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RESUMO

OLIVEIRA, Beatriz Rosas. Estudo da perda de carga e troca térmica no escoamento de fluidos
Newtonianos e ndo-Newtonianos em coiled tubing. 2019. 153 p. Dissertagdo (Mestrado em
Engenharia Quimica, Tecnologia Quimica). Instituto de Tecnologia, Departamento de Engenharia
Quimica, Universidade Federal Rural do Rio de Janeiro, Seropédica, RJ, 2019.

O coiled tubing é um sistema composto por um tubo de aco flexivel, longo e continuo, utilizado
em diversos processos, principalmente na industria do petroleo. Podendo ter mais de 6000 metros,
parte do comprimento do tubo é direcionada ao poco, a partir de um injetor, enquanto a outra parte
permanece enrolada em um carretel subdividida em camadas. Durante o abandono de pocos,
diferentes tipos de fluidos, como agua e pasta de cimento, sdo bombeados por meio do coiled tubing
a fim de garantir o isolamento e selamento do pogo. O escoamento de fluidos em tubos curvados
gera uma dissipagdo de energia significativa em comparacdo a um tubo reto, sendo necessario
prever a perda de carga para obter a pressdo de bombeio utilizada na operacao. A dissipacdo de
energia por atrito e as trocas térmicas entre o fluido e o ambiente alteram a temperatura do fluido
e, consequentemente, suas propriedades fisico-quimicas, afetando a reologia e o tempo de cura da
pasta de cimento. Um excesso de retardadores de pega é adicionado na formulacdo da pasta a fim
de aumentar o tempo necessario para o seu endurecimento, gerando um aumento de custo e tempo
do processo. Torna-se essencial prever a perda de carga e a troca térmica no escoamento de fluidos
em coiled tubing, a fim de otimizar a formulacdo dos fluidos e controlar o processo. O objetivo
deste trabalho foi avaliar experimentalmente e matematicamente o escoamento de fluidos
Newtonianos e nao-Newtonianos em coiled tubing a fim de simular o perfil de pressdo e
temperatura ao longo do tubo. Agua filtrada e uma solugdo aquosa de goma xantana, com
comportamento reoldgico similar ao da pasta de cimento, foram utilizadas nos testes experimentais.
A unidade experimental utilizada possui 375 metros de comprimento subdivididos em 8 camadas
com medicBes de pressdo e temperatura na entrada e saida de cada camada. Os fluidos foram
bombeados em diferentes vazbes volumétricas, razbes de curvatura e temperatura inicial. Modelos
matematicos foram propostos para o calculo da perda de carga e da troca térmica, considerando o
regime permanente e transiente. Com base nos resultados experimentais obtidos em laboratorio, os
parametros de uma correlacdo de fator de atrito para fluidos ndo-Newtonianos presente na literatura
foram reestimados. Para prever a variacdo de temperatura em funcdo do tempo e do comprimento,
foi proposto um balango energético considerando as transferéncias de calor por atrito, do fluido
com o tubo e com o ambiente. A resolucdo da modelagem matematica e a estimacao de parametros
foram realizadas em linguagem FORTRAN, com base nos dados obtidos em laboratério e no
campo. As equacdes diferenciais parciais foram discretizadas espacialmente a partir da técnica de
volumes finitos. Adicionalmente, o integrador DASSL foi utilizado visando obter a solugéo
dindmica do conjunto de equacBes. A modelagem proposta admite a existéncia de um
bombeamento sequencial de diferentes fluidos ao longo do coiled tubing, com diferentes razbes de
curvatura e com a variacdo sequencial da &rea interna transversal ao escoamento. Um estudo de
caso foi conduzido, considerando dados experimentais obtidos em operagdes de abandono de pocos
com um sistema de coiled tubing real. O software desenvolvido foi utilizado para simular as
condicdes reais, onde foi observado uma boa aproximacdo aos dados de campo, com um erro
percentual entre os valores experimentais e calculados inferiores a 7%.

Palavras-chave: flexitubos, perda de carga, troca térmica



ABSTRACT

OLIVEIRA, Beatriz Rosas. The study of pressure drop and heat transfer in the flow of
Newtonian and Non-Newtonian fluids in coiled tubing. 2019. 153 p. Dissertation (Master of
Science in Chemical Engineering, Chemical Technology). Technology Institute, Chemical
Engineering Department, Federal Rural University of Rio de Janeiro, Seropédica, RJ, 2019.

