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Resumo

Martinoia, Thomas Machado; Nieckele, Angela Ouvirio Impacto de
operacbes transientes na mistura interfacial em polidutos. Rio de
Janeiro, 2016. 104p. Dissertacdo de Mestrado - Departamento de
Engenharia Mecénica, Pontificia Universidade Catodlica do Rio de Janeiro.

O transporte de diferentes produtos através de um oleoduto (poliduto) é
muito utilizado em todo o mundo, pois garante ao processo eficiéncia operacional
e econbmica. Porém, possui como efeito colateral a produ¢do de uma mistura
interfacial dos produtos, que pode levar a perda de qualidade destes devido a
contaminacdo. Geralmente, o problema é formulado considerando escoamento
com vazao constante no tempo enquanto a interface atravessa o comprimento do
oleoduto. Apesar desta simplificacéo ser efetiva para muitos casos, transientes
sdo muito comuns em operacdes reais de oleodutos. Este trabalho visa analisar a
influéncia do comportamento transiente de polidutos no comprimento da regido de
mistura. Uma formulacgéo difusiva é empregada, a qual depende do coeficiente de
dispersdo axial. Uma analise criteriosa é realizada das diversas correlagdes
disponiveis para este coeficiente, mostrando ser fundamental considerar a
dependéncia deste com o numero de Reynolds e de Schmidt. O modelo
matematico é discretizado pelo método de volumes finitos com aproximacgdes de
segunda ordem espacial e temporal. A metodologia foi validada para condi¢cdes
de escoamento com vazdo constante, e aplicada a situacdes operacionais
transiente, as quais foram comparadas com dados de campo de polidutos reais.
O modelo fornece excelente previsdo do comprimento da regido de mistura em
operagdes com vazao variavel ou com paradas de curta duragdo. Incerteza maior
é obtida no caso de paradas longas, somente se a interface se encontrar em

regides inclinadas.

Palavras-chave

Operacdo de oleodutos; interface; volume de mistura; dispersdo axial;

transiente.
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Abstract

Martinoia, Thomas Machado; Nieckele, Angela Ouvirio (Advisor) Pipeline
operation impact on interfacial mixing volumes. Rio de Janeiro, 2016.
104p. MSc. Dissertation - Departamento de Engenharia Mecanica,
Pontificia Universidade Catolica do Rio de Janeiro.

The transport of different products through a pipeline is widely used around
the world as it ensures to the process operational and economic efficiency.
However, it has as a side effect of creating an interfacial product mixture, which
can lead to loss of quality due to contamination. Typically, the problem is analyzed
considering constant flow rate over time while the interface travels along the
pipeline length. Although this simplification is effective for several cases, transient
operations are very common in practice. Therefore, this work analyzes the
influence of transient operations on the mixture region length. A diffusive
formulation is employed, based on an axial dispersion coefficient. A careful
analysis of several correlations available for the axial dispersion coefficient is
performed, showing the fundamental importance of considering its dependence to
the Reynolds and Schmidt number. The mathematical model is discretized by the
finite volume method with second order approximations on both time and space
domains. The methodology is validated for constant flow rate and employed to
transient operation situations, being compared to field data of real pipelines. The
model offers excellent prediction of the mixture region length for operations with
transient flow rates and pumping shut-down conditions of short duration. A higher
uncertainty is obtained in the case of long lasting shut-downs if the interface stops

on leaning regions of the pipeline.

Keywords

Pipeline operation; interface; mixing volume; axial dispersion; transient.
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“The secret of getting started is breaking your complex, overwhelming tasks

into small manageable tasks, and then starting on the first one.” —

Mark Twain
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1 Introducao

Oleodutos sdo o principal meio de transporte para petréleo e combustiveis
no Brasil. Apenas a Transpetro, operadora estadual da maior malha de oleodutos
brasileira, transportou 800 milhdes de m3 de petrdleo, derivados e etanol em 2013.
A malha de oleodutos operada pela Transpetro no Brasil conta com mais de 7,500
km de extenséo, que ligam 21 terminais terrestres e 28 terminais aguaviarios em
2015. Estes numeros sdo ainda maiores em paises desenvolvidos como o0s
Estados Unidos, por exemplo que conta com uma malha de mais de 300,000km
para produtos refinados. O modal de dutos esté estabelecido no mundo todo com
excelente custo beneficio, eficiéncia e seguranca reconhecidos pela inddstria de
Oleo e gas.

Oleodutos que transportam mais de um produto sdo comuns no Brasil e no
mundo todo e usualmente recebem o nome de polidutos. No Brasil, existem mais
de 30 oleodutos que transportam produtos diferentes num mesmo sistema. Estes
oleodutos possuem dimensfes e caracteristicas variadas, abrangendo desde
didmetros relativamente pequenos (8" — 10”) até diametros maiores (20” — 24”) e
extensdes que variam de menos de 1km a mais de 300km.

O transporte de produtos em bateladas é uma pratica comum e que garante
aos polidutos eficiéncia e preco. Este consiste no transporte sequencial de
diferentes produtos ou de diferentes qualidades de um mesmo produto em um
mesmo oleoduto sem qualquer tipo de separacao fisica. Bateladas tipicamente
tém volumes da ordem de 5,000 m3 e sdo organizadas conforme a demanda de
mercado pela logistica. Apesar do transporte em bateladas oferecer a industria a
possibilidade de movimentacdo de diversos produtos por um mesmo oleoduto,
conferindo preco e agilidade nas entregas, este também provoca um efeito
colateral que é a perda de produto ou de qualidade de produto devido a
contaminacdo por mistura na regido de interface. Uma vez contaminado, um
produto pode ser misturado naquele de qualidade inferior quando possivel, ou
retornar ao processo de refino. A Figura 1.1 apresenta fluxograma esquemético
de um poliduto transportando os produtos A e B e a regido da mistura formada
entre as bateladas desses produtos. No esquema ilustrado, pode-se observar que

inicialmente, o produto A foi introduzido na tubulag&o. No instante ilustrado, a
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1 - Introducgé&o 21

valvula de entrada do produto A encontra-se desligada e o produto B esta sendo
introduzindo na tubulagdo. Uma regido de mistura € criada e no recebimento trés
tanques sdo utilizados para separar os produtos A e B e o produto gerado pela

mistura dos dois.

L. Produto A
Produto A Direc&io do escoamento —
B T
- b= . la L - .
: N * Mistura A+B
Desligada ...| il T T T
Produto B ) . TN
— AN "N
| — e Produto B Mistura  Produto A Produto B
""]—I’:}_H_[ I )
i e H
igada

Figura 1.1 — Fluxograma esquemético de poliduto transportando bateladas
(Traduzida de Gomes, Rachid, Araujo, 2002)

Combustiveis possuem especificagbes bem delimitadas pelas agéncias
reguladoras devido a natureza de sua fungéo e ao funcionamento dos motores em
que serdo aplicados. Isso torna a manutencdo dos produtos dentro de
especificagdo uma preocupacéao primordial para o transportador dos combustiveis.

A Figura 1.2 apresenta um desenho esquemético onde um oleoduto cheio
de produto A recebe o produto B, formando a regido de mistura na interface entre
0s dois produtos e esta regido aumenta conforme a interface é deslocada no
oleoduto. O comprimento percorrido pela regido da interface L2 no esquema da
direita € maior que o L1 da esquerda.

Regiao de misturae

curva de concentragédo

DI

7

Produto B Produto A Produto B

Figura 1.2 — Crescimento da regido de mistura em um oleoduto

Proximo aos tanques de envio, esta regido € minima e tipicamente causada
pela manobra de troca de tanques que exige que a valvula de envio do produto
original (A) que estava sendo enviado ao oleoduto permanega aberta até que a

valvula do tanque do proximo produto (B) esteja completamente aberta. O tempo
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de abertura e fechamento dessas valvulas é geralmente da ordem de 1 minuto.
Conforme a estacdo de envio bombeia o produto B para o oleoduto, a regido de
mistura percorre o comprimento do oleoduto, aumentando de tamanho
gradualmente devido a disperséo entre os produtos A e B, e atinge seu tamanho
maximo no recebimento quando os produtos sdo destinados aos respectivos
tanques de recebimento.

A Figura 1.3 ilustra esquematicamente, um poliduto com diversas trocas de
produto. A linha continua em vermelho representa a concentracdo do produto A
no fluido, sendo 0 na linha inferior e 1 na linha superior. As linhas pontilhadas séo
chamadas linha de corte e estdo localizadas na concentracdo maxima admissivel
do produto A no B na parte inferior e na diferenga de 1 menos a concentracao
maxima de B no A na parte superior. Observa-se que devido a mistura de
diferentes produtos, ocorre uma perda de produto puro, resultando em um volume
final menor do que o inicial. O comprimento da regido de mistura é definido como
0 comprimento de tubulacdo onde a concentracdo dos produtos encontra-se
dentro das linhas de corte. A regido “c” indicada na figura indica a regido onde o
produto B encontra-se fora das especificagbes e a regido “d” corresponde ao
produto A.

Comprimento de

Comprimento Final B R
Mistura

Comprimento Final A |

LINHA i A R R R R~ = T T o o R A A A A, . S i B R R R R, — — — — 7
DE CORTE

Produto B Produto A

_____________ ====LINHA

DE CORTE
C d
<>

1
1
1
Comprimento Inicial B €L Comprimento Inicial A

Figura 1.3 — Comprimento de mistura e linhas de corte

O volume da regido de mistura vV pode ser obtido pelo produto da area
transversal do duto A; pelo comprimento de mistura (S), V= A4, S. A medida do
comprimento da interface depende do conhecimento da posicdo de suas
extremidades. Num procedimento operacional normal, estes valores sédo obtidos
indiretamente pelo histérico de um densimetro, geralmente localizado nos
extremos do duto. Teoricamente, o inicio da interface é definido quando ocorre

variacdo na medida do densimetro. Quando a resposta do densimetro volta a ficar
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constante, igual a densidade do outro produto, considera-se que o fim da interface
foi obtido.

Na pratica, esses dois extremos séo impossiveis de serem determinados
com certeza absoluta. Existem variacBes nas densidades dos produtos com a
pressdo e temperatura, além de erros associados aos instrumentos, tanto
densimetros quando sensores de vazao. Assim, deve-se considerar que existira
uma linha de corte da interface, que sera funcdo da concentracdo maxima
permitida de um produto no outro e dessas incertezas. O comprimento da regido
de mistura, representado esquematicamente na Figura 1.3, sera calculado pela
soma dos valores ¢ e d,onde:

e C é o comprimento de mistura de uma interface que sera retirado do
produto B;

e d é o comprimento da mistura de uma interface que sera retirado do
produto A.

Cada batelada transportada ao longo de um poliduto formara duas regides
de interface, uma a montante e outra a jusante.

De acordo com o modelo desenvolvido por Taylor (1954) e amplamente
utilizado, o volume contaminado (ou comprimento de mistura) pode ser estimado
como sendo diretamente proporcional a raiz quadrada do comprimento de duto
percorrido pela interface dos produtos.

Diferentes técnicas foram utilizadas pela industria para tentar diminuir a
extensdo da regido de mistura, como por exemplo utilizar separadores fisicos
entre os produtos. Contudo, estas técnicas ndo demonstraram eficiéncia em seu
objetivo suficientes para superar as tarefas e custos adicionais que provocam.

Na regido de mistura, os produtos se misturam basicamente devido a acao
da turbuléncia, do perfil de velocidade do escoamento e da difusividade molecular
entre os dois produtos ao longo do comprimento percorrido. Em tubulacbes
inclinadas, o efeito da gravidade sobre produtos de massas especificas diferentes
também pode influenciar na mistura dos produtos. A regido de mistura,
comumente chamada de Transmix pela industria de polidutos, cresce ao longo do
oleoduto, a medida que é transportada ao longo do comprimento deste.

O problema da contaminacdo de produtos na regido de interface entre
bateladas tem sido uma preocupacéo da industria desde o inicio da operagéo dos
primeiros polidutos, devido as especificacBes rigidas para cada tipo de
combustivel como gasolina, diesel e etanol. Mais recentemente, novas
regulamentacdes ambientais que determinam a producdo de combustiveis com

menor nivel de enxofre trouxeram esta preocupacdo a tona novamente. Por
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exemplo, um poliduto que transporta diesel S10 (teor de enxofre maximo de 500
mg/kg) e S500 (teor de enxofre maximo de 500 mg/kg) deve ser operado da tal
forma que o produto de menor qualidade ndo contamine o outro, causando assim
prejuizos.

A mistura de produtos na regido da interface é um fendmeno com
consequéncias econbmicas diretas para as companhias transportadoras de
combustiveis e influencia desde o projeto a operacéo de oleodutos. Parametros
como as dimensdes de um duto, vazdes dos produtos, regimes de escoamento e
0s tempos de transito de valvulas sdo de grande importancia e operadores e
projetistas precisam saber o efeito destes parametros no volume de mistura final.
Um projeto mal elaborado ou operacéo indevida pode vir a acrescentar custos de
perda de produto ou perda de valor agregado de produtos aos custos normais de
operacdo, o que aumentaria a tarifa de transporte e consequentemente o preco
dos combustiveis. Assim, é importante estimar e minimizar os volumes de mistura
decorrentes da operacao de polidutos.

Uma regido de mistura pode percorrer o comprimento do duto de inimeras
maneiras, dependendo da programagéao do oleoduto. Por exemplo, esta pode ser
transportada sob vazdo constante, sob vazdes diferentes em uma sucesséo de
regimes permanentes, pode sofrer transientes de partida e parada, pode
permanecer parada por um determinado tempo e outras condicbes operacionais.

O transiente associado a parada e partida € de especial interesse em
tempos de crise econdbmica como a que o Brasil vive atualmente. Quando o
consumo energético esta em baixa, a demanda pelo transporte de combustiveis
diminui e eventualmente o0s sistemas comecam a operar abaixo de sua
capacidade nominal, o que resulta na necessidade de parar os sistemas ou de
opera-los com vazbes menores.

Os trabalhos disponiveis na literatura sobre o tema usualmente utilizam uma
simplificacdo do problema que supde velocidade constante ao longo do tempo, ou
seja, vazao constante enquanto a regido de mistura atravessa o comprimento do
duto. Na pratica, os oleodutos sao submetidos a operagbes em regimes
transientes com diversas paradas e partidas, sendo comum, a interface levar dias
até alcancar seu destino final. Dessa forma, para que analises realistas sejam
realizadas, é necessario desenvolver uma metodologia que considere o
comportamento transiente das operacgoes.

O fendbmeno da mistura de produtos na regido da interface é regido
tipicamente pelo niumero de Reynolds e de Schmidt. Diversos autores encontrados

na literatura disponivel, pesquisaram a relacdo entre 0 escoamento e a
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intensidade de mistura ao longo da regido da interface, sendo que a maioria
adotou uma abordagem empirica. Estas pesquisas disponibilizaram correlacbes
que permitem obter um coeficiente de dispersao que rege a mistura dos produtos
ao longo de seu transporte. Este coeficiente foi levantado por diversos autores de
forma analitica a partir dos perfis de velocidade do escoamento e também de
forma empirica. No entanto, ndo existe consenso com relacdo ao melhor
tratamento para avaliar o coeficiente de dispersdo no regime totalmente

turbulento, nem na regido de transicao entre o regime laminar e turbulento.

1.1 Objetivo

A presente pesquisa tem por objetivo estudar a mistura de produtos na
regido da interface, ao longo do transporte em oleodutos submetidos a diferentes
condi¢Bes operacionais. Para isso, pretende-se: 1) Desenvolver uma metodologia
para calcular numericamente a concentracéo dos produtos na regiao de interface
quando submetidos a operac¢des com vazdes variaveis, paradas e partidas; 2)
Desenvolver metodologia para tratamento de dados de campo de modo a
comparar os resultados numéricos obtidos com resultados reais de modo a validar
0 modelo e 0 método numérico; 3) Avaliar o desempenho das correlacdes
disponiveis na literatura para o coeficiente de disperséo axial, de modo a avaliar

da melhor forma possivel a regido de mistura em operacdes reais.

1.2 Organizacao da Dissertacao

A presente dissertacao esta dividida em sete capitulos.

O Capitulo 2 apresenta uma breve revisdo bibliografica dos trabalhos
relevantes a esta pesquisa.

O modelo matemético utilizado neste trabalho é apresentado no Capitulo 3,
sendo que o detalhamento das correlacBes para o coeficiente de dispersao axial
selecionadas para serem investigadas sao apresentadas no capitulo 4.

O Capitulo 5 apresenta o0 modelo numérico desenvolvido e aplicado a este
trabalho, sendo que a validacdo da metodologia é descrita no Capitulo 6.

O estudo do escoamento operando no regime transiente, submetido a
diferentes condi¢cdes operacionais, com compara¢des com dados de campo é
realizado no Capitulo 7.

Finalmente, o Capitulo 8 redne as principais conclusdes desta pesquisa e

sugere trabalhos futuros.
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O fendmeno da dispersdo axial em dutos é um fenbmeno composto que
depende basicamente das propriedades dos produtos transportados, da
geometria do duto e do escoamento. O problema foi abordado experimentalmente
por muitos autores ao longo dos anos desde os anos 1940, o que garante a
literatura uma base de dados diversa que permite distinguir bem a influéncia de
alguns parametros sobre a magnitude deste fenébmeno. Estéo disponiveis diversos
modelos na literatura para estimar o comprimento da regido de mistura, dadas as
condi¢bes de concentragdo maxima de um produto no outro e também para
estimar o coeficiente de dispersdo axial isoladamente. A grande maioria dos
modelos disponiveis sdo experimentais, o que limita sua aplicabilidade as
condi¢Bes recomendadas por seus autores. Ainda ndo esta disponivel na literatura
um modelo Unico que reproduza o fenbmeno da disperséo axial em dutos por
completo.

Ao longo dos anos 1940, diversos autores realizaram pesquisas a respeito
da contaminacéo longitudinal de petréleo e derivados, como por exemplo Fowler
& Brown (1943); Birge (1947) e Simth & Sulze (1948). Estas primeiras
investigagbes foram predominantemente empiricas e os autores observaram que
a regido contaminada é funcdo de parametros do sistema como seu volume,
propriedades (densidade e viscosidade) e velocidade do fluido. Observacbes do
escoamento permitiram concluir que o comprimento contaminado era diretamente
proporcional ao comprimento do duto e inversamente proporcional a velocidade
do fluido (ou nimero de Reynolds). Sendo observacdes de natureza empirica,
estas usualmente forneciam informacgdes que eram Uteis apenas para 0s sistemas
em que foram feitas. Contudo, o que havia em comum entre as observacoes foi a
base para que mais tarde outros pesquisadores viessem a conectar estas
informacdes e desenvolver modelos baseado na teoria de difusédo de massa.

Um dos primeiros autores a elaborar uma analise tedrica do fendbmeno de
disperséo axial foi Taylor (1922). O termo disperséo axial se refere a contaminagéo
longitudinal devido aos efeitos convectivos e difusivos, predominantes no
escoamento de bateladas de produtos em oleodutos. Este foi sugerido

amplamente como o fendmeno governante do processo de mistura em interfaces
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em oleodutos. Através de um balanco energético de um escoamento turbulento,
Taylor propds uma equacgdo para determinar o comprimento da regido de mistura
(ou regido de contaminacdo) em funcdo da velocidade do fluido e do coeficiente
de correlagéo da flutuacdo da velocidade turbulenta em um determinado instante
de tempo. A necessidade de estimar o coeficiente de correlacdo da velocidade
dificulta sua aplicacao.

Em 1953, Taylor publicou um trabalho avaliando o aspecto teérico deste
tépico para mistura em escoamentos em regime laminar, seguido por um trabalho
separado em 1954 que analisa o fenbmeno em escoamentos turbulentos. Taylor
(1953; 1954) modelou o fenbmeno como um processo transiente de difusdo, com
o coeficiente de dispersdo estimado através de uma combinagdo de mistura por
difusdo molecular ou turbulenta e conveccéo considerando os perfis de velocidade
inerentes aos dois regimes de escoamento. As andlises de Taylor revelaram que
o coeficiente de dispersdo axial normalizado pelo diametro do duto e velocidade
do escoamento diminui com o numero de Reynolds no regime turbulento ao
contrario do aumento observado no regime laminar. Os conceitos introduzidos por
Taylor serviram de ponto de partida para uma série de trabalhos que analisaram
a disperséo axial.

Devido a essa diferenca no comportamento do coeficiente de disperséo axial
entre os regimes laminar e turbulento, muitos autores se ativeram a tratar os
regimes de escoamento com equacionamentos separados, 0 que implica em uma
descontinuidade no comportamento. Dados experimentais levantados na
literatura, contudo, apresentam um comportamento mais continuo, devido ao fato
da transicdo entre os regimes de escoamento ndo ocorrer em um ndamero de
Reynolds especifico e sim numa faixa.

Investigacdes realizadas apos os trabalhos de Taylor (Aris 1956; Levenspiel,
1958) mostraram que difusividade molecular (ou nimero de Schmidt) também
influencia a dispersdo no regime turbulento. Outros autores questionaram a
validade do perfil de velocidade empregado por Taylor (1954) em seus modelos
(Barkelew et al., 1957; Flint e Eisenklam, 1969; Chatwin,1971; Krantz e Wasan
1974; Maron, 1978; Araujo et al. 2002) assim como a aplicabilidade da analogia
de Reynolds (Sjenitzer 1958; Flint e Eisenklam 1969) a certas situagdes,
sugerindo que um perfil de velocidade mais exato melhoraria as previsdes dos
coeficientes de dispersdo. Tentativas de melhorar a faixa de trabalho do modelo
foram feitas buscando incorporar efeitos de anisotropia no coeficiente de difuséo,
devido a mistura progressiva (Krantz and Wasan, 1974; Araujo et al., 2002;

Ekambara e Joshi, 2003); o que aumenta a complexidade do modelo.
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Austin e Paulfrey (1964) publicaram um dos principais avangos na
investigagdo da dispersao axial. Eles reuniram dados experimentais disponiveis
na literatura sobre dispersdo axial e propuseram determinar o coeficiente de
dispersao axial levando em consideracéo o fato da regido turbulenta ser formada
de trés sub-regides: sub-camada laminar, camada amortecedora e nucleo
turbulento, cada uma com um perfil diferente de velocidade. Procedimento
analogo para determinar as caracteristicas de difusdo foi elaborado mais tarde por
outros autores (Chatwin 1973; Chikwendu e Oijiakor, 1985; Smith, 1987). Como
trabalhos empiricos que obtém valores dos parametros de experimentos,
descrevendo uma variedade de sistemas, estes tém aplicabilidade limitada a
casos especificos.

Patrachari (2012) avalia o desempenho de diversos modelos para o
coeficiente de disperséo, tanto teéricos como experimentais, e explica porque eles
falham em estimar com exatidao o coeficiente de disperséo axial em escoamento
com Reynolds baixos e moderados (< 70,000). O modelo desenvolvido por
Patrachari € baseado no de Taylor (1954) para dispersdo axial turbulenta com
modificagfes que permitem que as equacdes sejam aplicaveis a todos os numeros
de Reynolds do regime turbulento. Seu modelo é baseado na ideia de que a
subcamada viscosa detém papel importante na dispersao axial e que sua analise
pode fornecer perfis de velocidade que levaréo a previsdes melhores para a regido
de mistura.

De acordo com o levantamento bibliografico realizado, o estudo da regido
da mistura na presenca de partidas e paradas foi pouquissimo estudado. Em
2001, Baptista et al. publicaram um artigo especificamente sobre o problema da
mistura em polidutos sob condicdes de partidas e paradas. Este trabalho
apresenta um modelo para estimar o volume de mistura levando em consideracao
a inércia dos fluidos na equacédo de quantidade de movimento linear e considera
que o coeficiente de dispersdo depende da concentracdo. As equacbes que
governam o modelo foram resolvidas de forma desacoplada para a velocidade
média e a concentragdo. A equacao de conservagao de quantidade de movimento
linear é resolvida como um problema de valor inicial com o0 método Runge-Kutta
de quarta ordem. Ja a equacdo de concentracdo € discretizada utilizando
diferencas finitas e resolvida com um método preditor corretor. A avaliacdo do
desempenho do modelo para prever concentragdes em regifes de mistura €
limitada a um oleoduto sob diferentes condicbes operacionais, com 0, 2 e 3
paradas. Os resultados do trabalho mostram que cada parada pode causar até

4% de acréscimo no volume de mistura quando comparados com o volume sem
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paradas. Baptista et al. (2001) também afirmaram que, baseado em suas
simulacdes numéricas, o numero de partidas e paradas tem maior influéncia sobre

0 volume misturado que o tempo ocorrido de cada parada.
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3 Modelo Matematico

Neste capitulo, é apresentada a modelagem matemética empregada para
avaliar o fenébmeno da disperséo axial, através da determinacéo das regides de
mistura na interface entre dois produtos em polidutos.

Conforme explicado no Capitulo 1 e ilustrado na Figura 1.3, o comprimento
de mistura S corresponde a regido onde a concentracdo do produto A varia entre
dois limites pré-definidos (valor de corte) como aceitaveis para considerar cada

produto como “puro”, Ceoree.a € Coorte,, F€SPECtivamente

S = x(CA = Ccorte,A) - x(CA < Ccorte,B) (l)

Uma vez que, em condicdes reais de operacdo, a vazao sofre grandes
variagfes ao longo do tempo, devido a necessidades operacionais como partida
e parada do duto, troca de bombas e mudancga de arranjos de bombas, as anélises
mais simplificadas assumindo regime permanente ndo sdo adequadas. Dessa
forma, torna-se necessario, desenvolver um modelo que permita determinar a
regido de mistura na presenca de vazao variavel ao longo do tempo.

A seguir é descrito o modelo matematico utilizado no presente trabalho para
a determinacdo do comprimento da regido da interface, a partir da distribuicdo de
concentracdo. Ainda neste capitulo, apresenta-se a solucédo particular para o perfil

de concentracao para o caso de velocidade constante.

3.1 Equacionamento

O fenbmeno de dispersdo ocorre ao longo do duto, conforme a interface
percorre 0 comprimento entre base expedidora e recebedora. Comprimentos de
oleodutos tém outra ordem de grandeza quando comparados com comprimentos
de interface. Comprimentos de oleodutos estéo tipicamente da ordem de dezenas
ou centenas de quildbmetros enquanto que comprimentos de interface se
desenvolvem em centenas de metros, conforme ilustrado na Figura 3.1.

A determinacdo da regido da mistura pode ser obtida pela distribuicdo da
concentracao (C;) de um dos produtos i (i = A ou B) ao longo na tubulacéo, definida

como
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C, = PizPa 2
' PB—PA ( )

onde p; é a massa especifica do produto i.

A concentracdo pode ser obtida a partir da equagédo de conservacdo de

massa de uma espécie

2¢;

at+17-|7q-=—|7-]7+mci (3)

ondet é o tempo e Véo operador gradiente. 1 é o vetor velocidade, ]T é o fluxo
difusivo de massa da espécie i em relacdo a velocidade média em massa. e mg;,
¢é a fonte de espécie, devido a por exemplo, mudanca de fase ou reacéo quimica.
O fluxo de difusivo de massa da espécie i em relacdo a mistura pode ser avaliado
com a lei de Fick

— -

J. =-Dc (@)

onde D é o coeficiente de difuséo.

A equacdo para determinar a concentracdo pode ser escrita em
coordenadas cilindricas para um duto circular, considerando simetria angular, e
desprezando fonte/sorvedouro de espécie como

ac; ac; ac; _ 0 ( 6Ci) 10 ( 6Ci)
6t+uxax+ur6r_6x Dax +r6r rDar (5)

onde x e r sdo as coordenadas axial e radial, e u, e u,, S4o 0s componentes de
velocidade nas dire¢des axial e radial, respectivamente.

Uma hipétese que pode ser introduzida consiste em considerar que 0s
diferentes produtos sdo incompressiveis, tendo em vista a ordem de grandeza da

velocidade do som em oleodutos (da ordem de 1km/s).
pA=cte,pB=cte—>l7-l_J)=0 (6)

A hip6tese de incompressibilidade também pode ser aplicada na regido da
interface, pois a ordem de grandeza dos comprimentos de interface (centenas de
metros) € muito menor do que o comprimento dos polidutos (quildmetros).

Uma vez que os polidutos possuem quildmetros de comprimento e diametro
de apenas alguns centimetros, pode-se considerar que 0 escoamento sé possui
um componente de velocidade u,, 0 qual ndo varia axialmente devido a condi¢éo

de incompressibilidade.

—

U=u,T 7)

Esta hip6tese € muito conveniente, pois elimina a necessidade de se resolver as
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equacOes de conservacdo de massa e quantidade de movimento linear para a
determinacgdo da velocidade e presséo.

Visando simplificar ainda mais o problema, pode-se considerar que a
concentracao s6 possui variacdo da direcdo axial e os efeitos de conveccdo e
difusdo dos produtos na dire¢ao radial sdo introduzidos na equacao, através do
coeficiente de dispersdo Kz, com a conveccao axial governada pela velocidade

média na secio transversal u, = U. A equacao resultante toma a seguinte forma

o TU 5 =5 [Ke e

(8)

2, g2 2 [y, 2]

O coeficiente de dispersdo K tipicamente € funcédo do nimero de Reynolds
Re e de Schmidt Sc

Re =22 ©)

v

Sc = (20)

Ole

onde d = 2R é o diametro do duto, v = u/p é a viscosidade cinematica, u e p
correspondem, respectivamente, a viscosidade molecular e massa especifica da
mistura. A viscosidade cinematica da mistura depende das concentracdes e das
viscosidades dos dois produtos A e B (Gambill, 1959)

1

1
1 = =
v3 = Cuu; +Cpu;

B (11)

A massa especifica da mistura pode ser calculada como uma média em

funcdo das concentracdes dos produtos,

p = Caps +Cppp (12)

A partir da hipétese de incompressibilidade, tem-se que a velocidade média
na secdo transversal é igual a velocidade média na entrega do produto na saida
da tubulagdo U. Considerando a velocidade uniforme na segéo transversal, a

velocidade axial u, = u(t) s6 varia com o tempo

u(t)=T , g=% (13)

sendo Q a vazdo volumétrica na saida da tubulacdo e A a area da secao
transversal de escoamento.

A posicao da interface, x,,, existente no interior do dominio de comprimento
L (x,, €[0,L]) corresponde a posi¢cdo do ponto médio da interface, onde as
concentracdes dos dois produtos sdo iguais a 0,5 [C4 (x,t) = Cg(x,t) = 0,5]. A

posicdo da interface, x,,, para cada instante de tempo, pode ser faciimente
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determinada integrando

dxm

Lo (t) logo X = [ u(t)dt’ (14)

R
Produto B \x Produto A

Xm

Y

Figura 3.1 — Ordem de grandeza dos comprimentos envolvidos e referenciais

Para resolver a equacéo (3), Baptista et al. (2001) utilizaram uma mudancga
de referencial através de uma mudanca de varidveis que desloca o centro do
dominio para a posicao da interface (x" = x — x,;,). Definindo esta coordenada de

forma adimensional, tem-se

y=%—1 (15)
onde

Xm 1 pt N 1ar
T :T—zfo u(t")dt (16)

Note que para qualquer instante de tempo, y = 0 corresponde a posi¢ao do centro
da interface. T € a posi¢do adimensional da interface.

Para rescrever a equacao (3) em funcao de y e t, utiliza-se que

oc, _ 0cidt | 2610y

= 17)
at dt odt dy odt
ac; _ aciat  0Ciay
dx T ox dy Ox (18)
sendo
ot _ u dy _ _u
at L at L (19)
ot _ ay _1
ax 0 ax L (20)

7

A equacdo 3 reescrita em funcdo das novas variaveis € apresentada

abaixo:
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ac; a[ ac;

ot~ ayl "ty (21)

onde K; é o coeficiente de dispersdo axial adimensional definido em funcéo da

velocidade média na saida do poliduto e do comprimento do mesmo como

K
K, = L (22)

o]

<

Vale observar que o coeficiente de dispersdo K; € variavel com relacéo ao
tempo (e portanto a 7) e a y, pois depende da difusdo e conveccdo entre os
produtos, da posicao da interface, e da velocidade de bombeamento na saida.

E comum na literatura, apresentar os dados do coeficiente de disperséo axial

adimensionalizado pelo diametro. Define-se, portanto a variavel K.

Ks == (23)

Iy

<

Desse modo, a operacdo de deslocamento de uma interface ao longo do
comprimento do duto se da de 7 = 0 (envio) a T = 1 (recebimento). Este modelo
matematico visa obter a concentracdo de um produto em fung¢é@o de y apoés a
interface x,, ter percorrido o comprimento do duto, L.

Uma limitacdo deste modelo é que se o fluido no oleoduto esté parado, ndo
ocorre difusdo entre as espécies, i.e., o perfil de concentracdo ndo se altera
durante o periodo de parada. Isto ocorre, pois se o fluido no oleoduto esta parado,
U = 0, o coeficiente de difusdo adimensional é infinito, e a posicdo adimensional
da interface T ndo se move. No entanto, verificou-se que esta aproximacdo é
aceitavel, uma vez que a contribuicdo da difusdo molecular quando o fluido no
oleoduto esté parado é desprezivel em relacdo a dispersdo que acontece quando
a interface estd em movimento. Outro efeito que ndo esta sendo modelado é a
dispersao resultante do efeito da gravidade sob fluidos de massa especifica
diferentes. Este efeito acontece em trechos verticais e inclinados.

Para completar a definicdo do modelo é necessario introduzir um modelo

para o coeficiente de disperséo, o que é realizado no préximo capitulo.

3.2 Condic¢des de Contorno e Inicial

Por definicdo, consideramos que o produto “A” é o produto que ja se
encontrava no oleoduto e o produto “B” é o produto que ird deslocar a interface.

Para definir as condi¢cdes de contorno para a equacgéo (21), considera-se
gue longe da posi¢do da interface, o fluxo de massa de uma espécie na outra é

nulo
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ac;

y—>il=>ay

-0 (24)

Como condigao inicial, ttm se uma interface “degrau” em y = 0 quando t =
0, conforme apresentado na equacao (25) e ilustrado na Figura 3.2.

{C(y,r) =C(y<0,7=0)=0

Cy,1)=Cly=0,t=0)=1 (25)

O perfil em degrau utilizado no instante inicial € uma simplificacdo da
condicéo inicial real, que pode ser diferente devido ao procedimento de troca de
tanques. Este procedimento basicamente consiste em trocar o produto que esta
sendo enviado sem parar o oleoduto, aguardando que a valvula do tanque do
produto a ser enviado abra totalmente antes de fechar a valvula do tanque que
estava enviando o produto cuja batelada esta chegando ao fim. Quando ocorrem
manobras de tanque sem parar o oleoduto, estas duram tipicamente 2 minutos (1
minuto para abertura e fechamento de cada valvula). Como consequéncia, o
comprimento da regido de mistura ndo € nulo. Por exemplo, considerando-se a
velocidade tipica de oleodutos de 1m/s, o comprimento inicial da regido de mistura
€ de cerca de 120 metros.

1IIIIIIIIIIIIIIIIIII IIIIIIIIIIIIIIIIIII
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y

o

Figura 3.2 — Condicéo inicial — Interface degrau

3.3 Distribuicdo de Concentragao para uma Interface com
Velocidade Constante

Nesta secdo apresenta-se a determinacdo do comprimento da regido de
mistura S para o caso simplificado de velocidade constante durante todo o

transporte dos produtos, de acordo com o modelo presentado por Taylor (1953,
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1954). Supde-se que os fluidos transportados possuem viscosidades iguais ou
comparaveis. Os fluidos sdo considerados misciveis, e ndo apresentam grandes
diferencas em suas densidades. O comprimento de mistura pode entdo ser obtido,
considerando um coeficiente de dispersdo K; constante ao longo do tempo,
espaco e concentracdo. A equacéo (3) pode ser rescrita como

ac a%c
6_: — AL 6y;1 (26)
Introduzindo uma variavel de similaridade igual a
y an 1 . an 17
n=— logo - = ;| —=—= = (27)
,n' KL - y JT KL T at 2 T
pode-se rescrever a equagao (26) como uma equacao diferencial ordinaria
d?cy ©  dCp
—_— = —_ - — 2
dn? 2 1 dn (28)
Definindo
__dCy 0§ T
=1 = = gyndn (29)

Integrando uma vez, e utilizando a condicdo de contorno de gradiente nulo no

infinito, tem-se

A= exp[-Zn2| 5 2=y (30)
Integrando novamente para determinar a concentracdo, obtém-se

Ca=Cy+C % [lexpl—2z2]dz=C, +C; erf(z) (31)
sendo a definicdo da funcao erro igual a

erf(z) = % [le™ dz (32)

Aplicando-se as condicBes de contorno de que a concentracdo na posicdo da

interface é igual a 0,5 e nula no infinito, pois sé existe o produto B, tem-se
_ y
CA =0,5 [1 —erf (W )] (33)

Considerando que o tempo final t; corresponde ao tempo necessario para o

deslocamento da interface através de toda a tubulagéo, tem-se

L
Lt 25 y Te=1 (34)
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Introduzindo a variavel C.y. 4, coOrrespondente a concentragdo admissivel do
produto A na mistura e definindo S, como comprimento entre o local onde a C, =
Ccorte,a € 0 Mmeio da regido de mistura onde C, = 0,5, tem-se Sy =

Xcorte,A — Xm- De forma analoga, Sg = X;n — Xcorte g € O COMprimento entre o

meio da regido de mistura onde C, =0,5 e o local onde a C4 = Cioreep-
Substituindo estas definicdes na equacéo 33, e lembrando que K, = Kz /(L U),

tem-se

S =2t} Kg*erf1[1 = 2 Cooree,;] parai € {A, B} (35)

O comprimento total da regido da interface pode ser obtido somando os

comprimentos dos dois produtos.
S=S,+ Sz (36)

Calculando S; para diferentes concentragdes C.,,¢. ;, Obtém-se a distribui¢éo
de concentragédo ao longo do comprimento para uma regido de mistura formada
por uma interface que se deslocou com velocidade constante, considerando um

coeficiente de disperséo constante ao longo do tempo e espaco.
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Modelos empiricos para o coeficiente de disperséo, apesar de especificos
para determinadas faixas e sistemas, permitem um bom entendimento do
fendbmeno e dos principais parametros que governam o crescimento da regido de
mistura por dispersdo axial. Usualmente, estes modelos sdo criados a partir de
coeficientes empiricos aplicados aos parametros que governam o fendmeno
através da regressdo de dados experimentais. Tipicamente estes modelos
apresentem o comprimento de mistura em funcdo dos parametros expostos
abaixo:

Comprimento do duto: Quanto maior a distancia percorrida pela interface,
maior sera o comprimento da regido de mistura. Dados experimentais explicitam
gue o crescimento da regido de mistura é uma fung&o néo linear do comprimento,
tipicamente expressa em uma poténcia com coeficiente levantados
experimentalmente.

Diametro do duto: Experimentos para levantamento de dispersdo axial
geralmente séo realizados com uma Unica area transversal, sendo o didmetro uma
grandeza menos comum nos modelos experimentais. Contudo, este comumente
aparece nos modelos de forma indireta, através do numero de Reynolds ou outras
formas como volume do duto.

Numero de Reynolds e regime de escoamento: Estes pardmetros impactam
drasticamente na dispersdo axial, ao caracterizar o escoamento, a turbuléncia
envolvida e o perfil de velocidade. De maneira geral, especialmente em
escoamentos com alto nimero de Reynolds, mais turbuléncia resulta em menos
dispersao axial. O numero de Reynolds aparece tipicamente nos modelos elevado
a um coeficiente empirico, assim como os outros parametros supracitados. Em
alguns modelos, aparece a velocidade do escoamento no lugar do namero de
Reynolds. De uma maneira geral, escoamentos laminares resultam em mais
disperséo axial que turbulentos.

Outros parametros: Além dos 3 parametros discutidos acima, outros fatores
sdo conhecidos por influenciar na dispersdo axial, como as propriedades dos
produtos, o gradiente de presséo, fator de atrito, etc. Alguns modelos levam em

consideracdo parametros secundarios para tentar prever melhor a contaminacao
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na regido da interface, como por exemplo o numero de Schmidt (Krantz e Wasan,
1974). Os dados experimentais disponiveis na literatura revelam que o fator de
atrito e portanto a perda de carga tem papel fundamental na previsdo da mistura
em interfaces. Austin e Palfrey (1964) apontaram a semelhanca entre a
descontinuidade no fator de atrito em funcdo do nimero de Reynolds e a
descontinuidade apresentada na curva do comprimento de mistura versus namero
de Reynolds, atribuindo ao fator de atrito uma possivel explicacdo para esta.
Austin e Palfrey (1964) sugeriram o uso de duas equacgdes separadas para cada
regime, devido a esta descontinuidade observada.

A seguir, alguns modelos selecionados para avaliar o coeficiente de
dispersao séo apresentados. No final deste capitulo, uma analise comparativa de

desempenho dos modelos selecionados é realizada.

4.1 Modelo de Taylor (1953, 1954)

Taylor (1953, 1954) conduziu seu trabalho com analises teéricas separadas
para escoamentos em regime laminar e turbulento e concebeu o parametro que
chamamos de coeficiente de dispersdo axial. De acordo com Taylor, o perfil de
velocidade tem papel fundamental na dispersdo de matéria na direcao axial. No
seu trabalho, o coeficiente de dispersdo axial necessario para determinar o
tamanho da regido de disperséo axial foi obtido através da solu¢édo da equacéao

bi-dimensional de convecc¢ao-difuséo,

aca
ot

by D% = p[E 422 (-2 @7

;61'

onde D é o coeficiente de difusdo molecular entre as espécies. Nesta equacao, a
coordenada axial £ = x — x,,, sSe move com a interface com velocidade U.,t é o
tempo, e r é a coordenada radial. O componente axial de velocidade u, é néo

uniforme na secdo transversal e depende do regime de escoamento. U é a

velocidade média na secéo transversal, A

U:ﬁfA u, dA (38)

4.1.1 Disperséo axial em escoamento laminar

Como perfil de velocidade para o regime laminar, Taylor se utilizou do perfil

de velocidade parabdlico de Hagen-Pousselii na secao transversal.
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r 2
U, = U [1 - (E) ] (39)
onde R éoraiododutoe u, = 2U é avelocidade maxima no centro do duto.
Neste regime, a dispersao longitudinal pode ser considerada como causada
integralmente devido a diferenca de velocidades entre as linhas de corrente. Com
essa hipétese, Taylor resolveu a equacao de convecgdo-difusdo assumindo perfil
de concentragcdo uniforme na secdo transversal. De acordo com Taylor, esta
hip6tese é razoavel quando o comprimento da tubulacao percorrido (L) é grande

o suficiente, de acordo com

L R?
% 3,82D (40)
O coeficiente de disperséo axial resultante de seu modelo é dado por
R%uy?  R?0?
E ™ 1920 ~ 48D (41)

O coeficiente de dispersdo axial adimensional pode ser escrito em funcdo do
numero de Reynolds Re e Schmidt Sc, sendo igual a

ﬁ — Re Sc (42)
ud 192

4.1.2 Dispersao axial em escoamento turbulento

No caso turbulento, Taylor (1954) assumiu um perfil de velocidade
adimensional baseado em dados de experimentos ajustados por uma funcédo

F(r/R), a qual é ilustrada na Figura 4.1. A velocidade adimensional foi

normalizada com relacdo a velocidade maxima no centro do tudo U, e com a

velocidade de atrito u, = +/t,,/p, onde t,, € a tensdo cisalhante exercida pelo

escoamento turbulento na parede do duto. A velocidade é definida como

Lok o F (1) 43)

Ur R

Taylor propbs estimar a velocidade de atrito, utilizando o fator de atrito de

Fanning f, considerando que a tensédo cisalhante na parede por ser estimada de

1 —_—
acordo com 1, = EprZ’ logo

u, =0 \/é (44)
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i3
-

Q
101

Figura 4.1 — Valores de F(r/R) assumidos por Taylor para o perfil de velocidade

turbulento

Considerando que a analogia de Reynolds é valida e que os fenbmenos de
transferéncia de quantidade de movimento e massa séo analogos, Taylor obteve

a seguinte expressao para o coeficiente de disperséo axial turbulento

Kg

=2 =357 N (45)

Os resultados de Taylor para estimativas de dispersdo, utilizando as
equacgles 41 e 45 sdo capazes de prever as tendéncias gerais do fenémeno.
Contudo, falham ao prever resultados experimentais apresentados na literatura,
conforme apontado na Figura 4.2. Austin e Palfrey (1964) mostraram, através de
analise quantitativa da expressdo de Taylor para o coeficiente de dispersdo
turbulento, que suas previsdes se encontram ordens de grandeza abaixo dos
valores experimentais medidos para escoamento de baixo Reynolds (<5000).
Comparacgfes similares mostram melhores resultados para altos Reynolds
(>100000).
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Figura 4.2 — Desempenho da equacéo de Taylor para disperséo turbulenta
(Adaptado de Patrachari, 2012)

Outros autores avaliaram experimentalmente as expressbes de Taylor e
sugeriram melhorias levando em considera¢cdo o niamero de Schmidt, uma vez
que a premissa de Taylor de assumir a analogia de Reynolds para massa e
guantidade de movimento s0 € valida para Schmidt igual a 1. Estas contribuicdes
incluiram o coeficiente de dispersdo molecular e sugeriram modelos mais eficazes
para escoamentos turbulentos de baixo Reynolds.

Para escoamentos com numero de Schmidt maior que 1, o que é o0 caso
para liquidos, o efeito da difusividade molecular pode ser considerado desprezivel
em escoamentos turbulentos de alto Reynolds, conforme demonstrado por
autores como Levenspiel (1958) e Flint e Eisenklam (1969; 1970). Diversos
pesquisadores (Flint e Eisenklam 1969; Krantz e Wasan 1974; Rachid, Araujo et
al. 2002) sugeriram que o uso do perfil empirico de velocidade e de um coeficiente
de difuséo independente da concentracéo podem ser as razbes para as falhas em

suas previsoes.

4.2 Correlacédo de Levenspiel (1958)

Levenspiel apresenta em seu trabalho de 1958 uma anélise dimensional do
coeficiente de disperséo axial para escoamentos laminares e turbulentos, tendo
em vista o trabalho de Taylor, (1954). Levenspiel apresenta uma comparacao dos
dados disponiveis na literatura da época com as correlacdes de Taylor. Estes
dados experimentais sdo provenientes de diversos autores que utilizaram dutos

de até 40” e fluidos como agua, gasolina, querosene e petrdleo. Os pontos
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reunidos por Levenspiel para o coeficiente de dispersdo axial contém variacdes
de um fator de 300 no didmetro e de 1000 no nimero de Schmidt, e mesmo assim
apresentam uma coeréncia que permite estabelecer uma correlacdo e validar a
teoria de que o coeficiente de disperséo axial caracteriza 0 processo de mistura
em escoamento em dutos.

A partir do conjunto de dados experimentais levantados, uma curva de
tendéncia do coeficiente de dispersdo axial adimensional foi ajustada por

Levenspiel em fun¢céo de Reynolds de acordo com

Kg

. = e? (46)

onde,

w = 0,00623824 n* — 0,31367567> + 5,888583n% — 48,99093 n + 151,22935 (47)
e

n = In(Re) (48)

Os dados experimentais sdo comparados por Levenspiel na Figura 4.3 com
o0 coeficiente de dispersdo turbulento, proposto por Taylor, equacado (45),
utilizando um valor de fator de atrito para tubo comercial. Nesta mesma figura, a
curva de tendéncia dos dados experimentais também foi incluida. Observa-se
claramente a forte dependéncia do coeficiente de dispersao axial adimensional
com o numero de Reynolds. Pode ser observado também na Figura 4.3 que
Levenspiel considera a correlagcdo de Taylor para o regime laminar (equagao 41)
até Re=2300, apresentada neste gréfico para os valores de Schmidt 0,1; 1 e 10.
A curva ajustada coincide com a correlagdo de Taylor (1954) para escoamentos
em regime turbulento de alto Reynolds.

Levenspiel apontou em suas conclusdes a necessidade de se realizar mais
experimentos na faixa turbulenta para diminuir a incerteza das correlacdes
propostas e para determinar uma possivel contribuicdo do nimero de Schmidt
para a dispersdo em escoamentos turbulentos de baixo Reynolds. Estas

recomendacdes viriam a ser seguidas por trabalhos seguintes na area.
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Figura 4.3 — Coeficiente de dispersao axiai em funcdo do nimero de Reynolds
(Levenspiel, 1958)

4.3 Correlacédo de Austin e Palfrey (1964)

O modelo empirico proposto por Austin e Palfrey em 1964 para estimar o
comprimento da regido de mistura € conhecido como um dos modelos mais
robustos disponiveis na literatura. Estes autores basearam seu modelo na anélise
de um extenso banco de dados contemplando escalas variadas, dados
experimentais e de campo, apresentando assim previsdes para uma grande faixa
de condig0es.

Austin e Palfrey embasaram seu modelo empirico na semelhanca
observada por eles entre as equacfes de comprimento da regido de mistura e as
equacbes de espessura da subcamada viscosa.

Austin e Palfrey identificaram duas curvas de dispersao distintas para
nameros de Reynolds no regime turbulento, conforme apresentado na Figura 4.4
e na Figura 4.5. A primeira regido, corresponde a nimeros de Reynolds menores
que um Reynolds critico e apresenta uma forte dependéncia com o nimero de
Reynolds tanto do comprimento adimensional da regido de mistura (Figura 4.4)
como do coeficiente de disperséo, Figura 4.5. Em ambas as figuras, pode-se

observar uma inclinagdo maior das curvas dessas grandezas do que na segunda
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regido, correspondente a Reynolds mais altos. Baseado nessa observacgéo, os
autores propuseram a existéncia de dois mecanismos distintos atuando no regime

turbulento e sugeriram a dispersao viscosa como um deles.
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Figura 4.4 — Comprimento adimensional da regido de mistura por Nimero de
Reynolds para dutos de 2” e 8”. Adaptado de Austin e Palfrey (1964)
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Figura 4.5 — Correlacéo entre coeficiente de dispersédo e nimero de Reynolds para

diferentes didmetros. Austin e Palfrey (1964)

No modelo de Austin e Palfrey, o comprimento da regido de mistura é dado

por duas equacdes separadas por um namero de Reynolds critico, definido por
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Re, = 10 000 e152Vd (49)
Re > Re, S=18420+dL Re %%121Vd (50)
Re < Re, S =11,75Vd L Re ! (51)

onde d e L devem ser definidos em metros.

Outra observacdo importante feita por Austin e Palfrey (1964) foi que o
namero de Schmidt do fluido tem influéncia pequena na disperséo axial a partir de
Reynolds > 100,000.

O modelo de Austin e Palfrey exposto acima calcula o comprimento da
regido de mistura, considerando como condi¢es de contorno as posi¢des onde a
concentracao de corte de um produto no outro estd em 1% e 99% e resolvendo a
equacao 26 para o caso especifico de velocidade constante, conforme
apresentado no Capitulo 3, no item 3.3.

O coeficiente de disperséo efetivo adimensional sugerido por Austin e
Palfrey (1964) para o regime turbulento também depende do Reynolds critico

sendo definido como

ZE = (7,84 X 10°) e242/d Re=18 Re < Re, (52)
%: (3,188) Re~02 Re > Re, (53)

4.4 Correlagcédo de Krantz e Wasan (1974)

O trabalho de Krantz e Wasan (1974) também utiliza dados experimentais
de outros autores e correlaciona seus dados baseado numa teoria mais
acurada para a determinacgdo do coeficiente de dispersdo baseado nos perfis
de velocidade média e da difusividade turbulenta. Estes autores sugeriram um
modelo no qual o coeficiente de dispersédo, além do namero de Reynolds,
depende também do nimero de Schimdt dos fluidos, conforme apresentado na
Figura 4.6, onde aparecem 3 curvas, correspondentes a Schmidt 10, 100 e
1000.

Assumindo a seguinte dependéncia entre o coeficiente de dispersao e o

namero de Reynolds,
Ke _ B
= = aRe (54)

Baptista et al. (2001) ajustaram os dados apresentados por Krantz e Wasan (1974)

para o coeficiente de dispersdo com o numero de Reynolds, o qual deve ser
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calculado utilizando a viscosidade média da mistura, equacéo (11). Os parametros
a e p sdo apresentados na Tabela 4.1 para numeros de Schimdt iguais a 100 e
1000, para 2 x 10° < Re <1 x 10°.

| T 1 | I

—S¢c = 1000

S¢=100

{Sc-100
SC"O.?

T TTTT] ™ T T 1

ALLEN 8 TAYLOR
FOWLER 8 BROWN
HULL & KENT
KENNY 8 THWAITES
KOHL 8 NEWACHECK
SMITH 8 SCHULZE
TAYLOR
KRANTZ 8 WASAN
== TICHACEK, BARKELEW, 8
BARON
== v TAYLOR

e Cce0p

2 | ll,LlL_ T L_L.LI_Ll[J

C:'|>~':
[
T T 717111‘ S | T 17T TT7I

Figura 4.6 — Coeficiente de dispersdo axial em funcao do niumero de Reynolds
(Krantz e Wasan, 1974)

Tabela 4.1 — Coeficientes da equagéo para o célculo do coeficiente de dispersao

. , Schmidt=100 Schmidt=1000
Faixa de numero de
Reynolds “ p; o 8
2%X10% <Re<1x10% 1,53 x 10° -1,335 5,28 x 10° —-1,431
1% 10* < Re < 2 x 10% 8,81 x 103 —1,025 6,76 X 10* —1,208
2X10* < Re < 4 x 10* 1,08 x 1072 —0,6318 1,57 x 103 —0,8275
4x10*<Re<1x10° 5,97 x 10° -0,3107 1,96 x 10t —0,4138
1x 105 < Re <1x10° 8,03x 101 | —0,1364 | 8,03 x 107! —-0,1364

No trabalho desenvolvido por Baptista et al. (2001), o modelo de Taylor
(1953) para regime laminar (Re < 1000) foi utilizado. Visando uma transi¢cdo suave
para o coeficiente de dispersao entre os regimes de escoamento, Baptista et al.
(2001) sugeriram utilizar os parametros « e p ajustados para uma regido de
transicdo do escoamento, 103 < Re < 2 x 103.

Os parametros a e g obtidos no presente trabalho para uma transicdo suave

entre o0 regime laminar e turbulento, sdo apresentados na Tabela 4.2. Para
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Schmidt = 1000, estes foram diferentes sensivelmente diferentes dos
apresentados por Baptista et al.(2001).

Tabela 4.2 — Coeficientes da equacgédo para o célculo do coeficiente de dispersao

na regido de transicéo

. , Schmidt=100 Schmidt=1000
Faixa de niumero de

Reynolds

a B a B

1x103><Re<2x10% | 1,086 x 10?2 | —6,440 | 6,340 x 103° | —9,025

4.5 Modelos “Scraper wash-off” de Udoetok e Nguyen (2009) e
Patrachari (2012)

Este tipo de modelo empirico foi desenvolvido visando confirmar a
dependéncia da dispersdo axial com a espessura da subcamada viscosa. Seu
desenvolvimento é baseado na premissa de que toda mistura na direcdo axial &
causada apenas pelo efeito da frag&o do fluido mais préximo da parede se mover
mais lentamente que da regido central do duto.

Udoetok e Nguyen (2009) propuseram um modelo para estimar o volume de
mistura baseado na modelagem da interface como um disco concéntrico, similar
a um pig de separacao.

Assumindo um perfil de velocidade no regime turbulento, de acordo com a
lei de poténcia 1/n, (Potter e Wiggert 2002)

u r\ /n
o (1-0) ™ (55)

Ug R

obtém-se um perfil praticamente uniforme na regido central do oleoduto.

A velocidade média pode ser relacionada com a velocidade maxima através de

2n,,2

U= (ny+1)(2ny+1) Uo (56)

Conforme indicado por Udoetok e Nguyen (2009), o expoente da lei de poténcia

deve ser avaliado de acordo com

Ny = (57)

S

sendo que, Udoetok e Nguyen (2009) recomendam a correlacdo explicita de

Haaland (1983) para determinar o fator de atrito a ser utilizado.

g/ 111 -2
f= {1,8 10g10 [(3—5) +R—'e]} (58)
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De modo a estimar o volume de mistura, é assumido que a turbuléncia cria
um pig imaginario do tipo disco, concéntrico ao duto na interface mais a frente,
como ilustrado na Figura 4.7. O raio r’ do pig imaginario do tipo disco depende

das condicBes de fluxo e aumenta com o numero de Reynolds.

.j A A T
V. ; Product B . Mix 1Y Product A
| .2 o]

Figura 4.7 — Perfil de velocidade turbulento (A) e mistura atras de pig de disco

imaginério (B) (Udoetok e Nguyen, 2009)

Como ' < R, a parcela lenta do produto a frente, préxima das paredes, fica
para tras do pig disco imaginario em mistura turbulenta com o produto de tras. O
volume de mistura pode entdo ser estimado como sendo o produto da area livre
de escoamento (entre a extremidade o pig e a parede) e o comprimento do duto.

O raio do pig disco imaginario é encontrado considerando que a velocidade
em sua extremidade é uma fragdo da velocidade média, onde F;, ¢ uma constante
a ser determinada experimentalmente.

u, (r)=F,U (59)

Combinando as equacdes 55, 56 e 59, pode se obter o raio do pig.

r’=R [1 ~ (R, L)nu] (60)

(ny+1)(2ny+1)

A razéo da area ndo empurrada pelo pig disco imaginario é dada por:

2
A R -mr” r\2 2n,,? M oy
A~ mrRz 1- (E) =1- [1 - ((nu+1)(2nu+1)) o ] (61)
Logo o volume de mistura é V= A "L. Como ja haviamos definido que o volume de

mistura € igual a V= SA, o comprimento de mistura € pela equacao abaixo:

_ 2n,? M nu2
5= (1 [1- i) ] ) ©2)

Os autores obtiveram o valor de F, através de dados reais fornecidos pela
companhia Colonial Pipeline Co como F,= 0,585. Como rugosidade absoluta para
o calculo do fator de atrito, utilizaram ¢ = 0,000025m e a expressdo de Haaland
(1983).

A partir da equacédo 62, deduzida por Udoetok e Nguyen (2009), é possivel
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obter um coeficiente de dispersdo adimensional realizando o procedimento
inverso daquele realizado anteriormente para calcular o comprimento da regido

de mistura a partir do coeficiente de disperséo (item 3.3).

2 \"u 2
2E = 0,023 (%) [1 - (1 - (%) ) ] (63)
Patrachari (2012) desenvolveu conceito semelhante e o chamou de “scraper
wash-off” (raspador de lavagem em traducdéo livre), porém utilizou o conceito de
espessura da subcamada viscosa 4, (do fluido de menor viscosidade) para
determinar a fracdo da &rea transversal do duto responsavel pela mistura, V=
A'L = [rR? — (R — §,)%] L. Logo, o comprimento de mistura pode ser obtido a

partir de
2
S=2[1—(1—%)]L (64)

onde o fator 2 que aparece na equagdo acima tem origem na premissa de
contaminacao simétrica entre os 2 produtos misturados. Apesar desta premissa
ser utilizada por diversos modelos mais simples da literatura, muitos autores
observaram a dependéncia da dispersdo axial em relacdo as propriedades
individuais de cada produto, gerando, portanto, assimetria no perfil de
concentracao ao longo do comprimento ou volume.

Dentre as diversas aproximacgdes disponiveis na literatura para obter a
espessura da subcamada viscosa, &,,. Patrachari utilizou a seguinte expressao,
sugerida por Schlichting and Gersten (2000)

o) — 122 In(Re)

E Re-G{In(Re)} e

sendo G funcéo do nimero de Reynolds de acordo com a equac¢ao a seguir:
A A
S+2n () -a=4 (66)

sendo 4 = 2 1In(Re) e A= —0,17 para tubos lisos. As equagfes acima sdo validas
para escoamentos em regime turbulento com 2300 < Re < 107.

Patrachari (2012) comparou sua formulagdo com a de Udoetok e Nguyen
(2009), que utiliza um coeficiente empirico, para estimar a espessura da regido
anular em torno do pig disco imaginario. No modelo de Udoetok e Nguyen (2009),
o raio do pig, corresponde a posi¢do radial onde a velocidade local é 58,5% da
velocidade no centro do duto. Patrachari (2012) comentou que esta posicéo radial

encontra-se na vizinhanga da posicdo radial que determina a subcamada viscosa.
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Os dois modelos de “scraper wash-off’ apresentados nesta secdo, de
Udoetok e Nguyen (2009) e Patrachari (2012), determinam o comprimento de
mistura como uma funcdo linear do comprimento percorrido pela interface.
Contudo, este comportamento ndo € observado nos dados disponiveis na
literatura, gerando assim previsdes erradas com desvios da ordem de 1000%
(Patrachari, 2012), principalmente para longos comprimentos e Reynolds
turbulento intermediérios e baixos (Re < 15 000).

Patrachari (2012) entdo sugeriu uma modificacdo no modelo, introduzindo
uma dependéncia no nimero de Reynolds, para escoamento com nimero de
Reynolds acima de um valor critico, Re.,-. O nUmero de Reynolds critico foi definido
baseado em uma mistura 50-50 dos dois fluidos envolvidos, sendo igual a Re., =
10°. A partir das comparagbes das previsdes do modelo com os dados da
literatura, introduziu um expoente empirico k ao comprimento percorrido pela

interface. O comprimento de mistura pode entdo ser obtido com

2
S=2[1—(1—%)]-Lk (67)
sendo k

_ U In(Rejepe) _
k=09 [; W], Releve < Recr =10° (68)

onde 0,9 é um fator empirico e a razao entre velocidades pode ser calculada pela
equacao 56. Re;.,. € 0 numero de Reynolds calculado com as propriedades do

liquido mais leve, menos viscoso,

Ud
Rejepe = — (69)

Vleve

Patrachari (2012) observou que este modelo apresenta resultados razoaveis
com Reynolds maiores que 20 000. Contudo, subestima o comprimento de mistura
para escoamentos com Reynolds abaixo deste valor. Na Figura 4.8 € apresentada
uma comparagdo entre o modelo para o expoente k e dados experimentais.
Observa-se que apesar de um grande numero de dados apresentar desvios
inferiores a 5%, diversos subconjuntos, que correspondem a numeros de
Reynolds mais baixos, apresenta desvia bem maior.

O modelo desenvolvido por Patrachari exposto nas equacbes 67 e 68
representa uma evolugdo clara quando comparado com os outros modelos do tipo
“Scraper wash-off’ como o de Udoetok e Nguyen (2009). Contudo, este modelo é
ainda considerado ndo confiavel, ja que uma incerteza de 5% na previsdo do

expoente k pode resultar em uma incerteza de 50% ou até 100% na previsao do
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comprimento de mistura (Patrachari, 2012). Este problema se intensifica para
aplicacdes em que se pretende estimar o comprimento contaminado em dutos de
grande comprimento, muito comuns na industria de transporte de petroleo e
derivados. Patrachari (2012) estima que a média absoluta do desvio deste modelo

é da ordem de 30%.

1 T
0.9 +
.J'.I.
xr
. - . - .
08 et ke
a L 'y .
.E + . - - -‘f‘ .
En_? - *
0.6
& 1:1 Line
e 5% Deviation
0.5 M B

0.3 0.6 0.7 0.8 0.3 1

Experimental- k

Figura 4.8 — Comparacédo entre k experimental e previsto pela equacéo 68
(Patrachari, 2012)

4.6 Correlacdo Teorica de Patrachari (2012)

Patrachari (2012) sugeriu uma teoria para explicar os desvios das previsées
de Taylor (1954) para escoamentos turbulentos de baixos Reynolds, os quais sdo
claramente visiveis na Figura 4.2. Ele apontou que Taylor ndo levou em
consideracédo os efeitos viscosos perto da regido da parede, 0s quais para essa
faixa de nimero de Reynolds passam a ser significativos. Austin e Palfrey (1964)
ja haviam sugerido a importancia de considerar efeitos viscosos perto da regido
da parede, inclusive apontando que o modelo de Taylor (1954) s6 seria valido para
Reynolds > 20 000 e fluidos com nimero de Schmidt igual a 1. Patrachari elaborou
um modelo baseado nos de Taylor (1953, 1954) acrescentando o efeito da
subcamada viscosa no coeficiente de disperséo axial.

Patrachari (2012) comenta que as observacgfes de Austin e Palfrey (1964)
podem ser justificadas atraveés do efeito da camada subcamada viscosa. Em um
escoamento laminar totalmente desenvolvido, a subcamada viscosa compreende
toda a secao transversal do duto. Isso muda conforme o escoamento entra na

faixa de transigéo e turbuléncia. A espessura da subcamada viscosa diminui como
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funcdo hiperbdlica de Reynolds desde o didmetro do duto tendendo
assintoticamente a zero quando Reynolds vai a infinito. Patrachari sugeriu que
este fendbmeno é muito similar as observagdes de Austin e Palfrey (1964) para
dispersao axial e que portanto poderia ser um fator determinante para a estimativa
da dispersao axial.

O modelo proposto entdo por Patrachari, (2012) para combinar as
contribuicBes viscosas e turbulentas observadas por Taylor, (1954) foi inspirado na
distribuico de tensdes de cisalhamento observadas em uma sec¢ao transversal em
um escoamento turbulento e também na perda de carga proposta por Darcy e
estendida por Forcheimer e mais tarde por Ergun (1952) para escoamento
turbulento. A tenséo cisalhante de um escoamento turbulento pode ser dividida em
duas parcelas: tenséo cisalhante laminar ou de efeitos viscosos e; tensao cisalhante
devido a turbuléncia. Conforme ilustrado na Figura 4.9, os efeitos viscosos
constituem a totalidade da tenséo cisalhante na parede e sua contribuigcdo diminui
rapidamente em diregdo ao centro do escoamento. Por outro lado, a contribuicdo
dos efeitos turbulentos vai de zero na parede até seu maximo no centro do tubo.
Assim, a tenséo cisalhante de um escoamento depende das contribuicdes viscosas
e também turbulentas. Isso é amplamente aceito na literatura e foi confirmado

através de diversas investigagdes experimentais (Pope, 2000).

1T~. e Viscoso L —
: — — Turbulento 1 —_——
0.8 [ Total 0.8 e -
06 4% 206 -
& i & 4
F04 4} 0.4 /
: /
02 = 02
. /T
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0 02 04 06 08 1 D 10 yr = wyp I 5O
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Figura 4.9 — Perfis de contribuicdo para a tenséo cisalhante dos efeitos viscosos e

turbulentos (adaptado de Pope, 2000)

Os efeitos viscosos terdo mais contribuicdo para a dispersdo axial em
escoamentos turbulentos de baixo Reynolds quando comparados com
escoamentos de alto Reynolds. Isso vai ao encontro das observacdes
experimentais levantadas por autores como Levenspiel, (1958) e Austin e Palfrey,
(1964). Ergun, (1952) propbs o conceito de estimar os coeficientes na equacao de
Darcy-Forchheimer considerando as contribuicdbes dos efeitos viscosos e

turbulentos no sistema.
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Patrachari, (2012) introduziu as contribuicdes viscosas e turbulentas ao
coeficiente de disperséo fazendo uma analogia com o trabalho de Ergun, (1952)
para perda de carga. De maneira analoga, o coeficiente de dispersdo axial efetivo

pode ser determinado como:

KE = (1 - aé‘)KV + aé‘KT (70)

7

Na equacdo acima, as € 0 parametro que representa a contribuicdo do
coeficiente de disperséo turbulento (K;) no coeficiente de disperséo axial efetivo
(Kg). O valor de as é determinado através da frac@o da area do escoamento onde
os efeitos viscosos contribuem significativamente para a disperséo. O coeficiente
de dispersdo laminar de Taylor (equagdo 41) € usado para representar as
contribuicdes viscosas, enquanto que o coeficiente de dispersao turbulento de
Taylor (equacao 45) é usado para a parcela turbulenta da disperséo.

R%*uy? _ R%U?

192D ~ 48D (71)

KV=

Ky = 3,57 dU\/f (72)

A regido viscosa de um escoamento turbulento ocupa um espaco anular que
vai da parede do tubo até uma determinada espessura do escoamento. A
espessura adimensional da subcamada viscosa em unidade de parede (ygv) é
igual a 5 (Pope 2000). A partir deste valor a espessura da camada limite pode ser

calculada como

+

5, = 2 (73)

sendo a fragdo da &rea ag igual a

as =2 =[1-2 (74)
™ 4y R

No entanto, a area transversal determinada considerando ygv =5 néo
necessariamente cobre a regido toda onde os efeitos viscosos sdo consideraveis.
E comumente aceito que os esforcos turbulentos e viscosos tém contribuicéo
equivalente até a distancia da parede igual a ygv = 12, sendo que as contribui¢cdes
viscosas estdo presentes até valores de y* mais altos de 30 até 50 (Pope, 2000).
Portanto, o valor de ygv = 30, é o valor geralmente aceito para a espessura da
camada, e foi o selecionado para o modelo (Pope 2000).

A equacdo de Taylor para K, é baseada no perfil de velocidade laminar

parabdlico reinante ao longo de toda a seccdo transversal. Essa expressao
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precisa ser modificada para ser utilizada para calcular a dispersdo somente na
regido da sub camada viscosa da secc¢do transversal. Dessa forma, assumindo
que a velocidade méxima a ser utilizada na correlacdo, corresponde a velocidade

reinante na borda da camada viscosa ug, quando ygv = 30, o coeficiente de

disperséo viscoso passa a ser

_ R?ug?

Ky = 192D (75)

Um valor aproximado para esta velocidade pode ser calculado usando a lei de
poténcia (1/n,) de Prandtl para o perfil de velocidade (cuja definicdo em funcgéo
do fator de atrito ja foi apresentada na equagéo 57).

5,,) Y,

Us = U, (; (76)

A equacéo 75 descreve o coeficiente de dispersdo para um escoamento de
velocidade us em um duto de diametro 2R. Essa equacéao superestima o valor da
contribuicdo viscosa ao coeficiente de disperséo e precisa portanto ser corrigida
para representar corretamente a dispersao na regido anular. Isso pode ser feito
corrigindo a velocidade da equacédo 75 usando uma raz&o do Reynolds do limite
da subcamada viscosa com o Reynolds geral conforme apontado por Patrachari,
(2012).

Uscorr _ us Res (77)
Ug u, Reg

onde Res € niUmero de Reynolds baseado na espessura da subcamada viscosa e

Re,; € o numero de Reynolds normal baseado no diametro do duto.

u Usus
S.corr _ Us i v (78)
Uy u, ud

Manipulando a equacao 78 em conjunto com as equacdes 56 e 76 podemos

obter a expressao mais conveniente para ug corr-

Uscorr _ 1( (utD@nutD\? (8)\ iy
( ) (%) (79)

g 2 21,2 R

Assim, a equacao 75 pode ser reescrita substituindo a velocidade corrigida

encontrada acima para a forma final do coeficiente de disperséo devido a efeitos

ViSCOSOS.

_ R2u6,corr2
Ky = 192D (80)

A expressao de Taylor para o coeficiente de dispersdo em escoamentos
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turbulentos pode ser usada em sua forma original, conforme apresentado na
equacédo 45 com o fator de atrito calculado usando a expressdo de Swamee-Jain
(1976),

2
£ =025/(logo (55 + 225) ) (81)

O uso do diametro da tubulagéo para avaliar a dispersao turbulenta poderia
ser apontado como motivo, apresentada na equacéo (81) para esta expressao
superestimar as contribuicdes turbulentas para a dispersao. Contudo, essa
diferenca entre o diametro do duto e o didmetro da parte turbulenta pode ser
considerada desprezivel considerando que a espessura da regido viscosa 6§, €
muito menor do que o didmetro. A expressao final para o coeficiente de disperséo

axial adimensional e dada abaixo:

Kg _ (1-as) as
gd ~  Ud Ky + ud Ky (82)

A Figura 4.10 ilustra a contribuicdo das duas parcelas da equac¢éo acima em
funcdo do nimero Reynolds de uma mistura 50-50 por volume dos fluidos que
formam a interface.

Analisando a Figura 4.10, observa-se que na regido de baixo Reynolds
(2300 < Re < 10000), a parcela da disperséao viscosa constitui praticamente a
totalidade do coeficiente de dispersédo efetivo. Conforme Reynolds aumenta, a
magnitude da contribuicdo do termo viscoso diminui gradualmente. Em altos
Reynolds, o termo da dispersao turbulenta aumenta, até constituir a totalidade do
coeficiente de dispersao axial, quando Reynolds esta na ordem de 100.000.

Patrachari (2012) conduziu uma andlise comparando as previsdes de seu
modelo de dispersdo com os dados disponiveis na literatura, para o comprimento
da regido da mistura. Para determinar este comprimento, Patrachari utilizou o
coeficiente de dispersédo que prop6s para resolver a equacédo 26 e determinou os
comprimentos de regido de mistura de acordo com as linhas de corte
estabelecidas nos experimentos disponiveis na literatura.

Segundo Patrachari (2012), o novo modelo desenvolvido por ele, prevé a
disperséo axial muito melhor do que o modelo original de Taylor (1954) em baixos
Reynolds e seu desempenho pode ser comparada ao de Austin e Palfrey (equacbes
49, 50 e 51). Patrachari (2012) concluiu também ao longo de sua compara¢édo com
dados disponiveis na literatura que a diferenciacao feita por Austin e Palfrey pelo
didmetro do duto estava incorreta. O modelo de Patrachari (2012) se mostrou

robusto para prever a dispersdo axial com poucos desvios quando comparado com
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dados abrangendo uma variedade de nimero de Reynolds (da ordem de 3000 a
100,000) e didmetros diferentes (0,375” a 40”).

100

10 \
T 1 N
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~ Y
UURRRRTES N b._.‘.; ,,,,,,,,
0.1 .
. .
0.01 —
» Y
® h
0.001 - e o . .
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Reynolds
= = —VMiscoso e Turbulento Efetivo

Figura 4.10 — Contribui¢des viscosas e turbulentas ao coeficiente de disperséo

axial efetivo adimensional (adaptado de Patrachari, 2012)

4.7 Avaliacao das Correlacdes para Diferentes Regimes de
Escoamento

Como mostrado nas seccdes anteriores deste capitulo, existem diversas
correlagbes para a determinacdo do coeficiente de dispersdo axial. Na presente
secdo, uma andlise preliminar do comportamento destas correlagbes é
apresentada de forma a selecionar as correlacbes a serem utilizadas com o
modelo desenvolvido neste trabalho. Incialmente investiga-se influéncia do
namero de Schmidt no coeficiente de dispersdo, e a seguir apresenta-se uma
andlise comparativa entre as diferentes correlacoes.

Uma operacao real de um oleoduto compreende vazdes que vao de zero até
as vazoes operacionais normais, resultando em velocidades que vao de zero até
valores da ordem de grandeza de 1 m/s. Oleodutos que transportam produtos
derivados claros de petréleo tém interesse especial para este trabalho, ja que sdo
0s dutos que mais sdo impactados pelo fenbmeno da dispersdo axial. Estes
combustiveis tém especificacbes bem delimitadas e a mistura ao longo de dutos
causa prejuizos e requer cuidados operacionais para evitar contaminacdes de
tanques. Estes produtos apresentam valores médios com poucos desvios quanto
a massa especifica e viscosidade, que sao as caracteristicas fisico-quimicas que

influenciardo na dispersao axial. Tipicamente sua massa especifica esta na faixa
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entre 700 e 900 kg/m?3 e sua viscosidade dindmica a 20 °C entre de 0,4 cP a 9 cP.
Ao calcular estes valores, observamos que 0s numeros de Reynolds envolvidos
em um mesmo escoamento (com diferentes vazdes) passam desde o regime
laminar, até o regime turbulento de alto Reynolds.

Diante do exposto no paragrafo anterior, investigou-se o desempenho dos
coeficientes de dispersdo axial para toda a faixa de nimero de Reynolds
encontrado nas aplicacfes praticas. Os limites de cada regime de escoamento
foram determinados considerando os estudos anteriores de Fowler e Brown
(1943) que demonstraram que a transi¢cao para o regime turbulento no fendmeno
da disperséo axial acontece préximo do nimero de Reynolds 2300 e de Baptista
et al. (2001) que consideraram uma regido de transicdo entre Reynolds 1000 a
2300. Dessa forma, abaixo de Reynolds 1000 foi considerado o escoamento
laminar puro.

A maior parte dos trabalhos disponiveis na literatura visa estabelecer
correlagdes para o coeficiente de disperséo axial em regimes turbulentos. Para o
regime laminar, a literatura recomenda ainda o modelo tradicional de Taylor
(1953). Para o regime de transicdo entre o escoamento laminar e turbulento, foi
desenvolvida neste trabalho uma metodologia que permite uma transicdo suave
entre os valores de K entre os regimes laminar e turbulento, considerando os
valores do coeficiente de disperséao calculados para Reynolds 1000 (Taylor, 1953)
e 2300 (para cada correlagdo). Considerando a seguinte relacdo entre o

coeficiente de dispersdo axial e o numero de Reynolds
Kz = a Ref (83)

Os coeficientes a e f podem ser determinados aplicando as correlagbes para

regime laminar para Re=1000 e turbulento para Re=2300.
Kia1000 = @ 1000P (84)
K1y,2300 = @ 2300° (85)

resultando em

Kia,
ﬁ _ ln( Laso00 KTu,2300) (86)
n(1099/;540)
_ Kra,1000
@ = T000F (87)

A Tabela 4.3 resume as correlacdes selecionadas para serem investigadas
de forma a abranger todas as faixas de numero de Reynolds.

Para as correlacbes que sdo funcdo do fator de atrito, foi utilizada a
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expressao explicita de Swamee-Jain (1976), apresentada na equacéo 81.

Tabela 4.3 — Correlagbes para o coeficiente de disperséo axial implementadas por

regime de escoamento

Laminar Transicao Turbulento
Re < 1000 Re >1000 Re > 2300
Kr € K
K = = K = =
7 Ud Re < 2300 S Ud
Taylor, (1954) 3,57./f
Levenspiel, (1958) e ; w(Re)

Austin e Palfrey, (1964)

Taylor (1953) Re < Re, Re > Re,
a0 a Ref 7,84 x 106 e242VdRe~18 3,188 Re™%?
192D Krantz e Wasan, (1974) a Ref

Udoetok e Nguyen, (2009)

0,023 L 1-(1 0,585 x 2n,2  \™ 2

Patrachari, (2012) Kz = (1 — as)Ky + asKr

4.7.1 Correlacdes selecionadas

De acordo com o apresentado nas secdes anteriores, ficou claro, que nem
todas as correlacdes para avaliar o coeficiente de dispersao axial dependem do
namero do Schmidt. Também ficou claro que este é um parametro que precisa ser
levando em consideracéo para uma boa representacdo da dispersao axial.

Nesta secdo, as correlagdes que envolvem o numero de Schimdt e
consequentemente, o coeficiente de difusdo molecular de massa foram
selecionadas.

Para o regime laminar, aparentemente, existe um consenso de que a
expressao de Taylor (1953) para o coeficiente de disperséo axial (equacéo 41), a
gual depende do coeficiente de difusdo molecular (D) é adequada, e portanto foi
a Unica expressao levantada neste trabalho.

Para o regime turbulento, a expressdo de Patrachari (2012) depende do
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coeficiente de difusdo molecular, assim como a correlagdo de Krantz e Wasan
(1974). Levenspiel (1958) tracou uma curva média para a regidao de baixo
Reynolds, ficando assim independente do coeficiente de difusdo molecular e
portanto, do nimero de Schmidt. Austin e Palfrey (1964) estabeleceram suas
correlagbes em funcdo apenas do numero de Reynolds e as separaram pelo
didmetro do duto, Udoetok e Nguyen, (2009) estabeleceram uma correlacdo
simples apenas em funcdo do comprimento, diametro e perfil de velocidade,
estando ambas assim também independentes de Schmidt.

Tendo em vista os argumentos apresentados neste trabalho, 3 correlagdes
foram selecionadas para serem testadas com os dados de campo: Patrachari
(2012), Krantz e Wasan (1974) e Levenspiel, (1958).

e Patrachari (2012), desenvolveu uma correlacdo baseado nas expressdes
de Taylor (1954), dependendo também do fator de atrito e do numero de
Schmidt;

e Krantz e Wasan (1974) relacionaram suas correlagbes em curvas em

funcdo do niumero de Reynolds para diferentes nimeros de Schmidt;

e Levenspiel (1958) apontou que o coeficiente de disperséo axial deveria
depender do nimero de Schmidt, especialmente para baixos Reynolds.
Contudo, ndo contava com dados experimentais o suficiente para
especificar tal relacdo e portanto desenvolveu correlacdo empirica mais

simples, em funcéo apenas do nimero de Reynolds para baixos Reynolds..

Como ja mencionado, para todos os casos analisados, a correlacdo de
Taylor (1953) foi considerada para o regime laminar (Re < 1000). Para o regime
de transicao, interpolagbes foram realizadas entre a correlacdo de Taylor e a
correlagéo de interesse.

Para determinar o nimero de Schimdt (Sc = v/D) é necessario conhecer o
coeficiente de difusdo de massa molecular D entre os dois produtos. A difusdo
molecular em liquidos apresenta coeficientes com valores notavelmente proximos
de 10~°m?2/s, conforme apontado por Cussler, (2009). Isso é verdade para
solventes comuns organicos, mercurio e até ferro fundido. Cussler explica que
essa faixa estreita de valores para a difusdo molecular em liquidos é explicada
pela pouca variacdo da viscosidade cinematica dos liquidos e pela pouca
dependéncia do coeficiente de difusdo com o tamanho do soluto. Tipicamente,
coeficientes de difusdo em liquidos sdo cerca de dez mil vezes menores do que

os coeficientes de difusdo para gases. Por exemplo, considere benzeno
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difundindo em ciclo-hexano com um coeficiente de difusdo de cerca de 2 X
107> cm?/s. Se no tempo zero as substancias entram em contato, depois de um
segundo, devido ao fluxo de difusdo, o comprimento da regido onde uma espécie
se difundiu na outra corresponde a 0,004 cm, comparado com 0,3 cm que
ocorreria para gases. Apos 1 minuto, a penetracdo de uma espécie na outra € de
0,03 cm, comparado com 4 cm para gases. Depois de 1 hora, é 0,3 cm comparado
com 30 cm.

Diversos investigadores derivaram correlacdes para o coeficiente de difusdo
molecular para quando o soluto e solvente sdo de tamanhos similares. Estes
demonstram impressionante similaridade a equacdo de Stokes-Einstein. Quase
todas as correlacBes apresentam a mesma dependéncia com a temperatura e
viscosidade. A correlacao de Wilke-Chang (1955) permite uma rapida estimativa

do coeficiente de difusdo molecular.
D=74x10"8(@Mp)* T /1 V014> (88)

onde D ¢é o coeficiente de difusdo do soluto “A” em ¢cm?/s; My é 0 peso molecular
do solvente “B” em daltons; T é a temperatura absoluta em K; u a viscosidade
dindmica em centipoise do solvente e V,,,; 4 € 0 volume molar do soluto em
cm?3/mol. O pardmetro @ € 1 para a maior parte dos solventes organicos, 1,5 para
alcoois e 2,6 para agua.

Hayduk & Minhas (1982) desenvolveram uma correlacao especifica para
misturas binérias de hidrocarbonetos. Esta foi desenvolvida utilizando dados
capturados para solu¢des contendo parafinas normais de Cs a C3, € segundo seus
autores, apresenta erro médio com relacdo a dados experimentais de 3,4%. A

correlacdo de Hayduk & Minhas (1982) estabelece que:

( 10,2 o, 9)
D =133 % 1078 T147 u Vol A vmol,A_0'71 (89)

Ambas correlacdes apresentam valores para o coeficiente de difusdo da
mesma ordem de grandeza, para o coeficiente de difusédo molecular, utilizando os
dados tipicos para derivados de petréleo claros. A correlacao de Hayduk & Minhas
(1982) foi escolhida para este estudo por ser mais especifica, mais recente e por
reivindicar menor erro médio quando comparada com dados experimentais,
segundo seus autores. Como simplificacdo, foram adotados pesos moleculares
médios para os combustiveis transportados, conforme Tabela 4.4.

O volume molar pode ser determinado através do peso molecular e da
massa especifica do produto (ou da mistura), conforme apresentado na equagéo
90.
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Vimor= Mmo1 /,0 (90)
onde
p = Cypa +Cppp (12)

Para fins de simplificacdo, foram adotadas as massas e volumes
moleculares médios em uma mistura 50-50 para todo o dominio, e em todas as

analise realizadas.

Tabela 4.4 — Pesos moleculares médios adotados

Produto Composicdo média Peso molecular
Gasolina C;2Hi26 99 g/mol
Diesel Ci2Hyg 170 g/mol

Etanol (Anidro e

Hidratado) C2He 01 46 g/mol

4.7.2 Comparacao entre correlacdes para o coeficiente de
disperséao axial

As figuras apresentadas nesta secdo trazem graficos que ilustram as
correlagbes para o regime de escoamento turbulento em conjunto com a
correlacéo de Taylor (1953) para o regime laminar e uma interpolacéo para a faixa
de transicao de acordo com o descrito na Tabela 4.3.

As correlacdes de Austin e Palfrey, (1964), Udoetok e Nguyen, (2009) e
Taylor para regime turbulento independem do numero de Schmidt. Uma
comparacgao entre estas correlacdes é apresentada na Figura 4.11, para mostrar
a divergéncia de seus resultados para o regime turbulento correspondente a
regido de baixo Reynolds, a qual é critica quando se deseja analisar processos de
partida e parada de escoamento. Por esta razdo foram descartadas nas analises
seguintes.

A Figura 4.12 e a Figura 4.13 apresentam a variacdo das 3 correlacbes
selecionadas no item anterior em funcao do nimero de Reynolds. Nestas figuras,
Krantz e Wasan (indicada apenas como “Krantz”) e Patrachari foram calculadas
para 0 numero de Schmidt 100 e 1000, respectivamente. A correlacdo de
Levenspiel (dependente apenas do numero de Reynolds) é apresentada em
conjunto nos dois gréaficos. Observa-se para Sc =100, excelente concordancia

entre as correlagdes de Patrachari e Levenspiel, sendo que para altos Reynolds,
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a correlagéo de Krantz e Wasan fornece um coeficiente de dispersao axial menor.
J&, para Sc = 1000, para praticamente toda a faixa de nimero de Reynolds
turbulento, a correlacdo de Krantz e Wasan fornece um coeficiente de dispersao
menor, sendo menos conservadora. A correlacdo de Levenspiel, como é
independente de Schmidt, apresenta os mesmos resultados do grafico anterior,
apresentando valores inferiores para o coeficiente de disperséo axial.

102 T IIIIIII T T IIIIIII T Ll L

Udoetok e Nguyen
= = =Austin & Palfrey (d=8")

a
1

10"

Ks
'

-
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——— -
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e ——— -
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e ———— -

10—1 1 IIIIIII 1 1 llIllII 1 1 L1 1 1.1
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Figura 4.11 — Correla¢des de Taylor, Austin & Palfrey (d=8") e Udoetok & Nguyen

para o coeficiente de dispersdo axial na regido turbulenta
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Figura 4.12 — Correla¢bes de Levenspiel, Krantz e Wasan e Patrachari para o

coeficiente de dispersao axial com Schmidt = 100
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Figura 4.13 — Correla¢bes de Krantz e Patrachari para o coeficiente de disperséo
axial com Schmidt = 1000.

A Figura 4.14 apresenta as curvas fornecidas por Krantz e Wasan (1974)
para o coeficiente de dispersdo em funcdo do nimero de Reynolds para os
nameros de Schmidt 100 e 1000, conforme seu trabalho. Nota-se uma suave

dependéncia de Schmidt entre estas curvas na regido de escoamento turbulento

de baixo Reynolds.
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Figura 4.14 — Correlacdo de Krantz e Wasan para o coeficiente de dispersao axial
com Schmidt = 100 e 1000.
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A Figura 4.15 apresenta a influéncia do numero de Schmidt na correlagéo
de Patrachari, onde a variacéo do coeficiente de dispersado axial com o nimero de
Reynolds € apresentada para os numeros de Schmidt 100, 1000 e 5000, a partir
da correlacéo fornecida. Nesta figura, € possivel observar como alto nimero de
Schmidt indica baixa difusividade molecular e portanto, maior mistura em

escoamentos de baixo Reynolds.
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Figura 4.15 — Correlagéo de Patrachari para o coeficiente de dispersao axial com
Schmidt = 100, 1000 e 5000.
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A equacdo para prever a distribuicio de concentragdo do produto A
(equacao 21) apresentada no Capitulo 3 foi resolvida numericamente com o
método de volumes finitos. Este método consiste em dividir o dominio
computacional em volumes de controle (Patankar, 1980) e integrar a equacédo
governante em t (posigcdo adimensional da interface) e no y distancia
adimensional a interface, em cada volume de controle, gerando um sistema
algébrico para a determinagéo da variavel de interesse.

A Figura 5.1 apresenta um esquema da malha aplicada ao problema com os
pontos nodais, o volume de controle e suas fronteiras indicadas. O ponto nodal
principal é indicado com o simbolo P, e possui vizinhos leste E e oeste W,

respectivamente. As faces séo indicadas com letras minusculas.

AYy Ay, Aye
< > 4 »® >
' e — »
ww : W F : E
L L L L
I-‘.-'i-".-' W e

Figura 5.1 — Esquema da malha aplicada ao problema

Foi elaborada uma malha variavel no dominio de y, elaborada mais fina
proxima ao centro da regido de mistura, onde se inicia a dispersédo. Para a
distribuicdo da malha, especificou-se inicialmente as faces dos volumes de
controle e em seguida os pontos nodais foram definidos no centro dos volumes.

Para a integracao em t, foi utilizado o método de segunda ordem de Crank-
Nicolson e para a integracdo espacial foi utilizada a aproximacdo de segunda
ordem de diferencas centrais (Patankar, 1980). Para lidar com a coeficiente de
difusdo variavel, os seus respectivos valores foram avaliados nas faces dos
volumes de controle, utilizando o conceito de resisténcia equivalente, resultando

na seguinte equacao discretizada

a,C, = a.C. + a,C, +b (91)
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1 2K, K 1 (2K, Ky)

a, == ( p Ke) a, =-— P w (92)
2 Kp Aye +Ke Ay, 2 Kp Ay, + Ky Ay,

. 1 (2KSKY . 1 (2KJK?)

A =7 —3 2 5 v = 5 0 . V(\)/ (93)
2 Ky Ay +Kg Ay, 2 K; Ay, + Ky Ay,
yi|

ap=""-ay - a (94)
At

b=a C+ag C2 + a; C, (95)

a =ag +a, +a; +a; + a (96)

Nas equacgdes acima, o subcrito 0 indica valores conhecidos do instante de
tempo anterior. A auséncia de subscritos corresponde ao tempo presente para o
gual a solugéo esta sendo obtida.

Uma vez que o sistema algébrico resultante é formado por uma matriz trl-
diagonal, este foi resolvido diretamente pelo algoritmo de Thomas ou TDMA
(Tridiagonal Matrix Algorithm), Patankar, 1980). A plataforma escolhida para a
implementagé@o da metodologia foi o software comercial Matlab, versdo R2015a.

O algoritmo numérico implementado foi verificado através de solugdes
manufaturadas (Roache, 1998), que permitiram comparar resultados calculados
numericamente com o0s resultados esperados, demonstrando que a ordem de
precisdo desejada foi obtida.

Uma vez que o comprimento da regido de mistura apresenta ordem de
grandeza inferior a ordem de grandeza do comprimento da tubulacdo, visando
otimizar a metodologia e aumentar a precisao, definiu-se um tamanho de dominio
computacional bem menor do que o que seria necessario para analisar toda a
tubulacéo.

Os valores escolhidos como limites para 0 dominio y correspondem a 1% do
comprimento do duto para cada lado partindo do centro da interface. Este valor foi
determinado apds arealizacdo de testes em simulacdes de casos reais, de tal forma
que independéncia no valor do volume de mistura final fosse obtida. Nos testes
realizados, determinou-se 0 comprimento do volume de mistura entre as
concentracdes Cy corte = Cpcorte = 2%. A tabela 5.1 apresenta os valores obtidos
para o volume de mistura, para um caso tipico, variando o tamanho do dominio
computacional e nimero de pontos. Pode-se observar que o comprimento do

dominio igual a 0,1% L é muito pequeno, influenciando nos resultados. Observa-se
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ainda que a solucdo torna-se independente da malha, a partir de 1000 pontos

nodais, para um dominio com comprimento igual a 1% L .

Tabela 5.1 — Teste de malha para volume de mistura (m?3)

Volume de mistura (ms3)

Comprimento do dominio | 500 Pontos | 1000 Pontos | 2000 Pontos

1%L 33,24 34,04 34,04

01%L 34,09 33,98 33,92

O valor de 1000 para o numero de pontos (N) para a malha se mostrou eficaz
para a todos os casos e foi assumido como padrdo. A Figura 5.2 apresenta a
malha testada que se mostrou mais eficaz para a solugdo do problema. E
apresentada nesta figura a distancia ao centro da interface para cada ponto da

malha.

0.01 IIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIII

0.005

-0.005

_0.01 IIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIII

0 200 400 600 800 1000
Ponto

Figura 5.2 — Distancia adimensional ao centro para cada ponto da malha

A especificacdo da velocidade variavel na entrada, em funcdo do tempo, é
fornecida ao programa em forma de tabela, a qual é lida no inicio da simulacgéo.
Se o valor da vazado na entrada for alterado, a tabela possuira uma nova entrada
de dados, i.e., o instante da alteracdo e o valor correspondente da vazao.

A velocidade (U) para o T atual da simulacdo e o passo da variavel T (dr)
sdo calculados a partir dos dados fornecidos na tabela de vazédo no tempo. O
passo de 7 (A7) € determinado em funcdo da vazéo e do tempo entre medicbes

de vazao, subdividindo o intervalo de tempo entre medi¢cdes em 10 intervalos ou
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100 intervalos, quando a velocidade do escoamento for inferior a 0,5 m/s. Este
critério para determinar o passo dr foi definido apds a realizagdo de testes que
mostraram que intervalos drt inferiores a estes ndo alteravam o resultado.
Verificou-se ainda se a condi¢cdo de coeficientes positivos foi garantida (Patankar,

1980), de forma a obter solu¢cBes estaveis, com

Ar < Ay,

< — 97
ag +a ®7)

Com o objetivo de estabelecer a velocidade correspondente a t, a tabela
fornecida para vazéo ao longo do tempo é percorrida para identificar o instante de
tempo correspondente, o qual é obtido através de integracdo dos dados
disponiveis. Foi implementada uma interpolacdo linear para estabelecer as
velocidades em passos de t intermediarios as medi¢8es dos instrumentos.

A simulacdo se inicia em 7 =0 e avanga em passos (dr) até 7 =1, que
corresponde a chegada da interface ao final do duto.

Uma vez que o coeficiente de dispersdo axial € fungdo do numero de
Reynolds e Schmidt, estes séo calculados para cada ponto nodal da malha (em

y) com indice P, a cada passo de T como

R =ppl7d Sc, = —HP o]}
eP up CP ppDp ( )

sendo a massa especifica e viscosidade dindmica da mistura obtidas em funcéo

da concentracao e propriedades de cada produto,

1 17.\3
pp=Cppa+ (1 —Cp)pp ; .uP:(CP a3+ (1= Cp) pg /3) (99)

A partir do nimero de Reynolds e das propriedades dos produtos, o
coeficiente de dispersao axial é determinado dependendo da correlacédo
escolhida, conforme descrito em detalhes no Capitulo 4.

Para simular a operagcdo do deslocamento de uma interface ao longo do
comprimento completo do oleoduto (L), € necessario entrar com um histérico de
vazdo compreendendo do instante em que a interface comeca a passar pelo
densimetro de envio até o instante em que termina de passar pelo densimetro do
recebimento.

Assim, o programa desenvolvido tem como dado de entrada a vazéo ao
longo do tempo, e esta é transformada em velocidade para ser utilizada no
equacionamento proposto, conforme equacao 13. Como mencionado, no Capitulo

3, a velocidade média do fluido ao longo da secdo transversal é considerada
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constante ao longo do espaco, o que foi fundamental para solucionar o problema
com o equacionamento proposto. Considerando que a regido de mistura se
desenvolvera em um comprimento da ordem de centenas de metros, esta
simplificacdo é aceitavel para os resultados esperados.

Uma vez que a metodologia descrita no Capitulo 3 ndo considera difusdo
gquando a vazao € nula, se houver uma parada, 0 passo da variavel de dt é nulo,
apesar do tempo real avancar, até ocorrer uma alteracdo da vazéo na entrada,

guando uma nova solugéo sera obtida para um avanco em t de dr.
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Este capitulo apresenta os resultados da metodologia, modelo e método
mateméatico desenvolvidos comparados com dados da literatura e em seguida,
dados reais de campo. As propriedades dos produtos sdo apontadas para a
condicao de referéncia 1 atm e 20°C. Os diametros apontados correspondem ao

didmetro nominal.

6.1 Validagdo do método numérico para escoamento com
velocidade constante

Este capitulo apresenta dois testes de validacdo do modelo desenvolvido.
Em ambos os casos, o produto A encontra-se escoando ao longo do duto, e a
partir do instante inicial da analise, o produto B é inserido na tubulacdo. O primeiro
teste consiste do caso classico de escoamento de dois produtos com velocidade
constante. Os resultados obtidos sdo comparados com a solucao analitica do
problema descrita na secdo 3.3. No segundo teste, a formulagéo transiente é
testada, através da ocorréncia de parada e partida de escoamento. Neste caso,
os resultados obtidos sdo comparados com os resultados numéricos de Baptista
et al. (2001).

Nos dois casos, utilizou-se a mesma configuracdo de duto e produtos que
os utilizados no trabalho de Baptista et al. (2001). Considerou-se uma tubulagéo
com didmetro igual a d =10” (25,4 cm) e comprimento igual a L =199,8 km.

O produto existente na tubulacéo (produto A) é gasolina e o produto injetado
é diesel (produto B). A Tabela 6.1 apresenta as propriedades dos produtos na
condicéo de referéncia 1 atm e 20°C. Considerou-se um coeficiente de difusdo
molecular da gasolina no diesel igual a D = 9 x 10* m?/s, o0 que corresponde a um
namero de Schmidt referente ao fluido base (produto A — gasolina) igual a
Sc=1000.

Visando reproduzir os resultados apresentados por Baptista et al (2001)
selecionou-se a correlacéo de Krantz e Wasan (1974), descrita na se¢éo 4.4, por
ter sido empregada em seu trabalho.

Para determinar o comprimento da regido de mistura, utilizou-se os

seguintes valores de corte de concentracao, de forma a garantir qualidade minima
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aceitavel de cada produto: Ceorres = 98% € Coorie =1 - Ceorte s =2%. Com estes

valores de corte, a regido de mistura é simétrica.

Tabela 6.1 — Propriedades dos Produtos

Massa especifica | Viscosidade cinematica
p (kg/m?3) U (cSt)
Produto A - Gasolina 734 0,9
Produto B - Diesel 833 7,6

6.2 Escoamento com Velocidade Constante

Para determinar o comprimento da regido de mistura, foi imposta uma vazao
volumeétrica constante na entrada e igual a Q = 245 m3/h. Reynolds foi considerado
constante ao longo do comprimento para uma mistura com concentragdo C, =
Cz = 0,5 com propriedades calculadas de acordo com as equacdes 9 e 10 para
esta concentracédo. Isto foi feito com o objetivo de assumir as mesmas premissas
da solucdo analitica. Com esta vazdo e com estas propriedades, o nimero de
Reynolds baseado na viscosidade da mistura deste escoamento € Re =4 Q/(x d
v) = 2,7 x 10°.

Uma vez que a vazao deste exemplo é constante, o coeficiente de dispersao
axial adimensional correspondente a correlacdo de Krantz e Wasan (1974)
também é constante (Ks = 2,376).

O campo de concentracdo foi obtido com 1000 pontos nodais em um
dominio com comprimento igual a 2% de L e passo de 7 igual a 103.

A Figura 6.1 apresenta uma comparacao da distribuicdo de concentragcéo
obtida numericamente com a solu¢do da equacdo analitica derivada por Taylor
(1954), (equacao 35) ao longo da coordenada adimensional y. Observa-se o
formato simétrico, em forma de “S” da concentracdo na regido de mistura.
Observa-se ainda a excelente concordancia entre os dois resultados, validando a
metodologia implementada.

Considerando-se diferentes valores para a concentracdo de corte dos
produtos A e B, é possivel obter qual o volume de mistura correspondente para
cada caso. Este resultado é ilustrado na Figura 6.2. Valores de corte simétricos
foram considerados em todos 0s casos, i.e., Ceortea = 1- Cepreep- OS resultados
obtidos apresentam concordancia praticamente perfeita para o volume de

mistura numérico quando comparado com os valores obtidos analiticamente.
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Baptista et al. (2001) também reproduziram os dados analiticos, indicando

perfeita concordancia assim como este trabalho.
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Figura 6.1 — Comparacéo da distribuicdo da concentracdo ao longo do

comprimento adimensional obtida numericamente e a solucao analitica

Numérico 4
o Analitico T

0 2 4 6 8 10
Concentracdo admissivel (%)

Figura 6.2 — Volume de mistura em fungdo da concentragcdo admissivel para caso

com velocidade constante. Numérico x Analitico

6.3 Escoamento com Partida e Parada

Este teste de validac&o tem por objetivo verificar o desempenho do modelo

implementado na previsdo da regido de mistura quando ocorre parada e partida
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de escoamento em oleodutos.

Baptista et al. (2001) conduziu 3 simulagfes diferentes em seu modelo,
partindo de um regime permanente com vazdo igual a 245 ms3/h, variando o
namero de paradas e partidas ao longo do percurso da interface pelo comprimento
do duto. A primeira simulagcédo conta com uma parada, realizada aproximadamente
no comprimento L/4. A segunda conta com duas paradas, hos comprimentos L/4
e L/2. A terceira, corresponde ao caso com 3 paradas, em L/4, L/2 e 3L/4.

A forma como a velocidade (ou vazao) varia no tempo ao longo das partidas
e paradas influencia no acréscimo de mistura provocado por ela. Cada vazao
corresponde a um determinado nimero de Reynolds e portanto a um coeficiente
de dispersdo axial. Fatores como o procedimento de parada executado pelo
operador e propriedades de equipamentos como curva da bomba, coeficiente de
vazdao e curva de valvulas de controle influenciam diretamente em como a vazéo
ird variar no tempo. No trabalho utilizado como comparagédo nao séo fornecidos
dados detalhados de como a vazao varia no tempo para as simulacdes realizadas.
Assim, para realizar as simulagbes aqui apresentadas, os procedimentos de
paradas e partidas foram baseados em um levantamento realizado em um caso
real de campo, em um duto com caracteristicas semelhantes (10” e mesma vazéo
de regime permanente). Os dados detalhados do histérico de vaz&o para o caso

de 3 paradas séo apresentados na Figura 6.3.
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Figura 6.3 — Vazdo em fungéo do tempo para caso com 3 paradas.

A Figura 6.4 apresenta a velocidade média da interface em funcdo da
posicdo adimensional do centro da interface t = x,,/L, para 0 caso com trés
paradas. Nesta figura é evidente os locais onde trés paradas ocorreram
(t = 0,25, 7=0,55 e T=0,9). Observa-se que a velocidade correspondente a

regime permanente é rapidamente recuperada apés cada parada.
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Figura 6.4 — Velocidade ao longo de t para simulacdo de 3 paradas

z

No trabalho desenvolvido por Baptista et al. (2001), é evidenciado um
acréscimo no volume de mistura (ou comprimento de mistura) final de
aproximadamente 3% quando o duto é parado uma vez, considerando uma
concentracdo maxima admissivel de até 2% para cada produto no outro. O
trabalho indica também que o aumento deste comprimento de mistura é de
aproximadamente 10% quando o duto é parado 3 vezes.

O modelo desenvolvido neste trabalho apresentou resultados coerentes
para as simulagdes que reproduzem o trabalho de Baptista et al, (2001), indicando
acréscimo de cerca de 3% na simulacdo de uma parada, 7% na de duas paradas
e 10 % na de trés paradas, o que indica uma tendéncia aproximadamente linear
de acréscimo no volume de mistura pelo nimero de paradas e independéncia
quanto ao local da parada e partida, assim como pode ser observado no trabalho
de Baptista et al, (2001).

A Figura 6.5 apresenta a variagdo do coeficiente de disperséo
adimensional, Ks = K;/(d U), correspondente a posi¢cdo y = 0 ao longo de t.
Observa-se claramente picos do coeficiente de dispersdo correspondentes a
cada parada. Na condicdo de escoamento de velocidade constante, o
escoamento é turbulento, sendo o nimero de Reynolds corresponde a 1068.
Quando ocorre uma parada, o regime passa de turbulento para laminar, e como
ilustrado na secéo 4.7, o coeficiente de dispersdo axial cresce significativamente
(Figura 4.13), causando um aumento significativo da mistura.

A Figura 6.6 apresenta o perfil de concentracdo do produto A (C) ao longo
do duto (coordenada adimensional centrada na interface, y = (x — x,;,)/L ), na
regido proxima a interface. Neste grafico compara-se o perfil de concentracéo

obtido com as trés paradas, com o perfil caso ndo houvesse nenhuma parada, e
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o produto B fosse continuamente introduzido no duto com velocidade constante.
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Figura 6.5 — Coeficiente de dispersdo adimensional ao longo de 7 para o caso de 3

paradas.
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Figura 6.6 — Velocidade ao longo de 7 para o caso de 3 paradas.

Observa-se na Figura 6.6, um aumento da mistura tanto a montante quanto
a jusante do centro da interface, com uma pequena assimetria da curva de
concentracao resultante, resultado da diferenca entre os coeficientes de dispersdo
axial ao longo do comprimento. Apesar da diferenca entre os perfis ser
relativamente pequena, o reflexo no volume final de mistura pode ser bem
significativo. Para este exemplo, o volume final de mistura no caso sem paradas

€ igual a 34 m3, enquanto que apoés as trés paradas, o volume final de mistura
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cresceu para 37,4 m3, o que implica em perdas do ponto de vista de eficiéncia do
processo e, naturalmente, em perdas financeiras.

Visando avaliar o reflexo das paradas na mistura dos produtos A e B,
apresenta-se na Figura 6.7, o comprimento adimensional de mistura Sy = S/L
para uma concentragdo maxima de 2% de cada produto no outro em fungdo da
posicdo adimensional da interface t. Nota-se um acréscimo significativo no
comprimento de mistura na posi¢des T = 0,25, 7 = 0,55 et = 0,9, correspondentes
a posicao da interface hos momentos de paradas. Na mesma curva, a variagao
do comprimento adimensional da mistura para o0 caso sem parada é introduzida,
ressaltando o fato de que apesar da curva de concentracao variar pouco, o reflexo

no tamanho da regido de mistura é significativo.
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Figura 6.7 — Comprimento adimensional de mistura ao longo de t para simulagéo

de 3 paradas.

Ainda analisando a Figura 6.7, observa-se um aumento vertical de Sy = S/L
durante a parada. Isto ocorre, pois durante a parada o incremento de t € nulo, i.e.,
dt =0, pois a velocidade do escoamento € nula. Como ja explicado, 0 aumento da
mistura € uma consequéncia direta do aumento do coeficiente de dispersao,
devido as baixas velocidades que ocorrem até atingir a parada do processo, assim
como ao reinicia-lo.

Os resultados obtidos com os dois testes apresentados validam a
metodologia, permitindo a aplicacdo da mesma para analisar casos reais praticos

de campo, 0 que é apresentado no proximo capitulo.
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Este capitulo apresenta comparagédo dos resultados obtidos com o modelo
matematico e método numeérico apresentados nas secdes anteriores desta
dissertacdo, com dados de campo obtidos através de historicos operacionais.
Deseja-se prever a mistura interfacial provocada por operacdes transientes (com
vazao variavel) durante deslocamento de interfaces ao longo de polidutos.

Durante a passagem de uma batelada por um oleoduto real, a vazao
operacional pode sofrer grandes e pequenas variacdes. Estas variagcdes sao
extremamente comuns em polidutos longos, nos quais o problema da mistura é
de maior interesse.

O oleoduto utilizado para captura dos dados de campo e comparacédo com
os resultados do modelo preenche os pré-requisitos necessarios para uma analise
eficaz: operacdo de coluna fechada; instrumentos de vazdo com periodo minimo
de 5 segundos entre aquisi¢cdes; transporte de uma variedade de produtos claros
e troca de tanques no envio com o oleoduto parado.

O poliduto em questdo possui didametro igual a d = 8", com espessura de
parede de 0,188” e rugosidade 0,0018”, sendo o comprimento igual a L = 67,164
km. A Figura 7.1 apresenta o perfil de elevacdo do oleoduto.
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Figura 7.1 — Perfil de elevagdo do oleoduto.
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Antes de apresentar os resultados obtidos com o modelo desenvolvido neste
trabalho, apresenta-se a metodologia para tratar os dados de campo de forma a
ser possivel comparar o comprimento da regido de mistura e perfil de

concentracao.

7.1 Metodologia de Tratamento de Dados de Campo

Para comparar os resultados do modelo desenvolvido com dados de campo,
€ necessario tratar numericamente os dados de campo para o formato das
variaveis calculadas.

Os sensores de massa especifica e vazao, instalados em linha e localizados
no recebimento de um oleoduto medem estas variaveis ao longo do tempo. Um
sistema SCADA (supervisory control and data acquisition) captura e armazena
estas informacdes conforme configuragdes programadas. Tipicamente este
sistema é configurado para armazenar as informacdes de acordo com uma banda
morta e tempos de aquisi¢do minimo e maximo configurados. Banda morta € a
faixa de variacdo permitida a uma determinada variavel ao longo do tempo que
nao gera novo registro de medicdo. Tipicamente, sensores de vazdo sao
configurados com banda morta de 1 m3h. Sensores de massa especifica
usualmente apresentam banda morta de 1 kg/m?3 a 5 kg/m3. O tempo de registro
maximo tipico é de 1 hora e o minimo é da ordem de 5 segundos.

Os valores registrados pelos instrumentos de campo para massa especifica
e vazao ao longo do tempo representam indiretamente a concentracdo (C) ao
longo do comprimento (y), de acordo com as equacdes 2, 15 e 16. Como 0s
tempos de aquisicdo de dados entre os instrumentos sdo independentes, é
necessario cuidado ao interpolar os valores de vazao para obter as posi¢cdes em
y de cada medicao de massa especifica.

A velocidade da interface é assumida como igual a velocidade do
recebimento do duto, ou seja, é assumida a premissa simplificadora de velocidade
constante ao longo do espaco.

Os sensores de massa especificas estao sujeitos as varia¢cdes causadas por
pressao e temperatura ao longo do tempo. De modo a simplificar este empecilho
para o tratamento dos dados e comparagcdo com o0s resultados numeéricos,
estabeleceu-se a seguinte metodologia para identificar os instantes de inicio e final

das regifes de mistura e as massas especificas dos produtos movimentados.

¢ O instante de tempo em que a regido de mistura chega ao recebimento

corresponde a primeira medicao a partir da qual ndo ha mais registros de
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massa especifica igual a anterior ou em sentido diferente daquele

estabelecido entre as massas especificas dos produtos.

¢ Analogamente, o instante correspondente ao final da passagem da regido
de mistura pelo sensor de massa especifica € o Ultimo antes que o registro
indigue massa especifica igual ou em sentido diferente daquele

estabelecido pelas massas especificas dos produtos.

¢ A massa especifica registrada para o instante em que a mistura comeca a
chegar no recebimento é estabelecida como a massa especifica do
produto “A”, p,. Analogamente, a massa especifica do fim da mistura é

considerada como a do produto “B”, pg (Figura 1.2).

A Figura 7.2 ilustra dados de massa especifica no recebimento ao longo do
tempo a serem filtrados pelo procedimento acima para separar apenas o periodo
correspondente a chegada da interface. O periodo correspondente € o periodo
com maior concentracdo de pontos em torno dos 60 minutos neste grafico.
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Figura 7.2 — Série de dados de campo de massa especifica em funcéo do tempo

Assim, estabelece-se uma tabela de ¢ em fungéo de y, calculada a partir
dos dados de campo. Esta tabela é deslocada numericamente de modo que a
concentracao da posicao y = 0 seja igual aquela calculada pelo modelo numérico
de modo a compara-las uma sobre a outra.

Este procedimento elimina possiveis erros sistematicos no instrumento de
massa especifica, assim como também as variacbes causadas por pressao e

temperatura, ja que se medird a concentracdo de uma espécie na mistura sob as
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mesmas condi¢des (do momento do recebimento da interface).

Assim, as principais incertezas na modelagem do problema se concentram
nas medidas do instrumento de vaz&o (que determina a velocidade ao longo de t
para o transporte da interface) e na viscosidade dos produtos, que influenciara no
numero de Reynolds e portanto no coeficiente de disperséo axial.

Os historicos de vazao de interesse para transportes de interfaces foram
capturados neste trabalho de acordo com a seguinte metodologia: identifica-se o
instante de chegada da regido de mistura conforme descrito acima, em seguida
integra-se numericamente a vazao no tempo em direcdo ao passado até que o
volume acumulado seja igual ao volume total do oleoduto, para identificar o
instante de entrada da interface. O instrumento utilizado para a entrada dos dados
de vazéo ao longo do tempo foi 0 do recebimento e foi estabelecida a premissa
de vazao constante ao longo do dominio y. O perfil de concentracdo ao longo do

comprimento adimensional é obtido de acordo com metodologia explicitada acima.

7.2 Dados de Campo para Escoamento de Velocidade
Aproximadamente Constante

Uma operacao de transporte de uma interface ao longo de um oleoduto com
vazao aproximadamente constante durante todo o seu deslocamento igual a Q =
152 m3/h, foi utilizada para validar o modelo e a metodologia de captura e
comparacdo dos dados de campo. A Tabela 7.1 apresenta as propriedades dos

produtos, sendo o coeficiente de difusdo molecular igual a 2,7 x 10° m?/s.

Tabela 7.1 — Propriedades dos Produtos. Caso com Velocidade Constante

Massa especifica | Viscosidade cinematica
p (kg/md) U (cSt)
Produto A - Gasolina 726 0,4
Produto B - Etanol Anidro 780 1,2

O regime de escoamento correspondente a este caso € turbulento de alto
Reynolds, com Re =2,6X 105 sendo u=12 m/s. Conforme apontado
anteriormente, para este alto Reynolds, o nimero de Schmidt, que neste caso é
igual a 354, ndo influencia no coeficiente de disperséo axial.

A Figura 7.3 apresenta a massa especifica capturada em campo no
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recebimento do oleoduto em funcdo do tempo a partir do instante em que se
detectou a chegada da interface. Neste caso, a regido de mistura passou pelo

sensor de massa especifica em vazao constante de 151,79 m3/h.
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Figura 7.3 — Dados de campo para a massa especifica em fung¢édo do tempo

A correlacdo utilizada inicialmente para o coeficiente de dispersdo axial
neste caso foi a de Taylor (1954), que para este nUmero de Reynolds indica um
coeficiente de disperséo axial Ks = 0,23, assim como a correlagdo de Patrachari
(2012).

A Figura 7.4 apresenta o perfil de concentracdo obtido com a presente
simulacdo em comparacdo com os dados de campo ja convertidos para as
variaveis adimensionais do modelo, conforme item 7.1. O perfil corresponde a
chegada da interface no recebimento. Observa-se excelente concordancia entre
os dados de campo e o resultado numérico para a interface na regido de y positivo.
Na regido de y negativo, a concordancia ainda € muito boa, mas observa-se
pequenos desvios. Nota-se, no entanto, que para a regido de y negativo, os dados

de campo também apresentam maior espalhamento.
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Figura 7.4 — Concentracao ao longo do comprimento adimensional para

escoamento de velocidade constante (K por correlagdo Taylor 1954)

A Figura 7.5 apresenta o crescimento do comprimento adimensional de
mistura em funcao de 1. Foi considerada uma concentracdo maxima admissivel
de 2% entre cada um dos dois produtos para o resultado de S,, = S/L nesta figura.
Como a velocidade do escoamento é constante, esta curva se apresenta de forma
continua.

De modo a avaliar com mais detalhes a previsdo do modelo desenvolvido
(incluindo a premissa de coeficiente de dispersédo axial variavel ao longo do
espaco) em comparagdo com os dados de campo, sera comparado o seu
desempenho a uma condicéo real de corte de interface.

O procedimento de corte de regifes de mistura tipico de polidutos é baseado
na observacao por parte do operador da variacdo de massa especifica ao longo
do tempo. Assim, estabelece-se a variavel Lop, que corresponde ao comprimento
operacional de mistura (m), compreendido entre as concentracbes
correspondentes ao primeiro ponto dos dados de campo com € > 0 e o Ultimo com
C < 1. Neste caso, as concentracdes séo 4,53% e 95,93%, correspondentes ao
segundo ponto dos dado de campo da esquerda para a direita e da direita para a
esquerda, respectivamente, na Figura 7.4. De posse dessas concentracoes
limites, sdo calculados os comprimentos operacionais previstos pelo modelo. A
Tabela 7.2 apresenta estes comprimentos, onde é possivel observar que o modelo

prevé o comprimento com um erro menor que 5%.
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Figura 7.5 — Comprimento adimensional de mistura em fungéo de t para

escoamento de velocidade constante

Tabela 7.2 — Comprimentos operacionais de mistura: real e calculado com

correlacdo de Taylor (1954)

Série Lop (m)

Dados de campo 265,4

Modelo com Vazao Aproximadamente 9771
Constante ’

A Figura 7.6 apresenta o resultado deste mesmo caso utilizando a
correlacd@o proposta por Krantz e Wasan (1974). Esta sugere um coeficiente de
dispersao axial (K = 0,15) menor que o da correlacdo de Taylor (1954) ou
Patrachari (2012) para o niumero de Reynolds deste escoamento (conforme pode
ser observado na Figura 4.12), resultando assim em um comprimento de mistura
menor. Um desvio significativo maior entre os dados de campo de concentracéo
e os dados numéricos foi obtido com a correlacdo de Krantz e Wasan (1974)
(Figura 7.6) quando comparada os dados obtidos com a correlagdo de Taylor
(Figura 7.4). O comprimento operacional de mistura (Lop) calculado utilizando a
correlagédo de Krantz e Wasan para este caso foi de 220,6 m, correspondente a

um erro de 17%.
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Figura 7.6 — Concentracdo ao longo do comprimento adimensional para

escoamento de velocidade constante (K por correlagdo Krantz e Wasan 1974)

7.3 Operagédo com 1 Parada de Curta Duracéao

Nesta simulacao, pretende-se validar as observacoes feitas no item 6.3 com
dados reais de campo. As propriedades dos produtos movimentados nesta
operacdo encontram indicados na Tabela 7.3. O coeficiente de difusdo molecular
€ 1,2 x 10°m?/s, o qual corresponde a um nimero de Schmidt igual 1368. Neste

caso selecionou-se a correlagdo Patrachari (2012).

Tabela 7.3 — Propriedades dos Produtos. Caso com 1 Parada Rapida

Massa especifica | Viscosidade cinematica
p (kg/m?3) v (cSt)
Produto A - Diesel 840 3,0
Produto B - Gasolina 726 0,4

Os dados de vazdo ao longo do tempo capturados do recebimento do
poliduto sdo apresentados na Figura 7.7. Neste caso, a vazdo nominal do
escoamento é aproximadamente igual a 150 m3h. Uma parada relativamente
rapida ocorre aproximadamente 11 horas apés o inicio de bombeio do produto B,
retornando ao mesmo nivel de vazao do inicio do processo. Cada ponto
corresponde a uma medicao realizada, a qual é utilizada como dado de entrada
para o modelo deste trabalho, em termos de velocidade. A Figura 7.8 apresenta a
variacdo da velocidade do escoamento imposta ao longo do duto, em funcéo da

coordenada adimensional T para este caso.
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Figura 7.7 — Vazao de campo ao longo do tempo — 1 parada de curta duragéo

14 IIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIII

1.2

)
|
|

‘l
|

/
(

=
<

TN

0IIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIII

0.2 0.4 0.6 0.8

T

o
—_

Figura 7.8 — Velocidade ao longo de t — 1 parada de curta duragéo

O perfil de concentracdo na regido de mistura quando esta chega no
recebimento é comparado com dados de campo na Figura 7.9. Nesta figura
também ¢ incluido o perfil de concentracdo na regido de mistura, na auséncia de
parada, i.e., com escoamento com velocidade constante, correspondendo a vazéo
nominal de 150 m3/h. Observa-se excelente concordéancia entre os resultados
numeéricos e os dados de campo.

A Figura 7.10 apresenta o comprimento adimensional de mistura (Sy = S/L),
onde é possivel observar um pequeno incremento no comprimento da mistura
devido ao transiente de partida e parada, localizado em 7 = 0,65. Conforme
esperado, de acordo com as observagfes do item 6.3, o procedimento de parada
rapida realizado durante o deslocamento dessa interface provocou sutil diferenca

no comprimento de mistura.
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Figura 7.9 — Concentracdo ao longo de y com 1 parada de curta duragéo e vazéo
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Figura 7.10 — Comprimento adimensional de mistura ao longo de 7 com 1 parada

de curta duragéo — Correlagdo Patrachari (2012)

De modo a avaliar com mais detalhes a previsdo do modelo desenvolvido
em comparacdo com o modelo para velocidade constante (incluindo também a
premissa de coeficiente de dispersao axial variavel ao longo do espaco), sera

comparado o desempenho deles sob uma condicéo real de operacdo. Neste


DBD
PUC-Rio - Certificação Digital Nº 1321770/CA


PUC-RIo - Certificacdo Digital N° 1321770/CA

7 - Comparagdo com Dados de Campo 88

caso, o comprimento adimensional de mistura (Lop) é definido entre as
concentracdes 1,93% e 98,07%, conforme ilustrado nos dados de campo da
Figura 7.9. De posse dessas concentracdes limites, sdo calculados os
comprimentos operacionais previstos pelo modelo de velocidade variavel e de
velocidade constante. A Tabela 7.4 apresenta estes comprimentos, onde
observa-se um erro de 5% para o caso de vazao constante em relacédo ao dado
de campo. A inclusdo da parada no modelo, reduz o erro para a metade.
Observa-se que como a curva de concentracdo tem forma assintota préxima
as regides de 0% e 100%, uma leve alteragdo em sua forma provoca grande

diferenga no comprimento operacional de mistura.

Tabela 7.4 — Comprimentos operacionais de mistura para 1 parada de curta

duracéo
Série Lop (m) Erro (%)
Dados de campo 399,7 -
1 parada de curta duracéo 389,6 2,5
Vazéo constante 379,0 5,2

E possivel constatar com os dados da Tabela 7.4 que o modelo alimentado
com a vazdao real variavel ao longo do transporte da interface tem desempenho
melhor que alimentado com vazdo constante, contudo, ambos apresentam erros
relativamente baixos.

Com o intuito de avaliar o desempenho de diferentes correlacbes para o
coeficiente de disperséo axial, sdo apresentados na Figura 7.11 os resultados das
simulacgdes realizadas considerando 1 parada rapida, alimentadas com os dados
apresentados na Figura 7.7. Selecionou-se para este teste as correlagdes de
Levenspiel (1958) e de Krantz e Wasan (1974) correspondente a niamero de
Schmidt de 1000. Comparando-se a Figura 7.11 com a Figura 7.9, obtida com a
correlacdo de Patrachari (2012), observa-se que esta Ultima correlacdo apresenta
desempenho sensivelmente superior ao desempenho obtidos com as outras duas
correlagbes. O comprimento operacional previsto com a correlacdo de Levenspiel
foi de 352,8 m e com a de Krantz e Wasan foi de 288,9 m, representando erros de
12% e 28%, respectivamente.

O desempenho consideravelmente inferior da correlacéo de Krantz e Wasan

para este caso pode ser explicado devido ao coeficiente de dispersdo axial
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sugerido para a regido de alto Reynolds (ver Figura 4.13). Este escoamento
apresenta Re = 1,3 x 10° quase que em sua totalidade, variando bruscamente

apenas durante a parada e partida.
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Figura 7.11 Concentracao ao longo de y com 1 parada rapida. Correlagéo de

Levenspiel e de Krantz e Wasan

7.4 Operacédo com 1 Parada de Longa Duracéao

Neste caso, € investigado o efeito de uma parada longa na distribuicdo da
concentracdo. A variacdo da vazdo de alimentagdo em funcdo do tempo é
apresentada na Figura 7.12, sendo a vazdo nominal novamente considerada igual
a 150 m3/h. Pode-se observar que ha uma parada por volta de 10 horas ap6s o
inicio do processo, a qual dura cerca de 3 horas e meia. A Figura 7.13 apresenta
a velocidade de entrada correspondente em funcéo de 7. Os dados dos produtos
movimentados sdo expostos na Tabela 7.5. O coeficiente de difusdo molecular é
1,2 x 10° m?/s, correspondente ao nimero de Schmidt de 1361.

A correlagdo utilizada neste caso foi a de Patrachari (2012), ja que esta
apresentou os melhores resultados nas comparacdes executadas previamente.

Como no caso anterior, os resultados obtidos com o modelo considerando
1 parada longa sdo comparados com os dados de campo e com a previsdo do
modelo considerando escoamento com vazao constante, igual ao valor nominal

de 150 m%h. A Figura 7.14 apresenta a comparagao destes resultados para o perfil
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de concentracdo em funcdo de y na regido da mistura quando da chegada da
regido de mistura ao recebimento. Neste caso, observa-se que as previsoes
obtidas com velocidade constante ou com 1 parada continuam sendo muito
proximas. Em y positivo, 0 modelo numérico prevé uma menor mistura, e emy

negativo, a mistura prevista é maior.
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Figura 7.12 — Vaz&o de campo ao longo do tempo — 1 parada longa
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Figura 7.13 — Velocidade ao longo de t — 1 parada longa

Tabela 7.5 — Propriedades dos Produtos. Caso com 1 Parada Longa

Massa especifica | Viscosidade cinematica

p (kg/m?3) U (cSt)

Produto A - Gasolina 729 0,4

Produto B- Diesel 841 3,0
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Figura 7.14 — Concentracdo ao longo de y com 1 parada longa e vazao constante

A Figura 7.15 apresenta o crescimento do comprimento de mistura (Sy=S/L)
entre concentragbes maximas admissiveis de 2% ao longo de 7. Mais uma vez,
observa-se claramente, o aumento do comprimento de mistura no instante da
parada. O comprimento previsto para a regido de mistura no recebimento é
apresentado na Tabela 7.6, juntamente com o comprimento operacional de
mistura real, Lop, considerando valores de concentragdo de corte iguais a 2,8% e
98.0%. Observa-se que, mesmo com uma parada de 3 horas e meia, 0 modelo
desenvolvido foi capaz de prever o comprimento operacional de mistura com

menos de 1% de erro.

Tabela 7.6 — Comprimentos operacionais de mistura para 1 parada longa

Série Lop (m) Erro (%)
Dados de campo 371,1 -
1 parada longa 373,2 0,57

Vazao constante 358,8 3,3
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Figura 7.15 — Comprimento adimensional de mistura ao longo de 7 para simulacdo

com 1 parada longa

7.5 Operacao com 2 Paradas de Longa Duragéo

Neste caso, pretende-se avaliar o desempenho do modelo em outra
operacdo envolvendo uma parada duradora e uma de curta duracdo, visando
identificar influéncia do tempo de parada no comprimento de mistura. A correlacao
utilizada neste caso também foi a de Patrachari (2012).

As propriedades dos produtos movimentados sdo expostos na Tabela 7.7,
sendo o coeficiente de difusdo molecular igual a 2,74 x 10° m?/s, correspondendo

a um nimero de Schmidt de 351.

Tabela 7.7— Propriedades dos Produtos — Caso com 2 Parada Longas

Massa especifica | Viscosidade cinematica
p (kg/mq) v (cSt)
Produto A - Etanol Anidro 788 1,2
Produto B - Gasolina 727 0,4

A Figura 7.16 apresenta a vazao ao longo do tempo desta operacao. Pode-
se observar que ha uma parada proxima a hora 4 que dura 30 minutos e outra
parada por volta da hora 10 que dura cerca de 3 horas. A velocidade de entrada

correspondente em fungéo de t, encontra-se ilustrada na Figura 7.17.
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Figura 7.16 — Vazao de campo ao longo do tempo — 2 paradas longas
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Figura 7.17 — Velocidade ao longo de t — 2 paradas longas

O perfil de concentracéo na regido de mistura em fungéo de y, quando esta
chega no final do duto, é ilustrada na Figura 7.18. Observa-se que o modelo
numérico ndo conseguiu prever o formato mais suave do perfil de concentracéo
medido experimentalmente. No entanto, uma andlise da Figura 7.19, que apresenta
o crescimento calculado do comprimento de mistura entre concentragfes maximas
admissiveis de 2% ao longo de t, mostra que estas paradas influenciaram pouco o
perfil de Sy com . O incremento localizado, correspondente aos periodos de
paradas é praticamente indistinguivel.

A Tabela 7.8 apresenta para este caso com duas paradas longas, 0s
comprimentos operacionais de mistura real e calculados pela correlacdo de
Patrachari, (2012). As concentracdes limite que definem o comprimento
operacional de mistura Lop neste caso sdo de 0,4% e 96,4%. O erro nesta

previsdo é de apenas 1,9%, mesmo com a perda do formato da curva de
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concentracdo em funcdo do comprimento. Isto se deve a medida realizada na

concentracdo 0,4%. Contudo, se avaliarmos o comprimento operacional de

mistura entre os dados de campo correspondentes as concentracdes 4,0% e 96,4,

este erro aumenta para 15,5%, conforme pode ser observado na Tabela 7.8. Este

resultado ressalta a importancia da determinacdo dos valores de corte para

estimar o comprimento da regido de mistura.
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Figura 7.18 — Concentracdo ao longo de y com 2 paradas longa
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Figura 7.19 — Comprimento adimensional de mistura ao longo de T com 2 paradas longas


DBD
PUC-Rio - Certificação Digital Nº 1321770/CA


PUC-RIo - Certificacdo Digital N° 1321770/CA

7 - Comparagdo com Dados de Campo

95

Tabela 7.8 — Comprimentos operacionais de mistura para 2 paradas longas.

Ccorte: 0,4% € 96,4%.

Ccorte: 4% € 96,4%.

Série Lop (m) Erro (%) Lop (m) Erro (%)
Dados de campo 374,5 - 346,6 -
2 paradas longas 367,4 1,9 292,3 15,6

Voltando a analisar a Figura 7.18, observa-se que o perfil de concentracéo
ao longo do comprimento adimensional (y) perdeu sua forma caracteristica em “s”
e assumiu uma distribuicdo praticamente linear. Este caso apresenta um tempo
de parada longo da mesma forma que o caso anterior, para o qual o modelo foi
capaz de reproduzir os dados de campo. Este resultado sugere a atuagéo de outro
fenbmeno na mistura entre os produtos ao longo desta operacdo que nao a
dispersao axial regida pela equacao 21.

O modelo matematico apresentado no Capitulo 3 pressupfe velocidade
constante ao longo do duto e difusdo nula quando o fluido esta parado. O efeito
gravitacional no campo de velocidade e de difusdo de massa nao é contemplado
pelo modelo. Dessa forma, 0 modelo ndo calcula a contaminacg&o devido ao efeito
da gravidade sob trechos inclinados. De forma a confirmar a influéncia do termo
gravitacional na distribuicdo da concentracao, é interessante determinar a posicao
na interface ao longo da topografia no momento da parada.

O local de parada pode ser estimado através da integragdo numérica do
instrumento de vazao no tempo (variavel x,,, equacao 14) a partir do momento em
gque a interface sai do envio até 0 momento da parada. O momento em que a
interface sai do envio pode ser obtido com exatidao através do instrumento de
massa especifica do mesmao.

Apresenta-se na Figura 7.20, os locais das interfaces, sob a distribuicdo
topografica do oleoduto, nos casos de paradas longas (3 horas e meia),
correspondentes aos dois casos de paradas longa analisados. Em um caso, a
previsdo do modelo foi muito boa, e no segundo néo foi.

Pode-se observar nesta figura, que a parada do primeiro caso (se¢éo 7.4)
ocorre num trecho plano do oleoduto, enquanto que a parada duradora do
segundo caso (apresentado nesta se¢do) ocorre num trecho inclinado. Quando a
parada ocorre e a interface encontra-se em um trecho inclinado da topografia

(caso 2), o produto A, a frente da interface (regido mais alta), possui massa
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especifica maior (788 kg/m3®) enquanto que o produto B apresenta massa
especifica igual a 727 kg/m?3. Estes resultados sugerem a influéncia do efeito da
gravidade sobre o trecho inclinado, promovendo uma mistura que resulta no perfil

de concentracdo apresentado na Figura 7.18.
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Figura 7.20 — Perfil de elevacao e locais de parada longas do centro da interface —

paradas longas: Caso 1 e Caso 2.

7.6 Operacdo com Vazédo Variavel sem Paradas

As simulacbes deste caso foram conduzidas de modo a avaliar o
desempenho do modelo quando submetido a uma operacéo real com variacéo de
vazdo, porém sem paradas e partidas. Os dados dos produtos movimentados séo
expostos na.Tabela 7.9, sendo o coeficiente de difusdo molecular igual a 1,2 x 10

9 m?/s, correspondendo a nimero de Schmidt 1361.

Tabela 7.9 — Propriedades dos Produtos. Vazao Variavel

Massa especifica | Viscosidade cinematica
p (kg/md) U (cSt)
Produto A - Gasolina 725 0,4
Produto B - Diesel 845 3,0

A Figura 7.21 apresenta a vazao ao longo do tempo para o transporte desta
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interface, enquanto a Figura 7.22 apresenta a velocidade de entrada para a
simulacdo em funcdo de 7. Ocorre uma reducdo gradual da vazdo de entrega, a
gual depois de 15 horas permanece aproximadamente constante e igual a 60 m?/h,
crescendo para 135 m3h apés aproximadamente 18 horas do inicio do processo,

e permanecendo neste patamar.

160

tlll

140

IIIIIIIIIII
[ 4

3
.
3

Vazao (m3h)

eee ® .

-IIIIIIIIIIIIIIl

NSNS E Nl NN AR SN AN AN RN

5 10 15 20
Tempo (horas)

60

o

Figura 7.21 — Vazao de campo ao longo do tempo — vaz&o variavel
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Figura 7.22 — Velocidade ao longo de t — vazao variavel.

A Figura 7.23 apresenta o perfil de concentracdo na regido de mistura em
funcéo de y, correspondente a chegada da regido de mistura ao recebimento. Os
dados numéricos obtidos com o presente modelo sdo comparados com os dados
de campo, juntamente com o resultado da previsdo obtida considerando
escoamento com vazdo constante igual a 135 m3h. E possivel observar a
diferenca entre o resultado do modelo alimentado com vaz&do constante igual a
maxima desta operacao e com vazao variavel de acordo com os dados de campo.

Observa-se que ao longo de praticamente toda a regido da interface, o modelo de
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vazao variavel apresenta melhor concordancia com o perfil dos dados de campo,

do que o modelo com vazéo constante.
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Figura 7.23 — Concentracao ao longo de y com vazao variavel

A Figura 7.24 apresenta o crescimento calculado do comprimento de mistura

(Sy=S/L) entre concentracbes maximas admissiveis de 2% ao longo de 1. E
possivel observar a variacdo no gradiente desta curva proximo a t = 0,7 onde h&a
uma alteracao significativa de velocidade.
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Figura 7.24 — Comprimento adimensional de mistura ao longo de T com vazéo

variavel
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O comprimento adimensional de mistura indicado pelos dados de campo é
comparado na Tabela 7.10 com os comprimentos calculados pelo modelo. As
concentragdes limites que definem o comprimento operacional de mistura neste
caso sdo 2,0% e 98,2%. O erro da previsdo de comprimento operacional do
modelo alimentado com vazao variavel é de apenas 1%, enquanto que o modelo

alimentado com vazao constante apresenta 9% de erro.

Tabela 7.10 — Comprimentos operacionais de mistura: real e calculados com

correlacdo de Patrachari - caso 7.6

Série Lop (m) Erro (%)
Dados de campo 395,9 -
Vazéo Variavel 392,1 0,96
Vazéo Constante 361,0 8,82
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8 Conclusoées e Sugestoes

O presente trabalho apresenta resultados que permitem avaliar o
desempenho do modelo matematico de Taylor (1954), modificado por Baptista,
(2001) em conjunto com o método numérico desenvolvido neste trabalho e
diversas correlagdes disponiveis na literatura para calcular a dispersao axial de
liquidos em polidutos submetidos a operacoes reais.

Uma anadlise criteriosa do desempenho e aplicabilidade de diversas
correlacbes para o coeficiente de dispersao axial, disponiveis na literatura,
desenvolvidas entre 1953 e 2012 é realizada. A origem e dependéncias das
correlagdes para o coeficiente de dispersédo axial sdo discutidas, além de sua
relagdo com o coeficiente de difusdo molecular, perfil de velocidade, numero de
Reynolds, didmetro e comprimento do oleoduto. Estas correlagbes sé&o
comparadas entre si. Para regime laminar a correlagdo de Taylor parece ser
adequada. Para altos niumeros de Reynolds, as diversas correlagcdes tendem a
convergir, sendo que a correlagdo desenvolvida no trabalho mais recente de
Patrachari (2012), a qual é dependente do nimero de Schmidt, se mostrou a mais
promissora. No caso de parada e partida de escoamento, 0 escoamento passa
por todos os regimes, desde de turbulento até laminar. Consequentemente, o
coeficiente de dispersdo na regido de transicdo também se mostra necessario.
Baptista et al (2001) sugeriram uma interpolacéo entre dados os dois regimes. No
presente trabalho, um novo ajuste para a transicdo foi realizado.

O método numérico foi implementado na plataforma comercial Matlab. Uma
validacado com solucéo analitica para escoamento com velocidade constante foi
reproduzida, assim como um caso hipotético com mdultiplas paradas disponivel na
literatura (Baptista, 2001).

De forma a comparar os dados numéricos com os dados de campo, foi
necessario desenvolver uma metodologia de tratamento de dados de campo. A
partir dos dados de instrumentos de vazao e massa especifica, construiu-se uma
curva de concentracdo ao longo do comprimento de uma regido de mistura
interfacial que chega ao recebimento do poliduto real.

Diferentes operacgfes reais com vazao variavel, com partidas e paradas ao

longo do tempo, foram estudadas para prever a regido de mistura no poliduto
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selecionado para estudo. Os resultados permitiram observar que o modelo
utilizado em conjunto com a correlacéo de Patrachari (2012) apresenta excelentes
resultados (com erros da ordem de 5%) para prever a dispersdo axial em polidutos
submetidos a operagcbes com vazao variavel, na presenca de paradas e partidas.

A interpretacdo de dados de campo que caracterizam a mistura causada por
operacbes com paradas duradoras sugere a influéncia de outro fenbmeno de
dispersao, que nao o estudado nesta pesquisa, devido a deformacao da curva de
concentracao ao longo do comprimento. Uma analise dos locais de parada permite
observar que 0s 2 casos comparados pararam em locais diferentes, sendo um em
uma regido inclinada do perfil o outro em uma regido mais plana, sugerindo a
influéncia do efeito gravitacional sobre os produtos movimentados.

A partir das analises realizadas neste trabalho, pode-se concluir que o
modelo transiente € eficaz para a previsdo de escoamento tipico em operacdes
reais de campo, apresentando desempenho superior as aproximacdes classicas
de considerar o processo com velocidade constante.

Como pesquisa futura, sugere-se incluir o presente procedimento de calculo
da concentracdo e determinacdo do comprimento da regido de mistura em algum
simulador comercial ou ndo, que determina o campo de velocidade e presséo.
Para manter a mudanca de variaveis proposta, serd necessario considerar uma
velocidade constante no espaco, ha regido da interface.

Outra sugestdo consiste em desenvolver uma metodologia incluindo
diretamente o termo convectivo da equacgdo de concentracdo, com a coordenada
axial centrada na posicédo da interface.

A partir de um cédigo que resolva de forma acoplada, o campo de velocidade
e concentracdo, recomenda-se estudar o efeito gravitacional sobre a dispersdo
axial em polidutos parados com a interface em locais inclinados.

Propbe-se ainda utilizar um método de captura da interface, utilizando por
exemplo o modelo VOF (volume of fluid), na presenca de um campo de velocidade
bi-dimensional. Outra sugestdo, também incorporando um campo de velocidade
bi-dimensional, com solug&o acoplada entre escoamento e concentracdo, consiste
em estudar o problema como se fosse um unico fluido com diferentes espécies

que se difundem umas nas outras.
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