re,, <1 temos o coeficiente de arrasto sobre uma esfera

em um Regime de Stokes, C,=24/Re,.

Substituindo as Equagdes 1.9 e 1.7 na Equacdo 1.3 temos a fun¢do de arrasto D:

rearranjando os termos obtém-se:
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D=3z f(Re, )ud. (L.11)

I.1.2 Forca de Empuxo

A forca de empuxo € causada pela diferenca entre o peso da particula e o peso de seu
volume de liquido deslocado. Ela pode ser expressa pela diferenca de densidades entre a particula

e o fluido sob a acdo de um campo gravitacional e é dada por:

ou

F.=m Eg, (1.12)

onde Ap € a diferenga de densidades (p, - p), V', € o volume da particula, g € o vetor aceleragéo

da gravidade e a constante E € dada pela razdo de densidades, E = (1 — ,0/ o, ) No caso em que a

particula e o fluido tém a mesma densidade, a for¢a de empuxo € nula.

I.1.3 Forca de Pressao

A forca de pressdo na particula é resultante do campo de pressdo causado pelo movimento

do fluido, e € dada por:
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N

F,=-V,VP, (1.13)
onde V', € o volume da particula.

Freqiientemente € conveniente expressar o volume da particula por meio da razdo entre sua

massa e densidade; assim temos:

- m -
F,=——2VP, (1.14)

1.2 Equacao Geral da Aceleracao da Particula

Substituindo as Equacgdes 1.2, 1.12 e 1.14 na Equacdo I.1 tem-se que a aceleracdo da

particula é expressa por:

40, - PwG-v,)rEz-L, (L15)

separando os termos com U , tem-se:

dU R 77 .
[Py P Dy 016)

dt m, o, m,

Definindo-se um parimetro A, de natureza vetorial que possui dimensio (m/s?) e um

parametro B de natureza escalar que apresenta dimensao de (1/s) por:
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—

A= £U+E§—E b

, 1.17)
m, o, m

e substituindo as defini¢des de A eBna Equacgdo 1.15 vamos ter as defini¢cdes de aceleracdo da

particula expressa de forma compacta por meio dos parametros A eB.

(I.18)

1.3 Calculo da Velocidade da Particula entre os Instantes (t)e (t+ At)

Para determinar a velocidade da particula € necessdrio integrar a sua equagdo da aceleracio

no tempo. Antes porém vamos definir os eixos coordenados e suas respectivas velocidades:

Eixo Coord. Comp. Velocidade
X U
y \"
z w
Os componentes do parametro A sio:
£U+ Eg. - dP/dx
mP pP
- P
A=|—V+ Eg - d_ﬁa’y , (1.19)
m[’ ’ pP
Doy g - Pl
L Pp ]

e a Equacdo 1.18, escrita em termos das componentes x,y e z fica sendo
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v, /dr] [A U

x P

dv,/dt |=|A, |-B|V, |. (1.20)

Y

dw, [dt| | A, w

P
As equacdes das componentes da aceleracao podem ser representadas de forma genérica como:

4 _ 4 po. (1.21)
dt

onde ® pode representar uma das componentes de velocidade da particula: U,, V, ou W, .

A Equacdo 1.21 pode ser integrada por separacdo de varidveis, supondo-se que durante o
lapso At os parimetros A e B permanecam constantes e iguais aos valores determinados nos

instantes t:

J'cb(HAz) dd _ J-HAt dr. 1.22)
o) A()-BH)d
que resulta em:
@(t+At)=%(l—e‘“’)+ PN, (1.23)
t

onde B com dimensdo de (1/s) pode ser associado ao reciproco da constante de tempo e sua

defini¢do € obtida substituindo-se a Equacdo .11 na Equacgdo 1.17:

18 Re
B:lZEZLZP), (1.24)
T m p,d

p
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Substituindo B por 1/7 na Equagdo 1.23 obtém-se as componentes de velocidade em fungdo

do tempo e da constante de tempo 7 .
Dt +At)= At + (D) - Ar)e ™/ . (1.25)

A formulagdo dada pela Equagio 1.25 € interessante pois indica que, para At/z > 3, a parte

transiente (®(r)— A7)e /" vai a zero rapidamente. Pode-se relacionar Af/z >3 a pelo menos

uma das seguintes situacoes:

e 1 — o, fluido muito viscoso.

e d — 0, particula muito pequena.

Nestes casos, a velocidade da particula tende a um valor definido, que € a sua velocidade

terminal:

D),y mina = AT - (1.26)

A velocidade terminal ndo varia com o tempo se A e 7 forem tomados como constantes,
isto €, os campos de velocidade e de pressao do fluido sdo uniformes. Mesmo para os casos em
que A e 7 nao sejam constantes, esta formulacao fornece informagdes importantes a respeito do
comportamento da particula. Quando a razdo entre o tempo caracteristico do escoamento for
muito maior que a constante de tempo pode-se dizer que a particula se ajusta rapidamente as

condig¢des locais do escoamento.
Se as componentes U, V e W variam ao longo do campo, a velocidade da particula e sua

trajetéria devem ser calculadas para pequenos passos de tempo levando-se em conta as variacoes

espaciais de U, V e W, e também do gradiente de pressao.
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1.4 Determinacio da Posicao da Particula

A posicao da particula no instante ( t +At ) € calculada a partir da integral da velocidade da

particula:

— t+At —
S = j U dr. (1.27)

Figura 1.3. Posicao da Particula.

As componentes do vetor posi¢ao S da particula sdo dadas de forma genérica por:

(@, ¢c+an+@ (1))
2

¢, (t+AN)=¢ 1)+ ‘At (1.28)

onde ¢, representa genericamente as componentes do vetor posi¢ao S = (X Y, Z, )

L5 Algoritmo de Calculo
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Para calcular a velocidade e posi¢ao da particula € preciso conhecer o campo de velocidades

. ~ o e e 4 .~ o 0 0 0
do fluido, o campo de pressdes e os valores iniciais do vetor posi¢dao S = (X , Y, 2, ) e

velocidade U » = (U pO,VPO,WPO). O célculo iterativo segue a seguinte seqii€éncia:

Passo 1: Entrada dos valores iniciais da velocidade e posi¢cdo da particula no instante (t=0).

Up = (UPO’VPO’WPO)
S=(x vz’

p > p TP

Passo 2: Calculo da velocidade relativa, da constante de tempo 7 e do parAmetro A no instante (

t=0). Os indices (i) representam as coordenadas (X,y,z).

0-0, =\/(U—UPO)2 wV-vf ew-wf
Re - p‘(j—lj[, d
U
pd’

_EU_ aP/dx |
i £, dp/pa’
- D - - P
Ap (l): m_v AE(l)z Eg, Ap (l): o
p Eg 'DP
D, : dP/dz
BT L Py ]
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Passo 3: Célculo dos novos valores da velocidade U p = ( v, ,Wp) e posicdo S = (X Y,.Z p)

r’ r’

no instante ( t +At ), baseados em 7 e A avaliados no instante (t ). A posicdo da particula no

instante ( t +At ) depende da velocidade da particula no instante ( t ) anterior.

U, (t+A8) = (A (0) + A, () + A, (0) 71— /)4 U (1) e ™"

V,(t+ M) = (A, (0 + A () + A, () 1= /7 ) 4V () e /7

W, (1 + A1) = (A (2) + Ay (D) + An(2) (=7 )+ W (1) ™7

(U, @+an+U, (t))m

Xp(t+At)=Xp(t)+

2
Y, (t+ A=Y, (1) + (Vp (¢ +At2) +V, (t))-At
Zp (t+Ar) = Zp 1)+ (Wp (¢ +At2) +Wp (l))At

Passo 4: Ir para o passo de tempo seguinte.

U,0)=U,(t+An)
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V. (1)=V, (t+ A1)

W, (@) =W, (1 +Ar)

X, (0)=X,(+A0)
Y, (1) =Y,(1+Ar)

Zp(t)zZp(H—At)

Passo 5: Retornar ao Passo 3.

1.6 Caso Especial: Particula em Queda Livre com Fluido Parado

Considerando-se uma particula esférica que parte do repouso e desce em um recipiente com
fluido parado. As forgas que atuam na particula sdo: forca de empuxo e forga de arrasto, atuando

na direcdo z (Figura 1.4).

Fe

|

Figura [.4: Particula em Queda Livre com Fluido Parado.

A componente de velocidade da particula na direcao z é dada por:

W, (1 +A0) = (Ay (2)+ A, (2) + Ap(2) (1= )+ W (1) e ™7
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onde os parametros A e B tém a forma:
A, (2)=-FEg Bzﬂzl.
m, T
Substituindo A e B na equagdo da velocidade na dire¢do z:
W, (t+At) =—Eg r(l —e‘A’/T)+ W (1) oM/ |

Parat =0, W,(r) =0 entéo temos:

W, +An=-(1-p/p,)gz(l—e/).

Como a densidade da particula € maior que a do fluido, a for¢a resultante no instante inicial

¢ vertical para baixo, resultando numa aceleracdo da particula na dire¢cdo z em sentido negativo.

Quanto maior o médulo da velocidade da particula, maior a desaceleracido causada pela forca de

arrasto, de modo que a tendéncia € a particula atingir uma velocidade terminal em que as forgas

de empuxo e arrasto se equilibram e a particula passa a se deslocar em movimento retilineo

uniforme.

A velocidade terminal €:

Wpterm = _(1_p/pp)gz- *
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Wpterm :_(l_p/pp)g 18,[1 ﬂR—)’
ep

ou

1 (o, - p)ed?

onde o termo — € o regime de Stokes.
Y7,
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Artigos Apresentados em Congressos

O 1° artigo, intitulado Experimental Analysis of Swirl Tubes as Downhole Desander
Device, foi apresentado no 2005 SPE Latin American and Caribean Petroleum Engineering

Conference — LACPEC realizado no Rio de Janeiro de 20 a 23 de Junho de 2005.
O 2° artigo, intitulado Analysis of Swirl Tube as Downhole Desander Device, foi

apresentado no 18th International Congress of Mechanical Engineering — COBEM 2005

realizado em Ouro Preto de 6 a 11 de Novembro de 2005.
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Abstract

This work analyses the impact of the viscosity increase
on the separation efficiency of swirl tubes based on
experimental data. The data is reduced using
dimensionless analysis. A functional relationship
between the separation efficiency and the dimensionless
groups is obtained. It discloses how the separation
efficiency depends on the liquid viscosity, flow rate,
solid size, and other geometrical parameters of the
separator. It helps to push the design of these desander
devices to new scenarios with heavy crudes or to oil-
water mixtures with low water cuts prone to evolve to
oil-water emulsions.