Coiled tubing is a system consisting of a long, continuous and flexible steel pipe used in many
processes, especially in the oil industry. Measuring over 6000 meters, part of the pipe is directed
to the well from an injector and a rotary table, while the other part remains wrapped in a reel
subdivided in many layers. During well abandonment, different fluids, such as water and cement
slurry, are pumped through coiled tubing to ensure well isolation and sealing. Fluid flow in curved
pipes generates significant energy dissipation compared to a straight pipe, and it is necessary to
predict the pressure drop to obtain the pumping pressure used in the operation. The energy
dissipation by friction and the heat exchange between the fluid and the environment change the
fluid temperature and, consequently, its physicochemical properties, affecting the rheology and the
cement setting time. An excess of set retarders is added to the slurry formulation to increase the
time required for setting, resulting in increased process time and cost. It is essential to predict
pressure drop and heat transfer in coiled tubing in order to optimize fluid formulation and process
control. The objective of this work was to experimentally and mathematically evaluate the flow of
Newtonian and non-Newtonian fluids in coiled tubing in order to simulate the pressure and
temperature profile along the tube. Filtered water and an aqueous solution of xanthan gum, with a
rheological behavior similar to a cement slurry, were used in experimental tests. The experimental
unit is 375 meters long divided into 8 layers with pressure and temperature measurements in each
layer. Fluids were pumped at different volumetric flow rates, curvature ratios and initial
temperature. Mathematical models were proposed to calculate pressure drop and heat transfer,
considering permanent and transient regime. Based on experimental results obtained in the
laboratory, the parameters of a friction factor correlation for non-Newtonian fluids present in the
literature were reestimated. To predict the temperature variation as a function of time and length,
an energy balance was proposed considering heat transfer by friction and the heat transfer of the
fluid with the pipe and the environment. Parameter modeling and estimation were solved using
FORTRAN language, based on laboratory and field data. The partial differential equations were
spatially discretized using the finite volume technique. Additionally, the DASSL integrator was
used to obtain the dynamic solution of the set of equations. The mathematical modeling assumes
the existence of a sequential pumping of different fluids along the coiled tubing, with different
curvature ratios and internal transverse flow area. A case study was conducted, considering
experimental data obtained from well abandonment operations with a real coiled tubing system.
The developed software was used to simulate the real conditions, where a good approximation to
the field data was observed, with a percentage error between the experimental and calculated values
below 7%.

Keywords: coiled tubing, pressure drop, heat transfer
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1. INTRODUCAO

O coiled tubing é um sistema utilizado em diversos processos, principalmente na industria
do petréleo. Ele consiste em um tubo de aco longo e flexivel enrolado em um carretel, podendo
atingir mais de 6000 metros de comprimento. O uso desta unidade oferece diversas vantagens em
comparacédo a coluna de trabalho ou work string, podendo reduzir o tempo e consequentemente o
custo da operagcdo. Um dos processos que utiliza esta unidade é o abandono de pocos de petroleo,
onde um poc¢o improdutivo ou economicamente inviavel é fechado. Neste cenario, o coiled tubing
é utilizado para bombear diferentes tipos de fluidos para o pogo, onde parte do tubo é direcionada
ao poco, enguanto a outra parte permanece enrolada. Devido a sua resisténcia e baixa
permeabilidade, a pasta de cimento é o principal material utilizado neste processo.

O escoamento de fluidos em um tubo curvado é diferente do escoamento em um tubo reto,
principalmente pela atuagdo da forca centrifuga. Além do escoamento primario, ha a formacgéo de
um escoamento secundario na direcdo radial aumentando a resisténcia ao fluxo. A fim de obter a
pressdo de bombeio dos fluidos neste escoamento, € necessario prever a dissipacdo de energia
gerada pelo atrito. Estudos comprovam que a perda de carga nessa geometria € maior,
principalmente no escoamento de fluidos ndo-Newtonianos, como a pasta de cimento. Além disto,
a dissipacdo de energia por atrito e o contato direto do flexitubo com o ambiente altera a
temperatura do fluido e, consequentemente, suas propriedades fisico-quimicas.

A alteracéo de temperatura do cimento durante o escoamento altera seu tempo de pega, que
€ 0 tempo necessario para o seu endurecimento. Se a variagao de temperatura ao longo do tempo e
do comprimento de tubo enrolado ndo é bem prevista, o cimento pode hidratar e endurecer antes
de chegar ao local desejado. Dessa forma, um excesso de retardadores de pega é adicionado a
formulacdo da pasta de cimento e a operacdo de abandono precisa ser pausada até que haja o
endurecimento da pasta, aumentando consideravelmente o tempo de processo. O aumento de tempo
afeta o custo da operacdo e, portanto, a simulacdo do escoamento em tubo curvado torna-se
essencial para a industria. Com a previsdo da perda de carga e da troca térmica ao longo do tempo
e do comprimento, pode-se obter uma melhor formulacdo dos fluidos, além de uma previsdo da
pressdo de bombeio que precisa ser utilizada. Sendo assim, o processo pode ser otimizado, gerando
uma reducdo do tempo e do custo da operagéo.

A fim de simular tanto a perda de carga quanto a troca térmica no escoamento de fluidos em
coiled tubing, € necessario considerar o efeito da curvatura em cada camada, assim como condic6es
especificas dos processos. Por exemplo, a variacdo do didmetro interno ao longo do flexitubo e o
bombeamento de fluidos em sequéncia. Tendo em vista a complexidade da geometria e das
condicGes de contorno, faz-se necessario uma avaliacdo experimental detalhada deste escoamento,
visando a obtencéo de uma modelo matematico apropriado para simular o processo.

Neste cendrio, 0s objetivos deste trabalho sdo:
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« Avaliar experimentalmente a perda de carga e a troca térmica no escoamento de fluidos
Newtonianos e ndo-Newtonianos em uma unidade piloto de coiled tubing;

. Avaliar e comparar as principais diferengas no escoamento de fluidos Newtonianos e n&o-

Newtonianos em coiled tubing;

« Avaliar correlagdes para o calculo do fator de atrito a fim de simular a perda de carga no
escoamento de fluidos;

« Avaliar correlacbes de numero de Nusselt para obtencdo do coeficiente convectivo de troca
térmica;

o Desenvolver um modelo para célculo de perda de carga com rotina computacional
programavel para obtencdo dos perfis de pressédo dindmicos em coiled tubing;

« Desenvolver um modelo de transferéncia de calor com rotina computacional programavel para
obtenc&o dos perfis de temperatura dindmicos em coiled tubing;

« Com a modelagem proposta, simular e validar os experimentos feitos em laboratério e dados
de perfis de pressdo e temperatura de um caso real.

A estrutura do trabalho esta segmentada da seguinte forma:

. Capitulo 2: Revisédo Bibliogréfica

Apresenta a fundamentacdo teorica utilizada como base no desenvolvimento técnico
cientifico desta pesquisa, abordando particularidades especificas do escoamento de fluidos em
tubos curvados. O sistema coiled tubing € descrito, assim como 0s processos de abandono de pogos
e cimentacdo. Também sdo apresentados os trabalhos mais relevantes de carater experimental e
tedrico acerca de perda de carga e troca térmica de fluidos em tubos curvados.

. Capitulo 3: Materiais e Métodos

Descreve a unidade experimental utilizada para simular o coiled tubing apresentando a
metodologia experimental realizada para a obtencdo de dados na unidade piloto. Além disso, a
metodologia de caracterizacdo dos fluidos utilizados é descrita.

. Capitulo 4: Modelagem matemaética

Descreve-se a metodologia de célculo para simular a perda de carga e a troca térmica em
regime permanente e transiente no escoamento de fluidos Newtonianos e ndo-Newtonianos em
coiled tubing.

. Capitulo 5: Resultados e discusséo

Apresenta a descricdo e discussdo dos resultados obtidos nos experimentos realizados na
unidade experimental do Laboratorio de Escoamento de Fluidos Giulio Massarani. A validagdo da
modelagem é descrita utilizando dados experimentais de dois estudos de caso. Os erros entre 0s
dados experimentais e simulados sdo apresentados.
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. Capitulo 6: ConclusGes

Apresenta as principais conclusdes acerca dos resultados obtidos e as sugestdes para o
prosseguimento da pesquisa.

21



2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

Neste capitulo, o panorama geral do uso de flexitubos sera apresentado, principalmente no
abandono de pocos de petroleo. Para isso, este importante processo é retratado, assim como a
regulamentacédo alusiva ao mesmo. Conceitos fundamentais da geometria estudada e dos fluidos
serdo discutidos. Também serdo apresentados conceitos basicos referentes ao escoamento, perda
de carga e transferéncia de calor, sobretudo em um sistema coiled tubing. Em seguida, seréo
abordados os principais trabalhos desenvolvidos neste tema.

2.1 Coiled Tubing

Coiled tubing, cuja traducdo literal é “tubo enrolado” e comumente denominado como
flexitubo, consiste em um tubo de aco continuo e flexivel que tem parte do seu comprimento
enrolado em um carretel, enquanto outra parte é direcionada ao pogo. O sistema (Figura 1) é
composto de um carretel e um injetor que direciona o tubo para o poco.

S

Figura 1. Sistema coiled tuing. (Fonte: SHUTTRSTOCK, 2016).

O diametro do carretel variaentre 72 e 112 in (1,83 e 2,85 m), enquanto os diametros externos
dos tubos mais utilizados apresentam valores fixos entre 1 e 2,375 in (0,025 e 0,060 m) (McCANN
e ISLAS, 1996; SILVA, 2009). Ja o diametro interno do tubo pode variar ao longo do comprimento
e a espessura e alterada de acordo com as especifica¢fes da tubulagdo. Em um processo onde usa-
se 0 sistema coiled tubing, a maior espessura encontra-se no inicio da bobina a fim de suportar a
pressdo de bombeio. Por outro lado, uma menor espessura € utilizada no fundo do poco para
garantir e facilitar seu retorno a superficie (McCANN e ISLAS, 1996).

O sistema € amplamente utilizado em diversos processos industriais e sua demanda vem
aumentando consideravelmente nos ultimos anos. Dados de Bracamonte e Diaz (2018) indicam
que a producado de sistemas de coiled tubing dobrou entre os anos de 2002 e 2017, demonstrando
sua rapida expansao e aplicabilidade na industria, sendo um dos segmentos que mais crescem no
setor de servicos em campos de petroleo (ICOTA, 2019). Neste contexto, a unidade possui uma
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vasta aplicabilidade na exploragéo e no desenvolvimento de pocos, sendo utilizada em processos
de perfuracdo, completacdo, manutencdo, acidificagédo, limpeza e abandono de pocos (JAIN et al.,
2004). Em grande parte dessas aplicacdes, o flexitubo é desenrolado em direcdo ao poco até se
atingir a profundidade desejada e diferentes tipos de fluidos séo bombeados em altas taxas obtendo,
dessa forma, altas perdas de carga. Esta perda de pressdo por atrito tem um efeito consideravel no
desempenho e eficiéncia da operacdo (JAIN et al., 2004; GUAN et al., 2014). De acordo com
Oilfieldwiki (2016), até o ano de 2016, os valores maximos atingidos de comprimento de coiled
tubing e pressdo na cabeca do poco em operacbes foram de 24.000 ft (7.315 m) e 9.800 psi,
respectivamente.

O uso deste sistema oferece diversas vantagens operacionais, dentre elas tem-se: a
intervencdo rapida e segura em pocgos ativos; operacGes em pogos horizontais; aplicacdo sem a
necessidade de uma unidade (ou sonda) de perfuracéo; redugdo do tempo e custo operacional;
reducdo da area ocupada na plataforma; minimizacdo da contaminacdo no fundo do poco; melhor
monitoramento de dados e controle do processo (BRACAMONTE e DIAZ, 2018). Ao se comparar
com os drill pipes (Figura 2), o sistema coiled tubing reduz o tempo de operacéo pois, devido a sua
continuidade, ndo é necessario conectar ou desconectar tubos.

Por apresentar diversas vantagens, principalmen com relagéo ao tempo e custo do processo,
o sistema coiled tubing é uma das opc¢des utilizadas no abandono de pocos de petréleo. Esta
operacdo exige um investimento significativo sem nenhum retorno financeiro. Logo, novas
técnicas sdo continuamente desenvolvidas para aumentar a eficiéncia e reduzir o custo do processo,
sem comprometer a integridade do po¢co (CAMPBELL e SMITH, 2013). Segundo Rudnik et al.
(2013), o sistema pode ser utilizado em processos de abandono de pogos em profundidades
superiores a 22.000 ft (6.705,6 m) e em regiGes no fundo do pogo onde a temperatura estatica
(BHST — Bottomhole Static Temperature) pode chegar a 425 °F (218 °C).

"ﬂ

=

Figura 2. Drill Pipes (Fonte: DASTECH ENERGY, 2015).
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2.2 Abandono de Pocgos

O abandono de pocos, conhecido pela sigla em inglés P&A (plugging and abandonment), é
uma opera¢do conduzida quando a producdo do poco se torna economicamente inviavel. Uma vez
que a producdo ndo compensa 0 custo operacional, considera-se o abandono, ainda que haja
reservas considerdveis. Além disso, o fechamento pode ser requerido devido a algum problema
operacional no poco visando a minimizacdo de possiveis danos (CAMPBELL e SMITH, 2013;
NPC, 2011).

A operacdo tem como objetivo evitar a contaminacdo de outras formacGes e aquiferos
subterraneos de agua doce pela infiltracao de petréleo, gas, formacdes salinas ou dgua da superficie
(SHAH e LASAT, 2003). O abandono visa a prevencao de vazamentos para dentro e fora do poco
isolando tanto as zonas de petr6leo e/ou gas quanto os aquiferos. O processo também pode
viabilizar o corte da tubulacdo em um determinado nivel abaixo do leito do mar a fim de que 0s
equipamentos da superficie sejam removidos (CAMPBELL e SMITH, 2013).

A regulamentacgdo do abandono de pogos improdutivos mudou significativamente na década
de 1970, quando a protecdo ambiental se tornou um fator determinante para as autoridades
legislativas. De inicio, buscava-se mais a protecdo dos recursos de 6leo e gas do que a protecéo ao
meio ambiente (NPC, 2011). Dessa forma, a regulamentacdo mais criteriosa dos 6rgdos ambientais
é algo recente e 0s mesmos inspecionam e aprovam o abandono de pocos de hidrocarbonetos antes
que sejam oficialmente certificados como fechados. Além disso, é exigido que as barreiras
utilizadas para o abandono apresentem baixa resisténcia e alta permeabilidade ao liquido (TRATO,
2004). As barreiras sdo separacOes fisicas aptas a conter ou isolar os fluidos dos diferentes
intervalos permeaveis (ANP, 2016).

Segundo a ANP (2016), o abandono pode ser temporario ou permanente utilizando-se trés
tipos de barreiras: liquida, solida consolidada e sélida mecénica. A barreira liquida é uma coluna
de liquido que impede o fluxo de fluido por meio de presséo hidrostatica; a sélida consolidada n&o
se deteriora com o tempo e pode ser constituida de tampdes de cimento ou revestimentos e anulares
cimentados; enquanto que a sOlida mecanica é considerada temporaria e € constituida
principalmente de tamp®&es mecanicos (bridge plugs).

Devido a sua resisténcia e baixa permeabilidade, o cimento é utilizado para isolar formacdes
e a superficie do poco. Fluidos de perfuracédo e fluidos compostos de bentonita e d4gua sdo usados
como barreiras liquidas para completar as partes do poco que nédo estdo cimentadas. Os tampdes
mecanicos sao resistentes e impermeaveis, entretanto sdo suscetiveis a corrosao e a regulamentacao
normalmente exige que sejam cobertos por uma quantidade especifica de cimento (NPC, 2011). A
Figura 3 apresenta os principais tamp8es mecanicos utilizados: o retentor de cimento e o bridge

plug.
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(@)

Figura 3. (a) Retentor de cimento; (b) Bridge plug
(Fonte: CEMENT RETAINERS, 2006; BRIDGE PLUGS, 2009).

Os retentores de cimento séo colocados principalmente em zonas de alta presséo, acima da
zona cimentada. Logo ap0s os retentores serem posicionados, o cimento é bombeado e comprimido
na regido abaixo dos mesmos. Assim, uma pressdo pode ser aplicada sem que o cimento suba e
passe pelo retentor em fluxo ascendente (PEREIRA, 2018).

Ja os bridge plugs sdo usados a fim de isolar a parte inferior do po¢o onde ha zonas de
producdo e zonas aquiferas. Essas ferramentas também sdo utilizadas para evitar a contaminacéo
do cimento por agua ou gas pressurizado em areas de moderada a alta pressdo abaixo do local a ser
tamponado (NPC, 2011). A Figura 4 apresenta um poco apés seu abandono. Nele foram usados
bridge plugs, tampdes de cimento e um obturador (packer), considerado uma barreira solida
mecéanica (ANP, 2016).

Em um abandono, os bridge plugs sdo posicionados, o coiled tubing é encaminhado até
profundidades determinadas, a pasta de cimento é bombeada e a tubulacdo é retirada antes da cura
do cimento (P&A, 2012). Uma sequéncia de fluidos é bombeada, sendo que a &gua industrial ou o
fluido de deslocamento sdo usados para empurrar um volume especifico de pasta (PEREIRA,
2018).
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Figura 4. llustracdo de um pogo apds seu abandono
(Modificado de Fonte: CAMPBELL e SMITH, 2013).

2.3 Cimentagéo

Como dito anteriormente, 0 bombeamento da pasta de cimento € utilizado em técnicas de
abandono de poco. Além disso, a cimentacdo € utilizada primariamente para preencher o espaco
anular entre a coluna de revestimento e as paredes do pog¢o. Sendo assim, entre as principais fungdes
do processo de cimentacdo, destaca-se: conter ou isolar os fluidos dos diferentes intervalos
permeaveis, prover suporte mecanico a coluna de revestimento, proteger a coluna de processos
COrrosivos e prevenir os possiveis colapsos na parede do poco (CEMENTING, 2000).

O American Petroleum Institute (API) padronizou a composi¢do quimica e a fabricagdo do
cimento e o classificou em oito classes. Suas propriedades diferem quanto a faixa de aplicacao de
temperatura e pressdo, a sua resisténcia inicial e retardamento, a resisténcia ao ataque de sulfatos e
ao calor de hidratagdo (BOURGOYNE et al., 1991). No Brasil, o cimento Portland Classe G é o
mais utilizado para cimentacdo. Os principais materiais utilizados na fabricacdo do Cimento
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Portland séo o calcario, argila e o gesso, podendo eventualmente ser adicionado algum minério
contendo 6xido de ferro ou aluminio.

Os aditivos utilizados nas pastas de cimento tém um papel fundamental no processo de
cimentacdo, visto que sdo responsaveis pelas modificagdes nas propriedades fisico-quimicas das
pastas, tornando-as adaptaveis a cada fase da cimentacdo. Abaixo, estdo descritos os principais
aditivos utilizados, assim como suas funcdes (NELSON, 1990; NOBREGA, 2009; NPC, 2011):

« Retardador: aumentar o tempo de pega (endurecimento) da pasta de cimento; diminuir a
velocidade de interacdo entre o cimento e a 4gua e permitir maior tempo de bombeio da pasta;
manter a fluidez em temperaturas e pressdes elevadas;

« Acelerador: diminuir o tempo de cura por meio do aumento da taxa de hidratacdo e aumentar
a resisténcia compressiva inicial da pasta;

« Dispersante: reduzir a viscosidade aparente;

« Antiespumante: evitar a formacdo de bolhas no preparo e bombeio da pasta;

« Controlador de filtrado: reduzir a permeabilidade do reboco de cimento formado nas paredes
da rocha e evitar a perda da fase aquosa da pasta de cimento para a formacéo;

« Controlador de perda de circulacdo: evitar a perda de pasta para formacdes fracas antes da
pega;

« Adensante: aumentar a massa especifica;

« Redutor de densidade: reduzir a massa especifica e evitar a perda de pasta para formacGes de
alta permeabilidade ou baixo gradiente de fratura.

A escolha da formulacéo ideal deve considerar ndo apenas a formacgédo rochosa na qual sera
feita a cimentacdo. Além disso, deve-se levar em conta as possiveis mudancas de propriedades da
pasta durante o seu bombeio, como, por exemplo, a viscosidade e o tempo de cura. Ambas as
propriedades sdo consideravelmente afetadas pela mudanca de temperatura da pasta. Esta variacao
de temperatura pode ser proveniente do atrito do fluido na parede da tubulacéo e da troca de calor
feita entre uma lamina d’agua fria ¢ o pogo0.

A cimentacdo por meio de sistemas em coiled tubing apresenta uma rapida expansdo na
indUstria, onde a formulacdo da pasta e a execucdo operacional sdo os principais fatores para o
sucesso da operacdo. Devido a pequena area transversal de escoamento e extenso comprimento de
tubo curvado, o atrito é sempre uma preocupacdo ao bombear pasta de cimento. A fim de reduzir
a perda de carga, a viscosidade das pastas de cimento é reduzida em relagdo aos processos
convencionais (OILFIELDWIKI, 2016).

De acordo com Rahman et al. (2012) e Bracamonte e Diaz (2018), o comportamento
reoldgico das pastas de cimento € descrito pelo modelo de Bingham. Os autores apresentam valores
para os parametros do modelo, baseados em processos reais de cimentacdo utilizando o sistema
coiled tubing, onde a viscosidade plastica ndo deve exceder 50 cP e a faixa de tenséo limite
recomendada é de 0,05 a 100 1b/100ft? (2,40 a 4,78 Pa). Kamel e Shaglaih (2015) afirmaram que
na maioria dos processos com bombeamento de fluidos em coiled tubing, o regime de escoamento
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é turbulento. Ja no escoamento de cimento, o regime encontrado € laminar em grande parte dos
processos. (RAHMAN et al., 2012). Vale ressaltar que a transi¢do entre o regime laminar e o de
transicdo/turbulento no escoamento de fluidos em tubos curvados ocorre em valores de Reynolds
significativamente mais elevados do que em tubos retos. Este efeito serd& melhor apresentado e
discutido na Secéo 2.5.3.

2.4  Classificacdo de Fluidos

Em 1687, Isaac Newton estabeleceu o comportamento de um fluido em funcdo do gradiente
de velocidade e da forca aplicada. Ele observou que a relacdo entre estas variaveis era proporcional
a resisténcia ao fluxo e definiu esta constante como coeficiente de viscosidade (BARNES et
al.,1989). Apos Newton, observou-se que a viscosidade dos fluidos era afetada pela temperatura e
pressdo e que nem todos possuiam a relacdo linear entre a taxa de deformacéo e a tensdo. Logo,
esses fluidos foram classificados como ndo-Newtonianos e a constante dependente da tenséo
aplicada foi definida como viscosidade aparente. Os fluidos ndo-Newtonianos sdo divididos em
dependentes e independentes do tempo e viscoelasticos (FOX et al., 2006).

De acordo com Fox et al. (2006), os fluidos sdo caracterizados como materiais que se
deformam enquanto estiver sendo aplicada uma forca de cisalhamento sobre eles e a reologia é a
ciéncia que permite estudar como a matéria escoa e se deforma. Leis que descrevem a variagdo
continua da taxa ou grau de deformacdo em funcéo das forcas ou tensdes aplicadas caracterizam o
escoamento de um fluido. O escoamento depende principalmente do tipo de fluido, da geometria
da superficie e das condi¢Bes em que esse escoamento ocorre (MACHADO, 2002).

Barnes et al. (1989) definiram a taxa de cisalhamento como o gradiente de velocidade
perpendicular a direcdo do escoamento das camadas de fluido. Segundo Machado (2002), a taxa
de deformacdo esta relacionada com a distancia entre os planos de fluido e pode ser definida através
de uma expressao matematica que relacione a diferenca das velocidades entre os planos adjacentes
de um fluido com a distancia entre eles. Ja a tenséo de cisalhamento é definida como a forca por
unidade de area necessaria para manter um determinado escoamento (HIBBELER, 2010).

2.4.1 Fluidos Newtonianos

Os fluidos Newtonianos possuem uma relagdo linear entre a tenséo e a taxa de cisalhamento
e a constante proveniente da relacdo dessas variaveis é definida como viscosidade dindmica. A
viscosidade dindmica representa a resisténcia do fluido ao escoamento e depende apenas da
temperatura e da pressio (MACHADO, 2002). A Equacdo 1 representa matematicamente o
comportamento dos fluidos Newtonianos.

T=UWy (1)

em que 7 € a tensdo de cisalhamento (Pa), i € a viscosidade dindmica (Pa.s) e y é a taxa de
deformacdo (s?).
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A Figura 5 apresenta como a viscosidade dinamica e a tensdo de cisalhamento variam com a
taxa de deformagdo no escoamento de um fluido Newtoniano. Ambos os gréficos sdo obtidos a
temperatura e pressdo constantes. A curva de viscosidade de um fluido newtoniano é caracterizada
por uma reta paralela ao eixo da taxa de cisalhamento. J& a curva de escoamento passa pela origem,
sendo a sua inclinacao igual a viscosidade constante do fluido. Os gases e 0s sistemas homogéneos
e monofasicos, compostos de substancias de baixa massa molar, comportam-se como fluidos
Newtonianos em regime de escoamento laminar. Outros exemplos sdo o ar, a &gua, 0s 6leos finos,
as solucdes salinas e a glicerina (MACHADO, 2002).

: (@ b
A (b)

u (Pa.s) LL = constante T (Pa)
=ty

e v

Figura 5. (a) Viscosidade absoluta em funcéo da taxa de deformacéo e (b) Curva de escoamento de um
fluido Newtoniano (Fonte: Adaptado de SHIROMA, 2012).

A viscosidade de fluidos Newtonianos varia com a temperatura e a pressdo. Em seu estado
liquido, a 4gua tem uma viscosidade constante independente da variacdo de pressdo. Entretanto a
temperatura altera as forcas de coesdo das moléculas e, consequentemente, a viscosidade da agua.
Green e Perry (2008) apresentam uma equacdo para o calculo da viscosidade da dgua em funcao
da temperatura na faixa de 273,16 a 646,15 K (Equacdo 2).

)

370
1= exp (—52,843 + +5866InT + (5,879 X 10-29)T10) )

em que u € a viscosidade absoluta (Pa.s) e T a temperatura (K).

2.4.2 Fluidos ndo-Newtonianos independentes do tempo
Os fluidos caracterizados como independentes do tempo mantém a viscosidade aparente
constante ndo dependendo do tempo de exposicdo a uma taxa de deformagado. Esses fluidos podem
ser subdivididos como:
e Pseudoplasticos: viscosidade aparente diminui com o aumento da taxa de cisalhamento;
¢ Dilatantes: viscosidade aparente aumenta com o aumento da taxa de cisalhamento;

29



e Bingham: possuem tensdo minima de escoamento e posterior relacdo linear entre a tenséo
e taxa de deformacao.

Na Figura 6, sdo apresentados os comportamentos reoldgicos caracteristicos dos fluidos
independentes do tempo.

Bingham

Herschel-Bulkley

Pseudoplastico
Newtoniano

~ Dilatante

Y

Figura 6. Tensdo de cisalhamento versus taxa de cisalhamento para fluidos independentes do tempo
(Fonte: Adaptado de MACHADO, 2002).

Os modelos reoldgicos sdo equagdes matematicas que relacionam a tenséo e a taxa de
cisalhamento e outras propriedades dos fluidos. Pardmetros reolégicos como viscosidade aparente,
viscosidade pléstica e limite de escoamento descrevem o comportamento dos fluidos néo-
Newtonianos e independentes do tempo. Dentre eles, os mais aplicados sdo os modelos de
Bingham, Power-Law e Herschel-Bulkley (THOMAS et al., 2001; SHIROMA, 2012). Na Tabela
1, sdo apresentados os modelos matematicos aplicados para classificar os fluidos.

Tabela 1. Equagdes de modelos matematicos.

Modelo Matematico Equacéo do modelo
Bingham T =108+ VPsYy
Power-Law T=kyn
Herschel-Bulkley T=ToHB+ Ky

(Fonte: MACHADO, 2002).

em que T € a tensdo de cisalhamento (Pa), k € o indice de consisténcia (Pa.s), y é a taxa de
deformacdo (s*), n é o indice de comportamento (adim.), Tons € 0 limite de escoamento de Herschel-
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Bulkley (Pa), VPs € a viscosidade plastica de Bingham (Pa.s) e 7os € 0 limite de escoamento de
Bingham (Pa).

Os fluidos que seguem o modelo de Bingham s&o conhecidos como plasticos de Bingham.
O limite de escoamento desses fluidos depende das for¢as de interagdo entre as particulas dispersas
e pode ser definido como a tensao de cisalhamento minima necessaria para que ocorra escoamento.
Ja a viscosidade plastica € a resisténcia ao escoamento gerada pelo atrito entre as particulas
dispersas e as moléculas do liquido dispersante (MELO, 2008). As suspensdes de argila e lamas de
perfuracdo sdo exemplos desse tipo de fluido (FOX et al., 2006).

O modelo de Ostwald de Waale, também conhecido como modelo da poténcia ou Power-
Law, representa grande parte dos fluidos ndo-Newtonianos independentes do tempo. O indice de
consisténcia desses fluidos indica o grau de resisténcia do fluido ao escoamento, enquanto o indice
de comportamento indica o0 quao afastado um fluido estd do comportamento Newtoniano. Se o
valor do indice de comportamento se iguala a 1, o fluido é newtoniano. Ja para fluidos
pseudoplésticos este parametro apresenta valores maiores que 1 e para os dilatantes menores que
1. Segundo Machado (2002), emulsdes e solugcdes poliméricas sdo exemplos de fluidos com
comportamento pseudoplastico e algumas dispersdes de polimeros e resinas se comportam como
fluidos dilatantes.

Fluidos de Herschell-Buckley podem ser classificados como fluidos de poténcia que
possuem limite de escoamento. Este modelo apresenta trés parametros e, segundo Machado (2002),
é mais completo que os anteriores, visto que os mesmos podem ser analisados como casos
particulares deste. Dispersdes de argila com polimeros sdo exemplos desses tipos de fluidos e sdo
empregadas amplamente na industria de petréleo como fluidos de perfuracéo.

Os modelos de Bingham e Power-Law sdo os mais utilizados para descrever o
comportamento reoldgico de pastas de cimento (NELSON, 1990). Paraiso (2011) desenvolveu um
estudo da reologia de pastas de cimento utilizando os trés modelos reolégicos apresentados acima.
O autor propde o uso do modelo de Herschel-Bulkley para este tipo de fluido por ter apresentado
o melhor resultado na caracterizacao reoldgica e por apresentar caracteristicas dos dois modelos
anteriormente citados.

2.4.3 Fluidos ndo-Newtonianos dependentes do tempo

Estes fluidos apresentam sua viscosidade aparente dependente do tempo de aplicacdo de
uma taxa de deformacdo (SILVA, 1989) e podem ser classificados como tixotropicos ou reopéticos.
Segundo Schramm (2006), os fluidos tixotropicos apresentam diminuicdo da viscosidade aparente
com o tempo de atuacéo de uma taxa de cisalhamento constante, até alcancar o equilibrio. Enquanto
0S reopéticos apresentam um aumento da viscosidade aparente com o tempo de aplicagdo de uma
taxa de cisalhamento constante. A Figura 7 apresenta o comportamento de ambos os fluidos
classificados anteriormente.
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Figura 7. (a) Viscosidade aparente versus tempo para fluidos tixotropicos; (b) Viscosidade
aparente versus tempo para fluido reopéticos com cisalhamento constante. (Fonte: SILVA, 1989).

Segundo Machado (2002), os fluidos de perfuragéo e as pastas de cimento séo exemplos de
fluidos tixotrépicos. O efeito de tixotropia tem grande importancia na operacdo de perfuracéo
evitando a sedimentacao dos detritos gerados ao se interromper a circulacdo do fluido (AMORIM,
2003).

2.5 NuUmeros Adimensionais Relacionados ao Escoamento

O escoamento de fluidos em tubos curvados pode ser caracterizado por importantes nimeros
adimensionais, como o nimero de Reynolds, a razdo de curvatura € o nimero de Dean. A
determinacédo destes adimensionais permite a similaridade dindmica entre processos de diferentes
escalas. Alem disso, a perda de carga e a troca térmica em tubos curvados depende das propriedades
dos fluidos, da geometria do tubo e das condicdes do escoamento, condi¢cdes estas que sdo
consideradas na determinacéo dos adimensionais citados.

2.5.1 Razao de curvatura
A geometria do tubo curvado altera significativamente o escoamento dos fluidos. Diversos
autores desenvolveram estudos experimentais que comprovam uma significativa diferenca entre o
escoamento de um mesmo fluido em um tubo reto e em um tubo curvado (WHITE, 1929; AZOUZ
etal, 1998; JAIN et al., 2004; ZHOU e SHAH; 2004a, CIONCOLINI e SANTINI, 2006). Jain et al.
(2004) mostraram que os efeitos da curvatura para fluidos ndo-Newtonianos sdo mais significativos
gue para Newtonianos. Logo, a curvatura € um importante conceito a ser considerado no
escoamento em coiled tubing.
Dean (1927) definiu pela primeira vez o conceito de razéo de curvatura, sendo a razéo entre
0 raio da secdo transversal do tubo (r) e o raio do circulo (R) em que o tubo esta enrolado. A Figura
8 ilustra os raios considerados neste calculo. A mesma definigdo pode ser encontrada em Zhou e
Shah (2004a), Shah et al. (2009), Castiglia et al. (2010), Ghorbani et al. (2010) e Shaglaih e Kamel
(2013). Ja para White (1929), Pawar et al. (2015) e Patil (2017), a razdo de curvatura é calculada
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como a razdo entre o didmetro interno de um tubo enrolado em espiral e o diametro médio de
curvatura da espiral.

(@) (b)

Figura 8. (a) Geometria e sistema de coordenadas (Fonte: Adaptado de HASAN, 2013) e (b) desenho
ilustrativo de um tubo curvado com uma Unica camada.

Uma outra forma de se calcular este importante adimensional foi definida por Ali e Zaidi
(1979). Os autores propuseram o calculo da razéo de curvatura para tubo espiral equiangular em
bobina como a raz&o entre o didmetro interno do tubo e o didmetro medio da bobina (= R4, +
R,.in). A Figura 9 apresenta um desenho ilustrativo desta espiral.

Figura 9. Desenho esquematico de uma espiral ascendente equiangular. (Fonte: ALI e ZAIDI, 1979).
33



Medjani e Shah (2000) definiram a razdo de curvatura em funcdo do nimero de camadas
formadas pelo tubo (Equagdo 3). O sistema coiled tubing apresenta diversas camadas, logo o
calculo de razéo de curvatura apresentado por estes autores foi utilizado nesta dissertagéo.

T_ r
R R.+Q2.N-Dr ©)

em que r o raio interno do tubo, R o raio de curvatura, R, o raio do carretel e N a camada que esta
sendo considerada. Dessa forma, cada camada tem uma razdo de curvatura diferente, como
mostrado na Figura 10.

Ultima
camada

1" camada

Figura 10. Desenho ilustrativo das diferentes camadas de um flexitubo enrolado em um carretel. (Fonte:
PEREIRA, 2018)

2.5.2 Numero de Reynolds

O numero de Reynolds relaciona as forgas inerciais e viscosas do escoamento em diversas
geometrias e € utilizado para caracterizar o regime de escoamento de um fluido. No escoamento de
fluidos Newtonianos em tubos circulares, o numero de Reynolds é calculado com a Equacao 4.

D{v)p
e =
u

(4)
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em que Re o nimero de Reynolds (adim.), D o didmetro do tubo (m), (v) a velocidade média do
fluido (m/s), p a densidade do fluido (kg/m®) e u a viscosidade dinamica do fluido (Pa.s).

As Equacdes 5, 6 e 7 apresentam as formulas para o calculo do nimero de Reynolds para
fluidos nao-Newtonianos que seguem os modelos da poténcia (Re,), