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Resumo

O escoamento de fluidos é, sem duvida, de grande importancia na industria, es-
pecialmente no transporte de fluidos entre as unidades de operacao. Sistemas multifasicos
sao bastante comuns, e em muitos casos, também ocorrem processos de transferéncia de
massa e energia, como € o caso dos fornos de pré-aquecimento na industria petroquimica. O
escoamento gas-liquido nessas linhas é muitas vezes complexos, pois durante a vaporizacao
da carga ocorre também o craqueamento térmico do petréleo. E comum nestas operacoes a
formacao de coque no interior do tubo, o que é muito indesejavel. Para entender as condigoes
nas quais esta formacao de coque é minimizada, ou aumentada, foi proposto um modelo
fluidodinamico computacional para simular o escoamento bifasico gés-liquido do petréleo
no interior desses tubos. O modelo foi implementado na plataforma OpenFOAM, ao qual
foram acrescidas novas rotinas para a estimativa das temperaturas e concentracoes através
das equagoes de conservagao de massa e energia. O modelo k& — epsilon foi utilizado para
descrever a turbuléncia e dois modelos de vaporizacao foram utilizado para caracterizar a
mudanca de fase. Uma formulacao nao conservativa foi adotada na escrita das equagoes
do modelo para maior estabilidade numérica em altas fragoes volumétricas. Foi também
implementada uma rede cinética dependente da temperatura para descrever o craqueamento
térmico. Através do modelo foi possivel simular o escoamento tridimensional de petrdleo
no interior de um tubo com as dimensoes da planta obtendo como resultado os perfis de

velocidades, temperaturas e concentracoes das fases liquida e gasosa.

Palavras-chave: 1. Fluidodinamica computacional (CFD), 2. Método dos volumes finitos, 3.

Escoamento bifasico, 4. Coque de petréleo, 5. Fenomenos de transporte.



Abstract

Fluid flow is of great importance in the industry, especially for its transport between
the operating units. Multiphase systems are very frequent. In many cases, mass and energy
transfer processes, such as the case of preheating furnaces in petrochemical industry, are also
observed. The gas-liquid flow in these lines is often complex, because during the vaporization
of the charge it also occurs the petroleum thermal cracking. It is common in these operations
the very undesirable formation of coke inside the tube. With the aim of understanding
under which conditions the formation of coke is minimized or increased it was proposed a
computational fluid dynamic model for simulating the petroleum gas-liquid two-phase flow
inside of these tubes. The model was implemented on the OpenFOAM software, to which
new routines for the calculation of temperatures and concentrations using the equations of
conservation of mass and energy were added. The model k — epsilon was used to describe
the turbulence and two vaporization models were used to characterize the phase change.
A non-conservative formulation was adopted for describing the equations of the model in
order to obtain numerical stability at high volumetric fractions. It was also implemented a
temperature dependent kinetic net to describe the thermal cracking. With this model it was
possible to simulate the three-dimensional flow of petroleum inside a tube with real industrial
dimensions as a result of the gas and liquid phases profiles of velocities, temperatures and

concentrations.

Keywords: 1. Computational fluid dynamics (CFD), 2. Finite volume method, 3. Two-phase

flow, 4. Coke, 5. Transport phenomena.
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Capitulo 1
Introducao

O escoamento de fluidos é um fenomeno de extrema importancia na industria, ja
que esta presente na maior parte de suas aplicagoes, onde o escoamento no interior em tubos
circulares é, sem duvida, o mais comum deles. Pode-se citar como exemplos de equipamentos,

onde ocorre o escoamento de fluidos, os pré aquecedores utilizados na industria petroquimica.

Estes pré aquecedores normalmente sao utilizados em etapas anteriores ou posteriores
a alguma operagao no processamento do petréleo como exemplo o processo de destilacao, onde
é empregado um pré aquecedor no qual o petréleo bruto entra em temperaturas baixas e vai

se aquecendo a medida que percorre os tubos dentro do pré aquecedor.

Neste processo devido ao ganho de energia e consequente aumento de temperatura
o petréleo sofre um processo de vaporizacao em que as fragoes de hidrocarbonetos que o

compoe vaporizam-se de acordo com seu ponto de ebulicao na mistura.

Os fenomenos envolvidos no escoamento em fornos de campanha para o pré-aque-
cimento de fracoes de petréleo sao muito complexos. H&a poucos trabalhos na literatura
que tratam de detalhes especificos destes fornos no sentido de se evitar a formagao de
coque dentro dos mesmos, que é um problema industrial encontrado nas refinarias e muito
indesejavel, visto que, pode até mesmo causar a parada do equipamento. De um modo geral,
a literatura comenta sobre o problema e cita algumas condigoes operacionais (WAUQUIER,
1995; CHAUDHURI, 2010; MULLINGER e JENKINS, 2008) e procedimentos que visam

minimizar o problema, como o uso de aditivos (SALARI et al., 2010).

Modelar e simular esses sistemas é de grande importancia para prever diversas

caracteristicas no processo, visto que além da vaporizagao, ou seja, a mudanca de fase,



existem também reacoes onde os compostos do petroleo sao transformados em outros através

de reacgoes de craqueamento térmico.

Um dos problemas decorrentes destas reacoes de craqueamento é a formacgao de coque
no interior das tubulagoes, que na maioria das operacoes se encontra sob altas temperaturas.
Essa reacao de craqueamento é indesejavel, ja que a deposicao de coque nas paredes desses

tubos aumenta a perda de carga e faz com que as paradas para limpeza sejam frequentes.

Ja que o petrdleo é composto por uma mistura complexa de hidrocarbonetos, muitos
deles desconhecidos, fica dificil prever as reagoes que ocorrem para cada espécie quimica.
Uma maneira de contornar esse problema ¢é através do agrupamento desses componentes em
grupos de moléculas representativas, com o uso da técnica de pseudocomponentes. Esses
grupos sao compostos pelas espécies quimicas, que sao agrupadas conforme semelhanca de
suas propriedades. Assim, as equacoes de transporte sao aplicadas somente aos pseudocom-

ponentes.

O modelo matematico deverd ser constituido por equagoes de transporte as quais
sao obtidas através de balancos de massa; energia e quantidade de movimento para cada fase
e no caso dos pseudocomponentes, que correspondem as espécies quimicas os balangos sao

aplicados a cada espécie quimica existente na fase.

A abordagem multifdsica euleriana sera adotada na modelagem para descrever o tipo
de escoamento de cada fase. Nesta abordagem considera-se que o sistema é constituido de
duas fases interdispersas, que interagem entre si. Estas interacoes sao aplicadas em todas as

equacoes de transportes e sao calculadas de acordo com a caracteristica de cada sistema.

A fluidodinamica computacional serd adotada, como estratégia numérica para a
resolucao das equacgoes do modelo, devido a complexidade ou impossibilidade de se obter
uma solucao analitica das equacoes parciais que representam o modelo. Dentre os métodos
empregados pela fluidodinamica computacional, pode-se citar o método das diferencas fini-
tas, o método dos elementos finitos e o0 método dos volumes finitos (MALISKA (2004) e
FERZIGER e PERIC (1996)), sendo este tltimo o de maior empregabilidade. No método
dos volumes finitos os balancos sao aplicados a cada elemento de volume de uma malha
computacional gerada a partir da geometria do sistema a ser modelado. Um conjunto de
equacoes diferenciais parciais é obtido o qual é realizada uma discretizagao para obtencao
de um sistema de equacoes lineares que sao resolvidas através de um método de solucao de

sistemas lineares adequado.

Atualmente iniimeros programas para solucao de sistemas em fluidodinamica estao



disponiveis, como por exemplo, o ANSYS CFX (ANSYS CFX-Solver theory guide (2009))
comercial e 0 OpenFOAM OpenCFD (2010a,b) que é um software distribuido gratuitamente
e de codigo aberto, o qual possibilita aos usudrios ver, modificar ou até mesmo criar rotinas

para solucao de problemas em fluidodinamica computacional.

O objetivo deste trabalho foi realizar a modelagem matemaética tridimensional do
escoamento bifasico de petréleo no interior de tubos de fornos de pré-aquecimento para
prever a formacao de coque. O trabalho utiliza a fluidodinamica computacional com técnica
numérica de solugdo e o modelo foi implementado no software gratuito OpenFOAM versao
2.01. O modelo considera os transportes de quantidade de movimento, energia e massa devido
ao aquecimento do liquido no interior dos tubos e uma rede cinética foi utilizada para prever

as reagoes de craqueamento térmico e consequente geracao de coque.



Capitulo 2

Objetivos do trabalho

2.1 Objetivo Geral

Este trabalho de doutorado tem como objetivo principal o desenvolvimento de um
modelo matematico fluidodinamico para escoamento bifdsico Euleriano-Euleriano, gés-liquido,
multicomponente, de petroleo bruto no interior de fornos de pré-aquecimento e a partir deste,
calcular as transferéncias de massa multicomponentes, energia e quantidade de movimento,

prevendo a formacao de coque ao longo do tubo.

2.2 Objetivos Especificos

e Modelagem matematica do escoamento bifasico no interior dos tubos através das equagoes

de quantidade de movimento de Navier-Stokes.
e Modelagem matematica da transferéncia de energia entre fases no interior do tubo.

e Modelagem matematica da mudanga de fase e transferéncia de massa global devido ao

aquecimento do fluido.

e Modelagem matemaética do transporte de massa multicomponente no interior dos tubos

considerando craqueamento térmico utilizando rede cinética.

e Implementacao do modelo no software gratuito e de cédigo aberto OpenFOAM versao

2.01.



e Validacao do modelo de escoamento bifasico liquido-gas através da comparagao das

fragoes volumétricas e perfil de velocidade calculados com dados experimentais retirados

da literatura.

e Simulacao de casos referentes ao escoamento de petroleo em fornos.



Capitulo 3
Revisao Bibliografica

Neste capitulo sera realizada a revisao da literatura abordando os temas que sao
ponto chave no desenvolvimento do trabalho. Os temas foram divididos em se¢oes para me-
lhor organizacao do trabalho. As segoes descritas no capitulo sao: fornos de pré-aquecimento
de petroleo; caracteristicas do petréleo; craqueamento térmico do petréleo e rede cinética;
fluidodinamica computacional e regimes bifasicos no interior de tubos. Salienta-se que, nos
demais capitulos desse documento, a revisao da literatura esta presente como parte intrinseca

dos mesmos.

3.1 Fornos de pré-aquecimento de petrdleo

De acordo com THOMAS (2011) uma fornalha ou forno de aquecimento é um equipa-
mento usado para aquecer produtos ou misturas quimicas. Estes aquecedores transferem o
calor gerado pela queima de algum combustivel, como por exemplo: metano; etano; propano

ou Oleo combustivel, ao liquido no interior dos tubos.

Os fornos consistem essencialmente de um conjunto de tubulacoes que passam através
de uma camara fechada que possui queimadores. Estes tubos percorrem o interior desta
camara ao longo de suas paredes até o teto constituindo uma bateria de tubos. O calor
liberado pelos queimadores ¢é transferido através das paredes dos tubos ao fluido em seu
interior. O fluido permanece no forno o tempo suficiente até alcancar as condigoes de operacao

sendo posteriormente bombeado para uma outra etapa do processamento.

Fornos de pré-aquecimento sao usados no processamento de petréleo bruto, craquea-



mento, producao de olefinas, e muitos outros processos da industria petroquimica. Os fornos
chegam a aquecer a matéria prima ao ponto de formar produtos tais como gasolina, dleo,
querosene, produtos quimicos, plasticos, e borracha. Neste processo a geracao de gas devido

a volatilidades das fracoes constituintes do petroleo é um fenéomeno presente.

A industria de transformacao quimica possui uma variedade de processos que uti-
lizam uma vasta variedade de aquecedores ou pré aquecedores que sao especificamente pro-
jetados de acordo com as necessidades do processo de producao de determinado produto,
podendo os projetos dos equipamentos serem complexos e equipados com a mais moderna

tecnologia existente de construgao e controle de operacao.

CAO (2010) destaca as principais aplicagoes dos fornos de pré-aquecimento em

processos industriais listados a seguir:

Pré aquecedores para coluna de destilagao fracionada: Um exemplo tipico de aplicagao
de um forno de pré-aquecimento é na alimentacao de colunas de destilagao atmosférica em
refinarias de petroleo. Neste processo, o petréleo bruto entra a aproximadamente 220 °C em
estado liquido e sai em torno de 360-370 °C, com cerca de 60 % da carga vaporizada. A
mistura bifasica constituida de gas e liquido, em seguida, alimenta uma coluna de destilacao
(fracionamento). Outras aplicagbes em refinarias de petréleo podem ser encontradas em
unidades de destilacao a vacuo ou em unidades de fracionamento através de craqueamento

térmico.

Pré aquecedores para alimentacao de reatores: Nessa aplicacao os pré aquecedores
aquecem a carga até atingir as temperaturas necessarias para o controle das reacoes quimicas.
Um exemplo é uma unidade de reforma catalitica, onde uma mistura monofésica de hidrogénio
e vapores de hidrocarbonetos reagem para produzir compostos arométicos ou gasolina de alta
octanagem. Nesse caso, o aumento da temperatura do aquecedor é em aproximadamente
de 100 °C e as pressoes operacionais estao na faixa de 20-40 bar. Outro exemplo é o
aquecimento de misturas de hidrocarbonetos liquidos e gas hidrogénio reciclado para reacao

de hidrocraqueamento em refinarias.

Aquecedor de fluido térmico: Muitas plantas fornecem calor para outras unidades por
meio de uma transferéncia de calor intermediaria, a qual normalmente utiliza como fluido de
troca térmica 6leo mineral ou sintético. Uma fornalha é utilizada para elevar a temperatura
dos fluidos de transferéncia de calor. O fluido normalmente permanece no estado liquido

durante o processo.

Aquecimento de fluidos viscosos: Aquecedores também podem ser usados para aumentar



a temperatura de 6leos pesados que necessitam ser bombeados. Ao aquecer os fluidos, sua
viscosidade diminui, o que facilita o bombeamento ao longo das tubulagoes. Esses tipos de

aquecedores podem ser encontrados em estagoes de bombeamento de gasodutos.

Reatores aquecidos: Esta categoria inclui aquecedores em que uma reagao quimica ocorre
dentro de uma tubulagdo em formato de bobina (espiral). Estes aquecedores normalmente
sao construidos com a mais sofisticada tecnologia para aquecedores industriais. Eles normal-
mente operam a pressoes e temperaturas muito altas e exigem alta qualidade dos materiais
empregados na construgao e um controle preciso da temperatura em cada zona do aquecedor.
Um exemplo é um aquecedor para regenerador de hidrocarbonetos a vapor, em que os tubos
da camara de combustao funcionam individualmente como um reator vertical recheados de
catalisadores de niquel. As temperaturas na saida estao aproximadamente entre 800-900 °C.
Um outro exemplo é um aquecedor de pirdlise, usado para produzir olefinas de matérias-
primas gasosas como etano e propano e de matérias-primas liquidas como nafta e gas de
petréleo. Os tubos e queimadores sao dispostos de modo a assegurar o controle preciso das

temperaturas. As temperaturas de saida também estao na faixa de 800-900 °C.

H& varias configuragoes de fornos de pré-aquecimento utilizadas em refinarias, nas
quais se destacam basicamente os trés tipos: caixa; cabine e cilindro vertical, apresentados

na Figura 3.1.
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Figura 3.1: Tipos bésicos de fornos de pré-aquecimento (Fonte: CAO (2010)).



Em muitos casos, além de serem transportados, os fluidos sao submetidos a processos
de transformacao em seu interior. Desta forma os formos constituem-se em equipamentos
especificos e tém como objetivo fazer com que o fluido passe por transformagoes durante
o processo. Esse é o caso dos fornos de campanha de refinarias, também conhecidos como
fornalhas, os quais promovem o craqueamento térmico das fragoes mais pesadas de uma carga
de petréleo para fragoes mais leves, com valor comercial maior, além de fazer a mudanca de

fase (vaporizacao) de uma porcentagem da carga inicial.

A Figura 3.2 apresenta um esquema de um forno de pré-aquecimento de petréleo

tipico em forma de caixa:
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Figura 3.2: Esquema de Fornalha ilustrando os queimadores e a sequéncia da tubulacao em

seu interior (Fonte: THOMAS (2011))
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Na industria petroquimica um problema que ocorre durante esse transporte é a
formacao de coque no interior das tubulagoes devido as reac¢oes de craqueamento térmico do
petréleo, que na maioria das operacoes se encontra sob altas temperaturas. Essa reacao de
craqueamento é indesejavel, ja que a deposicao de coque nas paredes desses dutos aumenta a
perda de carga e faz com que as paradas para limpeza sejam frequentes. A Figura 3.3 ilustra

bem como o coque se adere nas paredes das tubulagoes de dos fornos.

Figura 3.3: Coque formado durante a operagao de um forno de pré-aquecimento: a) Coque

aderido as paredes; b) Tubo ap6s a limpeza do coque e ¢) Coque recolhido apds a limpeza.

Como exemplos de estudos realizados em aquecedores de refinarias destaca-se o
trabalho de PINTO (2004), que simulou trocadores de calor do tipo casco e tubo conforme os
existentes em trem de pré-aquecimento em refinarias de petréleo, com objetivo de estudar a
formacao de incrustacoes. As propriedades fisicas do petréleo cru foram calculadas utilizando
os modelos propostos por POLLEY et al. (2002) baseados em dados de refinarias. Os autores
alertam no trabalho a necessidade de se estabelecer modelos préprios para cada situacao
devido a variagao das propriedades fisico quimicas para cada tipo de petréleo. O simulador
apresentou resultados coerentes para diversos fatores envolvidos nos processos e foi possivel
verificar o aumento da resisténcia térmica causada pela formacao de incrustacao e que a
aplicacao das condicoes limite de incrustagoes pode reduzir os custos no projeto de trocadores
de calor. Esse alerta pode ser verificado no decorrer desse trabalho verificando-se em capitulos
posteriores a necessidade de se obter modelos de vaporizacao através de estudos empiricos,

visto a dificuldade de um modelo termodinamico geral.

Pode-se também destacar os trabalhos realizados por (AL-HAJ IBRAHIM e AL-
QUASSIMI (2008) e AL-HAJ IBRAHIM e AL-QUASSIMI (2010)) os quais estudaram através
da implementacao de modelos matematicos a eficiéncia térmica e a transferéncia de calor na

secao convectiva de fornos de pré-aquecimento de petroleo.
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Utilizando a fluidodinamica computacional DIAZ-MATEUS e CASTRO-GUALDRON
(2011) realizaram simulagoes em software comercial para o cdlculo de picos de temperatura
nas paredes externas dos tubos dos fornos de aquecimento. Os autores alertam para a im-
portancia de se manter o controle deste parametro durante a operacao do forno para aumentar
a vida 1util da tubulacao evitando a ruptura do metal que pode ocorrer por volta de 922K
para algumas ligas metdlicas. Destacam a complexa composicao do petroleo e a necessidade
de se utilizar correlagoes apropriadas para calcular as propriedades da mistura, assim como
utilizar softwares termodinamicos especificos para o calculo do equilibrio liquido-vapor e das

propriedades multicomponentes da mistura.

Infelizmente, até o momento, é muito raro encontrar trabalhos na literatura que tem
como foco o estudo fluidodinamico do escoamento de cargas de petréleo, no interior dos tubos
dos fornos de campanha, abordando a cinética de craqueamento térmico. Entre os poucos
trabalhos, cita-se o de SOUZA et al. (2005) que modelaram o escoamento de petrdleo no
interior do tubo de um forno petroquimico. Utilizaram a fluidodinamica computacional, com
uso de uma malha bidimensional, como técnica para o estudo do problema e as transferéncias
de massa, energia e quantidade de movimento foram consideradas no modelo. Utilizaram
uma rede cinética, descrita por MENDONCA FILHO (1998), com sete pseudocomponentes
e, dessa forma, sete equacoes de balanco de massa para cada espécie foram necessarias, as
quais consideravam as taxas de reacao fornecidas pela rede cinética. As taxas de reacao
tém uma dependéncia exponencial com a temperatura, e portanto, foi necessario calcular o
perfil de temperatura no interior do forno através da resolucao da equacao de balanco de
energia. Para prever a precipitacao do coque foi utilizado um diagrama ternario apresentado
por TAKATSUKA et al. (1989). No entanto, o modelo considerou o sistema como sendo

inicialmente monofasico e sem geracao de uma segunda fase gasosa ao se aquecer.

A partir do trabalho de SOUZA et al. (2005) surgiu a proposta de iniciar o desen-
volvimento de um modelo fluidodinamico bifasico liquido-gas e que considere transformagao
da fase liquida em gasosa ao longo da tubulacao do forno a medida que o liquido, no caso
alguma carga de petréleo, receba calor proveniente das paredes aquecidas pela queima de
combustiveis no lado externo ao tubo. E essa proposta faz com que o presente trabalho

desenvolvido nessa Tese seja um dos pioneiros.
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3.2 Caracterizacao e analises do petrdleo.

O petréleo é composto por uma mistura complexa de hidrocarbonetos, muitos de-
les desconhecidos, é extremamente dificil prever as reacoes que ocorrem para cada espécie
quimica. Uma maneira de contornar esse problema é através do agrupamento desses compo-

nentes em grupos de moléculas representativas, com o uso da técnica de pseudocomponentes.

Esses grupos sao compostos pelas espécies quimicas, que sao agrupadas conforme as
semelhancas de suas propriedades. Assim, as equagoes de transporte sao aplicadas somente

aos pseudocomponentes.

Existem varios padroes de caracterizacao do petréleo em pseudocomponentes, onde
podemos destacar o padrao SARA, o qual é utilizado neste trabalho. O padrao SARA carac-

teriza o petréleo em 4 pseudo componentes: Saturados; Aromaticos; Resinas e Asfaltenos.

Uma outra classificacdo utilizada pode ser encontrada no trabalho de MATOS e
GUIRARDELLO (2002) que usaram um modelo cinético baseado no proposto por KRISHNA
e SAXENA (1989), no qual as espécies quimicas envolvidas no processo de hidrocraqueamento
de fragoes pesadas de petréleo, sao agrupadas e classificadas como arométicos, naftalenos
e parafinas. Eles concluiram que o modelo cinético baseado nestes pseudocomponentes
reproduziu os dados encontrados na literatura e pode ser aplicado para diferentes 6leos e

em diferentes condi¢oes de operacao.

Uma classe muito importante de compostos a serem considerados neste trabalho e
que estao presentes em petréleos brutos sao os asfaltenos. Eles representam uma mistura
complexa de hidrocarbonetos que sao definidos pela suas caracteristicas de solubilidade, e

nao por uma classificacao quimica especifica.

Asfaltenos em conjunto com as resinas constituem a fase dispersa dos éleos bru-
tos, enquanto que os maltenos (saturados e aromdticos) constituem a fase continua. A
precipitacao dos asfaltenos depende da estabilidade destes complexos sistemas coloidais. A
composicao atua como a principal responsavel pela deposicao dos asfaltenos, porém a pressao

e a temperatura também sao fatores importantes na ocorréncia desse processo.

Dessa forma, qualquer variacao na pressao, temperatura ou composicao das fases em
equilibrio, podera causar a polimerizagao das moléculas asfalténicas, gerando aglomerados
que aumentam em tamanho e se depositam. Estes tendem a se fixar nas superficies proximas

as regioes de baixa agitagdo ou temperatura. MANSOORI e LEONTARITIS (1992) propu-

seram um modelo para prever a floculagao dos asfaltenos, conhecido como modelo coloidal,
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que é baseado na hipdtese de que os asfaltenos existem no éleo como particulas sélidas em

suspensao coloidal, estabilizada por resinas adsorvidas em sua superficie.

Em um dado sistema, em que sao fixados o tipo e a quantidade de 6leo e dos asfaltenos
contidos nele, uma mudanga na concentracao das resinas ali presentes causara uma variacao
na quantidade dessas resinas que estao adsorvidas nas particulas dos asfaltenos. Se esta
mudanga for tal que a quantidade de resinas seja insuficiente para cobrir toda a superficie

das particulas, essas irao se agregar e acabar precipitando.

Por causa da diversidade e complexidade do petréleo, bem como a gradual interna-
cionalizacao de diferentes métodos para analise e caracterizacao, ocorreu a necessidade da
padronizacao destes procedimentos. Dentre os métodos de caracterizagao podemos destacar
o método de fracionamento por destilagao (PEV, ASTM e Cromatografia gasosa). O método
utilizado depende das caracteristicas do composto a ser analisado e no caso do petréleo quanto
mais pesado, ou seja, mais denso, maior serd o numero de compostos presentes e desta forma

métodos mais sofisticados e apropriados devem ser utilizados.

Um passo importante no projeto de equipamentos e processos para refino de petroleo,
nos quais, sao empregados calculos cinéticos e termodinamicos e em muitas vezes empregados
técnicas avancadas de simulacao é se ter uma caracterizacao adequada da carga que serd
processada. A seguir sao descritos alguns métodos para a caracterizagao de compostos de

petroleo.

3.2.1 Ponto de Ebulicao Verdadeiro (PEV)

De acordo com FARAH (2007) este procedimento, o qual é padronizado pelas normas
ASTM D-2892 e D-5236, determina a curva dos Pontos de Ebuligao Verdadeiros (PEV)
ou TBP (True Boiling Point). Esta caracterizacdo permite a separacdo do petrdleo em
cortes de fracoes de acordo com as suas temperaturas de ebulicao. Este método fornece
um excelente fracionamento com uma distribuicao precisa dos componentes constituintes do

petréleo analisado. A Figura 3.4 apresenta a curva PEV para petréleo bruto do Kuwait.
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Figura 3.4: Curva PEV para petréleo bruto do Kuwait (Fonte: WAUQUIER (1995)).

Apesar da excelente caracterizacao da mistura, RIAZI (2005) destaca como desvan-
tagem o fato de ser um método bastante demorado, caro e que utiliza grande quantidade de
matéria-prima, sendo um método pouco utilizado na industria do petrdleo para caracterizar

os cortes e as fragoes.

Pelo método D-2892, inicia-se a destilagao do petréleo com a desbutanizacao do
mesmo, seguido pela destilagao a pressao atmosférica. Quando a temperatura no balao
alcanca 310 °C o procedimento de destilagao é parado e passa-se a trabalhar com a pressao
de 100mmHg, baixando sucessivamente a temperatura. Por este método, alcanca-se a

temperatura equivalente a 400 °C .

No procedimento D-5236, é possivel destilar residuos de petrdleos em pressoes ainda
menores, equivalendo a temperatura de ebulicao atmosférica de 580 °C. Estes sao compostos

que normalmente seriam impossiveis de serem destilados, devido ao craqueamento térmico

da amostra (WAUQUIER, 1995).
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3.2.2 Destilagao diferencial

Os procedimentos ASTM D-86 e ASTM D-1160 sao procedimentos de destilacao
diferencial, sem refluxo e com apenas um estagio de equilibrio. O ASTM D-86 ¢é realizado
a pressao atmosférica em petréleos com fragoes leves, enquanto o ASTM D-1160 é realizado
a pressao de 10mmHg e aplicado para fragoes pesadas. FARAH (2007) destaca que s@o
métodos menos precisos do que a PEV, mas muito mais simples, rapidos e baratos, por isso

sendo de uso muito maior pelas refinarias.

O ASTM D-86 é o tinico método padronizado para se obter uma curva de destilagao
devida sua larga utilizacao e aceitacao nos testes diarios realizados em refinarias. Este
procedimento nao apenas é utilizado para a caracterizacao de uma mistura de petréleo,
mas também como base para a maioria das correlagoes para estimacao de propriedades de

caracterizagao de petroleos e suas fragoes.

3.2.3 Destilacao simulada

O procedimento ASTM D-2887, conhecido como Destilagao Simulada, é realizado
através de cromatografia gasosa em uma coluna que utiliza recheio apolar para eluir os
hidrocarbonetos em ordem crescente de pontos de ebulicao. E um método simples, de precisao
e custos intermediarios entre o PEV o D-86, aplicado para todas as fragoes de petroleo com
ponto final de ebuli¢do inferior a 720 °C (RIAZI, 2005).

3.2.4 Métodos térmicos em analise de petrdleo.

Métodos analiticos que descrevem o comportamento térmico das substancias durante
mudangas de temperatura programada, como termogravimetria, termogravimetria diferencial
ou calorimetria exploratoria diferencial, sao métodos antigos, que foram aplicados primeira-
mente a problemas de quimica inorganica, principalmente para minerais. A anédlise de
petréleo e produtos petroliferos tem sua aplicacao um pouco mais tarde. Os Petroleos, espe-
cialmente crus pesados, sao muitas vezes recuperados pelo uso de processos térmicos. O pro-
cessamento dos produtos de petréleos brutos nas refinarias sao geralmente feitos por métodos
térmicos em temperaturas muito diferentes. Estes processos sao parcialmente realizados por
um aquecimento sequencial até que os produtos desejados sejam obtidos. Os parametros ope-

racionais para diferentes processos tém sido obtidos, em grande parte, através da experiéncia
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empirica ou parcialmente por simulagao de processos em instalagoes laboratoriais ou em
plantas-piloto. Por esse motivo os métodos termoanaliticos sao considerados muito tteis na
obtencgao de dados sobre o comportamento térmico, ou seja, dados descrevendo estabilidade
térmica e oxidativa do petroleo e seus produtos; dados prevendo a forma e a quantidade de
produtos adquirida nos processos; e dados relativos a cinética de reacao, que podem ser usados
para otimizar os processos da refinaria. Termogravimetria (TG), termogravimetria derivada
(DTG) e a calorimetria exploratéria derivada (DSC) sdo os principais métodos que podem
ser usados na andlise de petréleo e seus produtos. O método DSC ¢é preferivel a DTG, pois,
o DSC fornece os valores das energias diretamente, enquanto que o DTA fornece apenas as
diferencas de temperatura ((KOPSCH, 1995)). As técnicas de termoanadlises citadas podem
ser conferidas em (KOPSCH, 1995; BROWN, 1998; GABBOTT, 2008).

Varios autores tem utilizado de termoanadlises para retirar dados sobre o petréleo.
Dentre eles cita-se o trabalho de LI (2011) que utilizaram a termogravimetria para medir
a cinética de vaporizacao e pressao de vapor de trés amostras de petréleo, concluindo que
o método é rapido e pratico na construcao de curvas de pressao de vapor, obtendo dados
satisfatorios da energia de ativacao e entalpia de vaporizacao das trés amostras. Outro
trabalho que se pode citar na utilizacao da TG na obtencao de dados de vaporizacao é
o trabalho de HAZRA (2002) que também utilizaram a TG para obter os parametros da
cinética de vaporizacao para trés 6leos essenciais. Em KOPSCH (1995) encontram-se vérios
dados de testes de TG, DTG e DSC para petroleo, os quais podem ser utilizados na obtencao
de uma funcao que prevé a taxa de vaporizacao ajustada a uma equacgao de Arrhenius. Os

dados deste autor foram utilizados nesse trabalho para obter um modelo de vaporizacao.

3.3 Craqueamento do petrodleo e rede cinética.

O craqueamento térmico consiste na quebra das cadeias de alto peso molecular dos
componentes do petroleo em fragoes de peso molecular menores, provocado por um aumento
de temperatura. Uma forma de estudar estas reagoes ¢ através de redes cinéticas especificas
onde a transformacao dos compostos devido ao craqueamento térmico é representado através

de pseudocomponentes.

Existem atualmente alguns trabalhos nos quais sao propostas redes cinéticas para a

reacao de craqueamento térmico do petréleo em fase liquida.

SOUZA et al. (2005) realizaram um estudo de modelagem do escoamento de petréleo
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cru no interior de tubos de fornos de pré-aquecimento em unidades de colunas de destilacao
a vacuo. A proposta do modelo foi a previsao da formacao de coque no interior dos tubos.
O modelo foi obtido realizando o estudo como uma unica fase liquida em abordagem bidi-
mensional. Para o calculo das fragoes de petrdleo ao longo do tubo uma rede cinética para
craqueamento térmico composta por sete pseudo componentes, proposta por MENDONCA
FILHO (1998), foi utilizada na obtencao das taxas de reac¢do as quais sdo necessérias para o
calculo das concentracoes das fragoes do petroleo ao longo do tubo. A rede cinética pode ser

esquematizada na Figura 3.5 a seguir.

K4
Destilados Aromaiticos Resinas Asfaltenos Solubilizados
K3 K5
N oA oo
Kl K2
K4
Asfaltenos Depositados
Saturados Mesofase
Ks
l Ko
#%%* Precipitacio irreversivel
Coque

Figura 3.5: Rede cinética para a reacdo de craqueamento do petréleo (MENDONCA FILHO
(1998))

Na predicao da formacao de coque foi utilizado um diagrama ternario apresentado
por TAKATSUKA et al. (1989) ao invés de um modelo termodinamico devido a complexidade
de se obter um modelo adequado. O diagrama ilustrado pela Figura 3.6 indica as regioes

onde o coque ainda se encontra solubilizado ou precipitado no petréleo.
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Figura 3.6: Diagrama ternario para previsdo de precipitacao de coque em petréleo (Fonte:

TAKATSUKA et al. (1989))

3.4 Regimes bifasico no interior de tubos

3.4.1 Regimes de escoamento vertical

Nos fluxos verticais ocorre a agao da gravidade que produz fluxos simétricos ao eixo
central do tubo. Devido a esta caracteristica os fluxos estratificados nao sao encontrados
em escoamentos verticais. A Figura 3.7 apresenta os principais regimes encontrados em

escoamentos verticais.
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Figura 3.7: Principais regimes de escoamento em tubos verticais: a) Fluxo disperso; b) Fluxo

golfante (slug); ¢) Fluxo turbulento ou de transi¢ao e d) Fluxo anular.

a) Fluxo disperso (bolhas)

Neste padrao de escoamento a fase gasosa dispersa se encontra distribuida mais ou

menos uniformemente na fase liquida continua sob a forma de pequenas bolhas discretas.

b) Fluxo golfante (slug)

THOMAS (2004) descreve que a medida que a mistura se eleva na coluna vertical
h& uma reducao da pressao, resultando em maior liberacao do gés que esta em solugao. A
fase liquida é a fase continua, porém as bolhas de gas coalescem e formam bolsoes estaveis,
com diametro préximo ao da tubulacao. Os bolsoes de gés sao separados por golfadas de
liquido que se deslocam para a superficie com velocidades varidveis. Préximo a parede do
tubo existe um filme de liquido que se move com velocidade ascendente menor do que a das

golfadas.

Os autores TAHA E CUT (1989) apresentam um estudo numérico, em que utilizaram

a fluidodinamica computacional na investigagao do escoamento com golfadas observando o
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movimento das bolhas se propagando no liquido estagnado e em movimento. A velocidade
das bolhas e a distribuicao de velocidades e tensoes de cisalhamento foram calculadas e

comparadas com os resultados experimentais.

c) Fluxo turbulento ou transicional (churn)

O fluxo transicional é similar ao de golfadas, mas muito mais caético e desordenado.
O formato da bolha se torna muito mais estreita e com formato distorcido. As golfadas de
liquido entre os bolsoes tendem a desaparecer e uma quantidade significante de liquido fica
dispersa no gas. O gas tende a aumentar sua velocidade na parte central da tubulagao e o

liquido tende a aderir nas paredes iniciando a formacao de um anel.

d) Fluxo anular nevoeiro

O fluxo anular nevoeiro é caracterizado pela continuidade na direcao axial da fase
gasosa na parte central do tubo. O liquido, que forma um anel aderido as paredes, é também
disperso na fase gasosa em forma de goticulas e escoa em dire¢ao ascendente juntamente com

0 gas.

Como exemplo de trabalhos realizados no estudo de escoamentos anulares verticais
pode-se citar os trabalhos de GHOSH et al. (2009); GHOSH et al. (2010) e GHOSH et al.
(2011).

A transicao entre os regimes de escoamento no interior dos tubos pode ser expressa
através de fluxogramas e uma forma de fluxograma pode ser encontrado em GHIAASTAAN
(2008) representado pela Figura 3.8, a qual mostra através de ilustragdes o tipo de regime de
escoamento de acordo com as faixas de velocidades superficiais das fases para sistema bifasico

ar-agua em um tubo vertical de 2,6 cm de diametro.
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Figura 3.8: Regimes de escoamento sistema ar-dgua em um tubo vertical de 2,6cm de
diametro. (Fonte: GOVIER E AZIZ (1972).)

Outra forma de representacao é através de um diagrama que ilustra as regioes onde
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ocorrem determinado tipo de regime de escoamento e geralmente sao funcao dos fluxos ou

das velocidades superficiais das fases envolvidas.

A Figura 3.9 apresenta um diagrama de fluxo para escoamento em tubos verticais

com fluxo ascendente co-corrente.
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Figura 3.9: Mapa de regime de escoamento para fluxo vertical ascendente co-corrente (Fonte:
HEWITT e ROBERTS (1969).)

3.4.2 Regimes de escoamento horizontal

Quando liquido e gas fluem simultaneamente em uma tubulacao podem distribuir-se
em qualquer um dos padroes de escoamento. A forma do escoamento depende de suas

respectivas vazoes, propriedades fisicas, tamanho do tubo e inclinacao.

A Figura 3.10 mostra os principais padroes de fluxos, ou regimes de escoamento, que

ocorrem em tubos na horizontal ou ligeiramente inclinados.
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Figura 3.10: Principais regimes de escoamento em tubo horizontal: a) Fluxo estratificado;
b) Fluxo estratificado ondulado; ¢) Fluxo anular; d) Fluxo pistonado; e) Fluxo golfante e f)

Fluxo com bolhas dispersas.

a) Fluxo estratificado

Liquido e gés escoando a baixas vazoes promovem a segregacao das fases. O liquido
fluird ao longo do tubo pela parte inferior e o gas através da parte superior do tubo. A

interface entre as fases é suave. Este tipo de fluxo raramente ocorre em processos industriais.
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b) Fluxo estratificado ondulado

Com o aumento da velocidade da fase gasosa ondas se formam na superficie do
liquido. O liquido tende a subir parcialmente pela parede do tubo formando uma crescente
(Figura 3.11).

O N

Figura 3.11: Ondas na superficie. Liquido subindo pelas paredes do tubo formando uma

crescente.

Este tipo de fluxo é comum em sistemas onde ocorre a condensacao da fase gasosa.
A amplitude da onda e o nivel ao qual o filme liquido sobe pela superficie do tubo, aumentam
conforme a velocidade do gas é aumentada. Porc¢oes de liquido também sao arrancadas das
ondas formando gotas que se deslocam até o centro do tubo preenchido pelo géas fluindo
como uma fase dispersa como gotas de liquido no gas e posteriormente retornam ao fluxo de

liquido.

Figura 3.12: Liquido subindo pelas paredes até préximo a parte superior do tubo. Bolhas de

liquido se desprendem indo para a parte central.
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Observa-se que, que tanto o fluxo estratificado horizontal quanto o estratificado
ondulado possuem aproximadamente uma taxa constante da relacao liquido e gas. No
entanto, se ocorrer alteragoes na inclinagao do tubo, e nesta regiao houver uma quantidade
suficiente de liquido presente, o acimulo de liquido em pontos mais baixos do sistema podem
produzir uma obstrugao. Neste caso o liquido sera intermitentemente expulso desta regiao

através de golfadas.

MOUZA et al. (2001) utilizaram o CFD para simular detalhadamente o escoamento
estratificado ondulado aplicados a duas geometrias (tubo e canal). Neste trabalho a geometria

foi dividida em dois dominios e as fases foram tratadas separadamente.

Outro trabalho que pode-se citar foi o desenvolvido por VALLEE et al. (2007)
os quais utilizaram um modelo Euleriano-Euleriano para fazer a simulacao em CFD para
investigar o escoamento estratificado de agua e ar em canais horizontais com se¢ao retangular.
Foram realizados ensaios experimentais em canais feitos de acrilico onde o escoamento carac-
teristico foi filmado e posteriormente comparado com as simulacoes realizadas. Verificaram
uma 6tima qualidade dos resultados obtidos através das simulagoes apds a comparagao com os
dados experimentais indicando que a fluidodinamica computacional pode ser uma ferramenta

muito util no estudo de fluxos horizontais bifasicos.

c¢) Fluxo anular

Aumentando ainda mais a velocidade do gas chega-se a um ponto onde o filme de
liquido forma um anel anular completo ao redor da superficie do tubo. O filme de liquido é,
obviamente, mais espesso na parte inferior do tubo. Porg¢oes do liquido sao arrastadas como

uma névoa ao nucleo contendo a fase gasosa.

Figura 3.13: Liquido formando um anel completo junto a parede do tubo. Bolhas de liquido

se desprendem indo para a parte central.
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Este tipo de fluxo pode ocorrer em sistemas onde existe a condensagao de gas proximo
as paredes. O aparecimento de fluxo anular marca a transicao para uma condi¢ao onde a

parede do tubo esta totalmente molhada.

Pode-se destacar o trabalho de KAUSHIK et al. (2012) os quais utilizaram a flui-
dodinamica computacional para investigar o escoamento horizontal anular quando o fluxo é
submetido a uma stibita contragdo ou expansao. Os fluidos utilizados na simulagao foram

6leo e dgua utilizando um modelo VOF (volume of fluid).

d) Fluxo pistonado

Fluxo pistonado ocorre em velocidades moderadas da fase liquida e baixas da gasosa,
caracteriza-se por bolhas alongadas de gés distribuidas em uma fase liquida continua. Este
tipo de fluxo normalmente nao causa transtornos significativos ao processo, pois as tomadas
de gés sao relativamente curtas e sao produzidas regularmente e como exemplo de trabalho de-
senvolvido aplicando CFD cita-se o trabalho de LEVY (2000) que utilizou o modelo Euleriano
bifasico como aproximacao para modelar o escoamento pistonado em uma linha horizontal
de transporte pneumatico de particulas solidas. As simulagoes numéricas demostraram a
formacao e deformacao do pistao de ar ao longo do tubo horizontal. Em seu trabalho também
foram examinadas as pressoes nas direcoes radial e axial e qualitativamente comparadas com
a experimental concluindo que é impossivel se obter a velocidade do pistao de ar através de

correlacoes entre as perdas de carga radial e axial.

e) Fluxo golfante

Os fluxos golfantes ocorrem sobre uma ampla gama de condigoes e, portanto, é
frequentemente encontrado em linhas multifdsicas. Nos regimes de fluxos golfantes os fluidos
sao ordenados como golfadas alternadas de liquido e bolhas de vapor. As variacoes nas taxas
de producao de liquido e gas associadas a este regime podem causar perturbagoes no processo
industrial. A extensao das perturbacoes associadas a este regime de escoamento dependera do
comprimento das golfadas. Os fluxos pistonados e golfantes sao frequentemente denominados

de fluxos intermitentes.
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f) Fluxo disperso - bolhas dispersas

Fluxo ou escoamento com bolhas dispersas ocorre quando se tem altas vazoes provo-

cando um fluxo turbulento que faz com que as fases liquida e gasosa estejam muito bem

misturadas.

Assim como apresentado para escoamento em tubulacoes verticais, GHIAASIAAN

(2008) mostra o fluxograma de transicao de regimes de escoamentos ilustrado pela Figura

3.14. Os

parametros para definir o tipo de regime neste fluxograma também sao as velocidades

superficiais das fases.
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Figura 3.14: Regimes de escoamento sistema ar-agua em um tubo horizontal de 2,6cm de

didmetro. (Fonte: GOVIER E AZIZ (1972).)

BAKER (1954) apresenta um diagrama de regime de escoamento para o escoamento

em tubos horizontais ilustrado pela Figura 3.15 em que a base preliminar para a construcao

deste diagrama foi a mistura ar-agua.
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Figura 3.15: Mapa de regime de escoamento para fluxo horizontal co-corrente (Fonte:
BAKER (1954).)

3.5 Fluidodinamica computacional aplicados a proces-

sos petroquimicos.

A fluidodindmica computacional ou CFD (abreviagao em inglés para Computational
Fluid Dynamics) é uma area especifica da fluidodinamica que estuda os fenémenos de trans-
feréncia de quantidade de movimento, energia e massa de fluidos em movimento através
da resolucao numérica de sistemas complexos de equagoes de transporte, utilizando o poder
computacional para calculo. As equacoes sao baseadas nos estudos dos cientistas Cloud-Louis
Marie Henri Navier (NAVIER, 1823) e George Grabiel Stokes, e portanto conhecidas como

equacoes de Navier-Stokes para escoamentos viscosos.

Como exemplos de métodos numéricos que podem ser aplicados ao estudo da flu-
idodinamica computacional destacam-se o método das diferencas finitas, descrito em HAR-
LOW e SCANNAPIECO (1995); o método dos elementos finitos, descrito em HUTTON
(2004) e o método dos volumes finitos (PATANKAR, 1980; FERZIGER e PERIC, 1996;
MALISKA, 2004; VERSTEEG e MALALASEKERA, 2007), sendo este ultimo o mais uti-
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lizado.

Devido a extrema complexidade ou até mesmo a impossibilidade de se resolver
esse sistema de equacgoes analiticamente, tais métodos transformam o sistema de equagoes
diferencias parciais em um sistema de equacoes lineares discretas, o que possibilita prever
e calcular parametros e variaveis de modelos matematicos, que representam a mais ampla
variedade de sistemas fisicos, em sistemas bidimensionais (2D) e tridimensionais (3D), sendo

o célculo tridimensional de maior expressao na utilizacao da técnica.

O dominio fisico do sistema a ser estudado é representado em modelo CAD que
constitui a geometria do sistema. Esse modelo geométrico pode ser extremamente fiel ao
sistema real, descrevendo os detalhes, ou ser uma representacao aproximada, onde detalhes

que supostamente nao implicariam na fisica do problema podem ser omitidos.

Atualmente existem indmeros softwares CAD (Computer Aided Design), como por
exemplo (AutoCad e SolidWorks) que se habilitam a esse propésito e alguns sao especificos
a aplicacao de desenho em engenharia para aplicacao em fluidodinamica computacional
como exemplo: ICEM CFD, que é uma ferramenta CAD da ANSYS e o SALOME que é
um software CAD gratuito de cédigo aberto sobre licenca GPL desenvolvido pela Agéncia

Espacial Europeia.

O software OpenFOAM possui um aplicativo chamado blockMesh que tem como
funcao produzir malhas representadas por geometrias simples. Outro software agregado
ao OpenFOAM para geracao de malhas é o snappyHexMesh, o qual constréi malhas nao

estruturadas formadas por blocos que se adaptam a superficie da geometria a ser estudada.

A grande vantagem dos softwares citados é possuir uma extensa biblioteca com varios
algoritmos para construir, a partir da geometria, a malha numérica onde serao aplicados os

métodos numéricos de discretizagao.

Aplicando o método de volumes finitos a malha, um sistema linear é formado, onde
seu tamanho é proporcional ao tamanho da malha gerada. Atualmente problemas com malhas
de aproximadamente um milhao ou mais sao comuns e a resolucao destes sistemas somente se
torna possivel com o avanco da informatica e computacao cientifica nos fornecendo maquinas

com processadores cada vez mais poderosos.

A fluidodinamica computacional pode ser empregada em diversas areas como por
exemplo: Aeroespacial, automobilistica, petroquimica, mineragao, engenharia ambiental,

turbomdquinas, sistemas de agitacao e mistura entre outros.
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Na industria petroquimica pode-se destacar os trabalhos dos autores LOPES et al.
(2011a,b,c) e ROSA (2002, 2008) que utilizaram CFD em seus estudos de modelagem de

risers em refinarias de petroleo.

Em meio ambiente cita-se o trabalho de MACHADO (2006) que utilizou a fluidodi-

namica computacional na modelagem da dispersao de poluentes em rios.

Com trabalhos na area de agitacao e mistura destacam-se os trabalhos de RUDINGER;
SPOGIS e NUNHEZ (2003) e SPOGIS (2002, 2007) com simulagoes em sistemas de tanques

de mistura.

Na modelagem de sistemas bifasico gas-liquido pode-se destacar o trabalho de EKAM-
BARA et al. (2008) o qual modelaram a distribui¢ao do fluxo bifésico ar-dgua co-corrente
escoando no interior de um tubo horizontal. Eles compararam os resultados obtidos com
dados experimentais retirados de KOCAMUSTAFAOGULLARI ¢ WANG (1991), KOCA-
MUSTAFAOGULLARI e HUANG (1994) e ISKANDRANI e KOJASOY (2001) obtendo
resultados quantitativamente bons para dois modelos aplicados, um utilizando a técnica de
balanco populacional e o outro modelo considerando o tamanho das bolhas constantes. O
modelo de balanco populacional obteve melhores previsoes em relacao ao outro e pode-se

verificar que a fragao volumétrica possui um maximo na parte superior do tubo.
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Capitulo 4

Discretizacao em volumes finitos
(MVF) no software OpenFOAM

A seguir é apresentado o método dos volumes finitos (MVF), o qual, é o mais utilizado
para a discretizacao das equacoes de transporte nos atuais softwares de fluidodinamica

computacional, como por exemplo, OpenFOAM.

Existem varios autores que descrevem detalhadamente o método dos volumes finitos
entre eles cita-se FERZIGER e PERIC (1996); HIRSCH (1991); VERSTEEG ¢ MALALA-
SEKERA (2007), PATANKAR (1980) ¢ MALISKA (2004). Neste trabalho a discretizacao
em volumes finitos serd apresentada conforme OpenCFD (2010b), e é a forma com a qual o

software foi programado e reconhece as equagoes de transporte na sua resolucgao.

4.1 Discretizacao no dominio de calculo

O termo discretizacao refere-se a aproximacao de um problema continuo, o qual é
representado por equagoes diferenciais parciais, em quantidades discretas. O método dos
volumes finitos utiliza-se desta técnica e faz uma discretizacao dos dominios do espaco,
do tempo e das equagbes de transporte. A discretizacdo no dominio do espaco divide o
dominio fisico em um conjunto de subdominios, ou seja, de volumes de controle, conhecidos
como células, os quais estao conectados entre si dividindo uma mesma face ou conectados ao
limite do domino, ou seja, ao seu contorno e desta forma criam o que se chama de malha

computacional. As células sao contiguas, ou seja, elas nao coincidem umas com as outras e
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preenchem completamente o dominio de calculo.

A discretizagao do dominio temporal é utilizada em problemas transientes e pode ser
obtida dividindo o espago de tempo em um conjunto de intervalos de tempo, ou passos de
tempo dt. O intervalo de tempo pode mudar durante a solugdo numérica, manter-se em um
valor pré especificado ou até mesmo ser calculado durante a simulagao através de critérios de
convergencia pré estabelecidos, como por exemplo utilizar o critério de convergéncia baseado
no numero de Courant-Friedrich-Levy ou simplesmente niimero de Courant apresentado por
COURANT; FRIEDRICHS e LEWY (1967).

A Figura 4.1 apresenta a discretizacao no dominio de calculo, o qual é constituido

pelos dominios temporal e espacial discretizados.

At t
Dominio de tempo

Figura 4.1: Discretizagdo do dominio de calculo. (Fonte: RUSCHE (2002))

Juntamente com as discretizacoes do dominio fisico e espacial realiza-se a discretizacao
das equagoes de transporte que governam as leis fisicas do problema, gerando um sistema
de equagoes algébricas em termos de quantidades discretas definidos em locais especificos no

dominio do espaco.
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Na Figura 4.2 sao mostradas duas células tipicas. Uma das células é delimitada
por um conjunto de faces, dando o rétulo genérico f. As faces da célula sao divididas em
dois grupos: faces internas (entre duas células) e faces do contorno, que coincidem com os
limites do dominio espacial. O vetor posi¢ao no centro de uma face plana x; ¢ definido pela

Equagao 4.1:

/S(x —x7)dS =0 (4.1)

No método dos volumes finitos as variaveis dependentes e outras propriedades sao

armazenadas no centro P da célula conforme pode-se ver através da Figura 4.2.

Figura 4.2: Parametros utilizados na discretizacdo por volumes finitos (Fonte: RUSCHE
(2002))

Na Figura 4.2 é possivel definir um vetor posicao do centro da célula xp conforme a

Equagao 4.2:

/ (x — xp)dV = 0 (4.2)
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Pode-se também definir o vetor S como sendo um vetor normal a face e sua magnitude
é igual a area da face. Este vetor aponta da célula de interesse P para a célula vizinha N.

O vetor unitario normal a face n é definido de acordo com a Equacao 4.3:

S
S|

E na Figura 4.2 tem-se o vetor d que aponta do centro da célula de interesse P ao

centro da célula vizinha N conforme a Equacao 4.4:

d= (XN - Xp) (44)

Pode-se dizer que uma malha computacional é ortogonal quando o vetor d é ortogonal

a face plana, ou seja, paralelo ao vetor S, para cada face na malha.

As bibliotecas do OpenFOAM apresentadas em OpenCFD (2010a) e OpenCFD
(2010b), ndo impoe uma limitagao ao nimero de faces delimitadoras para cada célula. O tunico
requisito é que cada célula deva ser convexa. Este tipo de malha é muitas vezes referida como
nao estruturada e oferece uma grande liberdade em sua geragao e manipulagao, em particular,
quando a geometria do dominio espacial é complexa ou muda com o tempo, define-se a malha
computacional como sendo uma malha nao estruturada. Nota-se, no entanto, que no presente
estudo apenas malhas estaticas sao empregadas. A geometria de uma malha estatica nao

altera com tempo.

O primeiro ponto quando se discretiza as equacgoes ¢ escolher os locais no dominio

onde os valores das variaveis dependentes e independentes serao armazenadas.

Existem varias alternativas para se realizar este armazenamento e duas que sao
tipicas para o método dos volumes finitos estao representados na Figura 4.3. Na primeira,
as variaveis sao armazenadas no centro de cada célula. Esta forma de armazenagem é
denominado como campo de volumes (volume field). A segunda maneira de armazenagem
¢ denominado (face field) campo de faces e as varidveis sdo armazenadas no centro de cada
face. Ha ainda uma terceira forma que é mais empregada no método dos elementos finitos

onde as variaveis sao armazenadas nos pontos nodais do dominio espacial.
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Figura 4.3: Trés tipos de argumentos de armazenagem de varidveis. a) Campo de volumes:
valores s@o armazenados no centro das células . b) Campo de faces: valores sdo armazenados

no centro das faces. ¢) Campo de pontos: valores sdo armazenados nos pontos nodais.

Enquanto a maioria das propriedades sao definidas nos centros das células, algumas
sao definidas nas faces das células. Existem dois tipos de faces das células pertencentes ao
dominio espacial. O primeiro tipo é a face interna que compoée as faces que ligam duas células
e o segundo tipo sao as faces pertencentes as fronteiras e compreendem as faces que pertencem
a uma célula adjacente ao limite do dominio e coincidam com esse limite. As condigbes de

contorno sao aplicadas a essas faces definidas nas fronteiras do dominio de célculo.
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4.2 Discretizacao das equacoes

A discretizacao das equacgoes destina-se a transformar uma ou mais equacgoes di-
ferenciais em um sistema de equacgoes algébricas que sao expressadas na forma matricial

apresentada pela Equacao 4.5.

[A][X] = [0] (4.5)

onde [A] é uma matriz quadrada, [X] é vetor de varidveis dependentes e [b] é o vetor de

termos fontes.

A solucao deste sistema aproxima-se da solucao para as equagoes originais nos locais
pré-determinados no espaco e no tempo. Considere a forma genérica da equacao de transporte

padrao para qualquer quantidade tensorial ¢ dada pela Equacao 4.6.

po

o+ Y (pUe) = V- (I'V9) + 5,(¢) (4.6)

onde p é a densidade do fluido, U é a velocidade, I" é a difusividade e S,(¢) é o termo
fonte. Os termos do lado esquerdo na equacao padrao representam respectivamente a taxa
de mudanca por unidade de volume (derivada no tempo) e o fluxo convectivo por unidade
de volume (termo convectivo) e os termos do lado direito representam a taxa de transporte
devido a difusdo (termo difusivo) e a taxa de geracao e/ou consumo por unidade de volume

(termo fonte).

A discretizagdo em volumes finitos da Equagao 4.6 é obtida através da integracao

sobre o volume de controle V, e o tempo como mostrado pela Equacao 4.7.

t+ot
/+ { 99 v - V-(pUgb)dV] dt
t Vp at Vp
t+ot
_ / : { V- (TV¢)dV + S¢(¢)dv} dt (4.7)
t Vp Vp

As integrais em volume V do termos derivativos sao convertidos em integrais na
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superficie S no contorno empregando o teorema de Gauss expresso pela Equacao 4.8.

/V(v.¢)dv = /Sd5~¢ (4.8)

Este teorema é utilizado na Equagao 4.7 para discretizacao de seus termos. A

discretizacao de cada termo sera apresentada a seguir.

4.2.1 Derivada temporal

9po
ot

obtida através da integracao no volume de controle. Neste estudo o esquema de discretizacao

A discretizacao da derivada temporal tal como a descrita na Equagao (4.6) é
temporal Euler implicito é utilizado. Este esquema é incondicionalmente estavel, mas possui
apenas uma precisao de primeira ordem no tempo. Para malhas estaticas empregadas neste
estudo e supondo uma variacao linear de ¢ dentro de um passo de tempo tem-se para o

método de Euler que:

0o 1, ., OBOE— R,

~ (4.9)
v Ot At
onde
O" = (t + At) (4.10)
é o novo valor da variavel no passo de tempo que estd sendo resolvido e
& = 6(t) (4.11)

é o valor da variavel no tempo anterior ao atual passo de tempo.

4.2.2 Termo convectivo

O termo convectivo V - (pU¢) é integrado sobre o volume de controle e linearizado

transformando a integral de volume em integral de superficie utilizando o Teorema de Gauss
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conforme a Equacao 4.12.

/VV - (pUP)dV = /Sds' (pU¢) = Y S+ (pU)orms) = > Foprs) (4.12)
f f

onde F é o fluxo de massa através da face f definido como F' =S (pU) e pode ser avaliado

usando uma variedade de esquemas descritos as seguir:

Diferencas centrais: E um esquema de interpolagao de segunda ordem considerado de alta

precisao. Este esquema pode ser conferido pela Equacao 4.13.

by = 0P + (1 — fo)on (4.13)

onde

fo= by — x| (4.14)

o xp—xn| +[xp = xp]

em que xry é a distancia entre f e o centro da célula N e xp é a distancia entre o centro da

célula P e N. O subindice C'D significa que o fluxo foi discretizado por diferencas centrais.

Apesar de ser esquema de discretizacao de alta ordem é um esquema que pode oca-

sionar instabilidades numéricas dificultando a convergéncia durante a simulacao do problema.

Upwind: Este esquema determina ¢; de acordo com a dire¢ao do fluxo conforme descrito

pela Equacao 4.15.

¢PS€F20} (4.15)

¢ 7 =
U oy se F <0

em que UD representa a discretizagao aplicando o esquema upwind.

Diferenca mistas: Esse esquema combina os esquema upwind e diferengas centrais na

tentativa de preservar a delimitacao e manter uma razodavel precisao.

O5(FBDy) = (1 =) (@rrup)) +V(drcD)) (4.16)
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Nesta fungao o fator 0 < v < 1 determina o quanto a difusdao numérica sera
introduzida. Varias expressoes tem sido propostas para o coeficiente v em que se destacam
os trabalhos de JASAK (1996) e JASAK et al. (1999).

4.2.3 Termo difusivo

O termo difusivo V - (I'V¢) é integrado sobre um volume de controle e linearizado
de forma similar ao termo convectivo aplicando o Teorema de Gauss de acordo com a

Equacgao 4.17.

/ V- (I'V¢)dV = / dS-(I'Vg) = Y IyS - (Vo); (4.17)
\%4 S ¥

Esta operagao somente é possivel pelo fato de I' ser um escalar.

Para malhas ortogonais podemos tomar a discretizacao do gradiente na face de forma
implicita quando o vetor distancia d entre o centro da célula de interesse P e o centro da

célula vizinha N é ortogonal a superficie plana da face, isto é:

Sy (Vo) = |Sf|% (4.18)

Entretanto para malhas nao ortogonais um termo adicional para a correcao da nao-

ortogonalidade deve ser introduzido.

S -Vip = ]A|V}q§ +k-(Vo)s (4.19)

em que |A|V}%¢ e k- (V¢); sao as contribuigbes ortogonal e nao ortogonal respecti-

vamente.

Neste estudo a aproximagao descrita por JASAK (1996) é utilizada.

4.2.4 Gradiente

O gradiente pode ser avaliado de varias maneiras, a se destacar as duas a seguir:
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Integracao gaussiana: Esta operacao produz um gradiente no centro da célula. A dis-
cretizacao é obtida aplicando método padrao do Teorema de Gauss para a integral no volume

de controle.

/V VodV = /S dS(ﬁ%zf:quf (4.20)

onde o valor ¢; na face f pode ser avaliado de varias formas.

Gradiente normal a face: E o produto interno do gradiente na face e o vetor unitario n

normal a face, isto é:

Vi¢=n-V;e (4.21)

O gradiente normal a face pode ser aproximado usando o seguinte esquema:

Vig = % (4.22)

Esta aproximacao de segunda ordem é precisa quando o vetor d entre o centro da
célula de interesse P e o centro de uma célula vizinho N é ortogonal a superficie da face,
ou seja, paralelo a S. No caso de malhas nao-ortogonais, um termo de correcao poderia ser

introduzido.

4.2.5 Termo fonte

Termos fonte Sy(¢) podem ser geralmente representados com uma funcao de ¢. Antes

da discretizacao, o termo ¢é linearizado conforme a Equacao 4.23.

Se(¢) = ¢Sr+ Sk (4.23)

onde Sg e S; dependem de ¢. O termo é entao integrado no volume de controle de acordo

com a Equacao 4.24.
/ Se(@)dV = SiVpop + SgVp (4.24)
v
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4.3 Discretizacao temporal

Para a discretizagao no dominio do tempo tomemos a equagao de transporte padrao

na sua forma integral apresentada pela Equacao 4.7.

Substituindo as Equacoes 4.9, 4.12, 4.17 e 4.24 e assumindo que os volumes sao fixos

ao longo do tempo, pode-se reescrever a Equacao 4.7 obtendo-se a Equacao 4.25.

Vp + Z Foyrs | dt
f

/MT%%—%%
t

At
t-+ot
-

> 148 (Vo) + SiVegp + SpVp | dt (4.25)
f J
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Capitulo 5
Formulacao do modelo.

Neste capitulo serao apresentadas as equacoes de transporte de quantidade de movi-
mento, energia e massa que descrevem o modelo de escoamento de petréleo no interior do

forno de pré-aquecimento.

Além das equacoes de transporte, outras equacoes que descrevem modelos para
calculo de alguns parametros também foram aplicadas quando tal parametro foi considerado
com alguma dependéncia em relagao a varidvel de interesse. Outros parametros foram consid-
erados constantes devido a dificuldade de se ajustar um modelo adequado para sua previsao
ou pelo fato de nao se encontrar na literatura modelos que descrevam o comportamento

adequado a propriedade.

Sao exemplos de parametros utilizados a viscosidade, condutividade térmica, difu-
sividade térmica, difusividade massica, coeficiente convectivo de transferéncia de energia,

entre outros.

As equacoes sao descritas para o sistema bifasico e multicomponente, levando-se em
consideragao uma rede cinética para craqueamento térmico baseada na especificacao SARA

para caracterizar as fragoes dos sete pseudocomponentes que compoe o petrdleo bruto.

O sistema bifésico serd constituido por uma fase liquida representada pelo petréleo
bruto e por uma fase gasosa que corresponde aos gases gerados durante o processo de
aquecimento do petréleo. Nesse sistema as fases sao tratadas como duas fases continuas
interdispersas e uma aproximacao através de uma modelagem euleriana-euleriana sera uti-

lizada.

A rede cinética corresponde ao craqueamento dos componentes do petréleo em fase
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liquida e portanto o calculo das concentragoes dos pseudocomponentes devem ser aplicadas
somente na fase liquida. A caracteristica multicomponente nao serda abordada na fase gasosa
nesse estudo e portanto somente sua fracao volumétrica sera calculada. Em estudos futuros é
aconselhavel caracterizar a composicao da fase gasosa gerada, e se possivel utilizar uma rede

cinética que descreva as reacoes envolvendo os componentes que constituem o gas formado.

No transporte de energia as equagoes serao descritas para calcular a temperatura
como variavel de analise. A geracao e consumo de energia devido ao craqueamento térmico
nao serao levados em consideracao, onde somente a energia devido a mudanca de fase causada

pela vaporizagao dos pseudocomponentes constituirao o termo fonte.

Nas equacoes de transporte de massa multicomponentes, as fragoes massicas dos
pseudocomponentes serao as variaveis a serem calculadas. Seu termo forte é representado
pela geracao e consumo das fragoes devido a reacao de craqueamento térmico, a qual é

representada através de uma rede cinética que foi utilizada por MENDONCA FILHO (1998).

A mudanca de fase sera considerada aplicando modelos de vaporizacao. A ideia é
poder simular o escoamento do petréleo bruto entrando no forno somente em fase liquida e
ao longo do tubo, com o ganho de calor proveniente das paredes, se aquecer atingindo as
temperaturas de saturagao que permitem as fragoes de pseudocomponentes constituintes do

petréleo vaporizar.

Esses modelos de vaporizacao sao extremamente complexos, pois devem abordar a
vaporizacao devido ao contato do liquido com o sélido quente, que nesse caso é a parede
interna do tubo e assim ser descrito por um modelo de ebuli¢ao na parede (wall boiling), que
basicamente deve levar em consideracao as energias de formacao e desprendimento das bolhas.
Esses modelos de ebulicdo podem ser conferidos em (TONG e TANG, 1997; GHIAASIAAN,
2008; BERGMAN, 2011). Além da caracteristica multicomponente do petrdleo onde cada
fracao de hidrocarbonetos que o constitui possui uma temperatura de saturacao e é depen-
dente de um equilibrio termodinamico ao gerar a fase gasosa, levando em consideracao as
temperaturas, pressoes e composicoes das fases. Devida a essa complexidade, nesse trabalho a
mudancga de fase sera tratada de uma forma mais simples. Primeiramente utilizara uma abor-
dagem simplificada para a vaporizagao considerando o petréleo como uma substancia simples
e posteriormente utilizar um modelo ajustado a dados experimentais de termoanalises para
caracterizar a mudanca de fase. Nos dois casos como simplificacao nao serao consideradas as

energias referentes a ebulicao na parede e nem o equilibrio termodinamico serd abordado.
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5.1 Modelo de dois fluidos

Segundo ISHII e HIBIKI (2011) o modelo de dois fluidos anteriormente descrito
em ISHII (1975) e ISHIT e MISHIMA (1984) foi formulado para considerar cada fase sepa-
radamente. Assim, o modelo é expressado em termos de dois conjuntos de equagoes que
descrevem o transporte de massa, quantidade de movimento e energia de cada fase. Apesar
de serem consideradas separadamente, a dependéncia entre elas sao consideradas nos termos

de interacao nas equacoes de balanco.

Na formulacdo mateméatica foram utilizados como referéncias BIRD et al. (2004),
MALISKA (2004), ANSYS CFX-Solver theory guide (2009), BRENNEN (2005), GIDASPOW
(1994), PROSPERETTI e TRYGGVASON (2007).

Consideram-se duas fases (gasosa e liquida) escoando simultaneamente no interior
de um tubo cilindrico. A fase liquida é a fase continua e a fase gasosa a fase dispersa. Essa

abordagem é definida como modelo de dois fluidos.

Nesta abordagem a fase dispersa é tratada como uma segunda fase continua interli-
gada e interagindo com a fase continua. Ou seja, é considerado que as fases podem coexistir na
mesma posigao interpenetradas em que uma fragao volumétrica € é introduzida no conjunto
de varidveis da equagao, sendo definida como a probabilidade de cada fase estar presente
em certo instante de tempo e regiao do espago. As equagoes de conservagao efetivas (massa,
quantidade de movimento e energia) sao desenvolvidas para os dois fluidos, incluindo nessas
equacgoes as trocas de massa, quantidade de movimento e energia entre as duas fases. Desta
maneira o modelo de dois fluidos negligencia a natureza discreta da fase dispersa aproximando

seus efeitos a uma fase continua.

Na modelagem do sistema bifasico de dois fluidos é definida a fragao volumétrica das

fases segundo a Equagao 5.1:

g t+e,=1 (5.1)

O Fluxo Volumétrico por unidade de area é dado pela Equagao 5.2 a seguir:

i=di+ig=> i (5.2)

No qual j é o fluxo volumétrico total, o qual é a soma do fluxo volumétrico da fase
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liquida j; e do fluxo volumétrico da fase gasosa jg.

O fluxo de massa de cada fase é apresentado pela Equacao 5.3:

(ba = paja (53)

onde p, representa a massa especifica da fase.

Para um elemento infinitesimal de volume pode-se definir o fluxo volumétrico através

da Equacao 5.4:

ja = 5aUa (54)

onde U, representa a velocidade da fase.

Entao reescrevendo a equacao do fluxo de massa para a fase obtém-se a Equacao 5.5:

(,ba = pagaUa (55)

Portanto, na obtencao das equacoes diferenciais efetivas devem-se realizar os balancos

de massa, quantidade de movimento e energia para cada fase em um elemento de volume.
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5.2 Conservacao de massa da fase

As simulacoes de escoamentos turbulentos sao geralmente realizadas pela solucao das

equacgoes de conservacao médias, as quais descrevem as propriedades médias do fluxo.

Pode-se escrever a equacao da continuidade para cada fase em termos da derivada

substantiva conforme a Equacao 5.6

D<5apa)

S0 4 eapaV - (Us) = Iy (5.6)

Pode-se definir a taxa massica total para mudanca de fase como:

Fa = Fcond - Fevap (57)

onde Iong € Lepap 520 respectivamente a taxa de mudanca de fase por condensagao

e por vaporizacao.

Abrindo a derivada substantiva escreve-se a Equacgao 5.8.

D(pa) D(ea)

. =1 )
Dt + Pa Di + capaV - (Uy) o (5.8)

€a

Nesse ponto pode-se escrever o termo para a derivada substantiva da fragao volumétrica

conforme a Equacgao 5.9.

D(gq) _ Oeq
Dt = o + U, - V(ca) (5.9)

agora ¢ necessario fazer a operacao conforme a Equacao 5.10

V(eaUy) =,V - (U,) + U, - V(e,) (5.10)

da Equacao 5.10 isola~se o termo U, - V(&,)

U, - V(o) = V(e Uy) — e,V - (Uy,) (5.11)
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Substituindo a Equacao 5.11 na Equacao 5.9 tem-se

D(eq)  Oeq
o) % v, 0,) — 2,9 - (U (5.12)

E finalmente substituindo a Equacao 5.12 na Equagao 5.8 obtém-se a Equagao 5.13

D
l()pta) + Pa 88%“ +V(eaUs) = aV - (U | +€apaV - (U,) = T, (5.13)

Ea

Desta forma podemos escrever a equacao de conservagao de massa para um sistema

incompressivel com mudanca de fase conforme a Equacao 5.14:

(%a Fa
— . = — .14
BN + V- (e4Un) - (5.14)

Tomando a equagao de conservagao de massa podemos escrevé-la para para as duas

fases
881 o Fl
—at + V- (SlUl) == E (515>
Oeg I

Substituindo a relagao da fracao volumétrica ¢, = 1 — ¢, na equagao de conservagao

de massa da fase liquida podemos reescrevé-la através dos passos a seguir.

(1 —¢,) I

5 + V- (Ul -¢gy)) = o (5.17)
o(1)  O(—¢y) I
. (= ) 1
5t o TV (U V(Ui = - (5.18)
Simplificando a Equacao 5.18 tem-se.
deg I
—l =V (Ugy) + V- (U) = o (5.19)

48



Subtraindo a Equagao 5.19 da 5.16 obtéem-se

0 r, I
2750 | V. (Uye,) + V- (Ug,) — V- (U) = -2 — -1 (5.20)

ot Pg Pl
Organizando o lado direito da Equagao 5.20 referente ao termo fonte de geracao e

consumo de massa da fase.

&_ﬁ:pll—’g_pgn

5.21
Pg  Pi PgPl ( )

Sabe-se que na vaporizacao a massa perdida pela fase liquida é convertida em massa

da fase gasosa ou seja [; = —1, e portanto.

&_ﬁ:ﬂlpg‘Fngg

(5.22)
Pg  Pi PgPl
Finalmente
Ly L (et p)ly (5.23)
Pg Pl PgPl
Substituindo a Equacao 5.23 na 5.20 chega-se a:
0 I,
2759 | V. (Uye,) + V- (Ug,) — V- (U) = (ot )1y (5.24)
ot PgPl

Essa forma de se escrever a equagao de conservagao de massa para as fases tem como
objetivo dar maior estabilidade numérica. A Equacao 5.24 nao sera utilizada nesse trabalho e
todo o equacionamento anteriormente apresentado até chegar a Equacao 5.24 constara nesse

trabalho como um exemplo que pode ser utilizado.

A seguir ¢é apresentada a formulagao da equacao de massa das fases que foi utilizada

no calculo da fracao volumétrica.

Em RUSCHE (2002) é adota a formulagao descrita por WELLER (2002) o qual

reorganizou a equacgao da continuidade para fase gasosa da seguinte forma.
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Primeiramente utiliza-se o conceito de velocidade relativa das fases a seguir.

U,=U,-U, (5.25)

Através da Equacgao 5.25 isola-se a velocidade do liquido (Uy).

U=0U,-1, (5.26)

Nesse ponto adota-se o conceito da velocidade média das fases juntas.

U= €gUg + &, U, (527)

Substituindo a velocidade do liquido dada pela Equacgao 5.26 na Equacao 5.27 obtém-

Se

U=¢U,+¢(U,-1,) (5.28)

Agrupando os termos referentes a velocidade do gas U, tem-se.

U = (¢,U, +¢U,) — U, (5.29)

E através da propriedade distributiva obtém-se.

U=Uy(g;, +¢)—¢U, (5.30)
Como ¢, + ¢; = 1 chega-se finalmente a relacao da velocidade do gés em funcao das

velocidades relativas e médias.

Ug = U+ ¢U, (531)
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Finalmente substituindo a Equacao 5.31 em 5.16.

Oeg I

=9 . =4 .32

ot +V ((U—i-é?lUT)é‘g) ’, (5.32)
I

] +V-(Ug)+ V- (gU,gy) =2 (5.33)

ot Py

Substituindo ¢; = 1 — ¢, na Equacgao 5.33 finalmente chega-se a expressao final para

o calculo da fragao volumétrica da fase gasosa.

I
92 + V- (Ug,) + V- (Ugy(l—¢g,)) = -2 (5.34)
ot Py

Apoés o célculo da fracao volumétrica do gas pela Equacao 5.34 calcula-se a fracao

volumétrica do liquido através da relagao.

g=1—¢g, (5.35)
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5.3 Transporte de quantidade de movimento gas-liquido

O equacionamento utilizado para descrever o transporte de quantidade de movimento
é apresentado nessa segdo. RUSCHE (2002) descreve em detalhes a modelagem para sistema
bifasico Euleriano-Euleriano aplicado a sistemas dispersos levando-se em consideragao altas
fragoes volumétricas, mas seu sistema nao considerava a mudanga de fase. Seu trabalho gerou
um solver bifasico conhecido como twoPhaseFulerFoam o qual foi implementado no software
de CFD OpenFOAM. O twoPhaseEulerFoam foi o cédigo base para a implementagao do

codigo utilizado neste trabalho.

As equagoes médias para o transporte de quantidade de movimento sao apresentadas

pela Equacao 5.36:

02apaUq

5 TV (EapalUala) + V- (capaRT) = —£,Vp + capag + M, (5.36)

em que o subscrito o denota a fase, € é a fracao volumétrica, R¢/ é a combinacao das tensoes
viscosas e turbulentas, M, é o termo de transferéncia de quantidade de movimento médio

entre as fases.

A troca de quantidade de quantidade de movimento entre as fases se relacionam de

maneira oposta, como M, = —M; e pode ser aplicada para todas as forcas.

5.3.1 Transferéncia de quantidade de movimento interfacial

Nesta secao sera apresentada uma breve descricao das forcas de quantidade de
movimento interfacial que sao consideradas no modelo deste trabalho. Assim a transferéncia
de quantidade de movimento entre as fases pode ser representada pelas suas devidas compo-

nentes como indicado na Equacao 5.37:

M,V

R Fy+F+ F,+ F, (5.37)

onde V indica o volume nas equagoes diferenciais parciais e Fy, F; e F,,, sao respectiva-

mente as forcas de arraste, sustentacao e massa virtual respectivamente representadas pelas
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Equacgoes 5.38, 5.42 e 5.44, enquanto as outras forcas F, podem na maioria das vezes serem

negligenciadas.

Dentre as demais forcas pode-se destacar a forcga interfacial de dispersao turbulenta
Fiq, a qual foi utilizada na secao de validacao do escoamento disperso e, por isso, sera

comentada nesse capitulo.

Forca de arraste

Uma particula imersa em um fluido em movimento sofre o efeito de uma forca de
arraste a qual é causada por dois mecanismos. O primeiro mecanismo é provocado pelas
tensoes cisalhantes viscosas ao redor da particula conhecida como friccao por contato e o
outro mecanismo é conhecido como arraste de forma provocada por uma distribuicao de
pressao desigual que envolve a particula em movimento, e esta associado com o tamanho da

bolha e sua forma.

RUSCHE (2002) destaca que um dos trabalhos mais importantes de Newton foi
sobre as leis que governam a queda livre de particulas no ar medindo a velocidade terminal de

particulas com diferentes diametros lancadas da catedral de St. Paul em Londres (NEWTON,
1686).

A forca de arraste sobre uma bolha é usualmente representada como uma funcao
da velocidade relativa (U, ); de sua area projetada (A) e de um coeficiente adimensional de

arraste Cy como a seguir.

1
Fq = §plACd|Ur|Ur (538)

A aréa projetada é definida como a area normal a velocidade relativa dividida pelo volume
da esfera de mesmo volume que a particula. Para uma particula esférica pode-se definir A

COIMo:

A wd?/4
A= 7: - T (5.39)

O movimento de particulas em um meio continuo tem sido estudado por diversos
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autores como por exemplo PEEBLES e GRABER (1953), HARMATHY (1960) e WALLIS
(1974)

A Figura 5.1 apresenta o coeficiente de arrasto em fung¢ao do nimero de Reynolds.
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Figura 5.1: Coeficiente de arraste na secgao transversal de um cilindro e em uma particula
esférica. Os angulos de separacdo da camada limite sdo para o cilindro (retirado de
SCHLICHTING (2000) e modificado por BERGMAN (2011) ).

O coeficiente de arraste Cy depende das caracteristicas do escoamento ao redor da
particula e é uma funcdo do nimero de Reynolds baseado no didmetro da particula (Re,)

definido pela Equacao 5.40.

_ Pl’Ur’dp

Re
g 12

(5.40)
O coeficiente de arraste Cy é calculado pelo modelo para coeficiente de arraste
apresentado por SCHILLER e NAUMANN (1933) e é descrito pela Equagao 5.41

24

e

Cy (1+0,15Re”%57) (5.41)
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Forca de sustentacao ou ascensao

Em escoamentos sob corpos, a variacao repentina dos respectivos campos de veloci-
dade e pressao acaba induzindo a um movimento rotacional no eixo do corpo, acarretando
em uma drastica mudanca nas forcas cisalhantes nesta localizacao. Os voértices que estao na
interface entre fluidos provocam assim uma acao de empuxo, correspondente a sustentacao
ou ascensao, dependendo da dire¢ao do movimento (KULKARNI, 2008).

RUSCHE (2002) e SILVA (2008) descrevem como uns dos primeiros registros de
atuacdo da forga de sustentagdo sobre uma particula o trabalho de POISEUILLE (1841)
ao constatar que as células do sangue permaneciam afastadas dos capilares. As causas
deste fenomeno ficaram por muitos anos sem explicagao, até que SEGRE e SILBERBERG
(1961, 1962) realizaram estudos com esferas de diversos tamanhos suspensas em um tubo
com condicoes de escoamento de Poiseuille e observaram um leve escoamento radial a qual

atribuiram ser provocado por uma forca lateral atuando nas particulas.

HILL (1998) descreve os trabalhos de DREW; CHENG e LAHEY (1979) e (DREW
e LAHEY, 1987, 1990) que derivaram uma expressao para o calculo da forga de sustentacao

apresentada pela Equacao 5.42.

F, = CieapoVU, x (V x U,) (5.42)

em que C; é o coeficiente de sustentagao adimensional.

A Figura 5.2 mostra a variagao do coeficiente de sustentagao sobre uma esfera lisa e

esférica em funcao do nimero de Reynolds.
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Figura 5.2: Coeficiente de sustentacao para uma esfera rigida e lisa em funcao do nimero
de Reynolds. Linha sélida: solucao analitica para escoamento inviscido; linhas pontilhadas:
ajuste da curva para os resultados numéricos com S, = 0,02(e) e S, = 0,2(A); linhas

tracejadas: solucao analitica para creepingflow com S, = 0,02 e S, = 0,2 (retirado de

LEGENDRE ¢ MAGNAUDET (1998))

De acordo com os experimentos de LEGENDRE e MAGNAUDET (1998) para
uma bolha esférica em escoamento inviscido (Re > 10%) pode-se adotar um coeficiente de
sustentacao igual a 0,5. Para escoamentos com nimero de Reynolds menores que 10? o
coeficiente de sustentacao passa a depender das caracteristicas do escoamento ao redor da

bolha passando a depender do niimero de Reynolds e da taxa de cisalhamento adimensional
S

A taxa de cisalhamento adimensional S, pode ser descrita conforme a Equacao 5.43.

_ [VU.|d

S,
U,

(5.43)

em que U, é a velocidade da fase continua, U, e a velocidade relativa entre a fase continua

e a fase dispersa e d é o diametro da fase dispersa.

WANG et al. (1987) estudaram a distribuicao de fragao volumétrica em um tubo

vertical com fluxos de ar e dgua nas direcoes ascendentes e descendentes. Os autores fazem
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uma andlise da magnitude de C; para fluxos turbulentos a altos nimeros de Reynolds.
Simplificando as equacoes de quantidade de movimento bifasico eles obtiveram uma equacao
da distribuicao da fracao volumétrica no tubo para escoamento totalmente desenvolvido.
Utilizando os valores medidos das fragoes volumétricas e das distribuigoes de tensoes foi
possivel inferir os valores de ;. Analisando os dados para um grande nimero de casos eles
observaram que o coeficiente de sustentagao (C)) é funcao da fragdo volumétrica local; do
nimero de Reynolds da particula (Re,); do gradiente de velocidade; do diametro da bolha e

da velocidade relativa. Encontraram valores para C; variando entre 0,01 e 0,1.

Ja nos estudos de LANCE e LOPEZ de BERTODANO (1992) os quais mediram
a forca de sustentacao em uma bolha isolada sobre a influéncia de um fluxo turbulento,

obtiveram um valor para o coeficiente de sustentacao de aproximadamente 0,25.

Devido as incertezas no calculo e a inexisténcia de um modelo que possa fazer uma
previsao satisfatéria do coeficiente de sustentacao o valor cléssico de 0,5 é adotado neste

trabalho.

Forca de massa virtual

A forca de massa virtual pode ser definida como a quantidade de movimento necessaria
para deslocar a massa da fase continua pela passagem de uma bolha. Esta parcela de massa
devera ser acelerada em relacao a aceleracao que tinha originalmente dentro da fase continua,
para atingir a velocidade da bolha. Desta forma, o fendmeno pode ser visto como se a bolha

virtualmente aumentasse a sua massa, dai o nome dado a esta forga. (PALADINO, 2005).

A forma geral da forca de massa virtual com a precisao de um coeficiente empirico
pode ser inicialmente encontrada em LAMB (1945), PRANDTL (1952) e MILNE-THOMSON

(1968) podendo ser descrita matematicamente conforme a Equagao 5.44

DU, D,U
Fym = ComplV Sapat At | 5.44
iV ( Di Dt ) ( )
onde C,,, é o coeficiente de massa virtual e o operador DT(;) ¢ conhecido como derivada
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substantiva ou material. A Equacao 5.45 indica derivada substantiva:

D() _ 9()
5= +U,- V() (5.45)

Para particulas esféricas usualmente é adotado o valor de C,,, = 0,5. DHOTRE et
al. (2009) destaca que o coeficiente de massa virtual geralmente é dependente do formato
para fases dispersas. Nestes casos pode-se adotar um modelo especifico como por exemplo o
proposto por TOMIYAMA et al. (1995) onde o valor do coeficiente de massa virtual é funcao

do numero de Eo6tvos definido pela Equacao 5.46

_ ApgL?

g

E, (5.46)

em que F, é o nimero de E6tvos, Ap é a diferenga de densidade entre as duas fases, g é a

aceleracao da gravidade, L é um comprimento caracteristico e o é a tensao superficial.

Forca de dispersao turbulenta

Nesse trabalho sera utilizada a mesma formulacao da forca de dispersao turbulenta
do trabalho de EKAMBARA et al. (2012), os quais utilizaram a formulagdo derivada de
LOPEZ de BERTODANO (1992). Destacam que esta forga é baseada fazendo uma analogia
com o movimento molecular do fluido. A turbuléncia induz a dispersao e é uma funcao
da energia cinética turbulenta k e do gradiente de da fragao volumétrica do liquido como

apresentado pela Equacao 5.47.

Ftd = C’tdplk;Voq (547)

5.3.2 Fechamento das forcas interfaciais

Nesse trabalho foi utilizado um modelo proposto por WELLER. et al. (1998) para

maiores faixas de fragoes volumétricas com o objetivo de aumentar a estabilidade no calculo
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para situacoes onde £, — 0 mostrado a seguir na Equagao 5.46.

M, = §£l€g fq Cagpr + fi Capy |U,.|U, arrasto
1 d, d;
+egeify (ClisrgpUr X (V x Uy))
+€g€lfl (Clift,lngr X (V X Ul)) lth (548)
Du, D,U
+5951(fg0vm,gpl + flCUm,lpg) ( Zl)tl - lg)t g) massa virtual

Na secao onde se trata da validacao do escoamento liquido-gds, também deve-se

considerar na implementacao do modelo a forca de dispersao turbulenta.

5.3.3 Formulacao intensiva na fase.

Quando alguma das fragoes volumétricas tende a zero €, — 0 pode-se dizer que
as equacgoes de conservagao de movimento tornam-se singulares. Para evitar este problema
RUSCHE (2002) descreve o procedimento apresentado por WELLER, (2002) que propde
resolver a equagao de quantidade de movimento na forma intensa da fase. Este procedimento
baseia-se em utilizar uma forma nao conservativa da equacao de transporte de quantidade
de movimento. Umas das maneiras de obter a equacao na forma intensa da fase é reescrever
a equacao de transporte em termos de derivada substantiva. Esta forma da equacao é
denominada forma néao conservativa e pode ser encontrada nos trabalhos de (RUSCHE, 2002;
LOPES, 2008; CHO et al., 2010; JEONG et al., 2008a,b; PARK et al., 2009; YOON et al.,
2009). Os destalhes da formulagao nao conservativa também podem ser conferidos em ISHIT
e HIBIKI (2011)

Inicialmente pode-se considerar o sistema como sendo incompressivel e desta forma

reescrever a Equacao 5.36 e obter a Equacao 5.49.

0z,U,, . M.,
5(% LV (2,UaU,) + V- (c,RY) = —;—Vp eag - (5.49)
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Posteriormente fatoriza-se o termo temporal da Equacao 5.49.

0e, U ou Oe
(6% (6% — (6% Ua (0%
€ + ot

5 Sy (5.50)

Em seguida a componente de transporte convectivo é fatorizada como apresentado

pela Equacao 5.51

V(.U U,) =€, U, - V(U,) + U,V - (e,U,) (5.51)

O mesmo procedimento é realizado para o laplaciano como mostrado pela Equacao

5.52
V- (eaRY) = Ve, - (RY) + 6,V - (RY) (5.52)
Tomando a Equacao 5.14 e multiplicando por U, tem-se
Ocqa
UQE + U,V - (e.U,) = UyQq (5.53)
em que
r
Q, =2 (5.54)
Pa

Substituindo as Equacoes 5.50, 5.51 e 5.52 em 5.36 obtém-se a Equacao 5.56.

ou Oe
U=«
ST tHa ot

caUa - V(Uy) + U,V - (6,UL)
Veo - (RY) 46,V - (RY)

+
+

(5.55)

Ea M,
——Vp+eng+ p—

« o
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Substituindo a Equacao 5.53 na Equacao 5.56 chega-se a Equacao 5.57:

U,
5a% +e,Uq - V(U,) +
Veo - (R 46,V - (RY) + U Q, = (5.56)

€a M,
——Vp+eng+ P_

o «

Para se obter a equacao na forma intensa da fase divide-se a Equagao 5.57 por ¢, e

obtem-se a Equacao 5.58

oy, Ve, U,

5 + U, -V(U,) + - ~(R§f)+V~(R§f)+%: (5.57)
Vp M,
—— tg+t
pOé gapa

Definindo o tensor de forgas viscosas como

R = ¢/ (VUa +vu?l - §Iv : Ua> + glka (5.58)

E conveniente dividir o tensor em uma componente difusiva e outra complementar.

RY = R? + RY (5.59)
onde
RY = /vU, (5.60)
€
C _ . ef T 2 2
Ry = v (VUG =3IV Uy | + STk (5.61)
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Substituindo as Equacoes 5.60 e 5.61 na Equacao 5.55 tem-se:

ou,,
5+ Ue V(U =V vfvU,) + V- (RY) -
(63 (0% UCMQQ
Vel Ve V(U,) + Vea RY) + = (5.62)

Ea Ea Ea
\% M,

L yg4
Pa €aPa

E proposto por WELLER (2002) combinar os termos convectivos definindo uma

velocidade total da fase como a seguir.

Ve,

Ul =U, — v/ (5.63)
E finalmente pode-se reescrever a Equagao 5.63 da seguinte forma:
8Ua t ef C
5 +U,-V(U,) -V- VU, +V-(R,)+
[e% UOCQOC
Ve (RO + —ee (5.64)
\Y M,
P +g+

Ao final observa-se que a equacao estda na forma intensa da fase para um sistema

com mudanca de fase.

O termo U,(, representa o ganho ou perda de quantidade de movimento devido a

geracao ou consumo para a fase.

Para sistemas com mudanca de fase, é necessario considerar a transferéncia da
propriedade pela interface. Portanto, para a quantidade de movimento deve-se adicionar
o termo da forca interfacial provocada pela mudanga de fase definida como F},, ;. Este termo
é avaliado na superficie da fase e é representado através da Equacao 5.65

Us

Fm = Fa 5.65
s (5.65)
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em que [ é referente a outra fase que esta sendo gerada.

E assim obtem-se a forma final implementada no OpenFOAM descrita pela Equagao 5.66

oy,

e UL V(UL - V- (VU + V- (RY) + - (RY) =
v Ma Fa
VP e (U, - Uy (5.66)
Pa EaPa EaPa

5.4 Tratamento do termo ¢, no denominador.

Como mencionado anteriormente a utilizacao da formulacao nao conservativa tem
como objetivo retirar o termo da fracdo volumétrica (e,) dos termos derivativos para dar
estabilidade numérica em situagoes em que £, — 0. No entanto, ao escrever a equacao
nessa formulacao, alguns termos apresentam e, no denominador. Este termo no denomi-
nador é praticamente indesejavel, pois, quando ele for zero, a equacao tornar-se-a singular

promovendo um erro de calculo com consequente finalizacao da simulagao. Os termos que

Veao

% que vem do tratamento algébrico do laplaciano

apresentam esta caracteristica sao o termo
S . -
e os termos fonte %. Geralmente os termos fonte representados pela interacao entre as fases
«@
possuem ¢, em sua formulagao e cancela-se com o denominador, mas esta observacao nao é

uma regra e quando nao ha como cancelar deve-se manté- lo.

Para contornar esse problema ¢ utilizada uma estratégia numérica, a mesma de
RUSCHE (2002), somando um pequeno valor a &,, quando o mesmo se encontra no denom-
inador. Esta estratégia pode ser conferida pela Equacao 5.67 para o termo proveniente do

tratamento algébrico do laplaciano.

Vea Ve,
SR P (5.67)

Caso necessario, pode-se adotar a mesma estratégia do termo que é derivado do

tratamento do laplaciano para aproximar termos fonte que apresentam a fracao volumétrica
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no denominador. Esta aproximagao pode ser conferida através da Equacao 5.68.

Spa . Spa

A o+ ) (5.68)

Portanto, em todas as equagdes em que a fracao volumétrica aparecer no denomi-
nador considera-se a aproximagao somando o pequeno valor (¢). Nesse trabalho foi utilizado

o valor para ¢ igual & 0, 0001.

5.5 Acoplamento pressao-velocidade

O método utilizado na resolucao da equagao da pressao foi o PISO (Pressure Implicit
with Splitting of Operators) apresentado por ISSA (1986). Este método é aplicado de forma

a obter um campo de pressao que garanta a continuidade do sistema.

No caso do problema bifdsico Euleriano-Euleriano, o método é aplicado com objetivo

de garantir a continuidade da mistura, a qual é gerada somando as equagoes da continuidade

da fases.
Aplicando a equacao da continuidade para a fase liquida e para a fase gasosa tem-se.
dgy I
— + V. (gU) =— 5.69
g TV @U) =" (5.60)
Oeg I,
— (g,U,) =2 5.70
at + v (89 g) pg ( )
Somando as Equagoes 5.69 e 5.70 tem-se
ey +¢1) r, I
——— =+ V- (¢,U U)=-"2+-—= 5.71
ot + (e4Ug +aUy) 0y + Py (5.71)

64



Sabendo-se que 4 + ¢; = 1 chega-se finalmente a equacao da continuidade para a

mistura.
V- (8gUg -+ 81Ul) =0 (572)
onde
Q0= Ql + Qg (573)
em que
I
O = — 5.74
: Pl ( )
e
T
0, = -2 (5.75)
Pg

Diferentemente da equacao implementada no OpenFOAM que considera que a con-
tinuidade em termos volumétricos nao tem mudanca de fase e seus termos sao igualados a 0,
nesse caso ha de se considerar o termo de gera¢ao/ou consumo na equagao da continuidade
e a necessidade de uma modificacao levando a considerar o termo. A seguir serd apresentado

o equacionamento para implementacao do método.

Utilizando a continuidade da mistura, podemos obter uma tinica equagao da pressao.
Esta formulagao da equacao inicia-se tomando a equagao da continuidade da mistura aplicada

ao centro das faces f como a seguir.

V- (gb) =V (€g7f¢g + 817f¢1) =0 (576)

As equacgoes de quantidade de movimento podem ser reescritas na forma semi dis-

cretizada conforme as Equacoes 5.77 e 5.78.

Vp H Vp
AU, =H,— — u,=-2—
9 I Pg = e A, pAy

(5.77)
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Vp H, Vp
AU =H -2 —uy="_2Y" .
1Y S 'S A T A (5.78)

onde A; e A, sao as matrizes de operadores diagonais e H; e H, sao as matrizes dos demais

operadores para o liquido e gas respectivamente.

Interpolando as Equagoes 5.77 e 5.78 para os fluxos de cada fase nas faces da célula obtém-se
as Equacgoes 5.79 e 5.80:

. 1
%:%_FK 1S¢|Vsp (5.79)
g2g | f
. 1 1
o=@ — oA 1S Vyp (5.80)
f
onde
¢; = A_g : Sf + ¢drag,g (581)
glf
. H
¢l = Xj ' Sf + ¢d7”ag,l (582)
f

O efeito da gravidade e a parte explicita da forga de arraste sao consideradas através
das Equacoes 5.83 e 5.84.

5lCD % g - Sf
rag.g = —— -— 5.83
¢d 9,9 gAg ; ¢l + Ag ( )
EgCD % g - Sf
raal = 5.84
Pdrag, oA |, oy + A (5.84)
Substituindo as Equacoes 5.79 e 5.80 na Equacao 5.76 obtém-se
Vole (o= —2| 15/vip) +e ¢*—L' Svip ) ) =0 (5.85)
a,f g pgAg ; f fp Lf l pZAl ; f fp .
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Reorganizando a Equacao 5.85 chega-se a equagao para o calculo da pressao.

V- (eg.s¢y +e1s9]) = V- (D,Vp) = Q (5.86)

1
+ € —_— 5.87
f) b (plAl f) ( )

onde

1
D =E&q.f
p g (pgAg

5.6 Modelo de turbuléncia

O modelo de turbuléncia utilizado neste trabalho é o modelo k — € para sistemas
bifdsicos descrito por GOSMAN et al. (1992). Este modelo foi utilizado no trabalho de
RUSCHE (2002) e é uma modificacdo do modelo k — ¢ padrao apresentado por LAUNDER
e SPALDING (1974). O modelo foi modificado por GOSMAN et al. (1992) para incluir os
efeitos da fase dispersa. O modelo k& — € modificado é representado pelas Equagoes 5.88 e

5.89 a seguir:

81{:; l/lef

— + (Ul . V)/Cl -V ( Vkl) =P, — ¢+ S, (588)
E% O

86; I/lef €]

— + (Ul : V)Gl —V- ( VE[) = —(Olpk — CQE[) + SE (589)
ot O¢ k?l

em que oy, € 0. sao niumeros de Schmidt e C e (5 sao constantes do modelo e P, é a producao

de energia cinética turbulenta e ¢ descrita pela Equacao 5.90:

P, = 207 (VU, - dev(VU, + (VU)T)) (5.90)
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A viscosidade efetiva da fase continua é dada pela soma da viscosidade laminar 1

com a viscosidade turbulenta ' a qual é calculada através da Equacdo 5.91 a seguir:

vl =y 4 vt (5.91)

onde a viscosidade turbulenta pode ser calculada através da Equacao 5.92:

kf
Viurb — Cﬂ— (592)
€1
O valores dos parametros oy, o.,C; e Cy podem ser encontrados na Tabela 5.1
Tabela 5.1: Coeficientes do modelo k& — € modificado
CM Cl CQ 03 O O¢ (o Cz
0,09 1,44 192 10 10 1,3 1,0 (4
os termos fonte Si e S. sao apresentados pelas Equacoes 5.93 e 5.94 respectivamente:
ke Ag(C; — 1) A/t v
g, = 2headdl ) A Ve (5.93)
Pl Pi0a €
203661 A4(C; — 1
g, = 2sasiAalCi = 1) (5.94)

Pl

onde A; é o termo de arraste, o qual pode ser substituido pelo termo apresentado por
WELLER et al. (1998) descrito pela Equagao 5.95 a seguir:

3

C C
Egng(fg legpl Ty dlPg
g

dy

)IU| (5.95)

em que o coeficiente C; é igual a uma fungao de resposta turbulenta, ou seja, C; = C; e pode

ser calculado de acordo com a Equacao 5.96:

3+ 0

=
" 1442w

(5.96)
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onde [ é dado pela Equagao 5.97 a seguir:

20417

= 5.97
piviRey ( )

onde v, é a viscosidade cinematica da fase continua e Re; (Equacao 5.98) é o nimero de
Reynolds turbulento baseado na escala de comprimento turbulento L. e nas flutuacoes da

velocidade do liquido U;.

UL,
Vi

Re, = (5.98)

A escala de comprimento turbulento L. pode ser expressa pela Equacao 5.99 como

uma funcao de C), k e €.

k1’5

€1

Le=C, (5.99)

As flutuacdes da velocidade do liquido U sdo obtidas através da Equacio 5.100.

U =4/t (5.100)

A energia cinética turbulenta (k) e a viscosidade efetiva (v¢/) da fase dispersa podem

ser calculadas através das Equacoes 5.101 e 5.102 respectivamente:

k, = Clk (5.101)

vl =y, + CHM? (5.102)

A tensao de Reynolds é formada pela combinagao das tensoes médias viscosa e

turbulenta para a fase a como descrita pela Equagao 5.103

R = (Rlem 4 R (5.103)
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Portanto, pode-se obter a tensao de Reynolds R para a fase genérica o de acordo
com a hipdtese de BOUSSINESQ (1877) apresentada pela Equacao 5.104:

2 2
R = —v/(VU, + VUL — gfv -U,) + glka (5.104)

RUSCHE (2002) no desenvolvimento de seu trabalho considerou que os termos
fontes S; e S. sao nulos. Esta consideracao foi adotada pelo autor devido a problemas
de singularidades encontradas na implementacao do modelo de dois fluidos. O autor ainda
destaca que mais testes numéricos devem ser realizados para avaliar o modelo de GOSMAN

et al. (1992). Nesse trabalho essa consideragao também foi adotada.
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5.7 Transferéncia de energia

Considerando a formulacao para o modelo de dois fluidos pode-se escrever a Equacao

para transporte de energia total através da Equagao 5.105

0 U? U?
It <€apa (ecx + 7)) +V- <5cxpa (ea + 7) Ua)
= -V (ca(qa + 7)) + V- (64T - Uy) (5.105)
+€OépOCgOC ° U —I— gozpaEa + 6OCpOéEOé,7‘€aC

Onde e, é a energia total da fase ¢, é o calor por condugao molecular transferido
T, € o tensor das tensoes e F, é a transferéncia interfacial de energia e agrupa o processo

de transporte das duas fases como mostrado pela Equagao 5.106 a seguir:

Y E.=E, (5.106)

O termo E,, reac é a energia total devido as reacoes e pode ser representado através
da Equacao 5.107.

Eoz,reac - Z A]_—’reac RZ??C (5107)

reac

Através dos dados da rede cinética pode-se verificar que para o craqueamento térmico
as taxas de reacao sao muito baixas. Além desta observacao, nao foram encontrados os dados
das entalpias de reacao nos trabalhos que apresentaram a rede. Os autores SOUZA et al.
(2005) também nao consideraram as energias de reacao no balango de energia. Portanto
nesse trabalho, as energias de reacao para craqueamento térmico nao foram consideradas no

calculo das temperaturas.

Tomando a equagao de energia mecanica descrita em BIRD et al. (2004) e aplicando

ao modelo de duas fases tem-se a Equacgao 5.108:

19) 1 1
—(5a§an§) = —(V- 5a§an3) — (V- eapU,) — p(=V -e,U,) (5.108)

ot
—(V - [eaTa - U,]) — (—eaTo : VU,) 4+ €0paUs - g
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Substituindo a Equacgao 5.108 da energia mecanica da Equacao 5.105 da energia ira

conduzir a Equacgao 5.109 de balanco da energia interna a seguir:

Dua ur
EaPa—e = =V -24(qa + ¢

Dt
—p(V-e.Ua) = (eaTa : VU,) (5.109)
+I,Hp + aiq;

Nesta etapa do desenvolvimento das equacoes é necessario transformar a energia

interna em entalpia de acordo com a Equacao 5.110

Ua = ha — (p/pa) (5.110)

Reescrevendo a Equacao 5.109 em termos de entalpia obtém-se a Equacao 5.111:

Dh,

5apaﬁ = -V 504(Qa + C]Zurb)
D
—(caTa : VU) + Ff (5.111)

+I,Hp + aiq;

Presumindo que a entalpia é uma fungao da temperatura e pressao (SMITH e VAN

NESS, 2007) tem-se a seguinte relacao apresentada pela Equagao 5.112:

Dh,, DT, dlnp, Dp
alPa = Ca aC o 1 e 5.112
Fobopp = CaPaCPaThm +(8lnTa)p Dt (5.112)

Igualando os lados direitos das Equacoes 5.112 e 5.111 podemos obter a Equacao da

temperatura em termos de temperatura descrita pela Equacao 5.113 a seguir:

72



DT,

EaPana Dta = _V‘ea(qa+qgurb)
Olnp,\ Dp
—(2aTa : VU,) — - 1
(€aTa - VUa) <8lnTa)p Dt (5.113)

+I,(Hs — Hy) + asq,

Considerando o fluido escoando a densidade constante pode-se fazer (0lnp,/0InT), =
0 e negligenciando o aquecimento do fluido devido a dissipagao viscosa podemos podemos

descrever que (¢, T, : VU,) = 0.

Definindo o fluxo de calor por conducao efetivo ¢¢/ como a soma do transferéncia de

calor molecular e a transferéncia de calor turbulenta calculado pela Equacao 5.114:

=t (5.114)

A transferéncia de energia total por conducao pode ser representada pela lei de

Fourier descrita pela Equacao 5.115 a seguir:

“f = k9IV(T,) (5.115)

[e%

onde k% é a condutividade térmica efetiva da fase.
"o, . , , . .
q,, ¢ o fluxo convectivo de calor entre as fases através da area interfacial a;.

Para modelo de dois fluidos interdispersos podemos definir a drea interfacial conforme

a Equacao 5.116

be1e,

= —09 5.116
gd; + Egdg ( )
E podemos calcular o fluxo de calor convectivo entre as fases através da Equacao

5.117:
C]; - lc,g(Tsat - Ta) (5117)
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Substituindo a Equacao 5.115 na Equacao 5.113 tem-se:

DT,

D = —V - (eakSVT,) + TWHps + asq, (5.118)

EaPalPa
Considerando fluido incompressivel e dividindo a Equacao 5.118 por p,Cp, e abrindo
a derivada substantiva em termos de derivada temporal e fluxo convectivo chega-se a Equacao

5.119 em temos de temperatura:

88 T T, azhlc (Tsat - Ta)
LAV (eUTY) =V (e NIVT) = —2—H -9 5.119
o (€ ) (S ) paCpa " * PaCPa ( )
em que:
ket
£\ = e 5.120
PaCPa ( )

onde \¢/ é conhecido como difusividade térmica efetiva da fase.

Neste ponto ha necessidade de rearranjar a equagao da energia para se obter a
Equacao de transporte na forma adotada na formulacao do transporte de quantidade de

movimento.

Para isso vamos dividir a Equagao 5.119 em duas partes, sendo o lado direito da
Equacao (LDE) representado pelo termo fonte que consiste na transferéncia de energia entre

as fases, mudanca de fase e o calor recebido através das paredes.

Portanto tem-se:

Fa a'ihig(Tsat - Toz)

LDE = Hs +
paCpa "’ PaCPa

(5.121)

O lado esquerdo da Equagao (LEE) serd composta pelas componentes temporal,
convectivo e laplaciano.

0e, T,

LEE =
ot

+ V- (e,U,T,) — V- (e, 0 VT,) (5.122)
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Tomando-se o LEE primeiramente realiza-se a fatorizacao da componente temporal

da Equacao de transporte apresentado a seguir pela Equagao 5.123

OeaTo _  OTo | o Oca
ot Tor ey

(5.123)

Em seguida a componente de transporte convectivo é desmembrado como apresen-
tado pela Equacao 5.124
V(eaUuT,) = eaUq - V(1) + T,V - (6,Uy) (5.124)

O mesmo procedimento é realizado para o laplaciano mostrado na Equacao 5.125

V- (e AYVT,) = Ve, - DNIVT,) + e,V - VIVT,) (5.125)

Substituindo as Equacoes 5.123, 5.124 e 5.125 na Equacao 5.122 obtém-se a Equacao
5.125 a seguir:

oT, Oe,,
Oé_ TOC_
Sy ey
eaUq - V(Ty) + T,V - (6,U,) — (5.126)

Veo - AIVT,) + 6,V - (NIVT,) = LEE

Tomando a equacao da continuidade para fluido incompressivel e multiplicando por

T, pode-se ter a seguinte expressao descrita pela Equagao 5.127.

Oe I
T.—2 4+ T,V - (e, U,) =T, ~—= 12
5 + T,V - (e ) o (5.127)

Substituindo a Equacgao 5.127 na Equacao 5.125 tem-se a Equacao 5.128.

oT, 15
504@ +eaUq - V(Ta> — Veq - (/\ZfVTa) + V- (AZfVTa) + Tap_ = LEE (5’128>
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Dividindo a Equacao 5.128 por ¢, obtéem-se a Equacao 5.129.

oT, N I, LEE
+U, -V(T,) — ve -(\IVT,) + V- (NIVT) + T, =
875 Ea EaPa Ea

(5.129)

O termo U, - VT deve ser trabalhado através da aplicacao das propriedades de

célculo tensorial descritas em BIRD et al. (2004) apresentada pela Equagao 5.130 a seguir.

U, VT, =V -U,Ty—Ta(V-U,) (5.130)

Substituindo a Equacao 5.130 na Equacgao 5.129 chega-se a forma final da Equacao
de energia em termos de temperatura com formulacao de fase intensa apresentada a seguir

pela Equacao 5.132.

oT,
&+ V U,y — To(V-Uy,)— (5.131)
Veq I, LEFE
SO NSV + V- NIV + Ty—2 = (5.132)
€a EaPa €a
Dividindo o LDE por ¢, tem-se por fim
LDE I, aihf ,(Tsar — Ta)
= e 9 5.133
Ea €apaCPa " " €aPaCPa ( )
Reconstruindo o % = % apresenta-se a Equacao 5.132 na forma de fase intensiva
a seguir.
oT, Ve,
24V UL, ~ To(V - Ua) — ; CNIVT) + V- (AT, = (5.134)
r, r, a;h§ (Teqr — Ty
_T _'_ Hﬁ _|_ lvg< t )

“Caba  EaPaCPa EaPaCPa

Para finalizar tem-se a necessidade de reorganizar o termo a seguir.
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Cpa I, I,
Ta =
C'pa EaPa 5apa0pa

H, (5.135)

em que

CpaTa - Ha (5136)

E finalmente

oT, Vea
U, —T,(V- -
5 +V-U.JT, -T,(V-U,) .

-\YVT,) + V- (NIVT,) = (5.137)

Fa H + aihig<Tsat - Ta)
€aPolCPa " €aPaCPa

O terno (Hz — H,) representa a variacao de entalpia durante a mudanga de estado

do liquido para vapor e pode ser representado por:

Hyop = (Hs — Hy) (5.138)
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5.8 Transferéncia de massa multicomponente da fase

liquida.

O petréleo é um composto formado por uma enorme quantidade de outras substancias.
Cada substancia, ou componente do petroleo possui propriedades distintas ao serem analisa-
das. Um equacionamento de todas as substancias ¢ praticamente impossivel. Para resolver
este problema é utilizada a técnica de pseudocomponentes, em que grupos de componentes
com caracteristicas parecidas sao descritos como se fossem uma tunica substancia. Desta
forma, € possivel realizar os estudos considerando uma quantidade muito menor de elemen-
tos gerando uma quantidade menor de equagoes a serem resolvidas. Nesse trabalho essa
caracteristica multicomponente é representada ao se utilizar a rede cinética para previsao da
formacao de coque no meio liquido através do craqueamento térmico. Essa rede é composta
por sete pseudocomponentes, os quais compoe as espécies envolvidas nos balancos de massa.
A seguir sera apresentado o equacionamento de cada espécie envolvida na rede cinética para

descrever a formagao do coque através do calculo de suas concentragoes.

Adotando a interpretacao de média volumétrica para fluido incompressivel pode-se
considerar o balango de massa para o componente i presente na fase « através da Equacao 5.139

a seguir.

850100474 e Teac
Tj +V  (eaUaClay) + V- (€a DIV Co) = ea RIS + Y51, (5.139)

Tomando-se o LEE primeiramente realiza-se o desmembramento da componente

temporal da Equacao de transporte apresentado a seguir pela Equacao 5.140

8501(]&7]- . 8(]0” a€a
o fagr Tl

(5.140)
Em seguida a componente de transporte convectivo é desmembrado como apresen-

tado pela Equagao 5.141

V- (€aUnC4j) = €aUq - V(Co ;) + Co jV - (€4U4) (5.141)
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O mesmo procedimento é realizado para o laplaciano como mostrado na Equacao 5.142

V  (eaDNCoj) = Ve - (DN Co ) + €.V - (DI VC, ) (5.142)

Substituindo as Equagoes 5.140, 5.141 e 5.142 na Equacao 5.139 obtemos a Equacao
5.141 a seguir:

0C. 0z,
ot —i—Ca,J ot +

EaUa . V(Ca,j) + ijv : (€aUa) — (5143)
Vea (D VCo;) +e.V - (DILVC,,;) = LEE

Ca

Tomando a equacao da continuidade para fluido incompressivel e multiplicando por

C,,; pode-se ter a seguinte expressao

I,
e + CojV - (eaUq) = Cp j— (5.144)

C, i —=
) 8t P pa

Substituindo a Equacgao 5.144 na Equacao 5.141 tem-se a Equacao 5.145.

_ 0Cu;
“ ot

Iy
Vea (D VCo;) +2.V - (DI VC, ) + Coj—= = LEE (5.145)

«

+ EQUa . V(Ca,j) -

Dividindo a Equagao 5.145 por ¢, obtém-se a Equacao 5.146.

aCa’j VEa
—(% +Ua V(Ca,y)_ €4

I, LE
) (DZ{jVCa,j) +V. (DZ{}VCQJ) + Ca,jg = ?5.146)

O termo U, - VC, ; deve ser trabalhado através da aplicacao das propriedades de

célculo tensorial descritas em BIRD et al. (2004) apresentada pela Equacao 5.147 a seguir.

U, -VC,; =V -U,C,,; —C,;(V-U,) (5.147)
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Substituindo a Equacgao 5.147 na Equacao 5.146 chega-se a equacao de energia em

termos de temperatura com formulacao de fase intensa apresentada pela Equacao 5.148.

0C,.;
e 2 +V-UC,,; —C,;(V-U,) —
Vea e ’ I, LEE
; (DL NC,;) + V- (DIVC,;) + Cog 2= = (5.148)
Dividindo o LDE por ¢, tem-se por fim
LDFE reac I,
- = R, +Yﬂ7]‘5 (5.149)
Reconstruindo o % = % apresenta-se a Equagao 5.151 na forma de fase intensiva
a seguir.
0C, ; Ve, . .
T 4V UaCly = Cay(V - Ua) - ; (DY NCo) + V- (D VC)

= (5.150)
FOC reac
(Yo = Yag)— + RS

(%

5.8.1 Rede cinética

Para a modelagem do craqueamento térmico no interior do tubo uma rede cinética
apresentada por (KOSEOGLU e PHILLIPS, 1988a.b,c,d,e) e KOMATSU et al. (1986) des-

crita pela Figura 3.5 foi utilizada na obtengao das equagoes de taxas de reagao.

Esta rede adota como base a classificacao SARA para petréleo bruto e é composta
por sete pseudocomponentes que sao saturados, aromaticos, resinas e asfaltenos, os quais sao
oriundos da classificagdo SARA e mais os destilados, asfaltenos em mesofase e o coque. As

equacoes constituintes do modelo cinético sao apresentadas a seguir:

reac

1,destilados — Kl Ol,saturados (5 151)
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reac

l,saturados

reac

l,aromaticos

reac

l,resinas

reac

l,asfsol

reac

lasfmeso K4Cl,resinas - (K5 + KG)Cl,asfmeso

reac

l,coque

- KQCl,aromaticos - Kl Cl,saturados

= K3Cl,resinas - KQCl,aromaticos

= K4Ol,resinas - K5Ol,asfsol

- KG Cl,asfmeso

= K5<Cl,asfsol + Cl,asfmeso) - (KQ + K4)Cl,resinas

(5.152)

(5.153)

(5.154)

(5.155)

(5.156)

(5.157)

As taxas de reag@o para os sete pseudocomponentes sao expressas em funcao da

temperatura conforme MERCADO et al. (2001) e sao apresentadas a seguir:

1 =

2

Ky =

4:

175000
exp <297 9 — )

3600 RT;

136000
23,43 —
3600 < ’ RT, )
85000
13,57 —
3&m“m< ’ RE)
96000
17,7 —
&mo”m< TR )
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(5.159)

(5.160)

(5.161)



103000
Ky — 19.34 — 5.162
57 360077 ( ! RT, ) (5.162)
168000
Ky — 97 54 — 5.163
6 36006“4’< ’ RT, ) (5.163)

5.8.2 Difusividade massica

Conforme BIRD et al. (2004) a difusividade turbulenta nao é uma propriedade
fisica caracteristica do fluido. Esta propriedade depende da posicao, direcao e do campo de
velocidades. A difusividade turbulenta e a viscosidade turbulenta tém as mesmas dimensoes

[m?/s] e podem ser relacionadas conforme a Equagao 5.164.

Se (5.164)

Dy

Onde Sc é conhecido como ntmero de Schmidt.

Para fluxos turbulentos o nimero de Schmidt é da ordem de grandeza unitaria,

podendo aproxima-lo a unidade Sc ~ 1.

Assim, a difusividade maéssica pode ser estimada através da viscosidade cinematica,

a qual, sera calculada através

Dyt = vy (5.165)

A Equacao 5.165 foi utilizada nesse trabalho como uma aproximacao no calculo das

difusividades massicas dos pseudocomponentes.

5.9 Mudanca de fase

E de conhecimento que o petrdleo é constituido de iniimeros compostos organicos
formados por hidrocarbonetos com diferentes tamanhos e arranjos de suas cadeias carbonicas

e consequentemente suas propriedades, dentre elas o ponto de ebulicao na mistura, se diferem.
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Obter um modelo que descreva os fenomenos envolvidos durante a mudanca de fase
nao é uma tarefa simples, pois um modelo completo deveria considerar o petrdleo composto
por uma mistura de inimeras fracoes de hidrocarbonetos e sua taxa de vaporizagao sera

dependente da composicao deste petroleo, da temperatura e da pressao a qual esta submetido.

Outra caracteristica de um escoamento de liquido em contato com uma parede
metélica aquecida é um fenémeno conhecido com ebulicdo nas paredes. BERGMAN (2011)
destaca que quando a evaporacao ocorre entre uma interface liquido-solido o processo é
conhecido como ebuli¢ao. Este processo é caracterizado pela formacao de bolhas de vapor na
superficie do sélido, que ao crescerem se destacam desta superficie. O autor também destaca
que a ebulicao ocorre em diversas condicoes de acordo com as caracteristicas fluidodinamicas
existentes em determinada regiao, sendo um dos fenomenos mais complexos de prever segundo
GHIAASTAAN (2008). Os mecanismos e o equacionamento dos modelos de ebuli¢do podem
ser conferidos em (TONG e TANG, 1997; GHIAASIAAN, 2008; BERGMAN;, 2011). Neste

trabalho a modelagem de ebulicao nas paredes nao foi adotada como simplifica¢ao.

Portanto, nesse trabalho serao abordados dois modelos vaporizacao como forma de
caracterizar a mudanca de fase e formagao do gas. O primeiro é um modelo simplificado, o
qual é concebido considerando o petréleo como uma substancia simples, em que a vaporizacao
ocorre quando a temperatura do liquido ultrapassa uma temperatura média de saturacao.
Esta abordagem é uma grande simplificacao para petroleo. No entanto, as simulagoes que
serao realizadas consideram que apenas um segmento do tubo serd simulado, com a diferenga
de temperatura do fluido entre o inicio e o final do tubo nao maior que 20K e desta forma

possivel se utilizar esta aproximacao nesta etapa do desenvolvimento.

Para o segundo modelo, foi proposto uma abordagem numérica utilizando dados de
termoanadlises de amostras de petroéleo retiradas de KOPSCH (1995) que fornecem dados de
energia de ativacao e do fator de frequéncia pré exponencial, através dos quais é possivel
ajustar uma equacao de Arrhenius para a previsao de taxa de vaporizacao em funcao da

temperatura do liquido.

5.9.1 Modelo simplificado de vaporizacao

Pode-se considerar que a vaporizacao ocorre quando a temperatura do liquido, ou

seja, do petréleo atinge uma temperatura média de ebulicao, isto é, T; > Ty, A taxa de
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vaporizacao é dada pela Equacao 5.166.

"

Qw,l

Myap = i
vap

(5.166)

Para o petroleo escoando no interior do tubo, considera-se que apenas o calor recebido
. moo, , . .
pela parede interna do tubo @), ; é responsavel pelo seu aquecimento como mostrada na Figura

5.3 e portando a vaporizagao ocorre proximo as paredes.

. b }
=

( ) | j
s e Sy vemond

N o o ]

Ty

Figura 5.3: Calor convectivo transferido da parede interna do tubo ao fluido.

Na implementagao no OpenFOAM o calor recebido pelo fluido é proveniente da
parede interna e é adicionado a célula adjacente ao contorno. Neste caso é necessario se ter
um calor recebido por unidade de volume. Para isso podemos fazer a seguinte relagao através

do calor total adicionado ao fluido.

Q=Q A =Q"V, (5.167)

A relagao mostra que o calor total adicionado ao sistema ¢é igual ao calor por unidade
de drea Q" multiplicado pela drea total A, da superficie aquecida do tubo. Por sua vez o
calor total poderia ser descrito como o calor por unidade de volume Q" multiplicado pelo

volume do tubo V,. A temperatura da parede T,, neste estudo serd mantida constante.

Através desta relacao tem-se o calor recebido pelo fluido por unidade de volume a
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seguir.

" 1" At
=0 = 5.168
Q=0 (5.168)
onde a area da parede interna do tubo A; é dada por
Ay =2rRL=7nDL (5.169)
e o volume total do tubo V; é:
D2
Vi=mRe L= (I) L (5.170)

Portanto, o calor transferido por conveccao da parede interna do tubo a uma tem-

peratura T, ao liquido pode ser calculado através da Equacao 5.171
" conv 4
Qu = €ah <—> (T —T1) (5.171)
; Dt

onde o coeficiente convectivo de transferéncia de calor no interior de tubos para fluxos
turbulentos pode ser expresso de acordo com INCROPERA (1998) através da Equagao 5.172.

k:efNul
hyo = L —— 5.172
=2 (5.172)
em que Nu; é o numero adimensional de Nusselt obtido pela Equagao 5.173.
8)(Re — 1000)P
Ny = — /B )Pr (5.173)

1+ 12,7(f/8)V2(Pr2/3 —1)

em que Re e Pr sao os niumeros adimensionais de Reynold e Prandtl e f é o fator de friccao
obtido pela Equacao 5.174.

f=1(0,7InRe —1,64)2 (5.174)
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5.9.2 Taxa de vaporizacao por termoanalises

Ao escoar no interior das tubulagoes do pré aquecedor, o petréleo em estado liquido
passa a receber energia proveniente do meio externo através das paredes do tubo. Esta
energia transferida ao fluido provoca o aumento em sua temperatura ocasionando entre outros
fenomenos a mudanca de fase devido a vaporizagao das fracoes dos componentes do petréleo.
Como esses componentes possuem pontos de ebulicao diferentes, em que as fragoes mais
leves de hidrocarbonetos vaporizam-se antes que as mais pesadas, é de muita complexidade

a obtencao e previsao de um modelo termodinamico para o calculo da taxa de vaporizacao.

Como alternativa a um modelo termodinamico, a ideia neste trabalho foi adotar
dados de andlises térmicas, como por exemplo: Termogravimetria (TGA); Termogravimetria
Diferencial (DTG) e Calorimetria Diferencial Exploratéria (DSC) (KOPSCH, 1995; BROWN,
1998; GABBOTT, 2008) na obtengao de uma equacao de taxa de mudanga de fase para o

petroleo.
s T
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Figura 5.4: Termogravimetria de petréleo bruto do Campo Venezuelano de Laguna Once:

Curva 1 - Petréelo bruto; Curva 2 - Residuo de vacuo (Fonte: KOPSCH (1995))

A utilizagao destas termoandlises, para calculos de taxas de vaporizacao, pode ser

encontrada no trabalho de HAZRA (2002), os quais caracterizaram as caracteristicas de
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vaporizacao para trés 6leos essenciais e LI (2011) o qual utilizou a andlise TGA para medir
a cinética de vaporizacao e pressao de vapor para trés amostras de petréleo. Estes testes
fornecem parametros termodinamicos ajustados a uma funcao de Arrhenius descrita pela
Equagao 5.175.

dw —-E
| S P 1
o exp ( T ) w (5.175)

em que w é a porcentagem massica de liquido no instante atual em relacao a massa inicial, A
é o fator de frequéncia pré exponencial, E, é a energia de ativacao, R é a constante universal
dos gases, T' é a temperatura aplicada ao meio e n é a ordem da taxa de vaporizacao, a qual

neste trabalho foi considerada de primeira ordem (n = 1).

Ao linearizar a Equacao 5.175 obtem-se a Equagao 5.176.

In (_C;—"t") — In(A) + (}?) + In(w) (5.176)

A partir dos dados gerados pelas termoanédlises mostradas na Figura 5.4 é possivel
plotar [In (—dw/dt) — In(w)] x [—=1/T] e assim calcular o fator de frequéncia pré exponencial

(A) e a energia de ativagao (E,).

Portando pode-se definir uma variagao de massa por volume total de amostra rep-

resentada por 7 de acordo com a Equacao 5.177.

m = —plal% = payAexp (%%) w (5.177)

Ao utilizar esta abordagem as caracteristicas termodinamicas para cada tipo de
petréleo estao intrinsecas nas curvas obtidas pelas andlises as quais ajustam-se o modelo
para uma estimativa da taxa de vaporizacao global. Neste trabalho os parametros para a
Equacao de Arrhenius de taxa de vaporizacao foram retirados de KOPSCH (1995) o qual
descreve os experimentos realizados com 25 amostras onde os coeficientes da Equacao de
Arrhenius, energia de ativagao E, e o fator de frequéncia pré exponencial A foram ajustados

e sao apresentados pela Tabela 5.2
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Tabela 5.2: Valores de energia de ativacao e fator de frequéncia pré exponencial em

experimentos DSC.

Amostra Vaporizagao Craqueamento

N© Equ[kJ/Mol]  log Aylmin='] E,.[kJ/Mol] logA.min~1] W[%]

1 74,6 5,971 226,7 15,973 82,8
2 - - 204,4 14,390 78,7
3 - - 165,9 11,492 81,5
4 . _ 211,6 14,903 79,7
5 - - 197,4 13,707 82,0
6 - - 235,9 16,577 69,2
7 - - 159,8 10,975 69,9
8 - - 181,5 12,560 771
9 - - - - -

10 - - 180,6 12,514 69,5
11 - - 215,8 17,927 68,2
12 - - 167,3 18,538 79,1
13 - - 174,1 12,123 78,4
14 61,7 5,258 1714 11,827 83,9
15 125,4 11,372 177,1 12,341 84,8
16 71,1 6,224 174,2 12,237 84,1
17 124,0 10,449 187,0 13,038 771
18 171,9 14,134 - - 85,5
19 76,1 6,120 206,83 14,542 76,1
20 - - 217,0 9,855 63,8
21 - _ 190,4 11,299 72,0
22 - - 199,6 13,707 63,6
23 40,3 2,969 - - 100
24 70,3 5,400 - - 100
25 59,7 5,063 - - 100
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5.9.3 Condensacao

Seguindo o mesmo raciocinio descrito para a vaporizagao simplificada do petrdleo
a condensacao também sera inserida considerando um modelo simplificado onde o géas sera

tratado como uma substancia simples.

A condensagao ocorre quando o gas em contato com a fase liquida em menor tempe-
ratura atinge a temperatura média de saturagao, ou seja, Ty < Ty A taxa de condensacao

pode ser expressa pela Equacao 5.178

Qg,l

Mcond - i
vap

(5.178)

O calor ganho pelo liquido ou perdido pelo gés devido a condensacao é dado pela Equacao
5.179.

Qg,l = aih;()m)(Tg - Tsat) (5179)

aqui hg” é o coeficiente de transferéncia de calor durante a condensagao na interface descrito
por WOLFERT (1978). Esta forma de calcular o coeficiente de transferéncia de calor também
foi utilizado no trabalho de MICHITA (2011) assumindo que as bolhas estao nas condigdes
de saturagao. O coeficiente de transferéncia de calor na interface pode ser calculado através
da Equacao 5.180

T |0 & 1
hconv — C - 5.180
g P pZ\/4 d, pCp 1+ (F&f“rb//ﬁ) ( )

A area interfacial entre os dois fluidos interdispersos é obtida pela Equagao 5.116.
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Capitulo 6

Geracao das malhas e procedimento

numerico.

Este capitulo trata da metodologia utilizada na construcao das geometrias, geracao
das malhas, do sistema de equacoes a ser resolvido, do equipamento utilizado como ferramenta
computacional e da metodologia numérica como: processamento paralelo, passo de tempo
e critério de convergéncia, esquema de interpolagao, métodos utilizados para resolucao dos

sistemas lineares e relaxacao.

6.1 Construcao das geometrias

Em CFD a determinacao e geracao da geometria pode ser considerada a etapa inicial
do trabalho. Para tal, softwares especificos, comerciais ou livres, para geragao e importacao

de geometrias sao utilizados.

A geometria compreende o dominio fisico de célculo e deve ser gerada a partir de uma
observagao criteriosa do sistema a ser simulado. Uma geometria contendo poucos detalhes,
ou seja, omitindo partes caracteristicas importantes pode levar a simulagao a obter resultados
inconsistentes com a realidade, enquanto que, uma geometria extremamente detalhada pode
tornar o trabalho em uma simulacao de dificil execucao ou até mesmo impossivel de ser

realizada.

O SALOME foi o programa escolhido para a construcao da geometria. Ele é um

software gratuito de cddigo aberto que teve seu inicio de desenvolvimento no ano de 2000
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sob a lideranca da OPEN CASCADE. Esse programa permite nao apenas criar a geometria
em seu préprio ambiente, como também possui ferramentas de importacao de geometrias
construidas em outros programas. Também possui um ambiente com rotinas de geracao de

malhas hexaédricas e tetraédricas.

A escolha do SALOME teve como motivacao principal manter a caracteristica na
utilizacao de programas livres neste trabalho. A Figura 6.1 a seguir mostra a tela com a

interface grafica do SALOME para construgao da geometria:

Fle Edt View NewEntity Operations Repair Measures Tools Window Help SALD
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w /A6
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® @ Tubo25m

W Mesh
% & Hypotheses =

Python Console B8

Python 2.6.6 (r266:84292, Dec 9 2011, 18:30:59)

[GCC 4.1.2 20061115 (prerelease) (Debian 4.1.1-21)] on linux2
type help to get general information on environment

>>>

Figura 6.1: Ilustracao da interface grafica do SALOME para construcao de geometrias

Nesse trabalho foi utilizada uma geometria muito simples, pois, foi basicamente
representada pela parede interna de uma tubulagao de 0,152 m (6 polegadas) de diametro
com comprimento de 25 metros, ou seja, um cilindro de 0,152 m de diametro por 25 m
de comprimento. Essa geometria representa uma segmento correspondente ao comprimento
inicial de um tubo de um forno de pré-aquecimento caracteristico de industria petroquimica.
Uma caracteristica muito importante na construcao da geometria foi sua direcao horizontal

como é mostrada pela Figura 6.2 a seguir:
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Figura 6.2: Geometria representando o tubo de um forno. a)Tubo na horizontal; b)Corte da

seccao transversal.

Apoés a construcao da geometria foi necessario identificar corretamente as superficies

externas para as condicoes de contorno do problema. Para a geometria do tubo as superficies
no inicio, no final e nas paredes do tubo foram identificadas como entrada; saida e parede

respectivamente. Ao final desta etapa segue-se a fase de geragao da malha computacional.

6.2 Malha computacional
As geracoes das malhas computacionais utilizadas nas simulagoes dos casos foram

realizadas através do software SALOME, o qual contém varios algoritmos especificos para

geragao de malhas hexaédricas e/ou tetraédricas.
A topologia de malha, foi construida utilizando a técnica O-grid, a qual através

da construcao de uma zona especifica de formato retangular no centro do tubo tem como

objetivo obter apenas hexaédros na formacao da malha e melhorar a ortogonalidade. Esta
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malha também foi construida a partir da geometria do tubo de 25 m de comprimento por

0,152 m de diametro e pode ser observada através da Figura 6.3 a seguir:

Figura 6.3: Malha computacional com topologia O-Grid

Os contornos foram devidamente definidos através da criagao de grupos de faces
sendo uma etapa muito importante para a definicao das condig¢oes de contorno ao se realizar

as simulacoes.

Foi necessario definir somente trés grupos de faces. Duas destas faces indicam o
inicio e o final do tubo sendo nomeadas como entrada e saida respectivamente e um terceiro

grupo de faces que representa a parede do tubo nomeado como parede.

Inicialmente foi feito um teste de independéncia de malha (apresentado na segao 7.1)
com trés malhas hexaédricas contendo 442.000, 552.000 e 663.000 células. Trés simulagoes,
uma para cada malha, foram realizadas e entao foi comparado o erro relativo para a perda

de carga entre as trés, para definir a malha a ser utilizada nas simulacoes seguintes.
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Apo6s o software gerar as malhas, elas foram exportadas em formato unv. O OpenFOAM
possui em suas utilidades diversos conversores de malhas e entres eles um que converte o

formato unv para o formato de malha OpenFOAM.

Além do software SALOME o construtor de malhas nativo do OpenFOAM conhecido
como blockMesh foi utilizado na construcao das malhas utilizadas na validacao do escoamento

multifasico. Esse gerador de malhas é fornecido como uma utilidade do software.

De acordo com OpenCFD (2010a) o blockMesh pode criar malhas paramétricas
com taxa de expansao das células e contornos curvos. A malha é gerada a partir de um
arquivo dicionério, chamado blockMeshDict, localizado no diretério do caso em estudo (con-
stant/polyMesh).

O blockMesh 1é o arquivo blockMeshDict, o interpreta e gera a malha. A malha
gerada é representada por um conjunto de arquivos de dados com as informacoes dos pontos,
faces, células e dos contornos da geometria. Este conjunto encontra-se nos arquivos points,

faces, cellZones e boundary respectivamente, no mesmo diretério.

A malha gerada, constituida somente de blocos hexaédricos, foi convertida a uma
malha poliédrica com o uso do algoritmo polyDualMesh, produzindo um malha poliédrica

com melhorias em sua ortogonalidade.

A malha gerada para a validagao pode ser conferida pela Figura 6.4.

L 4

Figura 6.4: Malha utilizada nas simulacoes do escoamento bifasico em tubo horizontal para

validacao do modelo.
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O principio por trds do blockMesh é decompor o dominio da geometria em um
conjunto de um ou mais blocos tridimensionais hexaédricos. Os contornos desses blocos
podem ser linhas retas, arcos ou splines. A malha é gerada definindo niimero de células
(divisdes) em cada dire¢do do bloco, informagdes suficientes para blockMesh gerar os dados
de malha. Cada bloco da geometria é definido por 8 vértices, um em cada canto do hexaedro.
Os vértices sao escritos em uma lista, para que cada vértice possa ser acessado de acordo

com sua posicao na lista.

6.3 Sistema de equacoes

O modelo matematico foi constituido por 15 equacoes diferenciais parciais a se saber:

1 equacao de transporte de massa global para o célculo do campo de fracoes volumétricas

do gas;

e 2 equacoes de transporte de quantidade de movimento para o calculo do campo de

velocidades das fases gasosa e liquida.
e 1 equacao no método PISO para o calculo da pressao.

e 2 equacgoes de transporte para o calculo de k e €.

2 equagoes de transporte de energia para o calculo do campo de temperaturas das fases

gasosa e liquida.

7 equagoes de transporte de massa para espécies envolvidas na reagao de craqueamento

em fase liquida para o cdlculo das fragoes massicas.

Cada equacao é linearizada pelo método dos volumes finitos aplicados a malhas
poliédricas como descrito no Capitulo 3 gerando uma matriz de tamanho n x n, onde n é o

numero de células que constituem a malha computacional.

O algoritmo do método PISO, para estimativa dos campos de pressao e correcao das
velocidades, permite que tanto a equacao de pressao quanto a correcao da fragao volumétrica
seja resolvida mais de uma vez. Desta forma a quantidade de equagoes resolvidas em um

mesmo passo de tempo geralmente ultrapassa o nimero base de 15 equagoes.
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A resolucao desse sistema de equagoes demanda um grande esforco computacional
comparado a sistemas monofdsicos com modelos de turbuléncia RANS (Reynolds-Averaged
Navier-Stokes. A atencao a malha gerada também é muito importante, para evitar instabil-
idades durante a resolucao numérica da grande quantidade de equacoes. O erro numérico

aliado a esses sistemas geralmente sao muito maiores.

H4 de se ressaltar que nem todas as simulacoes geram bons resultados. Portanto a
necessidade de ajuste é frequente. Intiimeras simulagoes sao realizadas até chegar no resultado
almejado. Visto a complexidade e a necessidade de poder de calculo, foi sugerido a aquisicao
de um cluster de computadores (aglomerado ou conjunto de computadores) para tornar
possivel a resolucao do sistema em tempo viavel. Esse equipamento é descrito na préxima

secao.

A Tabela 6.1 apresenta o sistema de equagoes do modelo matématico que deve ser

resolvido.
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Tabela 6.1: Equagoes do modelo a serem resolvidas.
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6.4 Metodologia numérica de resolucao

O método dos volumes finitos foi utilizado na discretizacao das equacoes diferenciais

do sistema. Alids este é o método padrao e tinico empregado pelo OpenFOAM.

Para aumentar a eficiéncia nos calculos foi utilizada a técnica de computacao de
alta performance HPC (sigla do inglés High Performance Computing) em processamento
paralelo. O processamento paralelo consiste em dividir o dominio de célculo, formado pela
malha computacional, em um determinado nimero de subdominios. Cada subdominio gerado
¢ destinado a uma unidade de processamento, que se comunicam entre si, para sua solugao. O
cluster de computadores adquirido possibilitou a resolucao de cada simulacao em 12 processos
paralelos. A divisao em 12 processos corresponde ao nimero de processadores em um né do
cluster. Testes foram realizados com mais de 12 processos, mas ganhos na eficiéncia do
processamento nao foram observados. Isso pode ocorrer devido ao delay (atraso) existente
na comunicacao entre os nés, que apesar de ser uma comunicacao de alta taxa de transferéncia
por serem interligados por um switch infiniband, ainda é muito menor que a transferéncia
entre os processadores da mesma unidade de processamento e entre processadores de uma
mesma placa mae. Portanto, para o tamanho de malha utilizada nesse trabalho, foi fixado

12 processos paralelos como a quantidade étima na resolucao dos casos estudados.

O passo de tempo utilizado foi variavel, limitado ao maximo de 0,0001s, respeitando
o critério de convergéncia através do nimero de Courant (COURANT; FRIEDRICHS e
LEWY, 1967) maximo igual a 0,5. A simulacao foi considerada convergida ao verificar que

a fragao volumétrica média nao sofresse uma variagao maior que 0, 0001.

O método de interpolacao utilizado foi o upwind para o termo advectivo. Inicial-
mente diversas simulagoes foram realizadas utilizando o método de alta ordem linear, mas
devido as instabilidades e dificuldades para a convergéncia foi escolhido manter somente o
método upwind, que, apesar de ser um método que gera uma difusao numérica, se mostrou

um método muito mais estével concordando com MALISKA (2004) entre outros autores.

Apos a discretizacao de cada equagao gerou-se um sistema linear que foi resolvido com
métodos adequados para resolucao de sistemas lineares. Na resolucao da matriz de pressao
foi utilizado o método GAMG (General Algebric Multi Grid) descrito em WESSELING
(1992) e na resolucdo das demais matrizes foi utilizado o método PBiCG (Preconditioned
Bi-Conjugate Gradient solver for asymmetric matrices) com DILU (Diagonal Incomplete

LU) como pré-condicionador.
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Nas simulagoes para a validacao foi utilizado o valor para a relaxacao igual a 0, 7 para
todas as varidveis com excegao da varidvel pressao. RUSCHE (2002) em seu trabalho sugere
utilizar o valor de 0, 3 de relaxacao para a pressao. No entanto, ao utilizar qualquer valor de
relaxacao foi constatado uma enorme dificuldade para atingir a convergéncia. Desta forma,
definiu-se nao utilizar relaxacao para a pressao e a melhora na convergéncia foi imediatamente
observada. A adocao de nao se utilizar de relaxacao para pressao, em escoamento horizontal
bifésico, foi posteriormente conferida ao estudar o trabalho de EKAMBARA et al. (2012),
os quais nao utilizaram da relaxacao para pressao em suas simulacoes. Destaca-se que
RUSCHE (2002) realizou suas simulagbes em geometrias bidimensionais simulando condigdes
de operacao de uma coluna borbulhante com o fluxo volumétrico na mesma direcao vertical
da gravidade, mas em sentido oposto, enquanto o presente trabalho utiliza-se de geometria
tridimensional com fluxo volumétrico na direcao horizontal. As demais simulacoes dos estudos

de casos foram realizadas no transiente sem utilizar relaxacgoes.

6.5 Equipamento computacional

Inicialmente o equipamento computacional utilizado para a resolucao do modelo era
constituido de um computador com uma unidade de processamento de 4 processos de 2, 8G H z
e memoéria RAM de 8GB.

Como o modelo gerado é formado por uma grande quantidade de equacoes de
transporte a serem resolvidas, e o sistema a ser estudado foi constituido por geometrias
que geraram malhas que variavam de 200.000 (duzentos mil) a 2.000.000 (dois milhoes) de

células, o tempo em obter resultados estava muito elevado e o trabalho se tornava inviavel.

A demora de um a trés meses para se obter resultados com tempos de simulacao que
giravam entre 10 e 50 segundos indicou a necessidade da obtencao de um sistema com maior

capacidade de processamento para a resolucao do problema em menor tempo.
Com a colaboracao da FAPESP foi obtido um cluster de computadores com a

seguinte especificagao:

e 6 No6s computacionais contidos em 3 servidores SGI Altix XE 340 sendo cada né

configurado com:

e 12 Nucleos compostos por 2 sockets Intel Xeon Six Core 5650 de 2.66 GHz, com 12MB
cache, 6.4 GT/s;
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24 GB de memoria DDR3 1333 MHz;

1 disco de 500 GB SATAZ2;

2 portas Gigabit Ethernet;

1 portas Infiniband QDR 4x;

1 master node SGI Altix XE 270 configurado com;

8 Nicleos compostos por 2 sockets Intel Xeon Quad Core 5620 de 2.4 GHz, com 12MB
caché, 5.86 GT/s;

24 GB de memoria DDR3 1333 MHgz;

5 discos de 2000 GB SATAZ2;

Fonte Redundante;

2 portas Gigabit Ethernet;

1 porta Infiniband QDR 4x;

1 Switch Gigabit Ethernet de 24 portas;

1 Switch Infinband QDR 4x de 36 portas

Com o cluster o tempo computacional foi reduzido drasticamente e uma maior
quantidade de simulagoes pude ser realizada, a identificagao e correcao de erros, além de
mudangas no codigo foram realizadas em menor tempo e o trabalho se desenvolveu com

maior agilidade e praticidade.
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6.6 Procedimento de solucao

A seguir apresenta-se a sequéncia para a solucao do acoplamento pressao e veloci-

dades, fracoes volumétricas, equacao de energia, transporte de massa multicomponentes e
modelo de turbuléncia.

e Resolver a equacao da continuidade para a fase.

e Atualizar os coeficientes de arraste, sustentacao, massa virtual e dispersao turbulenta.

e Construir a matriz da equacao de quantidade de movimento.

e Predizer os campos de velocidades, sem considerar o gradiente de pressao nesta etapa.

e Resolver a equacao da pressao.

e Corrigir as velocidades considerando o novo campo de pressao calculado.

e Atualizar as fragoes volumétricas.

e Resolver as equagoes de energia.

e Resolver as equagoes de massa para os pseudocomponentes

e Resolver as equagoes de transporte para as quantidades turbulentas.

6.7 Método grafico para previsao de precipitacao do

coque.

Usando a mesma estratégia de SOUZA et al. (2005) para prever a precipitagao de
coque, um diagrama terndrio (TAKATSUKA et al., 1989) apresentado pela Figura 6.5 foi
utilizado ao invés de um modelo termodinamico. O modelo considera que o pseudocompo-
nente asfalteno é o tnico que estd relacionado com a formacao de coque, sendo portanto, o

coque associado a quantidade de asfaltenos formado.
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Figura 6.5: Diagrama ternario adaptado de TAKATSUKA et al. (1989).

Analisando o diagrama podemos observar que a formacao de coque nao é possivel

nos intervalos de fracao massica a seguir.
07 17 < Yaromaticos + Y;‘esinas < 07 88
07 05 < Y;aturados < 07 25

Pode-se notar também que a regiao escura corresponde a regiao onde todos os pseudo-
componentes sao soltveis na fase liquida e a regiao clara é a regiao onde os asfaltenos soluveis
se precipitam. Portanto, as linhas que limitam a regiao escura do diagrama representam as
fragoes massicas de asfaltenos soliveis na saturacao, e isto nao é constante. As condigoes sao

apresentadas a seguir.

sat x a 3 3
Se Yasgsot < Yaofsor» €0ta0 todos os pseudocomponentes estao dissolvidos na mesma

fase.

Se um dos dois intervalos de fracoes massicas apresentados forem violados ou se

sa

sat 1) precipita como asfalteno em mesofase e

t ~
Yasgsol = Yoeteor, eNta0 0 excesso (Yasfsol —

sat

Yasfsol = asfsol*
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Capitulo 7

Resultados e discussoes

7.1 Validacoes aplicadas ao modelo de escoamento bifasico

Nessa secao serao apresentados os resultados obtidos durante a fase de geracao da
malha através de um teste de independéncia de malha e em seguida a validagao do modelo de
escoamento através dos dados obtidos de fragao volumétrica e velocidade ao longo da posicao

vertical com referéncia ao diametro do tubo.

Primeiramente o modelo de escoamento foi avaliado em uma condicao limite em que
somente a fase continua escoa pelo tubo com ntumero de Reynolds igual a 50.000 e os dados
obtidos comparados aos dados experimentais retirados de LAUFER (1952). Posteriormente
seis simulagoes foram realizadas para diversos fluxos de ar e dgua na entrada de um tubo
horizontal e comparados com os dados experimentais de KOCAMUSTAFAOGULLARI e

WANG (1991). As simulagdes serao descritas com mais detalhes a seguir.

7.1.1 Teste de independéncia e consisténcia de malha

Nas trés simulagoes do teste de independéncia e consisténcia de malha, a velocidade
do petréleo liquido na entrada foi de 1,5 m s~!. Nessas simulacoes nao foram consideradas as
equacoes de transferéncia de energia e massa multicomponentes e foram resolvidas apenas as
equagoes que dizem respeito a transferéncia de quantidade de movimento e a turbuléncia. Nos
testes nao foi considerada a mudanca de fase e portanto nenhum gas foi gerado. Foi verificado
um erro relativo para perda de carga de aproximadamente 3,6% ao se comparar a primeira e

segunda malha e de aproximadamente 1, 7% entre a segunda e a terceira. Considerou-se que
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a malha contendo 552.000 elementos seria adequada para realizar as simulagoes dos casos.
Esta malha foi gerada a partir da geometria de um tubo cilindrico com 25 m de comprimento
e 0,152 m de diametro. A malha é constituida por 500 divisoes na direcao axial, 13 divisoes
em cada direcao do bloco interno central do O-grid e 18 elementos na regiao radial para
cada um dos outros quatro blocos externos compondo O-grid. A andlise de qualidade da
malha, fornecida pela utilidade checkMesh do OpenFOAM, indicou uma nao-ortogonalidade
média de 4,74, aspect ratio maximo de 56,55 e o skewness maximo foi em torno de 0, 48.
Esta malha foi utilizada em todas as simulagoes dos casos estudados, ficando de fora das
simulacoes de validacao do escoamento, as quais a malha gerada pelo blockMesh contendo

499.656 elementos foi empregada.
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Figura 7.1: Comparacao entre as pressoes no centro do tubo para trés tamanhos de malha.

7.1.2 Resultados da validacao do escoamento em uma condicao

limite.

Para validar as simulagoes foi utilizada uma correlagao tedrica para o calculo do
gradiente de pressao baseada no fator de atrito calculado pela Equacao de Blasius utilizando
propriedades médias (BHRAMARA et al., 2009) e comparado com os resultados obtidos pelo
modelo fluidodinamico. A comparacao entre os valores tedricos e os calculados pelo modelo

CFD sao apresentados na Figura 7.2.
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Figura 7.2: Comparacao da perda de carga estimada pelo modelo fluidodinamico e pela

correlacao usando fator de friccao para escoamento turbulento.

O erro percentual na comparacao do gradiente de pressao ficou abaixo de 5% em
todos os pontos analisados. Este valor apresenta uma boa aproximacao entre os dados obtidos

pela correlagao e o previsto pelo modelo CED.

Em uma primeira avaliacao, o perfil de velocidade definido apenas em uma fase
continua, foi comparado com os dados experimentais retirados de LAUFER, (1952) para o
escoamento turbulento dentro de um tubo. Para isso, a fracao volumétrica da fase continua
foi definida como sendo 1,0. Os resultados em termos adimensionais estimados pelo modelo
CFD mostraram uma boa aproximacao com os dados experimentais e podem ser vistos na

Figura 7.3.
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Figura 7.3: Comparagao entre a velocidade estimada pelo modelo CFD e os dados

experimentais na posicao radial para regime turbulento monofasico plenamente desenvolvido.

Nos graficos r é a posicao radial a partir do centro do tubo; R é o raio; P ¢ a pressao,
P, € a pressao maxima, U é a magnitude da velocidade e U, ¢ a maior magnitude atingida
da velocidade, DeltaP ¢é a perda de carga e Re é o nimero adimensional de Reynolds. Pode-se
verificar uma étima previsao dos perfis de velocidade através do modelo CFD em comparagao

aos dados experimentais.
7.1.3 Resultados da validacao do escoamento bifasico liquido-gas.

a) Definigao das simulagoes para validagao do escoamento bifisico liquido-gas.

Com o objetivo de validar o modelo foram realizadas 6 simulagoes com diferentes
fluxos de ar e agua na entrada de um tubo com 0,0503 m de diametro por 13 m de
comprimento. Essas dimensoes foram escolhidas de acordo com o trabalho de EKAMBARA
et al. (2012), os quais utilizaram os dados experimentais de KOCAMUSTAFAOGULLARI e

WANG (1991) para validar a implementacao de um modelo de escoamento bifésico ar-dgua
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escoando no interior de um tubo horizontal. A geometria pode ser conferida através da
Figura 7.4

13m

A
\ A

entrada saida

0,0503m

-

y
QZ parede

X

Figura 7.4: Geometria do tubo utilizada nas simulagoes para validagao do escoamento liquido-
gas de acordo com EKAMBARA et al. (2012).

O gerador de malha nativo do OpenFOAM chamado blockMesh foi utilizado na

construcao da malha computacional para as simulagoes de validacao.

A Tabela 7.1 apresenta os dados utilizados nas simulagoes realizadas através do
modelo CFD.

Tabela 7.1: Dados de entrada para as simulacoes realizadas.

Simulagao velocidades superficiais [m s™!] fragdo volumétrica do gds [—]

N° W u, Eg
1 5,1 0,25 0,043
P 5.1 0,50 0,080
3 5,1 0,80 0,139
4 5.1 1,34 0,204
b} 3,74 0,51 0,105
6 44 0,51 0,102

A Tabela 7.2 apresenta as condi¢oes de contorno utilizadas nas seis simula¢oes do
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escoamento gas-liquido.

Tabela 7.2: Condicoes iniciais e de contorno usadas na simulacao para validacao do

escoamento bifasico liquido-gas.

Variavel entrada saida parede
U, [ms_1] (00U, VU, =0 (000)
U, [ms_4] (00U,,) VU, =0 (000)
gq [—] 0 Ve, =0 Ve, =0
p [Pad] Vp=0  pres+plgh+gyres) Vp=0

em que U,; e U, , sao as velocidades do liquido e do gés na dire¢do (z) normal a face na
entrada do tubo e corresponde a velocidade superficial multiplicada pela fracao volumétrica

na entrada conforme a Equacao 7.1

Uz,a = Ealzn (71)

Os dados obtidos da fracao volumétrica de gas e da velocidade axial do liquido no
comprimento z/D = 253 ao longo da posigao vertical y/D serao comparados com os dados
experimentais. Em que z é a posicao no comprimento do tubo, y é a posi¢ao vertical no

diametro do tubo e D é o didmetro do tubo.

b) Dados de fragao volumétrica do gas obtidos pelo CFD e comparados com o

experimental.

Na avaliagao do escoamento bifasico liquido-gés (continuo-disperso) o perfil da fragao
volumétrica ao longo da posicao vertical do tubo retirada na posigao axial z/D = 253 e foi
comparado com os dados experimentais retirados do trabalho de KOCAMUSTAFAOGULLARI
e WANG (1991). Os resultados das simulagoes e a comparagao entre os dados experimentais

podem ser conferidos através das Figuras 7.5; 7.6; 7.7; 7.8; 7.9 e 7.10.
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| | | | | | |
0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1
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Figura 7.5: Comparagao entre os valores da fracao de gas previstos pelo modelo CFD e

os dados experimentais de KOCAMUSTAFAOGULLARI e WANG (1991) para velocidade

1 1

superficial do gas de 0,25 m s, velocidade superficial do liquido de 5,1 m s~ e fracao

gasosa na entrada igual a 0, 043.

m— Fxperimental
() CFD

Posicao vertical y/D [-]

0 | | | | | | | | |
0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1

Fracido volumétrica do géas [-]

Figura 7.6: Comparacao entre os valores da fracao de géas previstos pelo modelo CFD e
os dados experimentais de KOCAMUSTAFAOGULLARI e WANG (1991) para velocidade

1

superficial do gas de 0,50 m s~ !, velocidade superficial do liquido de 5,1 m s~! e fracao

gasosa na entrada igual a 0, 080.
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Figura 7.7: Comparagao entre os valores da fracao de gas previstos pelo modelo CFD e

os dados experimentais de KOCAMUSTAFAOGULLARI e WANG (1991) para velocidade

1 1

superficial do gas de 0,80 m s, velocidade superficial do liquido de 5,1 m s~ e fracao

gasosa na entrada igual a 0, 139.

m— Fxperimental
() CFD

Posicao vertical y/D [-]

0 | | | | | | | | |
0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1

Fracido volumétrica do géas [-]

Figura 7.8: Comparacao entre os valores da fracao de géas previstos pelo modelo CFD e
os dados experimentais de KOCAMUSTAFAOGULLARI e WANG (1991) para velocidade

1

superficial do gas de 1,34 m s !, velocidade superficial do liquido de 5,1 m s~! e fracao

gasosa na entrada igual a 0, 204.
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Figura 7.9: Comparagao entre os valores da fracao de gas previstos pelo modelo CFD e

os dados experimentais de KOCAMUSTAFAOGULLARI e WANG (1991) para velocidade

1 1

superficial do gas de 0,51 m s, velocidade superficial do liquido de 4,4 m s~ e fracao

gasosa na entrada igual a 0, 102.

m— Fxperimental
() CFD

Posicao vertical y/D [-]
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Figura 7.10: Comparacao entre os valores da fragao de gas previstos pelo modelo CFD e
os dados experimentais de KOCAMUSTAFAOGULLARI e WANG (1991) para velocidade

1

superficial do gés de 0,51 m s~!, velocidade superficial do liquido de 3,74 m s~! e fracao

gasosa na entrada igual a 0, 105.
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Pode-se observar uma boa aproximacao entre os resultados previstos pelo CFD e os
dados experimentais retirados de KOCAMUSTAFAOGULLARI e WANG (1991). Verifica-se
um maior desvio entre os dados experimentais e o CFD na regiao superior da tubulagao onde
h& uma tendéncia de acimulo da fase gasosa e portanto, maior fragao volumétrica de gés. No
trabalho de EKAMBARA et al. (2012) obtiveram boas aproximagoes, mas em seu estudo,
adotaram o balanco populacional considerando o diametro das particulas varidavel e nao
utilizou a formulagao na conservativa. Outro fator de desvio, pode ser a necessidade de um
maior estudo na malha para aumentar a precisao nessa regiao. Mesmo com esses pequenos
desvios, a previsao pode ser considerada muito boa para um sistema bifasico escoando na

horizontal.

c) Dados de velocidade axial do liquido obtidos pelo CFD e comparados com o

experimental.

Os perfis de velocidade axial do liquido também foram avaliados ao longo da posicao
vertical do tubo retirada na posi¢ao axial z/D = 253. Os perfis obtidos através das simulagoes
também foram comparados com os dados experimentais retirados do trabalho de KOCA-
MUSTAFAOGULLARI e WANG (1991). Os resultados das simulagoes e a comparagao entre
os dados experimentais podem ser conferidos através das Figuras 7.11; 7.12; 7.13; 7.14; 7.15
e 7.16.
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Figura 7.11: Comparacao entre os valores da velocidade axial do liquido previstos pelo modelo
CFD e os dados experimentais de KOCAMUSTAFAOGULLARI ¢ WANG (1991) para

velocidade superficial do gds de 0,25 m s™1, velocidade superficial do liquido de 5,1 m s7! e

fracao gasosa na entrada igual a 0, 043.
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Figura 7.12: Comparacao entre os valores da velocidade axial do liquido previstos pelo modelo
CFEFD e os dados experimentais de KOCAMUSTAFAOGULLARI e WANG (1991) para

1 1

velocidade superficial do gés de 0,50 m s, velocidade superficial do liquido de 5,1 m s e

fracao gasosa na entrada igual a 0, 080.
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Figura 7.13: Comparacao entre os valores da velocidade axial do liquido previstos pelo modelo
CFD e os dados experimentais de KOCAMUSTAFAOGULLARI ¢ WANG (1991) para

velocidade superficial do gds de 0,80 m s™1, velocidade superficial do liquido de 5,1 m s™! e

fracao gasosa na entrada igual a 0, 139.
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Figura 7.14: Comparacao entre os valores da velocidade axial do liquido previstos pelo modelo
CFEFD e os dados experimentais de KOCAMUSTAFAOGULLARI e WANG (1991) para

1 1

velocidade superficial do gés de 1,34 m s, velocidade superficial do liquido de 5,1 m s e

fracao gasosa na entrada igual a 0,204.
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Figura 7.15: Comparacao entre os valores da velocidade axial do liquido previstos pelo modelo
CFD e os dados experimentais de KOCAMUSTAFAOGULLARI ¢ WANG (1991) para

velocidade superficial do gds de 0,51 m s™1, velocidade superficial do liquido de 4,4 m s~ ! e

fracao gasosa na entrada igual a 0, 102.
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Figura 7.16: Comparacao entre os valores da velocidade axial do liquido previstos pelo modelo
CFEFD e os dados experimentais de KOCAMUSTAFAOGULLARI e WANG (1991) para

1 1

velocidade superficial do gas de 0,51 m s™, velocidade superficial do liquido de 3,74 m s~

e fracao gasosa na entrada igual a 0, 105.
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Observou-se uma boa aproximacao entre os dados obtidos pela simulacao através do
modelo e os dados experimentais retirados do trabalho de KOCAMUSTAFAOGULLARI e
WANG (1991) o que indica que a formulagao nao conservativa utilizada nao somente é vélida

como também fornece excelentes resultados.

d) Dados da fracao volumétrica média obtidos pelo CFD e comparados com o

experimental.

Outro dado que se pode utilizar como parametro para avaliar a validade do modelo é a
fracao volumétrica média do gés no interior do tubo. Pode-se verificar através da Figura 7.17

a comparacao entre os dados da fracao volumétrica média de gas previstos pelo modelo CFD

e o dados experimentais de KOCAMUSTAFAOGULLARI e WANG (1991).

0,15 :
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0,05 |- .
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0 0,1 0,2 03 04 05 06 07 08 0,9 1

Fragao volumétrica média do gés [-]

Velocidade superficial do gés [m s1]

Figura 7.17: Comparacao entre os valores da fracao média de gas previstos pelo modelo CFD
e os dados experimentais de KOCAMUSTAFAOGULLARI e WANG (1991) para diferentes

velocidades superficiais de gds com velocidade superficial do liquido fixada em 5,1 m s 1.

No trabalho de EKAMBARA et al. (2012), utilizaram um modelo para o cdlculo
da concentracao de area interfacial, e o diametro das particulas neste caso foi considerado
variavel. Também utilizaram o balanco populacional em seu trabalho. A adocao do balanco
populacional e do célculo da concentracao de area interfacial no modelo de EKAMBARA
et al. (2012) indicam uma melhor estimativa na regiao em que se tem maior concentragao
de géas. Entretanto, as simulagoes realizadas nesse trabalho, também apresentaram uma boa
estimativa, nao se distanciando muito dos dados experimentais e das simulagoes realizadas

pelos autores.

116



7.2 Simulacoes realizadas para o escoamento bifasico

com um modelo de vaporizacao simplificado.

Para realizar as simulacoes do escoamento de petréleo no interior dos tubos foram
considerados dois tipos de petréleo de regioes diferentes. O primeiro corresponde ao petréleo
leve Arabe e o outro corresponde ao petréleo betuminoso da regiao do rio Athabasca no
Canada. O petroleo Arabe possui uma quantidade maior de pseucomponentes com peso
molecular menor, ou seja, fragoes mais leves enquanto o betume possui em sua composicao
uma quantidade maior de fragoes mais pesadas, que no caso sao representados pelo pseudo-
componente asfalteno. As variacoes das concentracoes das fragoes de hidrocarbonetos que
formam o petréleo agrupadas em pseudocomponentes sao descritas por uma rede cinética

implementada no modelo.

A mudanca de fase é descrita pelo modelo de vaporizacao simplificado, que considera
a vaporizagao do petroleo como se fosse uma substancia simples em que uma temperatura
de vaporizacao média é definida para estabelecer o ponto onde ocorre a mudanca de fase.
Essa simplificagao foi adotada como forma de conseguir caracterizar a mudanca de fase nesta
etapa do desenvolvimento do trabalho, visto a complexidade em se obter e adaptar um
modelo termodinamico que descreva as caracteristicas multicomponente do sistema durante

a vaporizagao.

A seguir serao apresentadas as condicoes operacionais utilizadas nas simulagoes e

posteriormente os resultados obtidos.

7.2.1 Definicao das simulagoes para escoamento bifasico com um

modelo de vaporizacao simplificado.

Foram realizadas duas simulagoes com o modelo simplificado. Nas duas simulacoes
foi considerado que o petrdleo entra apenas em fase liquida, e ao longo do tubo recebe calor
proveniente das paredes, se aquecendo. Este aquecimento promovera a formacao de gases
no decorrer do processo, diminuindo a fracao volumétrica do liquido e formando uma fracao

volumétrica para o gés.

Portanto, para todas as simulacoes realizadas neste trabalho, a fracao volumétrica de
b s Y s
4s €, no tempo inicial da simulacao seré considerada 0 na condicao de contorno na entrada
g

do tubo como também no interior do tubo, ou seja, em todas as células do dominio.
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A temperatura da parede T, foi considerada constante em 723, 15K conforme SOUZA
et al. (2005). A temperatura na parede é um parametro muito importante para o calculo da

quantidade de energia que esta sendo adicionado ao fluido.

Os fluidos escolhidos para serem simulados escoando no interior do tubo foram o
petréleo Arabe leve e o betume do Athabasca. As propriedades densidade, viscosidade

molecular, condutividade térmica para a fase liquida e gasosa sao apresentadas na Tabela 7.3

a seguir.

Tabela 7.3: Propriedades fisicas das fases liquida e gasosa.
Propriedade petrdleo Arabe Betume Gas
Densidade [Kg m ™3] 1000 960 1,0
Viscosidade dinamica [m? s™1] 1107 1,02107% 1,6 107°
Diametro de particula [m] 0,0001 0,0001 0,003
Condutividade térmica [W m~' K~!] POLLEY et al. (2002) * 0,17 0,084
Capacidade Calorifica [J kg™' K] 3813 3813 14320
Temperatura de ebuli¢ao [K] 603 615

* referéncia onde se encontra a correlagao para o calculo da condutividade térmica

As Tabelas 7.4 e 7.5 apresentam a composicao destas misturas de acordo com a
classificacao SARA.

Tabela 7.4: Fracao méssica do petréleo Arabe leve para os pseudocomponentes na entrada

Pseudocomponente ¢ Y]

Destilados 0,00
Resinas 0,37
Saturados 0,15
Aromaticos 0,37
Asfaltenos 0,11
Coque 0,00
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Tabela 7.5: Fracao massica do betume do Athabasca para os pseudocomponentes na entrada

Pseudocomponente ¢ Y;

Destilados 0,00
Resinas 0,17
Saturados 0,05
Aromaticos 0,23
Asfaltenos 0,55
Coque 0,00

Os dados das fracoes maéssicas de pseudocomponentes das cargas estudas foram
retiradas de SOUZA et al. (2005) ¢ RAHIMI ¢ GENTZIS (2006) para o petrdleo Arabe

e para o betume do Athabasca respectivamente.

A Tabela 7.6 apresenta as condigoes de contorno utilizadas na simulagao do petréleo

Arabe leve.

Tabela 7.6: Condicgoes iniciais e de contorno usada na simulagao para petréleo Arabe.

Variavel entrada saida parede
U, [ms_4] (001,5) VU, =0 (000)
U, [m s_4] (001,5) VU, =0 (000)
gg [—] 0 Ve, =0 Ve, =0
p [Pal Vp =0 pres+p(gh+gars) Vp=0
T, [K] 583 V1;,=0 VT, =0
T, [K] 603 VT,=0 VT,=0

A Tabela 7.7 apresenta as condicoes de contorno utilizadas para o betume Athabasca.
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Tabela 7.7: Condigoes iniciais e de contorno usadas na simulacao para betume.

Variavel entrada saida parede
U, [ms_4] (001,5) VU, =0 (000)
U, [m sy (001,5) VU, =0 (000)
gq [—] 0 Ve, =0 Ve, =0
p [Pa] Vp =0 pres+plgh+gyres) Vp=0
T, [K] 595 VT, =0 VT, =0
T, [K] 615 VT,=0 VT,=0

Mesmo que nao haja gés no inicio das simulagoes deve-se definir as condigoes iniciais
e de contorno para a fase gasosa, pois, suas equagoes sao resolvidas juntamente com as
equagoes da fase liquida. O valor adotado para a temperatura do gés no inicio foi o mesmo
valor definido para a temperatura de vaporizagao, pois, considera-se que o gas gerado esta na
mesma temperatura de vaporizagao do liquido. O modelo prevé a formacao de gas somente
quando a temperatura do liquido atinge a temperatura de vaporizagao, ou seja, somente
quando 1T; > T, Para o petréleo Arabe a temperatura de vaporizacao foi definida em

603 K enquanto que para o betume foi 615 K

7.2.2 Resultados das simulacoes com modelo de vaporizacao sim-

plificado.

Nessa se¢ao sao apresentados os resultados obtidos através da simulacao do escoa-
mento de petroleo Arabe e de betume do Athabasca no interior de um tubo aquecido do forno.
Os resultados foram obtidos pela resolugao do modelo bifasico que leva em consideracao a
mudanga de fase através de um modelo de vaporizacao simplificado. Os resultados para fracao
volumétrica, temperaturas do petréleo, k e €, perfil de velocidade do petréleo e concentragao

de coque sao apresentados a seguir:

a) Fracao volumétrica

A Figura 7.18 apresenta a fracao volumétrica de gas apds 25s. Este foi o tempo
necessario para a simulacao transiente alcancar uma condicao de estado estacionario. O

estado estacionario foi atingido quando a fracao volumétrica média no interior do tubo nao
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apresentou alteracao significativa a partir da quarta casa decimal.

(a) Fracao volumétrica de gds para petréleo Arabe

(b) Fracao volumétrica de gds para betume Athabasca

Figura 7.18: Perfil da fracao volumétrica da fase gasosa para petrdleo Arabe e betume apos
25s

Pode-se observar o acimulo do volume de gas na parte superior do tubo. Este
aciumulo é esperado devido a posicao horizontal do tubo e as diferencas de densidades entre

as fases.

Apéds 25 s a fracao volumétrica média do gés dentro do tubo se encontra em torno
de 2,9% para o petréleo Arabe e aproximadamente 1,86% para o Athabasca betume. Como
esperado, a fracao volumétrica do gas para o petroleo leve Arabe foi maior que o calculado
para o betume Athabasca. Isso se deve a consideragao de um ponto de ebulicao maior para

a carga mais pesada, que no caso foi o betume.
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A Figura 7.19 apresenta a variacao da fracao volumétrica de gas no centro do tubo

ao longo de seu comprimento apds 25 s para o escoamento de petréleo Arabe.
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Figura 7.19: Fracao volumétrica da fase gasosa central ao longo do tubo apds 25s para

petréleo Arabe.

Observa-se que somente apos 4 m o gas foi detectado no centro do tubo. Verifica-se
um aumento na geragao de gas até aproximadamente 14 m indicando uma regiao onde a
vaporizacao é dominante. A partir desse ponto ha uma oscilacao na fragao volumétrica de
gas. Essa oscilagao pode ser consequéncia do aumento de gas na regiao o que causa uma

maior taxa de condensacao.

As Figuras 7.20, 7.21, 7.22 e 7.23 apresentam os perfis de fracao volumétrica da fase
gasosa em cortes em 1 m, 10 m, 15 m e 25 m da secao transversal do tubo ao longo do tempo

para o petréleo Arabe.
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1m 10m
o Fragao volumétrica de gés [ - ] v Fragao volumétrica de gas [ - ]
T S 2R LTI L. 5l deS
le-8 1.52e-5 le-8 1.52e-5
15m 25m
_v Fragao volumétrica de gés [ - ] P Fragao volumétrica de gds [ - ]
s ie7 1e6, | le-5 o 17, 1s6, e
i L g =
le-8 1.52e-5 le-8 1.52e-5

Figura 7.20: Perfil da fracao volumétrica de gas em corte transversal apo

Arabe.

1m 10m
o Fragao volumétrica de gas [ - ] . Fracao volumétrica de gas [ - ]
b Ol gl A S R
0.001 1 0.001 1

15m 25m
v Fragao volumétrica de gas [ -] v Fragao volumétrica de gas [ - ]

o 0.01 0.1 o J001 01,

Wi} R ETT | ST ] - i iy
0.001 1 0.001 1

Figura 7.21: Perfil da fracao volumétrica de gas em corte transversal apds 5 s para petréleo

Arabe.
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o Fragao volumétrica de gés [ - ] Y Fragao volumétrica de gas [ - ]
o 001, 01, ER 001,01,
o _ | |
0.001 1 0.001 1
15m 25m

v Fragao volumétrica de gas [ -] v Fragao volumétrica de gas [ - ]

zx 0.01 0.1 - 0.01 0.1
i (RRRMETIy R RRRLL | T
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Figura 7.22: Perfil da fracao volumétrica de gas em corte transversal apds 15 s para petréleo
Arabe.

1m 10m

w Fragao volumétrica de gas [ - ] " Fracao volumétrica de gas [ - ]
- 201 9T e 901,91
= | i
0.001 1 0.001 1
15m 25m

o Fracao volumétrica de gés [ - ] v Fracdo volumétrica de gés [ - ]

o 001, 01, o 001,01
" -~ o i
0.001 1 0.001 1

Figura 7.23: Perfil da fragao volumétrica de gas em corte transversal apds 25 s para petroleo
Arabe.

Através das figuras pode-se verificar claramente a formagao de gas proximo as paredes
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e sua trajetéria ascendente rumo a parte superior do tubo. A Figura 7.24 apresenta a variacao
da fracao volumétrica de gas no centro do tubo ao longo de seu comprimento apds 25 s para

o escoamento do betume do Athabasca.

0,005

0,0045 |-
0,004 |-
0,0035 |-
0,003 |-
0,0025 |-
0,002 |-

0,0015 |-

Fragdo volumétrica [ - |

0,001 |-

0,0005 |-

0 | | | |
0 5 10 15 20 25

Comprimento [m]

Figura 7.24: Fracao volumétrica da fase gasosa central ao longo do tubo apds 25s para o

betume.

Para o betume observou-se a presenca de gas apos 4,5 m. Assim como para o
petréleo Arabe essa observacao sugere que a formacao de gas inicia-se aproximadamente
proximo a esse comprimento. Nesse caso, verificou-se um aumento na geracao de gas até
aproximadamente 11 m indicando uma regiao onde a vaporizacao é dominante. A partir
desse ponto verifica-se também uma oscilagao na fracao de géas indicando o ponto em que ha
uma acao maior da taxa de condensacao. A condensacao maior pode ser explicada pela maior
quantidade de gas. Através desse grafico pode-se verificar essa dinamica entre a vaporizacao
e a condensacao. A fracao volumétrica de gas ao oscilar no sentido de aumentar indica que
estd gerando uma maior quantidade de géas e assim a vaporizacao estd prevalecendo sobre a
condensacao e ao oscilar no sentido de diminuir indica que a condensacao comeca a prevalecer

sobre a vaporizacao.

As Figuras 7.25, 7.26, 7.27 e 7.28 apresentam os perfis de fracao volumétrica da fase
gasosa em cortes em 1 m, 10 m, 15 m e 25 m da secao tranversal do tubo ao longo do tempo

para o betume do Athabasca.
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Fragdo volumétrica de gds [ - ] Fragdo volumemca de gds [ -]
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Figura 7.25: Perfil da fragao volumétrica de gas em corte transversal apos 1 s para betume
do Athabasca.

1m
v Fragao volumétrica de gés [ - ] Fragdo volumétrica de gés [ - ]
s 0003, 0005, 9:007, e 0003, 0005 9907,
—— i D | i "
0 0.01 0 0.01
15m 25m
o Fragao volumétrica de gas [ - ] " Fragao volumétrica de gas[-]
0.003  0.005 0.00 0.003 0.005 0.007
L \‘HHHH\‘\HHHH‘\Z\ s w‘H\HHH‘\HHHH‘H\\u
0 0.01 0 0.01

Figura 7.26: Perfil da fragao volumétrica de gas em corte transversal apos 5 s para betume
do Athabasca.
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Figura 7.27: Perfil da fracao volumétrica de gas em corte transversal apds 15 s para betume

do Athabasca.
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Figura 7.28: Perfil da fragao volumétrica de gas em corte transversal apds 25 s para betume
do Athabasca.

Também é possivel verificar para o betume o mesmo comportamento ascendente do
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gas gerado proximo as paredes com tendéncia a se acumular na parte superior do tubo.

Através dos gréaficos é demonstrada a vantagem de se ter um modelo Euleriano
multifdsico. Pode-se observar ao centro do tubo uma regiao de gas disperso na fase liquida e
com perfil ascendente. Este comportamento ja nao seria possivel se obter, por exemplo, ao
utilizar um modelo VOF ,pois, esse modelo é formulado para representar dois ou mais fluidos
sem interpenetragao. Somada a vantagem da modelagem euleriana multifasica, a formulacao
nao conservativa na forma intensiva da fase possibilita uma maior estabilidade numérica para
altas fragoes volumétricas. Esta formulagao permite ao modelo calcular uma regiao gasosa
na parte superior do tubo. Para isso, nas equagoes de transporte, o termo referente a fracao
volumétrica foi retirado dos operadores de transporte convectivo e difusivo e também do

operador de variagao temporal como apresentado no Capitulo 5.

Portanto, ao utilizar a abordagem multifasica euleriana com formulagao nao conser-
vativa da fase, foi possivel calcular um escoamento inicialmente monofasico, que ao longo
de seu escoamento no interior do tubo gerou uma segunda fase tornando-se um escoamento
bifésico. O escoamento bifdsico consiste de uma regiao de gas disperso no liquido e também

uma regiao praticamente estratificada de gas na parte superior.

b) Temperaturas

A seguir sao apresentados os resultados referentes aos perfis de temperatura obtidos

para os dois casos estudados.

Pode-se observar que as mais altas temperaturas estao proximas as paredes devido
ao calor recebido através delas. O perfil de temperatura do petréleo Arabe em fase liquida é

mostrado pela Figura 7.29.
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Figura 7.29: Perfil de temperatura do liquido para petréleo Arabe apos 25 s

As Figuras 7.30, 7.31, 7.32 e 7.33 apresentam os perfis de temperaturas da fase

liquida em cortes em 1 m, 10 m, 15 m e 25 m da secao transversal do tubo ao longo do

tempo.
1m 10m
w Temperatura do liquido [ K ] . Temperatura do liquido [ K ]
584 588 592 596 600
c. 584,588,592 5% 000 L. 534 588 592 396 600
583.15 603 583.15 603
15m 25m
o Temperatura do liquido [ K ] v Temperatura do liquido [ K ]
584 588 592 596 600
ax 584 5\\8‘\8\\.\\\5\?%\”\5\%\6\””\6\9\()“ LA B T Ty
583.15 603 583.15 603

Figura 7.30: Perfil de temperatura do liquido para petréleo Arabe em corte transversal apos

1s.
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1m 10m

y Temperatura do liquido [ K] " Temperatura do liquido [ K]
584 588 592
c. 584588 592 596 600 L. 534588 592 399 600
583.15 603 583.15 603
15m 25m

— —_———
o Temperatura do liquido [ K ] v Temperatura do liquido [ K ]
584 588 592 596 600
L 584 sg‘sg‘smﬁp‘%”wWW ox 320,700 000
583.15 603 583.15 603

Figura 7.31: Perfil de temperatura do liquido para petréleo Arabe em corte transversal apos

C

1m 10m

" Temperatura do liquido [ K ] . Temperatura do liquido [ K ]
58 588 5
c. 584588 592 596 600 A 534588 592 399 600
583.15 603 583.15 603
15m 25m

O

o Temperatura do liquido [ K ] v Temperatura do liquido [ K ]
584 588 592 596 600

% 584 5‘8“8“.”‘5“9‘%”””?“”””“ e T T iy

583.15 603 583.15 603

Figura 7.32: Perfil de temperatura do liquido para petroéleo Arabe em corte transversal apos
15 s.
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Figura 7.33: Perfil de temperatura do liquido para petréleo Arabe em corte transversal apos

25 s.

Verifica-se uma regiao de maior temperatura na parte superior e nas proximidades
do casco. Esta regiao corresponde aquela onde se tem o acumulo de gas que esta proximo a

temperatura de saturagao.

Através da Figura 7.34 pode-se verificar o desenvolvimento do perfil de temperatura

em funcao do diametro em diferentes posicoes do tubo apds 25 s para o petréleo Arabe.
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Figura 7.34: Perfil de temperatura do liquido para petroéleo Arabe em corte transversal apos

25 s para o comprimento de 1, 5, 10, 15, 20 e 25 metros.

O perfil de temperatura do betume em fase liquida pode ser observado na Figura
7.35.
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Figura 7.35: Perfil de temperatura do liquido para betume do Athabasca apds 25 s

As Figuras 7.36, 7.37, 7.38 e 7.39 apresentam os perfis de temperaturas da fase
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liquida em cortes em 1 m, 10 m, 15 m e 25 m da secao transversal do tubo ao longo do

tempo.

1m 10m
A Temperatura do liquido [ K] v Temperatura do liquido [ K ]
596 600 604 608 612
L. 00, 504,908, 612 s 595,00 004 608 612
595 615 595 615
15m 25m
v Temperatura do liquido [ K ] - Temperatura do liquido [ K ]
506 600 604 608 612
o 596 @99‘““qg‘z‘gmggﬁmgl“zu o x 2 200, 800,008 Sz
595 615 595 615

Figura 7.36: Perfil de temperatura do liquido betume do Athabasca em corte transversal

apos 1 s.
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10m
" Temperatura do liquido [ K] v Temperatura do liquido [ K]
596 600 604 608 612
L. 00, 504,908, 612 se 395,600,604 608 612
595 615 595 615
15m 25m
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Figura 7.37: Perfil de temperatura do liquido betume do Athabasca em corte transversal
apos H s.

1m 10m
N Temperatura do liquido [ K] v Temperatura do liquido [ K ]
596 600 604 608 612
b 00 o02 008, £12 se 395,600,604 608 612
595 615 595 615
15m 25m h
o Temperatura do liquido [ K ] - Temperatura do liquido [ K ]
596 600 604 608 612
s 596 6“(‘)‘(‘)‘““‘6‘(‘)‘1”“6“(‘)‘&‘””@1“2“ o x 2 200,800,008 Sl
595 615 595 615

Figura 7.38: Perfil de temperatura do liquido betume do Athabasca em corte transversal
apos 15 s.
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Figura 7.39: Perfil de temperatura do liquido betume do Athabasca em corte transversal
apos 25 s.

Igualmente ao petréleo arabe pode-se para o betume através da Figura 7.40 observar

o desenvolvimento do perfil de temperatura em funcao do diametro em diferentes posigoes
do tubo apds 25 s.
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Figura 7.40: Perfil de temperatura do liquido betume do Athabasca em corte transversal

apés 25 s para o comprimento de 1, 5, 10, 15, 20 e 25 metros.

Assim, como o petroéleo Arabe, ¢ observada uma regiao de maior temperatura na
parte superior do tubo. Além dessa regiao, percebe-se o transporte energético pelo seio
do fluido promovido pelo gés ascendente e transferido interfacialmente a fase liquida. Esse
comportamento é caracteristico de um modelo Euleriano multifdasico e novamente verifica-se

a vantagem em utilizar esse tipo de modelagem.

c) k e epsilon

O valores de k e e estimados para o petréleo Arabe sao apresentados a seguir
pelas Figuras 7.41 e 7.42 respectivamente através de perspectivas transversais em relacao

ao comprimento do tubo apds 25 s.
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Figura 7.41: Perfis de k para o petréleo Arabe apos 25 s.
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Figura 7.42: Perfis de € para o petrdleo Arabe apos 25 s.
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O valores de k e € estimados para o betume do Athabasca sao apresentados a seguir

pelas Figuras 7.43 e 7.44 respectivamente através de perspectivas transversais em relagao ao
comprimento do tubo apds 25 s.

?.20?34

|
=0.01
‘ 0.00204
/O \\\
- v

Figura 7.43: Perfil de k para o betume do Athabasca apds 25 s.

‘ epsilon
.358534
0 1

0,01

= E;o.om
@ Jo.0001
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3 =
Figura 7.44: Perfil de € para o betume do Athabasca apds 25 s.

d) Velocidades.

Pode-se observar na Figura 7.45a o movimento turbulento do liquido mostrando

a interacao com a fase gasosa. A Figura 7.46b mostra o gas sendo formado e subindo

rapidamente para a parte superior do tubo.
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Figura 7.45: Linhas de correntes do liquido para o petréleo Arabe.

Figura 7.46: Linhas de correntes do gas para o petréleo Arabe.
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Figura 7.48: Vetores de velocidade do gas para o petréleo Arabe.

Os perfis de velocidades para o petroleo Arabe em relagao ao diametro do tubo pode
ser conferido nas posicoes 1, 5, 10, 15, 20 e 25 metros, referentes ao comprimento do tubo

através da Figura 7.49.
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Figura 7.49: Perfil de velocidade do liquido para o petrdleo Arabe apés 25 s para o
comprimento de 1, 5, 10, 15, 20 e 25 metros.
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A Figura 7.50 mostra as linhas de corrente do liquido e gas para o betume Athabasca.
O mesmo comportamento, anteriormente comentado para o petréleo Arabe, é observado para

o betume Athabasca. Entretanto, uma menor fracao volumétrica de gés é verificada.
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m/s 4 g

0.4

0.006

Figura 7.50: Linhas de correntes do liquido para o betume Athabasca.
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Figura 7.51: Linhas de correntes do gas para o betume Athabasca.

141



—
0,9 |- — 51T
10m
_ 0,8 |- e 15m
1
0,7 -
Q — 25T
Z 06|
[+]
2
£ 05 -
g
o 04 [
W@
3}
w 0,3 |-
]
=R
0,2 |-
0,1 |-
0 . .
0 0,5 1 1,5 2 2,5 3 3,5

Velocidade axial do liquido [m s~1]

Figura 7.54: Perfil de velocidade axial do liquido para o betume Athabasca apds 25 s para o
comprimento de 1, 5, 10, 15, 20 e 25 metros.

Observa-se claramente o perfil de velocidade gerado pelo modelo Euleriano bifasico

para a fase liquida. Verifica-se uma regiao com perfil de velocidades mais elevadas na parte
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superior do tubo, correspondente a regiao onde se encontra o acimulo de gds. Nessa regiao
a pequena fracao liquida sofre os efeitos da transferéncia de quantidade de movimento inter-
facial entre as fases ao ser arrastada pelo grande volume de gas. Esse perfil é muito parecido
com o perfil encontrado na literatura (BIRD et al., 2004) para escoamento estratificado em
tubos horizontais, em que o fluido de menor densidade acumula-se na parte superior e assume

um perfil de maior velocidade devido sua menor viscosidade molecular.

Novamente pode-se verificar a vantagem do modelo Euleriano ao prever um perfil de
velocidade englobando a regiao onde se encontra o gés disperso no liquido e a regiao de gas

acumulado.

e) Concentragao de coque.

Os resultados de concentracao de coque sao apresentados em termos de fracao
massica. As simulagoes indicaram que nao foram verificadas quantidades significativas de
coque formado com as condigoes operacionais utilizadas nas simulagoes. As Figuras 7.55 e
7.56 apresentam a variacao do coque formado no centro do tubo ao longo de seu comprimento

no regime transiente nos tempos 0, 1, 5, 10, 15, e 25 segundos.

1079 1 0
- B — S
I — ]S
| — DS
— 10710 E 10s
o i | —15s
= - 1  —25s
3
g 107H E
3 i |
g | |
h;: 10-12 | =
10,13 | | | |
0 5 10 15 20 25

Comprimento [m]

Figura 7.55: Fracao maéssica de coque no centro do tubo para petréleo Arabe nos tempos
0; 1; 5; 10; 15e 25 segundos.
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Figura 7.56: Fracao massica de coque no centro do tubo para betume do Athabasca nos

tempos 0; 1; 5; 10; 15e 25 segundos.

Embora as simulagoes nao tenham previsto quantidades representativas de coque,
pode-se verificar a dinamica de formacao de coque ao longo do tempo. As temperaturas
atingidas nas simulacoes nao foram suficientes para formar quantidades significativas de
coque. Como dito anteriormente as taxas de reacao referentes aos pseudocomponentes da
rede cinética utilizada sao altamente dependentes da temperatura apresentando um compor-
tamento exponencial. O coque como parte da rede cinética também possui o mesmo compor-
tamento. Este comportamento também é observado nos resultados obtidos por SOUZA et al.
(2005). E esperado que em estudos simulando um comprimento maior da tubulacao as cargas
de petréleo alcancem temperaturas maiores, e dessa forma, maiores concentracoes de coque
devem ser previstas. Entretanto, os graficos apresentam com clareza esse comportamento

exponencial, o qual pode ser observado para o tempo de 25 s.
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7.3 Simulacoes realizadas para escoamento bifasico através
de um modelo de vaporizacao ajustados aos dados

experimentais por termoanalises.

Nesta secao serao apresentadas as definicoes das condi¢oes de contorno e iniciais para
as simulagoes e os resultados obtidos através destas simulagoes ao considerar um modelo de

vaporizacao ajustado a dados experimentais por termoanélises.

Foram realizadas trés simulagoes com o objetivo de observar as variacoes de tem-
peratura, velocidades e concentragoes. Inicialmente, foram feitas duas simulagoes em que o
fluxo volumétrico de petrdleo na entrada, através da variacao da velocidade de entrada, foi
modificado. Posteriormente, para um mesmo fluxo volumétrico, foi realizada uma simulacao

modificando os parametros do modelo de vaporizagao.

Os dados dos parametros do modelo de vaporizacao foram retirados de KOPSCH
(1995) que fornece os dados ajustados para vérias amostras de petréleo. Nesse trabalho
os dados das amostras 1 e 24 foram escolhidos aleatoriamente para as simulacoes. Deve-se
destacar que as amostras de petréleo possuem composicoes diferentes, mas estas nao foram
fornecidas pelo autor e portanto para todas as simulagoes adotou-se a composicao descrita

em pseudocomponentes igual a do betume do Athabasca.

Nesse modelo de vaporizacao nao é definida uma temperatura média de saturacao
(vaporizagao) para que se inicie a mudanga de fase, pois, o modelo ajustado a dados exper-
imentais prevée uma taxa de vaporizacao em funcao da temperatura do petroleo liquido.
A seguir serdao apresentados as condicoes utilizadas nas simulagoes e posteriormente os

resultados obtidos através delas.

7.3.1 Definicao das simulagoes para escoamento bifasico através de
um modelo de vaporizacao ajustado aos dados experimentais

por termoanalises.

A metodologia numérica utilizada nas simulacoes dessa se¢ao foi a mesma utilizada
para o modelo simplificado de vaporizacao. Foram definidas trés simulagoes com o objetivo

de se avaliar a influéncia da quantidade de vapor gerado e na quantidade de coque formado.

Para a realizacao da primeira e a segunda simulacao variou-se o fluxo de petrdleo
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na alimentacao do tubo do forno, através da variagao da velocidade de entrada, para uma
mesma amostra de petroleo com os dados da cinética de vaporizacao retirados da Tabela 5.2
correspondente a amostra 24. J4 para a realizacao da terceira simulacao manteve-se o0 mesmo
fluxo de alimentacao utilizado na segunda simulacao, mas nesse caso variou-se os dados
cinéticos do modelo de vaporizacao adotando os valores da amostra 1. A Tabela 7.8 apresenta

as condigoes operacionais utilizadas na realizacao das trés simulagoes.

Tabela 7.8: Condigoes operacionais utilizadas: Velocidade de entrada e amostra utilizada.

Simulagao U,; amostra
1 0,5 24
2 1,5 24
3 1,5 1

Na Tabela 7.8, U,;, representa a velocidade normal a face na entrada do tubo,

gerando dessa forma um fluxo de entrada na direcao normal a entrada do tubo.

As condicoes de contorno utilizadas nas trés simulagdes podem ser conferidas na
Tabela 7.9

Tabela 7.9: Condigoes iniciais e de contorno usadas na simulagao.

Variavel entrada saida parede
U, [ms_1] (00U,) VU, =0 (000)
U, [ms_1] (00U,,) VU, =0 (000)
gq [—] 0 Ve, =0 Ve, =0
p [Pa] Vp=0  pres+plgh+gzes) Vp=0
T, [K] 615 VT, =0 T, =723

Os demais parametros, coeficientes e propriedades fisico-quimicas sao os mesmos

utilizados na simulagao para betume.
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7.3.2 Resultados das simulagoes utilizando um modelo de vapori-

zacao ajustado a dados de termoanalises.

Para avaliar a influéncia dos fluxos volumétricos na geracao de gés e coque no interior
dos tubos, inicialmente foram simulados dois casos com velocidades de 0,5 e 1,5 m s~! e com
dados cinéticos de vaporizacao referentes ao teste 24 da Tabela 5.2. Posteriormente para
avaliar a influéncia da cinética de vaporizacao uma simulacao adicional foi realizada com
o uso dos dados do teste 1 da Tabela 5.2. Nessa simulacao foram adotados os mesmos

parametros utilizados na simulacao com velocidade de entrada de 1,5 m s

a) Fracao volumétrica

O valor da fragdo volumétrica média do géds (percentual volumétrico total de gas
acumulado no interior do tubo) previsto pela simulagao com a velocidade de entrada de 0,5

1 esse valor ficou em 1,5 %

m st foi de 1,9 % enquanto que para a velocidade de 1,5 m s~
apos H0s. Observa-se que a fracao volumétrica média é maior para fluxos menores. Isso em
parte, deve-se ao maior tempo de residéncia da mistura no interior do tubo aumentando dessa

maneira o acumulo de gas.

Observa-se claramente as diferengas nas taxas de vaporizacao no interior do tubo
previstas pelo modelo para as diferentes amostras. A comparacao demonstra que a amostra
1 previu a fracao volumétrica média do gds em torno de 0,56 %, valor aproximadamente 3
vezes menor que o previsto pela simulacao com o uso dos dados da cinética de vaporizagao
para a amostra 24. Ambas as simulagoes foram realizadas com velocidade de entada igual a

1,5 m s !, variando-se apenas os dados do modelo de vaporizacao.

Os resultados para a fragao volumétrica de géas sao apresentados pela Figura 7.57.
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Figura 7.57: a)Fracao volumétrica de gds apds 50s com velocidade de entrada U; = 0,5 m s~ !

para amostra 24; b)Fragao volumétrica de gas apés 50s com velocidade de entrada U; = 1,5
m s~! para amostra 24 e c¢)Fracdo volumétrica de gds apds 50s com velocidade de entrada U;

_ -1 .
= 1,5 ms™ " para a amostra 1. 148



b) Velocidades

As Figuras 7.58, 7.59 e 7.60 apresentam a variagao da velocidade axial do liquido em

funcao do diametro do tubo apds 50 s nas posi¢oes de comprimento iguais a 1, 5, 10, 15, 20, e 25 m.

1 \’ . - - = I
0,9 |- | = 5m
10m
0,8 |- | = 15m
20101
< 0,7 |- | — 25m
A
~
> 06 | |
]
2
€ 05 - e
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A o N
0,2 [~ N
0,1 [ N
0 ‘ . : | | |
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 1,2 1,4 1,6 1,8

Velocidade axial do liquido [m s7!]

Figura 7.58: Perfis de velocidade axial do liquido em func¢ao do diametro ao longo do tubo
apés b0 s para a simulacao com dados da amostra 24 com velocidade inicial na entrada de

0,5m s~ L.

Analisando os resultados de velocidades pode-se verificar um comportamento as-
simétrico do perfil em relagao a posicao vertical correspondente ao diametro do tubo. Esse
comportamento é caracteristico de sistemas bifasicos gas-liquido, pois o perfil de uma fase
é influenciado pelo movimento da outra fase, que geralmente possui um comportamento
fluidodinamico um pouco diferente. Nesse caso, podemos destacar que o gas formado, por
possuir menor densidade, tende a subir, acumulando-se na parte superior do tubo. Outro
fator é a presenca da mudanca de fase. Este fenomeno também afeta os perfis de velocidade e
pressao e sao considerados em suas equagoes. Pode-se observar que esta assimetria acentua-se
ao longo do tubo, pois, nas partes mais afastadas do inicio tem-se uma maior quantidade de
gdas, além de uma maior dinamica de mudanca de fase. Esses fatores afetam diretamente os
perfis como claramente pode ser observado através dos graficos de perfis de velocidade para

as tres simulacoes realizadas.
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Figura 7.59: Perfis de velocidade axial do liquido em funcao do diametro ao longo do tubo
apos 50 s para a simulacao com dados da amostra 24 com velocidade inicial na entrada de

1,5m st
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Figura 7.60: Perfis de velocidade axial do liquido em funcao do diametro ao longo do tubo
apos 50 s para a simulacao com dados da amostra 01 com velocidade inicial na entrada de

1,5m st

Ao comparar os perfis de velocidade do liquido obtidos pelas simulagoes utilizando
o modelo de vaporizacao ajustado as termoandlises em relacao aos perfis obtidos pelas sim-
ulacoes utilizando o modelo simplificado, verifica-se uma diferenca entre eles. Pode-se explicar
essa diferenca analisando as equacoes de conservacao de quantidade de movimento. Nas
equacoes estao presentes os termos de transferéncia de quantidade de movimento interfacial
devido a mudanca de fase e portanto onde ocorrer a mudanga de fase os perfis de velocidades
respondem a essa variagao. No caso de se utilizar o modelo de vaporizacao simplificado,
a vaporizacao ocorre proxima as paredes do tubo, pois, é nas proximidades das paredes
que o liquido atinge a temperatura média de ebulicao e ocorre a vaporizacao. Assim, nao
ha vaporizacao nas regices afastadas das paredes do tubo, pois, a temperatura do liquido
nessas regioes nao atinge a temperatura necessaria para evaporar. Entretanto o modelo de
vaporizacao ajustado aos dados de termoanalise trata a taxa de vaporizagao como uma fungao
da temperatura do liquido e portanto ocorre a vaporizacao em todas as regides no interior

do tubo afetando diretamente o perfil de velocidade do liquido.
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c) Temperaturas

As Figuras 7.61, 7.62 e 7.63 apresentam a variacao da temperatura de liquido no cen-

tro do tubo em func¢ao de seu comprimento para os tempos 0, 1, 5, 10, 15, 20, 30, 40 e 50 s.
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Figura 7.61: Perfis de temperatura do liquido no centro do tubo em funcao de seu

comprimento ao longo do tempo para a simulacao com dados da amostra 24 com velocidade

inicial na entrada de 0,5 m s~
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Figura 7.62: Perfis de temperatura do liquido no centro do tubo em funcao de seu

comprimento ao longo do tempo para a simulacao com dados da amostra 24 com velocidade

inicial na entrada de 1,5 m s
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Figura 7.63: Perfis de temperatura do liquido no centro do tubo em funcao de seu

comprimento ao longo do tempo para a simulacao com dados da amostra 01 com velocidade

inicial na entrada de 1,5 m s

Pode-se citar como fator que contribuiu para uma maior fracao volumétrica média
obtido pela simulacao 1 em comparacao a simulacao 2 foi a maior temperatura atingida pelo
fluido com menor velocidade de entrada (menor vazao) em relacdo ao de maior velocidade.
A Figura 7.64 apresenta a comparacao entre as temperaturas no centro do tubo ao longo de

seu comprimento para os fluxos de entrada com velocidade de 0,5 ms~' e 1,5 ms~ .
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Figura 7.64: Perfis de temperatura do liquido no centro do tubo em fun¢ao do comprimento

do tubo para diferentes velocidades de entrada.
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Pode-se também avaliar o perfil de temperatura do liquido no centro tubo em funcao

do tempo de residéncia conforme a Figura 7.65.
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Figura 7.65: Perfis de temperatura do liquido no centro do tubo em funcao do tempo de

residéncia para diferentes velocidades de entrada.

Ao utilizar o tempo de residéncia como parametro de avaliagao, verificou-se uma
tendéncia inversa, em que a simulacao considerando maior fluxo possui uma tendéncia em
ter maior temperatura. Mesmo, assim a diferenca é muito pequena, nao ultrapassando
2K. Simulagoes com um tamanho maior de tubo devem ser realizadas para verificar se o

comportamento entre as duas temperaturas se mantém.

d) Concentragao de coque

Verifica-se uma pequena formacao de coque no tubo para as trés condigoes de
simulacao. O dados obtidos com a velocidade de entrada de 0,5 m s~! indicam uma tendéncia
maior na formacao de coque em comparagao as simulagoes realizadas com velocidade de

entrada de 1,5 ms L

Esse comportamento demonstra que, quanto menor o tempo de
residéncia maior a concentracao de coque no interior da tubulacao, visto que o fluido nessa
condicao atinge uma maior temperatura, o que é esperado de acordo com as equagoes da taxa
que expressam uma dependéncia exponencial da taxa de reacao em relagao a temperatura.
Comparando as concentragoes das simulagoes de mesma velocidade inicial (1,5 m s™1) e dife-
rentes amostras (Figura 7.66b e Figura 7.66¢), observa-se perfis de concentragoes préximas,
mas com uma tendéncia para maior geracao de coque ao utilizar os dados da cinética de

vaporizacao para a amostra 1.
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A Figura 7.66 apresenta os resultados das fragoes massicas de coque para os trés

casos estudados.
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Figura 7.66: Perfil de concentracao de coque apds 50s com velocidades de entrada U; = 0,5
m s~ para amostra 24; b)Perfil de concentracao de coque apés 50s com velocidade de entrada
U; = 1,5 m s~! para amostra 24 e ¢)Perfil de concentracio de coque apés 50 s com velocidade

de entrada U; = 1,5 m s~! para a amostra 1.
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As Figuras 7.67, 7.68 e 7.69 apresentam a variacao da concentracao de coque no

centro do tubo em funcao de seu comprimento para os tempos 0, 1, 5, 10, 15, 20, 30, 40 e 50

segundos.
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Figura 7.67: Perfis de concentracao de coque no centro do tubo em funcao de seu comprimento

ao longo do tempo para a simulacao com dados da amostra 24 com velocidade inicial na

entrada de 0,5 m s~ 1.
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Figura 7.68: Perfis de concentragao de coque no centro do tubo em fungao de seu comprimento
ao longo do tempo para a simulacao com dados da amostra 24 com velocidade inicial na

entrada de 1,5 m s .
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Figura 7.69: Perfis de concentragao de coque no centro do tubo em fungao de seu comprimento
ao longo do tempo para a simulacao com dados da amostra 01 com velocidade inicial na

entrada de 1,5 m s~ 1.

Pode-se também fazer uma comparacao da concentragao de coque no centro do tubo
ao longo de seu comprimento apds 50 s. Verificou-se uma maior formacao de coque na
simulacao considerando o petréleo com velocidade inicial de 0,5 m s~!. A maior concentracao
atingida foi consequéncia das maiores temperaturas atingidas em relagao as simulagoes com
velocidades iniciais menores. A comparacao entre os perfis de concentracao pode ser verificada

na Figura 7.70.
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Figura 7.70: Comparagao entre os perfis de concentragao de coque no centro do tubo em
funcao de seu comprimento com velocidades de entrada iguais a 1,5 m s~! para as amostras

24 e 1 e velocidade de entrada igual a 0,5 m s~! para amostra 1.

Foi realizada uma avaliacao da concentracao de coque em funcao do tempo de

residéncia como apresentado pela Figura 7.71.
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Figura 7.71: Comparagao entre os perfis de concentragao de coque no centro do tubo em

1

funcao do tempo de residéncia com velocidades de entrada iguais a 1,5 m s~ para as amostras

24 e 1 e velocidade de entrada igual a 0,5 m s~! para amostra 1.

Avalia-se que praticamente nao houve uma diferenca expressiva na concentracao

de coque entre as trés simulagoes ao levar em consideracao o tempo de residéncia. Um
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dos motivos foi a utilizacao de uma mesma concentracao de entrada. Outro fator foi a

temperatura alcancada pelas trés simulacoes, que ficaram muito proximas quando avaliadas

em funcao do tempo de residéncia, como pode ser verificado pela Figura 7.65.

Devido a dificuldade de se encontrar dados experimentais para fazer uma verificacao
da concentracao gerada pelo modelo bifasico, toma-se como base os dados gerados pelo modelo
de SOUZA et al. (2005). Apesar de serem modelos bem diferentes a tentativa é avaliar, na

mesma temperatura prevista pelos dois modelos, os valores calculados da concentragao de
coque.

Através do modelo bifésico, pode-se estimar um valor de temperatura de aprox-
imadamente 642K ao final de 25m, correspondente ao comprimento do tubo simulado.

A esta temperatura ao final do tubo foi previsto um valor de concentracao de coque de
aproximadamente 0,0001kg m=3.

A Figura 7.72 apresenta o perfil de temperatura do liquido ao longo do tubo previsto
pelo modelo de SOUZA et al. (2005).
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Figura 7.72: Grafico com dados de temperatura do petréleo no interior do tubo adaptado do
trabalho de SOUZA et al. (2005) para escoamento turbulento.

Apoés analisar a figura verifica-se que a temperatura do petréleo no centro do tubo

correspondente a 642K foi prevista pelo modelo no ponto localizado a aproximadamente 16
metros do tubo.
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Através da Figura 7.73, também retirada de SOUZA et al. (2005), marca-se o ponto
correspondente a 16 metros para verificar o valor correspondente a fracao massica de coque
prevista pelo modelo de SOUZA et al. (2005).
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Abaixo de 1E-6

Figura 7.73: Grafico com dados de fracao méssica de coque no interior do tubo adaptado do
trabalho de SOUZA et al. (2005) para escoamento turbulento.

Foi verificado um valor muito baixo da fracao de coque, dificil até mesmo avaliar
seu valor. Apesar de ser dificil uma comparacao do valores calculados pelos dois modelos,
verifica-se uma coeréncia entre os dois. Observa-se que o perfil de concentracao de coque tem
um comportamento exponencial tanto para o modelo de SOUZA et al. (2005), quanto para

o modelo bifésico estudado.

Vale ressaltar que por razoes de limitacao computacional, nao foi possivel simular
o comprimento total da tubulacao do forno. Entao, a simulagao foi realizada considerando
apenas um segmento de tubo na parte inicial do forno. Portanto, maiores concentracgoes de
coque sao esperadas a medida que o fluido percorrer a tubulacao, pois, a mistura continuara
a receber energia e aumentara sua temperatura, o que ira favorecer a cinética de formacao

de coque.
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Capitulo 8

Conclusoes e sugestoes para trabalhos

futuros

Neste capitulo sao apresentadas as conclusoes do trabalho e as sugestoes para a

continuidade no desenvolvimento de trabalhos futuros.

8.1 Conclusoes

e Foi verificado uma grande necessidade de poder computacional na resolu¢ao do modelo
e um sistema composto de um conjunto de computadores foi necessario para sua

resolucao.

e O software OpenFOAM apresentou-se como uma ferramenta eficiente nas simulagoes

realizadas e versatil na implementagao de novas rotinas computacionais ao modelo.

e O modelo de escoamento liquido-gas previu com boa precisao os valores de fragao

volumétrica do gas e velocidade do liquido ao ser comparado com dados experimentais.

e O modelo foi capaz de prever os perfis das propriedades mesmo para regioes que
apresentaram fragoes volumétricas igual a zero. Isso foi possivel através do uso das

equagoes na forma intensiva da fase.

e O modelo é capaz de simular com boa estabilidade numérica sistemas inicialmente

monofasicos e que ao decorrer do processo tornem-se multifasicos. Ele também pode
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ser utilizado para simular sistemas monofasicos apenas, mas seria um processo inviavel

pelo tempo computacional exigido.

Através dos resultados podemos ver claramente a vantagem em utilizar modelo Euleri-
ano com formulagao nao conservativa. O modelo conseguiu captar regides que pratica-
mente sao monofasicas com caracteristicas de fluxo estratificado e também regioes em

que os fluidos estao dispersos.

Os resultados das simulacoes ao utilizar o modelo de vaporizagao simplificado mostraram
que apoés 25 s a fracao volumétrica média do gas dentro do tubo se encontra em torno
de 2,9% para o petréleo Arabe e aproximadamente 1, 86% para o betume Athabasca. O
modelo comportou-se com robustez e estabilidade nas simulagoes realizadas e o software

OpenFOAM se mostrou versatil na implementacao das rotinas para esse célculo.

Em relacao as concentragoes pode-se observar a formacao de coque com maior inten-
sidade em regides de maiores temperaturas. A adocao da difusividade maéssica igual
a viscosidade cinematica é uma simplificacao utilizada para fluxos turbulentos, mas

melhorias no calculo deste parametro devem ser inseridos em trabalhos futuros.

Foi possivel verificar que fluxos com velocidades de entrada menores forneceram valores
de fracao volumétrica média de gas e concentracao de coque maiores em relagao aos

previstos pela simulacao com velocidades maiores.

Ao utilizar modelo de vaporizacao ajustado a dados de termoanadlises, foi possivel
observar a influéncia do tipo de petrdleo nas taxas de vaporizacao e formacao de coque.
Foi previsto um valor maior de fragao volumétrica média com o uso dos dados referentes
a amostra 24 em relacao a amostra 1, mas nao foi observado uma diferenca significativa

entre os valores previstos da concentracao de coque entre as duas amostras.

Estudos empiricos através de termoanalises ou uma curva PEV, ligados a caracterizacao
do petréleo em pseudocomponentes, os quais, compoe a rede cinética, devem ser real-
izados e inseridos no modelo de vaporizagao para maior representatividade do processo
fisico em escala industrial, levando em consideracao a caracteristica multicomponente

do petroleo durante a vaporizagao.
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8.2 Sugestoes

e Encontrar mais dados experimentais para comparar com o modelo fluidodinamico.

e Desenvolver um modelo de vaporizacao adequado ao petréleo levando em consideracao
as caracteristicas de sua composicao. O tratamento da evaporagao pode se dar de
duas formas: A primeira utilizando um grafico PEV e ajustar uma equagao prevendo
a taxa de vaporizacao e as concentragoes binarias em funcao da temperatura de corte.
A segunda seria fazer um acoplamento de um software de processo que faca os calculos

do equilibrio termodinamico de fases fornecendo as concentracao do liquido e gas.

e Acrescentar ao modelo de vaporizacao uma abordagem de ebuli¢do nas paredes (wall

boiling) considerando as energias de desprendimento e formagcao de bolhas.
e Adicionar modelos de coalescéncia e quebra de bolhas para a fase dispersa.

e Realizar simulacoes em varias condigoes operacionais com o objetivo de verificar a

condicao 6tima de operagao com menor geragao de coque.

e Adicionar ao modelo, contribuicoes de outros grupos de pesquisas que desenvolvam
modelos especificos de difusividade, turbuléncia, condutividade, coeficiente convectivo,

etc., aproveitando o caracter opensource do codigo.

e Eistas simulacoes exigem a resolucao de vérios sistemas de equagoes com calculos de
grandes matrizes. Uma abordagem para aceleracao dos cédlculos seria a utilizacao
de placas de videos (GPUs) NVIDIA TESLA com tecnologia CUDA, as quais sdo

especificas para cédlculos e atualmente utilizadas em varios trabalhos em CFD.

A sugestao para a abordagem numérica-experimental para o modelo de vaporizacao

é apresentado a seguir:

A abordagem a seguir é uma proposta para que a taxa de vaporizacao seja calculada
considerando os pseudocomponentes da rede cinética, ou seja, que a previsao da taxa de
vaporizacao seja feita através do cdlculo da mudanca de fase dos pseudocomponentes sepa-
radamente. Essa abordagem é muito importante, pois, a cinética de formacao de coque é
altamente influenciada pela concentracao dos asfaltenos e durante a vaporizacao das cargas
nos fornos ocorre uma variacao em sua composicao ao longo da tubulacdao. Assim, sugere-se

adotar um grafico do ponto de ebulicao verdadeiro (PEV) integrado a classificacio SARA
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para obter os dados necessarios ao calculo das taxas de vaporizacao por pseudocomponentes.
A ideia é definir as regices na PEV para cada pseudocomponente do SARA através das
temperaturas de corte e medir experimentalmente a quantidade de energia necessaria que

cada grupo utiliza durante a vaporizagao.

A Figura 8.1 apresenta os cortes das fragoes constituintes do petréleo agrupados em
pseudocomponentes. Na Figura T'c e AH representam respectivamente a temperatura de
corte e a energia total consumida durante a vaporizagao para cada grupo e w expressa a

porcentagem vaporizada.

Asfaltenos e coque

Resinas ! |

Aromaticos

Curva PEV —

Saturados
A3

3

Destilados

AH1 AH2 AH3 AH4

Te2 Ted
Temperamra

Tl Tc4

Figura 8.1: Exemplo de um grafico de ponto de ebulicao verdadeiro divido em grupos de

pseudocomponentes SARA.

E possivel portanto, através da curva PEV gerada, ajustar uma fun¢do dw;/9T ou

Ow;/OH para cada grupo de pseudocomponente.

Utilizando as equagoes do balango de energia implementadas no modelo CEFD calcula-
se T /0t ou OH/dt. Com os valores obtidos pelo cdlculo numérico juntamente com o ajuste

retirado da PEV calcula-se a taxa de vaporizacao para cada pseudocomponente como a seguir.

Ow; _ Ow; 0T _ Ow; OH (8.1)
ot 9T ot O0H 0t ‘
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