Introduction

Swirl tubes (1) are often used in oil production as a
downhole desander device. Avoiding sand to reach the
pumping system and other pipeline accessories they
reduce the well workover and servicing activities.

The swirl tubes are usually installed in vertical or
near vertical well bores above the oil formation; figure 1
depicts the application scenario. The device consists of
two concentric pipes which overlap each other forming a
chicane. Within the annular space between the pipes
there are stationaries vanes to impart a swirl component
on the downward liquid stream. At the chicane the liquid
stream is diverted upward toward the production line
while the solids proceed downstream on the external
pipe to the solids reservoir.

These separation devices are best fit for continuous
operation rather than to slug flow. They handle liquid
flow rates from low to moderate range, 20 m’/d to 600
m’/d. The gas content is typically limited to 2% in
volume at operation condition. Eventually higher gas
contents can be handled with increase in size of the
equipment. With reduced size and no moving parts these
devices are often employed in mature fields with high
water cut, typically 95% to 97%. Applications with
heavy crudes or oil-water mixtures with lower water cuts
are not successfully reported. The drop on the separation
efficiency or even its complete failure is attributed to the
increase of the liquid viscosity due to the formation of
oil-water emulsion. The objective of this work is to
experimentally study the impact of the liquid viscosity
increase on the separation efficiency of a swirl tube
under various liquid flow rates. Complementary, it is
also investigated the impact on the separation efficiency
due to the changes on the solids size, and other
geometrical parameters.

This paper is structured in three sections: the
description of the experimental apparatus, the
dimensionless analysis and the experimental results. It
then follows the conclusions.

Experimental set-up
The experimental set-up is a closed loop where the liquid
and the solid streams flows. It has a liquid and solids
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reservoirs, a pump, a solids feeder, the separator itself
and a solids catcher. Figure 2 displays a photograph of
the set-up. The liquid and the solids reservoirs are open
to the atmosphere and have capacities of 1000 liters and
30 liters respectively. The liquid and the solids are
simultaneously feed to the suction line of a progressive
cavity pump located below the liquid reservoir. The
liquid flow control is done by the pump speed driven by
a frequency inverter. It allows continuous liquid flow
rates within the range of 34 m*/d to 170 m*/d. Dry solids
are feed through a single pitched helix driven by a
variable speed motor. The solid stream attains
volumetric concentrations within 0.1% to 1%. The
solids, feed above the liquid reservoir, fall by gravity
straight to the suction line at the bottom of the liquid
reservoir. The solids and the liquid mix to each other
along the suction line before reaching the pump inlet.
The solid-liquid mixture is transported by a 37 mm (1 %2
inch) diameter line from the pump discharge to the
separator inlet. The separator, installed at the vertical,
receives the liquid with suspended solids by its top end.
It has an external casing of transparent Plexiglas and
internals of carbon steel. At the bottom end is the
separated solids reservoir. The liquid and eventually
non-separated solid exits the separator by a side line also
at the top end.

Production
Pipe

External \]/ \l/

€ Swirling
Pipe —— |

Tube

Production
Zone \‘

Fig. 1 — Application scenario of the downhole desander.

The return line discharges the liquid with suspended
non-separated solids into a screen located above the
liquid reservoir. The eventually non-separated solids are
catched by the screen while the liquid returns to the
reservoir.The tests are in a batch process. They last from
5 to 25 minutes depending on the liquid flow rate. By the
end of one test section the pump is stopped and the
volumes of the separated and non-separated solids are
measured. The separation efficiency is determined by
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taking the ratio between the separated volume and the
total solid volume feed thru the test period.The tests
were taken with solid glass spheres with mean diameter
of 900 pm and of 250um which have densities of 2919
kg/m® and 2500 kg/m’, closely resembling the sand
density. During the tests the solid volumetric rate
spanned from 0.05 m*/d to 0.46 m*/d which, in terms of
volumetric concentration, corresponds to 0.1% to 0.7%.

The liquid is a solution of water and glycerin. Its
viscosity changes by changing the concentration of water
in the glycerin solution. The tests began with a solution
of 15% in volume of water in glycerin rendering a liquid
viscosity of 100 cP at 27°C. After finishing the tests with
a higher glycerin concentration the solution was
progressively diluted in water diminishing the liquid
viscosity until reaching the 100% of water which
corresponds to a viscosity of 1cP. As the concentration
changed the liquid density changed as well. For a
solution of 15% of water the corresponding density was
of 1224 kg/m®. As the water concentration increases the
solution’s density decreases reaching the value of 998
kg/m’ when the concentration is 100% of water.

Separated.
Solids
Reservoir

Fig. 2 — Experimental set-up.

Figure 3 has a schematic of the separator dimensions.
Its geometric dimensions are in one-to-one scale
regarding field application. The separator is made
basically by two concentric pipes with stationary
swirling vanes between then. The inner and outer pipes
diameters are of 37.5 mm (1 34 inch) and 61.4 mm (2 %2
inches), respectively. The inner pipe is the separator
outlet and is coincident with the production pipe



diameter. The external tube forms with the inner tube
four distinct zones: the annular space, the swirling vanes,
the chicane and the separated solids reservoir as seen in
Fig. 3. The annular region is 300 mm lengthwise with a
cross sectional area of 0.00114 m” and a hydraulic
diameter of 13.2 mm. The solid-liquid mixture gets into
the separator by the top end apertures of the annular
zone. It then flows downward until it reaches the
swirling vanes.The swirling vane zone has two vanes
180 degrees staggered from each other spanning 28.9
mm lengthwise. The vanes trailing edges make an angle
with the horizontal of 10 degrees.
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Fig. 3 — Schematic of the swirling tube.

The space comprised between the vanes and the inner
and outer pipe forms two channels whose cross section
area at the vanes trailing edge is of 0.000075 m* each.
The swirling zone has two functions: to impart a swirling
velocity as well as a linear acceleration to the solid-
liquid mixture. The swirling velocity is proportional to
vanes trailing edge angle. The linear acceleration is
proportional to the area contraction ratio which, in
regards to the annular cross section area, is of 7.6 times.

At the outlet of the swirling zone the solid-liquid
mixture is discharged at the chicane zone in a form of
two symmetric jets with swirling components. This zone
is 12.1 mm long before reaching the production pipe
inlet. The liquid makes a ‘U’ bend toward the production
pipe inlet. The heavy solid particles can not follow the
fluid particles and are diverted to the separated solids
reservoir, the separation itself happens at this zone. On
the other hand, a liquid stream free from solids proceeds
upward to the production line.

Dimensional Analysis
The operational conditions, the separator’s geometrical
dimensions and the fluid transport properties rule the

solids separation process. One can list at least eleven
process variables which the separation efficiency
depends on, for convenience they are grouped in three
classes: i) variables related to the solid particles —
particle mean diameter d,, solids density p, and solids
inlet concentration C;; ii) variables related to the liquid
stream — density and viscosity p and p respectively,
mean velocity at the production line W and swirling
velocity U; iii) variables related to the geometrical
properties — production pipe diameter Dp, external pipe
diameter De and chicane zone length L. At last but not
the least there is the gravity acceleration g. Unlike gas-
solid separators, the gravity force field can not be
neglected in this analysis. Denoting by m the solids
separation efficiency, there must be a functional
dependence of n with the above independent variables,
ie.

n=£dy.pp.Ci.p.ts W,U.L.D;, D) (1)

in the above analysis the influence of the pipe walls
rugosity is neglected. The number of independent
variables is reduced if expressed in dimensionless form
as suggested by the IT’s Buckingham theorem (2).
Considering three dimensions: space, time and mass, the
number of independent dimensionless groups are eight:

d
n:f[Re, Stk, Fr, 2, 8P ¢
Dp P

b, L

L= =]
DP DP

where Re, Stk and Fr stands for Reynolds, Stokes and
Froude number defined below:

-W-D Ap-d *.
Re = p—p R Stk = Lu and
n 18 pu-wW
2
Fr= UD ............................................. .(3)
gD,

The Re number compares the ratio between the inertia
and viscous forces, the Stk compares the particle
terminal velocity to the production pipe mean velocity
finally the Fr compares the ratio between the centrifugal
to the gravitational acceleration. The other groups bring
information concerned to: relative size of the particle in
regard to the separator main dimension dp/Dp , the
relative density variation between solid and liquid Ap/p,
the relative size of the external pipe to the production
pipe De/Dp and the relative length of the chicane zone to
the production pipe diameter L/Dp.

In order to further simplify the analysis a few
considerations are made to the independent
dimensionless groups listed in Eq. (2). Since the
geometrical parameters De/Dp and L/Dp remain
constant through out the tests, their influence on the
separation efficiency will not be accessed and therefore
they are dropped from this analysis. The tests were
conducted with fluids and solids closer to the field
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conditions therefore it is expected that the parameter
Ap/p remains nearly constant between model and
prototype. Since it does not change it is also dropped
from this analysis. Experimental tests with solids inlet
concentration of 1% and 0.1% do not show any sensible
variation on the separation efficiency if all other
parameters are kept constant. Based on this experimental
evidence it is considered that the solids inlet
concentration has a weak influence on the separation
efficiency and is dropped from the analysis as well.
Finally, the relative size of the solid particle with respect
to the production pipe diameter, dp/Dp, spans from 1/30
to 1/100 approximately. Since the main effect of the
particle size is already embodied on the Stokes group
and the particle size is at least 30 times less than the
main dimension of the separator, its effect on the
separation efficiency may be weak and therefore this
group is also dropped from Eq. (2).

After all the considerations the separation efficiency
dependence reduces to three dimensionless groups only:

n="F(Re, Stk, Fr).....oocoiiiiiiiiiiiiiieieies )

The Re, Stk and Fr groups already defined in Eq. (3) are
now expressed in terms of the operational and
geometrical variables for convenience:

2 2
4 PQ L Q /A]

Re = , -cos*(a) and
n-D,-p g-D,
Ap-d:-DJ-
stk=2 2P % 8 5)
72 p-Q

where Q stands for the liquid volumetric flow rate, Aj is
the jet cross section area discharged at the swirling vanes
trailing edge and o is the jet discharge angle with the

horizontal.

Experimental Results
This section has three-fold: to display the experimentally
determined separation efficiency; to disclose the
functional dependence of n in terms of the Re, Stk and
Fr groups and to develop a parametric analysis of the
separation efficiency in terms of few selected variables.
The separation efficiency tests consisted of a series
with 17 runs with inlet solids concentration of 0.1%.
Table 1 displays the separation efficiency tests in terms
of the liquid density, liquid viscosity, solid particle mean
diameter, liquid volumetric flow rate and the separation
efficiency.
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Table 1 — separation efficiency tests

test P I dp Ci Q n
#  (kgm’) (cP) (@m) (%) (mYd) (%)
8 1223 102 900 0.1 60 6

10 1221 97
25 1219 79
42 1197 29
36 1208 50
44 1188 22

900 0.1 60 6
900 0.1 60 10
900 0.1 60 55
900 0.1 60 30
900 0.1 60 81

n 1000 1 900 0.1 60 100
n4 1000 1 250 0.1 60 100
n3 1000 1 250 0.1 120 100
26 1224 100 900 0.1 116 9
29 1220 76 900 0.1 116 22
33 1217 71 900 0.1 116 20
34 1217 73 900 0.1 129 25
35 1208 51 900 0.1 116 48
43 1188 23 900 0.1 116 95
45 1188 24 900 0.1 150 96
n2 1000 1 900 0.1 116 100

During the tests the liquid flow rate and the liquid
viscosity spanned from 60 m’/d to 150 m’/d and from
1cP to 100cP respectively. The tests employed solid
particles with 900 um and 250 pm.

For a constant liquid flow rate, the separation
efficiency decreases as the liquid viscosity increases.

This trend is better seen in Figure 4 which comes
from a sub-set of the experimental data selecting points
with fixed inlet solids concentration and mean diameter
of 0.1% and 900 pum respectively. Another interesting
feature is the fact that for a constant liquid viscosity, the
increase on the liquid flow rate increases the separation
efficiency.

100 &
80: 060 m3/d
] 116 m3/d
. 60
S ]
= 40
20
o
0 20 40 60 80 100 120
p (cP)

Fig. 4 — Separation efficiency as a function of the liquid
viscosity. The inlet solids concentration and mean diameter
were constant and equal to 0.1% and 900 um.



Functional dependence of the separation efficiency
The goal is to seek a functional dependence of 1 with the
dimensionless groups: Re, Stk and Fr.

It is well known that either cyclones or swirling tubes
operating with gas-solid or liquid-solid have separation
efficiency curves resembling a S turned ninety degrees
to the right (1). It is proposed a functional dependence of
n, in terms of the error function’ because it already has a
shape of a S curve:

where m,, stands for the predicted efficiency, the single
parameter y is defined as:

and x is stated in terms of the dimensionless groups:
x = Stk* - (1+Fr)-Re"

The constants m, s, a and b are determined requiring
the least absolute deviation between the predicted and
the experimentally determined efficiency.

Figure 5 displays the predicted (continuous line) and
the experimentally determined (open symbols)
separation efficiency against the parameter . The 50%
cut-off is at y = 0. Efficiencies lower than 50% occur for
values of y < 0 conversely, efficiencies greater than 50%
happen for x > 0. Values of y < -3 correspond to near
zero of efficiencies. On the other hand, values of y > 3 is
near 100% of efficiency. The best values for the
constants m, s, a and b are, respectively, 19, 16, 1.2 and
0.4.
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1 o 60m3d o ¢
801 o 116m3/d
1 —fit
. 60+
g
[=3 40:
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Fig. 5 — The predicted (continuous line) and the
experimentally determined separation efficiency as a
function of y parameter defined in Egs. (7) and (8).

2
? error function definition : erf(z) = ——=[Je™" dt
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For convenience, Table 2 brings the values of the
dimensionless groups Re, Stk and Fr, the value of x and
x and also the predicted efficiency and its deviation
against the experimental value. As observed in Table 2,
the fit for n, stem from Re ranging from 283 to 47157,
Stk ranging from 0.006 to 1.347 and Fr ranging from 57
to 355. The greatest deviation is of 13% and happens to
test #36 while the mean absolute error is of 2.4%.

Table 2 — The predicted separation

efficiency.

test Re Fr Stk X b4 Ne Nerror
# =) =) =) ) ) (k) (%)

8 283 57 0.012 265 -1.0 7 1
10 297 57 0.012 287 -1.0 8 1
25 362 57 0.015 397 -0.9 9 0
42 980 57 0.042 20.2 0.1 54 1
36 572 57 0.024 839 -0.7 17 13
44 1245 57 0.054 30.1 0.7 84 3

n 23579 57 1.347 4638 288.7 100 0
n4d 23579 57 0.104 216 123 100 0
n3 47157 227 0.052 489 294 100 0
26 559 212 0.006 5.97 -0.8 12 4
29 731 212 0.008 923 -0.6 19 3
33 786 212 0.009 104 -05 22 2
34 850 263 0.008 113 -0.5 25 0
35 1084 212 0.012 17.7 -0A1 45 3
43 2365 212 0.027 63.8 2.8 100 5
45 2906 355 0.020 79.9 3.8 100 4
n2 45585 212 0.697 10102 630.2 100 0

Parametric analysis

The use of Eq. (6) helps to draw quick simulations of the
separation efficiency when the viscosity and other
parameters change.

Figure 6 displays the predicted separation efficiency
against the solids size for liquid viscosities of 10, 20 and
50 cP. The volumetric flow rate is of 120 m*d. For a
given liquid viscosity, as the solid size decreases so does
the separation efficiency. But the increase on the liquid
viscosity always decreases the separation efficiency.
Considering a particle size of 500 um, the separation
efficiency is of 100% when the liquid viscosity is of 10
cP, it drops to 60% when the liquid viscosity goes to 20
cP and reaches 10% when the liquid viscosity is 50 cP.
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Fig. 6 — Predicted separation efficiency as a function of the
solid particle diameter for liquid viscosities of 10 cP, 20 cP
and 50 cP. The volumetric flow rate is 120 m3/d.

The predicted separation efficiency as a function of
the liquid flow rate for liquid viscosities of 1, 40, 60 and
100 cP is in Figure 7. The particle size is of 900 um. For
a given liquid viscosity, as the flow rate decreases the
separation efficiency also decreases. This behavior is
characteristic of this type of separator, high flow rate is
favorable to better separation performance. In fact this
feature was already seen along the experimental test, see
Fig. 4, and captured by the dimensional analysis. But the
increase on the liquid viscosity leads to decrease the
separation efficiency. Considering a liquid flow rate of
150 m*/d, the separation efficiency is of 100% when the
liquid viscosity is of 1 cP, it drops to 90% for liquid
viscosity of 40 cP, then it goes to 50% for liquid
viscosities of 60 cP and it reaches 20% when liquid
viscosity goes to 100 cP.
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Fig. 7 — Predicted separation efficiency as a function of the
volumetric flow rate for liquid viscosities of 1cP, 40cP, 60
cP and 100 cP. The particle size is 900 pm.

The predicted efficiency as a function of the jet cross
section area is in Fig. 8. The x axis displays a jet area
ratio instead of the jet area itself. As the reference jet
area it is considered the jet area of the tested model. Its
value, for convenience is of 0.00015 m* corresponding to

the cross section area of the twin jets. The simulations
hold for liquid viscosities of 10 cP, 30 cP and 60 cP,
particle size of 250 pm and liquid flow rate of 120 m’/d.
As observed, the separation efficiency increases as the
jet area ratio decreases. Considering jet area ratio of
unity, the separation efficiency is of nearly 10% for
liquids with 30 cP and 60 cP and increases to 30% for
liquid with 10 cP. As the jet area ratio goes to one half,
the separation efficiencies go to 100%, 20% and 10%
corresponding to liquids with 10cP, 30cP and 60 cP,
respectively.
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Fig. 8 — Predicted separation efficiency as a function of the
jet discharge area for liquid viscosities of 10cP, 30cP and
60cP. The particle size is 250 um. The volumetric flow rate is
120m3/d.

The effect of the jet angle with the horizontal, also
referred as the vane’s trailing edge angle, is analyzed in
Fig. 9 for liquid flow rate and liquid viscosity of 120
m’/d and 10 cP. The predicted separation efficiency
curve as a function of the particle size is draw for the
two selected jet angles: 1 and 10 degrees. As observed in
Fig. 9, the two curves are coincident disclosing that this
jet angle variation has no influence on the separation
efficiency.
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Fig. 9 — Predicted separation efficiency as a function of the
particle size for swirling vane angle of 1 and 10 degrees.
The liquid viscosity and the volumetric flow rate are of 10cP
and 120m3/d.
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Conclusions

In general, the increase on the liquid viscosity is prone to
reduce the separation efficiency. For given De/Dp and
L/Dp ratios, the strength of the reduction depends,
mainly, of the liquid flow rate, the particle size, and the
jet area. Without considering the effect of these variables
simultaneously it is not possible to estimate the
reduction on the separation efficiency. The designer of
swirling tubes has few options to improve the separation
efficiency for applications with high viscosity liquids.
The main resources are found on the liquid flow rate or
on the jet cross section area. The increase on the liquid
flow rate and the reduction of the jet cross section area
are factors which always lead on an increase of the
separation efficiency. Nevertheless they are physically
bounded for field applications, i.e., neither the flow rate
nor the jet cross area can change indefinitely. On the
other hand, the change on the jet’s discharge angle from
1 to 10 degrees does not affect the separation efficiency
at all. Another possible variable which may affect the
separation efficiency is the ratio De/Dp. It was not
analyzed in this study but it should be addressed in
future works. At last, bigger particles are always easier
to separate than smaller but the particle size is not a
variable chosen by the designer but restrained by the
geological factors.
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Nomenclature

A = Jet discharge area (m>);

C; = Solids inlet concentration (%);

D. = External pipe diameter (m);

D, = Production pipe diameter (m);

d, = Particle mean diameter (um);

Fr = Froude number;

g = Gravity acceleration (m/s?);

L = Chicane zone length (m);

Q = Liquid flow rate (m*/d);

Re = Reynolds number;

Stk = Stokes number.

U = Swirling velocity (m/s);

W = Mean velocity at the production line (m/s);
o = vane’s trailing edge angle (degree);
p = Liquid viscosity (cP);

n = Separation efficiency (%);

Np = Predicted separation efficiency (%);
p = Liquid density (kg/m’);

pp = Particle density (kg/m);
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Abstract. This work investigates the solid-liquid separation mechanisms in swirl-tubes. One seeks to disclose the
flow features leading to the solid separation or not. The flow field is solved in a structured grid using a finite volume
method. Capture surfaces are drawn inside the domain based on the solid terminal velocity and the flow field
velocities. The capture surface is a threshold surface; once the solids cross a capture surface they are no-longer
separated by the device. A reference case is established and a comparative analysis of the flow field and capture
surfaces are developed against cases where the liquid flow rate or the particle diameter or the liquid viscosity
varies. The separation trend revealed by the numerical analysis is consistent with the experimentally determined
solids separation efficiency.

Keywords: Swirl Tube, Separation, Solid-Liquid, Finite Volume Method.
1. Introduction

Swirl tubes are often employed by the oil industry as a desander device for crude production in land fields with
high water cut (95% to 99%). With reduced size and no moving parts these devices are fitted to work at the bottom
of the well separating the sand from the upstream liquid flow. They reduce the well workover and servicing activities
by avoiding sand to reach the pumping system and other pipeline accessories. The swirl tubes are usually installed in
vertical or near vertical well bores above the oil formation; Fig. 1(a) depicts the application scenario. The device
consists of two concentric pipes which overlap each other forming a chicane, Fig. 1(b). Within the annular space
between the pipes there are no-moving vanes to impart a swirl component on the downward liquid stream. At the
chicane the liquid stream is diverted upward toward the production line while the solids proceed downstream on the
external pipe to the solids reservoir. These separation devices deals with solids concentration typically less than 0.1%
and are best fit for continuous operation rather than to slug flow. They handle liquid flow rates from low to moderate
range, 20 m’/d to 600 m’/d. The gas content is typically limited to 2% in volume at operation condition. Eventually
higher gas contents can be handled with increase in size of the equipment. Applications with heavy crude or oil-
water mixtures with lower water cuts are not successfully reported. The drop on the separation efficiency or even its
complete failure is attributed to the increase of the liquid viscosity due to the formation of oil-water emulsion.

At the moment is not known the impact of the liquid viscosity increase on the separation efficiency of the swirl
tubes. An experimental test campaign, taken at the flow laboratory of the Energy department, investigated how the
liquid viscosity increase changes the separation efficiency. The tests reproduced the field scenario and employed a
1:1 scale swirl tube with dimensions shown in Fig. 1(b). The test fluid was a water-glycerin solution with various
concentrations such that the liquid viscosity was allowed to change from 1cP up to 100cP. The solids were glass
spheres with diameter of 250pum, 900pum and 4000um. The experimental tests revealed that the separation efficiency
increases as the liquid viscosity decreases or the liquid flow rate increase or the particle size increase. The
experimental results were reduced to a single relationship involving dimensionless parameters which accurately
described the separation efficiency; see Martins and Rosa (2005).

Even though the separation efficiency has its behavior described by an algebraic equation involving
dimensionless groups it does not describe the flow mechanisms responsible for increasing or decreasing the
separation efficiency. To gain insight to design theses devices to handle more viscous liquids is necessary to
understand the physics of the solid-liquid separation. This paper adds on the experimental work of Martins and Rosa
(2005) addressing, from a qualitatively point of view, what are the flow mechanisms underlining the separation
efficiency. The paper is organized as follow. The numerical method, grid size, convergence criteria and boundary
conditions are described in section 2. The flow field analysis is done in section 3. The concept of the capture surface
and time of residence are introduced at section 4. Section 5 does a comparative study of three cases where the liquid
flow rate, the liquid viscosity and particle diameter changes. Finally some conclusions are drawn in section 6.



2. Numerical Method

This section presents the numerical method, the grid size, the boundary conditions and the convergence criterion.
The mass and momentum equations are solved using the finite volume technique (Patankar, 1980) embodied on the
Phoenics® 3.5.1 cfd code. The flow is considered to be in steady state, incompressible and axis-symmetric. A
structured cylindrical polar grid properly describes the flow domain inside the swirl tube. The orthogonal directions
are X, Y and Z representing the tangential, radial and axial directions respectively. The flow field has three velocity
components: U, V and W, which correspond to the velocities along the X, Y and Z directions.
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Figure 1. (a) Schematic of swirl tube inside the well and (b) swirl tube main dimensions.

The domain size along the X, Y and Z directions is, respectively, 0.1 rad, 0.0307 m and 2.0 m. The structured
orthogonal grid is non-uniform along the Y and Z directions. The grid knots density is proportional to the flow
gradients, the steeper the gradients the denser is the grid. The influence of the grid size on the numerical outputs is
accessed using three grids sizes, having 1x13x70, 1x25x141 and 1x50x282 control volumes along the X, Y and Z.
There are changes between the first and the second grid but from the second to the third they are quite small
indicating numerical convergence. This work employs a grid with 1x25x141 to better compromise between computer
time and numerical accuracy.

The boundary conditions used in this work are: mass and momentum inflow at the inlet, no-slip at the external
and bottom walls, periodic flow along X direction, flow symmetry at the centerline and at the outlet the flow is
locally parabolic. For reference they are schematically represented in Fig. 2. The inlet is placed at 0.024m
<Y<0.0307m and Z = 0.138m. At the inlet are specified the axial and swirl inlet velocities, Win and Uin, which bear
the relationship: tan(a) = Win/Uin, where a is the angle that the stationary blade makes with the horizontal line, o =
0.175 rad. The no-slip is enforced at the external wall, at the bottom wall and at the blockage between the inlet and
outlet. Tangential symmetry is enforced applying a periodic condition along X direction. At the symmetry line, Y =0
and 0<Z<2m all variables gradients are null. The outlet is at 0<Y<0.0187m and Z = 0, the diffusion coefficients are
null and the pressure is let to float along Y accordingly to the resultant centrifugal force field.
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Figure 2. Schematic of the grid

The numerical solution stopped when the sum, over all control volumes, of the residuals of the mass and the
momentum equations falls below 0.2% of the reference mass and momentum fluxes. The reference fluxes for the X
and Z directions are taken as the mass and momentum fluxes happening at the inlet. For convenience, the reference
momentum flux for the Y direction was also taken as equal to the reference momentum flux for the Z direction.

3. Flow field analysis

The flow field inside the swirl tube has the axial, radial and tangential velocities, W, V and U respectively. The
interplay of these three components rules the solid particle trajectory and defines if it will be separated or not. The
analysis starts with a reference case defined by: liquid flow rate of 116 m*/d, liquid viscosity of 20 cP and swirl angle
of 10 degrees. The contours of swirl velocity, axial velocity and streamlines are displayed in Fig. 3. The figure
dimension is not in scale but magnified 10 times along the radial direction. The swirl velocity is maximum ( 6.5 m/s)
at the inlet and decays along the axial direction as well as when it approaches the center of the tube. The axial
velocity describes a U turn inside the device since its bottom is closed and the outlet, i.e. the production tube, is
placed almost side by side with the inlet area. The axial W velocity has positive and negative values representing the
downward and upward directions respectively. The maximum downward velocity is of 1.5 m/s at the inlet region and
the minimum upward velocity is of -2 m/s near the production pipe inlet. Along any cross section the W velocity
decays in absolute value as the z coordinate increases. The streamlines, at the right of Fig. 3, disclose that the liquid
progressively makes the U turn. The streamlines starting at the inner region of the inlet are the first to turn and travel
a short distance along the axial direction before exiting the domain. On the other hand, the streamlines starting at the
outer region of the inlet have to travel a greater axial distance and are the last to turn upward. The streamline pattern
also discloses that radial velocity field always point toward the tube centerline.
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The decaying rate of the swirl and axial velocities along the z axis are more accurately represented by the x-y plot
in Fig. 4 taken at four axial positions downstream the inlet: 161mm, 500mm, 1000mm and 1400mm. These axial
positions are represented as external marks along the streamlines pattern in Fig. 3 for reference. Considering Fig.
4(a) at a given section z, U is near zero at the tube centerline, grows almost linearly as the y coordinate increases,
reach a maximum near the inlet region and falls to zero again due to the no-slip condition. The quasi-linear growth
rate of U near the tube centerline indicates that the fluid rotates like a rigid body. Keeping constant the y coordinate
one sees that the U velocity always decays as the axial position increases. There is no significant swirl velocity at
1400 mm downstream the inlet. The axial velocity profile at distinct z sections are in Fig. 4(b). The axial velocity
near the tube centerline has a minimum, grows monotonically, crosses the zero value, reaches a maximum at the inlet
region and then falls to zero again near at the pipe wall. The radial distance where the W is zero is near the same for
all other z sections, y = 0.022m m, coincident with the outer diameter of the production tube. The absolute value of
W decays downstream from the inlet, at 1400 mm downstream the inlet W is near zero.

In order to the liquid do a U turn inside the device is necessary that the downward liquid stream be progressively
reduced transferring liquid to the upward stream. The downward liquid flow rate, defined as Qz, is determined
summing the product of the cell areas times the positive W velocity component along any z section. Of course the
upward liquid flow rate has the same magnitude of Qz but opposite sign to conserve mass. Qz is proportional to the
average downward W velocity and is useful to disclose its decaying rate. Figure 5(a) displays the ratio Qz/Q for the
reference case against two other cases, as shown in Tab. 1. The first pair has the same liquid flow rate but liquid
viscosities of 20cP and 100cP. The second pair keeps the same liquid viscosity of 20cP but reduces the liquid flow
rate from 116 m*/d to 60 m’/d. In all cases the swirl angle is kept the same.
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Figure 3. Velocity field for the reference case, (a) U-vel (m/s) , (b) W-vel (m/s) and (c) streamlines.

The ratio Qz/Q displayed on Fig. 5(a) starts a little over unit because there is a recirculation zone near the inlet
region due the thickness of the production pipe. The decaying rate of the Qz/Q is proportional to the rate at which
liquid is being transferred to the upward stream. Considering the same liquid flow rate the viscosity increase from
20cP to 100cP reduces the necessary axial length for the liquid make the U turn and causes a faster decay Qz/Q. On
the other hand, keeping the same liquid viscosity of 20 cP and reducing the liquid flow rate of 116 m*/d to 60 m*/d
also causes a change on the necessary axial length to the liquid make the U turn but not so intense as the former
scenario. The decaying rate seems to have two slopes, one near the inlet and other at the end.
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Figure 4. U and W velocity profiles at different axial positions.
Table 1. Flow simulation parameters
Case number  Liquid Flow Rate, Q  Liquid Viscosity, p Swirl Angle, o Particle Diameter, dp
m’/d cP rad pm
#1 (reference) 116 20 0.175 900
#2 60 20 0.175 900
#3 116 100 0.175 900

The downward liquid flow rate difference between two successive axial positions renders the radial flow rate,
which transfers mass from the downward stream to the upward stream. Exploring the fact that W is null at a radial
position near the outside diameter of the production pipe, Dp, then one can estimate the maximum radial velocity,
VR, along any z section using the mass conservation principle:

dQ./dz=VR-z-D,. (D

VR is responsible to the change of the liquid stream directions inside the device. It is shown in Fig. 5(b) for the
reference case against two other cases, as described before. Since VR is deduced from a first order derivative of Qz it
is more likely show noise or disturbances not seen on Qz profile. Nonetheless, VR is two orders of magnitude less
than the inlet velocity, is near constant along the axial distance or exhibits a mild decay. Keeping constant the liquid
flow rate of 116 m*/d and increasing the liquid viscosity from 20 cP to 100 cP one sees a increase of one and half
times on the maximum radial velocity. For the case where, the liquid viscosity is kept constant in 20 cP and the
liquid flow rate reduces from 116 m’/d to 60 m’/d, VR near the inlet is double considering the reference case but
near the end of the U turn the values are the near the same, 0.007 m/s. The distinguished feature along the three cases
is the progressively mass transfer along the axial distance from the downward stream to the upward stream done by
VR.
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Figure 5. Downward liquid flow rate ratio, Qz/Q (a) and maximum radial velocity VR (b) for 60 m®/d and 116 m*/d
liquid flow rates, 20cP and 100cP liquid viscosities.

The axial and swirl velocity components exhibit a decaying rate downstream the inlet. The axial and the swirl
velocities are vanishing small at nearly the same axial distance from the inlet due to the momentum coupling among
U, V and W momentum equations. The decaying length, Ld, denotes the downstream distance where the velocities
are vanishing small. The Ld for the cases #1, #2 and #3 listed in Tab. 1 are estimated from Fig. 5(a) as 1.3 m, 1.0m
and 0.7m, respectively. One observes that Ld decreases when viscosity increases or the flow rate decreases. Using

the same reasoning to derive Eq. (1), the mean VR along the axial direction is estimated as:
Qzﬁ-n-Dp-Ld. )

4. Capture surface of the solid particles

To understand how the separation efficiency depends on the liquid flow rate, liquid viscosity and particle size it
is introduced the concept of capture surface. It is a threshold surface which divides the domain in two regions: one
with separated and the other with not separated particles. Once a solid particle crosses the capture surface it can not
be separated anymore but it is dragged by the upward liquid stream. A good hydrodynamic design would prevent the
solids to cross the capture surface and render 100% of separation efficiency. The solids concentration, which is less
than 0.1% of the inlet flow rate, is considered not disturbing the liquid flow field.

The solid particle trajectory has two directions: an axial and a radial, which in turn depends on the liquid velocity
among other parameters. The liquid velocity components have distinct roles to define separation process. The axial
velocity defines if a particle will be separated or not. The separation criterion is to compare the particle Stokes
terminal velocity against the upward liquid velocity; it is done by the axial Stokes number (Hoffmann and Stein,
2002):

SthZ =—(Ap-d,” - g)/ (18- u-W), 3)

where Ap is the density difference between the solid and the liquid, d, is the particle Sauter mean diameter, g is the
gravity acceleration and p is the liquid viscosity. Values of StkZ greater than one means that the particle terminal
velocity is greater than the liquid velocity W, therefore favorable to the particle separation. On the other hand, for 0<
StkZ < 1 means the particle is being dragged by the upward liquid stream and therefore is not separated. It is
expected values of 0< StkZ < 1 near the tube centerline once it is in this region where the upward liquid stream
occurs.

An analysis of the liquid radial velocity component reveals that it does not define if the particle is separated or
not but it has an equally important role on the separation process. It is responsible to the transport of solid particles
from the outer wall toward the pipe center where they may be captured or not by the upstream liquid flow. Notice
that the swirl velocity generates a centrifugal force field (Ap U*/y) pushing the solid particles toward the outer wall.
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The solid particle will move inward only if the radial velocity is greater than the centrifugal force field. This scenario
is likely to happen when the swirl velocity losses momentum further downstream from the inlet. The particle radial
movement criterion is to compare the particle terminal velocity due to the centrifugal force field against the inward
liquid velocity; it is done by the radial Stokes number:

SthkR=—(Ap-d,> -U*)/(18- -V -y), @

where y is the radial particle position. The values of StkR greater than one means that the solid particle moves
outwardly due to the centrifugal force field. Complementary, 0<StkR<1 means the particle is being dragged inward.

The intersection between the surface where StkZ = 1 and the volume region where 0< StkR<1 defines the
capture surface. The last define the domain region where the solids are transported inward and the former states the
threshold value for the solids being separated or not. The SktZ and StkR are easily determined from the numerical
data. Figure 6 displays contour plots of the StkZ, StkR and the capture surface for the reference case. The StkZ
contour plot shows the area where the particle terminal velocity is smaller than the liquid upstream velocity and
therefore the solid is carried by the liquid stream. Its shape is cylindrical extending along the axial direction with
outer radius close to the production pipe diameter. The white colored area of the plot represent a region where liquid
velocity do not have strength to carry the solid upward and therefore they are favorable to separation. The white area
of the StkR contour plot shows that the solid particles do not move inward but stay put against the wall. As the swirl
velocity losses momentum, weakening the centrifugal force field, the radial velocity is capable to push inward the
solid particle.
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Figure 6. 0< StkZ < land O<StkR < 1 regions and the capture surface (overlap).

The region of 0<StkR<1 is also cylindrical but spans from the outer wall to the tube centerline with nearly flat
iso-lines. The capture surface is drawn on the 3™ contour plot. Its surface is much smaller than the surface defined by
StkZ=1 because in most of its axial extension the solids can not be transported inward due to the centrifugal force
field. The solid particle may cross or not the capture surface. The separation efficiency depends on the axial area
extent of the capture surface, of the axial particle residence time to cross the axial distance comprised by the capture
surface and of the radial velocity. It is expected that the separation efficiency will fall when there is an increase in the
capture surface area or the residence time or even on the radial velocity.
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5. Comparative analysis of viscosity, particle size and flow rate

This section underlines the flow mechanisms responsible to changes on the separation efficiency when the liquid
viscosity, particle diameter or liquid flow rate varies. The qualitative analysis of the separation efficiency is based
on the capture surface size, the residence time and the particle radial velocity (or the decaying length, Ld). The
studied cases are listed in Tab. 1. Taking case #1 as reference, the analysis of the change on the liquid flow rate is
drawn by comparing the outputs of cases #1 and #2, the analysis of particle diameter changes is done with case #1
alone, finally the analysis of the viscosity increase happens with case#1 against case #3. The three scenarios, in
order, are depicted in Fig. 7 (a-c) as contour plots of StkR and StkZ plus the capture surface.

Figure 7(a) shows the StkZ and StkR maps and the capture surface for cases #1 and #2. As seen on the contours
plots the shape and size of the capture surface for both cases are the same. More accurate measurements on the
contour plots indicate the axial extent of the capture surface if of 0.89m<z<0.99m and 1.2m<z<1.3m, for cases #1
and #2 respectively. Also the maximum radial velocities at the capture surface are approximately the same for cases
#1 and #2, i.e. VR =0.08 m/s see Fig. 5(b). What distinguishes the two cases is axial velocity. For case #1 the
downward axial velocity is almost twice the one from case #2. This is true because the downward axial velocity is
proportional to the Qz/Q ratio which has almost the same slope for both cases. Since the Q from case #1 is almost
twice the Q from case #2 so are the downward axial velocities. As a consequence of the increase of the downward
axial velocity is a decrease of the residence time and therefore the chances to find particles crossing the capture
surface decrease. It is then expected an increase on separation efficiency when the liquid flow rate increases. This
behavior is in accordance with the experimentally determined separation efficiency of 94% and 80% for cases #1 and
#2, respectively (Martins and Rosa, 2005).
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Figure 7. StkZ < land StkR < lregions and capture surface for different flow rate, particle sizes and viscosities.

The influence of the particle size is analyzed next. The data come from test #1 with three sizes of particles:
250pm, 900pm e 4000um. Since there is no flow disturbance introduced by presence of the solid particles, the flow
fields for the three cases are identical. The influence of the particle diameter increase shows at the capture surface
size. As seen from Fig. 7(b), particles with 250 um in diameter have a capture surface roughly 5 times bigger than
the case with particle 900 um in diameter and the case with particles 4000 pm in diameter shows no capture surface
at all. Considering the last case, the zone of radial particle transport do not intercepts the zone with upward particle
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transport; therefore it is expected 100% of separation efficiency. Considering the former cases, the increase on the
capture surface implies an increase on the residence time and also the odds of a particle cross the capture surface.
Therefore cases with greater capture surface have smaller separation efficiency. This trend is fact confirmed by the
experimental tests. The experimental separation efficiency is of 9%, 94% and 100% for the cases with particle sizes
of 250 um, 900 um and 4000 pm, respectively (Martins and Rosa, 2005). The case reveals that the residence time
depends not only on the axial downward velocity but also on the extent of the capture surface, which, by its turn,
depend on the particle size.

The effect of increasing the liquid viscosity is now analyzed. The selected cases are #1 and #3 from Tab. 1, which
have the same flow rate but liquid viscosities of 20cP and 100cP. The capture surface is shown in Fig. 7(c).
Measurements on the contour plot indicate that the axial extent of the capture surface is of 1.20m<Z<1.32m and
0.53m<Z<0.70m corresponding to the cases of 20 cP and 100 cp respectively. Also the radial velocity, VR, for the
20 cP case is 1.5 times smaller than the one observed for 100 cP, see Fig. 5(b). Summarizing, the case with 20cP has
a smaller capture surface, which translates into a smaller residence time and also a smaller radial velocity when
compared against the case with 100 cP. These two factors are favorable to a better separation efficiency for 20 cP
than to 100 cP liquids. This trend is also seen experimentally. The determined separation efficiency for the cases
with 20cP and 100cP is of 94% and 9% respectively (Martins and Rosa, 2005).

6. Conclusions

Some aspects of the flow mechanics of the separation process inside the swirl-tubes were disclosed. The flow
field is three dimensional with axis-symmetry but its main characteristics are defined by the decay length, L.d, the
inlet flow rate and the geometrical parameters: the swirl angle and the diameters of the production pipe and external
pipe. The decay length decreases as the liquid viscosity increases or the liquid flow rate decreases, it is sensitive to
the flow inertia. The axial and swirl velocity components decay downstream the inlet proportionally to Ld. The radial
velocity transfers mass from the downward stream to the upward stream. Considering the flow area of the upward
stream defined by the production pipe diameter, then the VR is estimated by Eq. (1).

The Stokes numbers are defined along the axial and radial direction with the aid of the liquid velocity and the
Stokes particle terminal velocity. It is introduced the concept of capture surface based on the Stokes number. The
later is a threshold surface, if a solid particle crosses the surface it will be no longer separated but carried by the
upward liquid stream. The increase on the liquid flow rate decreases the particle residence time, reduces the chances
of a particle intercept the capture surface and thus leads to an increase on the separation efficiency. The increase on
the particle diameter reduces or even eliminates the capture surface it thus decreases the residence time and improves
the separation efficiency. Finally, the increase on the liquid viscosity causes an increase on the residence time and
also on the radial velocity. These two features act on the same direction to lessen the separation efficiency.
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Anexo I

Dimensionamento de Separador Tubo-Ciclénico

Apresenta-se a seguir o procedimento de dimensionamento de um separador tubo-ciclonico
utilizando a correlacdo desenvolvida neste trabalho. Partindo de um separador com as mesmas
dimensdes do separador testado experimentalmente, sdo realizadas mudancas com o objetivo de

aumentar a efici€ncia de separacdo para o cendrio de operagdao proposto.

O dimensionamento proposto aplica-se somente a separadores geometricamente
semelhantes, ou seja, com duas hélices fixas defasadas de 180 graus e, com a razdo de didmetros,

D,/ D., constante.

Com base na Equacdo 4.12 foi desenvolvida uma planilha eletronica para estimar a
eficiéncia de separacdo dos tubo-ciclonicos. A planilha permite estimar a efici€éncia de separacao
em funcdo das seguintes varidveis operacionais e geométricas, que sdo os dados de entrada da
planilha:

e diametro interno do tubo externo De (mm);

e espessura de parede do tubo de produgdo e (mm);

e altura entre hélices fixas na descarga dos jatos h (mm);
e densidade do fluido p (kg/m’);

e densidade do sélido ps (kg/m3);

e angulo de inclinacao das hélices fixas a (graus);

e didmetro de particula d, (um);
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e vazdo do liquido Q (m3/d);
e viscosidade do liquido p (cP).

A planilha apresenta os seguintes dados de saida:

eficiéncia de separagdo prevista n (%);

didmetro externo do tubo de produgdo (Dp+2e) (mm);

diametro interno do tubo de produ¢do D, (mm);

folga radial f (um);

A planilha estima a eficiéncia de separacdo para tubo-ciclonicos geometricamente
semelhantes ao modelo estudado, ou seja, com duas hélices fixas defasadas de 180 graus e com a
razdo entre areas constante Ra= 1,036. O usudrio especifica o didmetro interno do tubo externo
De e a espessura de parede do tubo de producdo e no campo de entrada. A planilha determina os

diametros interno e externo do tubo de producdo respeitando a razao entre areas Ra.

Para um determinado cendrio de aplicacdo, a planilha possibilita dimensionar tubos e
hélices para o separador de forma a otimizar a eficiéncia de separagdo. Como a regido de
interesse € aquela onde ocorrem os processos de separacdo, as dimensdes de tubos do separador
ndo precisam ser necessariamente as mesmas que a do restante da tubulacdo de producdo e
revestimento do poco. No projeto dos separadores € preciso considerar que a folga f devera ser

maior que o maior didmetro de particula a ser separada.

O dimensionamento do separador serd feito considerando as dimensdes iniciais do

separador testado para o seguinte cendrio de operacao proposto:

didmetro interno do tubo externo De = 61,4 mm;

e espessura de parede do tubo de produgdo e = 5,3 mm;

e altura entre hélices fixas na descarga dos jatos h = 11,25 mm;
e densidade do fluido p = 1000 kg/m’;

e densidade do sélido ps= 2600 kg/m3;

e angulo de inclinacdo das hélices fixas a = 10 graus;
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e didmetro de particula d, = 200 pm;
e vazio do liquido Q = 200 m*/d;
e viscosidade do liquido p =10 cP.

A planilha ird retornar os seguintes resultados nos campos de saida:

eficiéncia de separacdo prevista n =23 %;

e didmetro externo do tubo de produgdo (Dp+2e) = 48,1 mm;

diametro interno do tubo de produ¢do D, = 37,5 mm;

folga radial f = 6651 pum;

z

A eficiéncia de separacdo prevista, de 23%, ainda € insuficiente e pode ser melhorada
através de modificagdes nas dimensdes do separador. Propde-se a utilizacdo de um tubo com
dimensdes API 2.7/8” e uma diminui¢do da altura entre hélices h, reduzindo h do seu valor
anterior de 11,25 mm para a metade, a eficiéncia de separacdo para o cendrio proposto sobe para
98%. Lembrando que as dimensdes h e f devem ser maiores do que a maior particula a ser

separada para evitar entupimentos nos canais.

As dimensdes do separador serdo entao:

e diametro interno do tubo externo API 2.7/8”.

e didmetro externo do tubo de produgdo (Dp+2e) = 48,5 mm;

e didmetro interno do tubo de produgdo D, = 37,9 mm.

e espessura de parede do tubo de produgdo e = 5,3 mm.

e folgaradial f=6737 pum.

e Para esta configuracdo a velocidade do jato € de 31 m/s e a estimativa de queda de pressao

¢ de 466 KPa.

Aumentando a viscosidade do liquido do cendrio de operacao anterior para 20 cP temos:

e diametro interno do tubo externo De = 61,98 mm;

e espessura de parede do tubo de produgdo e = 5,3 mm;
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e altura entre hélices fixas na descarga dos jatos h = 5,625 mm;
e densidade do fluido p = 1000 kg/m’;

e densidade do sélido ps= 2600 kg/m3;

e angulo de inclinacdo das hélices fixas o = 10 graus;

e didmetro de particula d, = 200 pm;

e vazdo do liquido Q =200 m3/d;

e viscosidade do liquido p =20 cP.

A eficiéncia de separacdo para o segundo cendrio de operacdo cai para 32%. Pode-se
melhorar a eficiéncia de separa¢do diminuindo a altura entre hélices h de 5,625 mm para 4,01
mm, e aumentando a espessura de parede, e, do tubo de producdo de 5,3 mm para 10 mm. Para

esta nova configuracao geométrica a eficiéncia de separacgdo sobe para 99%. :

As dimensdes do separador serdo entao:

e diametro interno do tubo externo API 2.7/8”.

e didmetro externo do tubo de produgdo (Dp+2e) = 52,4 mm;

e didmetro interno do tubo de produgdo D, = 32,4 mm.

e espessura de parede do tubo de produgdo e = 10 mm.

e folgaradial f =4766 pum.

e Para esta configuracdo a velocidade do jato € de 60 m/s e a estimativa de queda de pressao

¢ de 1827 KPa.

Pé6s-dimensionamento do separador

Recomenda-se para as demais dimensdes do separador, representadas na Figura III.1, as

seguintes regras gerais de dimensionamento, onde D, € o didmetro interno do tubo de produgao:

e Comprimento de chicana, L: L = 0,32 D,,.

e Comprimento do espago anular de entrada, Li: Li = 20 D, ou Li = 500 mm, o que for maior.
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Comprimento do espago anular de saida, Lo: Lo = 54 D, ou Li = 2000 mm, o que for maior.
Lo é o comprimento minimo do tubo, o nivel do reservatério de areia ndo pode atingi-lo.

O tubo externo possui em sua parte superior seis rasgos laterais espacados de 60 graus para
entrada do liquido no separador. A largura de cada rasgo deve ser determinada pela menor
dimensdo entre a folga anular, f, ou altura entre hélices, h. A menor largura recomendada é
2500 mm. O comprimento do rasgo € de 130 mm.

As dimensdes do tubo externo devem coincidir com aquelas disponiveis na norma de tubos
APL

Como os separadores projetados deverdo manter semelhanca geométrica com o modelo
estudado, o tubo de producdo deverd ser usinado de um bloco, pois raramente 0s seus
diametros interno e externo coincidirdo com os didmetros comerciais de tubos API.

A extensdo do tubo de producdo deve ser cerca de 2 a 3 diametros, o suficiente para
acomodar a hélice e a chicana. Na sua extremidade superior, ele pode ser conectado a um

tubo API de diametro mais préximo.

(_\/\w\
Tubo de >
Producao T
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' <«— Tubo
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Entrada, Li Dp
P
v !
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—/
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>« vl‘—

Reservatorio
de Solidos

Separados /I/ -

Figura III.1. Dimensdes do separador tubo-ciclonico.
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Anexo IV

Medidas Experimentais de L4

O comprimento de decaimento axial, Ld, € um parametro fundamental a ser conhecido no
separador conforme observou-se em estudo numérico apresentado no Capitulo 5. Razao pela qual
buscou-se medir Ld em testes adicionais realizados com o separador. A medi¢do precisa de LLd é
dificil de ser realizada em razdo da medida ser visual. Para auxiliar na medicdo de Ld foram
inseridos fios de algodao espagados axialmente de 100 mm ao longo da parede do reservatdrio até
1000 mm abaixo da chicana. A funcdo desses fios € dar uma indicac@o visual de onde o fluido
possui ou ndo rotagdo, isto é, onde ha fluido com rotacdo eles assumem uma inclinagdo com a
vertical, sem rotacao eles ficam paralelos a vertical. A Figura IV.1 mostra um detalhe dos fios na

parede do reservatorio onde ha rotagdo do fluido.

Os testes experimentais foram iniciados com uma solu¢do de glicerina e dgua com
viscosidade de 70 cP e diluidos sucessivamente com agua para as viscosidades de 50 cP e 30 cP.
Foram realizados testes com as vazdes de 116 m’/d e 60 m’/d. A concentracdo de sélidos na
solucdo foi mantida em torno de 0,1%. O diametro de particula para todos os testes foi de 900
um. Os procedimentos de testes e técnicas de medi¢do utilizadas estdo descritas no Capitulo 3. A

Tabela IV.1 mostra os resultados dos testes experimentais.
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Figura IV.1. Detalhes das linhas inseridas na parede do tubo externo para auxiliar a visualiza¢ao

da rotacdo do fluido e a determinacdo de L.

Tabela IV.1. Resultados de testes experimentais com Ly para o Cavins.

Duracdo Vaz Dens Temp Visc Vaz Conc Ld Efic Separador
Ensaio Liq Liq Lig Liq Sdl Sl Sep P

teste#  data (min) (m¥%d) (kgm® (C) (P) @) (%) (@m) (%) (==-)
el 9/9/2005 12,5 116 1218 27 687 0,13 0,1 0558 263 CAVINS
e5  16/9/2005 12,5 116 1209 27 523 0,10 01 065 50 CAVINS
el0  21/9/2005 12,5 116 1200 258 335 008 0,1 0,78 86,1 CAVINS

e2 9/9/2005 25 60 1218 27,5 66,5 0,10 02 042 14,8 CAVINS
eb 16/9/2005 25 60 1209 273 50,8 0,06 01 052 27,1 CAVINS
ell  21/9/2005 25 60 1200 259 332 0,07 0,1 0,58 40 CAVINS
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Anexo V

Arquivo Q1

Segue abaixo a listagem de um arquivo ql utilizado na entrada de dados do Phoenics. O

caso escolhido tem vazdo de liquido de 116 m*/d, viscosidade 20 cP e didmetro de particula de

250 um.

TALK=T;RUN( 1, 1)

st s s sfe she sk sk st sk st sfe sk sfe she sk sk skt st sfe s s sfe sk sk stk st st sl sk sleoskoskoskeokok
st sfe s sfe s sk sk skt ke st sfe sk s sk sk skoskokokeoskokosk

QI created by VDI menu, Version 3.5, Date 20/10/03
CPVNAM=VDI;SPPNAM=Core

she sk sk sk sttt st st st st she she s sk sk sk sk sk sk sk skt ste st sk sk sk skoskoskokokorokotokokokokoskoskok

seskeoskoskoskostokoteotokokoskoskoskosk

Echo DISPLAY / USE settings

s sk sk sk sk st st ste st st st sfe sfe sfe s sfe sk sk sk sk sk sk st ste ste sfe sfe s sfe sfe sl sk skoskoskeokeske sttt skeoskeoskoskosk

shoskeoskoskeoskoskokoskokokoskoskoskoskosk

IRUNN = 1 ;LIBREF = 0

she sk sk sk sttt st st st st sk sk sk sk sk sk sk sk skt sk st st stk sk skoskoskoskokokotkolokotokokokoskoskoskoeok

S sk sk sk skeosteoske st st st sk

Group 1. Run Title

TEXT(116 m3/d 20cP 250mm )

skt sk skogof sk sk skt sk sk stk sk sk stk sk sk skt k sk ok sk sk stk sk sk skofsk sk kok sk okok

skoksgokosk sk ok sk ok ok ko ok

Echo InForm settings for Group 1
Inform1Begin
REAL(QLIQ,DREV,DPRD,INCL,WIN,UIN)
REAL(DP,DENP)
REAL(CONC,EFIC,QSOL,VSOL,WSOL)
REAL(ESPS)
ESPS=0.0053

QLIQ=116
CONC=0.1

EFIC=20

INCL = 10.0%3.1415/180



DP=250E-06
DENP=2900

DREV=0.0614
DPRD=0.0481

Inform1End

sk sk she sk sttt st st st st sk sk she sk sk sk sk sk sk skt ste stk sk skoskeoskoskokokotookotokokokokoskoskoek

sk sk sk skesteoskestesteosfe sk

Group 2. Transience

STEADY = T

sk sk sk sk stk sk sk sk sk st sk sk sk sk skeoskeoske skttt skt sk skt skoskokokokololotokokokokokokoskoskoskosk
shoskeoskeoskostkokokokokokoskokoskoskosk

Groups 3, 4,5 Grid Information

%

Overall number of cells,
RSET(M,NX,NY,NZ,tolerance)
RSET(M,1,25,170)

* Cylindrical-polar grid

CARTES=F

sk sk sk sk stk sk sk sk sk sk sk sk sk sk skeoske skttt skt st skeosteoskeoskoskokokololotokokokokoskokoskokoskok

seskeoskeoskeoskeostokoteoteokokoskoskoskosk

Group 6. Body-Fitted coordinates

e sk sk sk sk st s ste st st sfe sfe sfe sfe sfe sfe sk ske sk sk sk sk st ste ste sfe sfe s sfe sfe sl sk soskoskeoskeoskeosteste ke stk

sk sk sk skeskeske st st st st sfesfeskeosk

Group 7. Variables: STOREd,SOLVEd,NAMEd
ONEPHS = T

* Non-default variable names
NAME(141) =ENUT ; NAME(142) =QZ
NAME(143) =VTER ; NAME(144) =STKR
NAME(146) =CP ; NAME(147) =STKZ
NAME(148) =WDIS ; NAME(149) =ENUL
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NAME(150) =AUX1

* Solved variables list
SOLVE(P1 ,Ul V1 W1 )

* Stored variables list
STORE(AUX1,ENUL,WDIS,STKZ,CP
,STKR,VTER,QZ )
STORE(ENUT)

* Additional solver options
SOLUTN(P1 ,Y.Y,Y,N,N,Y)
TURMOD(LVEL)

She sk she sk skt ste st st sfe sfe sfe sfe she she sk ske sk st sk st ste ste sfe sfe s s sk sk sk sk skotokeoteoteotokokokoskosk

Sheskeoske sk skttt st stk

Group 8. Terms & Devices

sk sfe stk she sfe sfe sfe sk she sk ste sfeske she sk sl ste s s sk sk stesieseoske sk sl steostoskeoskoskeostotokokoskokololkokokok

sk sfesteske s sk sie stk skeoskoskeokoksk

Group 9. Properties

RHO1 = 1.188000E+03
ENUL = 1.683000E-05
CP1 = 1.000000E+00

e sk s sk sk s st ste st st sfe sfe sfe sfe s sfe sk ske sk sk st sie st ste ste sfe sfe sfe s sfe sl sk sk skoskoskeostesteoteoskeoskoskoskosk

stk sk sk stk sk skostok ok sk

Group 10.Inter-Phase Transfer Processes

sheske sk sk stk st sk sk sk sk sk sk sk sk skeoske stk sttt skt sk skoskoskokolokotkoroskokokokokoskoskoskok

sheskeoskeosk skttt st stk
Group 11.Initialise Var/Porosity Fields

RESTRT(ALL)
No PATCHes used for this Group

INIADD = F

S sk she sk sttt ste st st st sfe sfe sfe she sk she sk sie st skt st ste ste sfe st sk sk sk sk sk skoskoiotokotetotkokokokoskosk

sk sk sk skeskeske st st sk sk skeseoskosk



Group 12. Convection and diffusion adjustments

No PATCHes used for this Group

sk sk she sk sttt st st st st sk sk she sk sk sk sk sk sk skt skt ste stk sk skoskoskoskokokotkorokotokokokokoskoskok

seskeoskoskoskostokoteotokokoskoskoskosk

Group 13. Boundary & Special Sources

INLET (ENT ,LOW ,4,0,0,0,0,0,1,1)

VALUE (ENT ,P1 , 1.394498E+03)

VALUE (ENT ,Ul , 6.657263E+00)
VALUE (ENT ,V1 , 0.000000E+00)
VALUE (ENT W1 , 1.173820E+00)
EGWF = T

sk sk sk sk sk sk sk sk ok sk sk sk st sk sk stk sk sk sk sk sk skosk sk sk sk skoskoskoskoskostokokoskokokoskoskoskosk ok
sheoskeoskoskostkoskokokokokoskokoskoskosk
Echo InForm settings for Group 13

Inform13Begin

WIN=(QLIQ/(3600%24))/(3.1415*(DREV*DREV-
DPRD*DPRD)/4)
UIN=WIN/TAN(INCL)

QSOL=(QLIQ/(3600%24))*(CONC/100)*(EFIC/100)
WSOL=-QSOL/(3.1415*DREV*DREV/4)

INLET (ENT ,LOW .4,0,0,0,0,0,1,1)

VALUE (ENT ,P1 ,RHOI1*WIN)

VALUE (ENT ,Ul , UIN)

VALUE (ENT ,V1 , 0.000000E+00)

VALUE (ENT ,WI1 , WIN)
Inform13End

S sk she sk skt ste st st sfe sfe sfe sfe she she sk ske sk sk ket st st ste sfe sfe s sfe s sk sk skeoskoskoteokeoteteoteokokokoskosk

skokskokskok ok sk ok ok sk ok ok
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Group 14. Downstream Pressure For PARAB

sk sfe stk sk she sfe sfe e ske she sk ste sfeske she sk sl ste ks sk sk stesie sk s sk sk stesteoseoskoskeostoloskokoskokololokoskok

sheoskeoskoskeoskotok itk skokoskoskosk

Group 15. Terminate Sweeps
LSWEEP = 1000
RESFAC = 1.000000E-03

sfe sfe stk she sfe sfe sfe e ske she sk ste steske she sk sfe st s sk sk stesie sk s sk skeosteotoskeoskoskeototokokoskokololkokokok

sk sfesteske sfeoske st stk sk skosieokoksk

Group 16. Terminate Iterations

LITER (W1 )= 20 ;LITER (VTER) = 1

SRR R R R R R R SR SRS SR SRR R K
sk R s
Group 17. Relaxation
RELAX(P1 ,LINRLX, 7.000000E-01)
RELAX (U1 ,FALSDT, 1.000000E-03)
RELAX(V1 ,FALSDT, 5.000000E-03)
RELAX(W1 ,FALSDT, 1.000000E-02)

S sk she sk st st ste st st sfe sfe sfe sfe she sk she sk sk st ke st ste ste sfe sfe s s sk sk sk skt teoteoteokokokoskosk

s sk sk sk skeoskeoske st st sk sfeskeseoskosk

Group 18. Limits

VARMAX(U1 ) = 1.000000E+06 ;VARMIN(U1 ) =-
1.000000E+06

VARMAX(V1 ) = 1.000000E+06 ;VARMIN(V1 ) =-
1.000000E+06

VARMAX(W1 ) = 1.000000E+06 ;VARMIN(W1 )
=-1.000000E+06

stk sfe sk sk stk sfesk sk sk sk stk stk sk sk stesk stk sk sk stk sk skl stok sk skokosk ok sorsk

stk sk sk stk sk skostok ok sk

Group 19. EARTH Calls To GROUND Station

USEGRD = T ;USEGRX= T
ASAP = T
PARSOL = T
LG(18)= T



sheoske sk sk stk sk sk sk sk sk sk sk sk sk skeoskeoskeoskostkostkok sttt skoskoskoskokokokolololokokokokokoskoekoskoskosk

skoskeoskoskostkeokokokokokoskokoskoskosk

Echo InForm settings for Group 19

Inform19Begin
REAL(AUX2)
AUX2=(QLIQ/(24*3600))*(XULAST/(2%3.1415))
(MAKE QREF IS AUX2)
(STORED OF RESU IS RESI(U1))
(STORED OF RESV IS RESI(V1))
(STORED OF RESW IS RESI(W1))
(STORED OF RESP IS RESI(P1))
(STORED OF CP IS :RHO1:*(:ENUL:+ENUT)*1000
WITH SWPFIN)
(STORED OF VTER IS (9.81/18)*(DP)"2*(DENP-
:RHO1:)/:RHO1:*:ENUL:) W$
ITH SWPFIN)
(STORED OF STKZ IS -VTER/(W1+0.000001) WITH
SWPFIN)
(STORED OF STKR
VTER*(U172/(RG*9.81))/(V1+0.000001)
SWPFIN)

IS

WITH

(STORED OF AUXI
IF(W1.GT.0))
(STORED OF QZ IS SSUM(AUXI1)/AUX2 WITH
SWPFIN)

IS WI1*AHIGH WITH

(STORED OF VR IS (QZ[&&+1]-
QZ)*AUX2/((ZW[&&+1]-ZW)*(DPRD/2+ESPS)*(X$
ULAST/2)) WITH SWPFIN )

INFORM19END

sk sk sk sk st sk st st st st sk sk sk sk sk sk sk sk koot skt st stk sk skoskoskokokokotorokokokokokoskoskoskoek

Echo InForm settings for Group 19

Inform19Begin
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INFORM19END

sfe sfe st ke sk she sfe sfe sk she sk ste steske she sk sfe st sk sk sk stesieskeoske sk sk stk sk skeostotokokoskokololkokoskok

sheoskeoskoskoskotokotokokoskoskoskoskosk

Group 20. Preliminary Printout

ECHO T

s sk s sk sk st st ste st st sfe sfe sfe sfe s sfe sk sk sk sk s sie st ste ste sfe sfe s sfe s sfe sk sk skoskeoske sttt stk

sk sfe stk seoske st stk skeoskosieokoksk

Group 21. Print-out of Variables
OUTPUT(WDIS,Y,N,N,N,N,N)

She sk she sk skt ste st st sfe sfe sfe sfe she she sk ske sk st sk st ste ste sfe sfe s s sk sk sk sk skotokeoteoteotokokokoskosk

Sheskeoske sk skttt st stk

Group 22. Monitor Print-Out

IXMON = 1 ;IYMON = 15 ;IZMON =
31

NPRMON = 100000

NPRMNT = 1

TSTSWP = -1

S sk sfe sk skt ste st e sfe sfe sfe sfe she sk she sk sk st skt sk ste ste sfe sfe sk s sk sk sk sk koo teoteokokokoskoskosk

s sk sk sk stk st st sk sfeoskeseoskesk

Group 23.Field Print-Out & Plot Control

NPRINT 100000

ISWPRF 1 ;ISWPRL = 100000
No PATCHes used for this Group

S sk she sk skt ste st st sfe sfe sfe sfe sk she sk ske sk st sk sk ste ste sfe sfe s sk sk sk skt tetokokokoskoskosk

Group 24. Dumps For Restarts

GVIEW(P,-
1.000000E~+00,0.000000E-+00,0.000000E+00)
GVIEW (UP,0.000000E+00,0.000000E-+00, -
1.000000E+00)

> DOM, SIZE,
2.000000E+00

1.000000E-01, 3.070000E-02,



> DOM, MONIT,
3.308330E-01

5.000000E-02, 2.352000E-02,

>DOM, SCALE, 1.000000E+00, 4.000000E+00,
3.000000E-01
>DOM, SNAPSIZE, 1.000000E-02

> GRID, RSET_X_1,
>GRID, RSET_Y_I,
> GRID, RSET_Y_2,
> GRID, RSET_Y_3,
> GRID, RSET Z 1,
> GRID, RSET_Z_2,
> GRID, RSET_Z_3,
> GRID, RSET_Z_4,
> GRID, RSET_Z_5,

1, 1.000000E+00

10,-1.200000E+00
5, 1.000000E+00

10, 1.000000E+00
10,-2.000000E+00
5, 1.000000E+00

30, 1.000000E+00
103, 1.000000E+00
22, 2.000000E+00

> OBJ, NAME, PAREDE

> OBJ, POSITION, 0.000000E+00, 3.070000E-02,
0.000000E+00

> OBJ, SIZE, 1.000000E-01, 0.000000E+00,
2.000000E+00

> OBJ, CLIPART, polcul0

> OBJ, ROTATION24, 1

> OBJ, TYPE, PLATE

> OBJ, NAME, INTERNO

> OBJ, POSITION, 0.000000E+00, 1.875000E-02,
0.000000E+00

> OBJ, SIZE, 1.000000E-01, 5.300000E-03,
1.500000E-01

> OBJ, CLIPART, polcu8

> OBJ, ROTATION24, 1

> OBJ, TYPE, BLOCKAGE

> OBJ, MATERIAL, 198

> OBJ, NAME, SAIDA

> OBJ, POSITION, 0.000000E+00, 0.000000E+00,
0.000000E+00

> OBJ, SIZE, 1.000000E-01, 1.875000E-02,
0.000000E+00

> OBJ, CLIPART, polcubet

> OBJ, ROTATION24, 1

> OBJ, TYPE, OUTLET

> OBJ, PRESSURE, 0.000000E+00

> OBJ, TEMPERATURE, SAME

> OBJ, COEFFICIENT, 1.000000E-02

> OBJ, NAME, ENT

> OBJ, POSITION, 0.000000E+00, 2.405000E-02,
1.380000E-01

> OBJ, SIZE, 1.000000E-01, 6.650000E-03,
0.000000E+00

> OBJ, CLIPART, poldef

> OBJ, ROTATION24, 1

> OBJ, TYPE, USER_DEFINED

> OBJ, NAME, BLCK_ENT

> OBJ, POSITION, 0.000000E+00, 2.405000E-02,
0.000000E+00

> OBJ, SIZE, 1.000000E-01, 6.650000E-03,
1.380000E-01

> OBJ, CLIPART, polcu8

> OBJ, ROTATION24, 1

> OBJ, TYPE, BLOCKAGE

> OBJ, MATERIAL, 198

> OBJ, NAME, NULO

> OBJ, POSITION, 0.000000E+00, 0.000000E+00,
5.000000E-01

> OBJ, SIZE, 1.000000E-01, 3.070000E-02,
9.000000E-01

> OBJ, CLIPART, wirexyz

> OBJ, ROTATION24, 1

> OBJ, TYPE, NULL

STOP
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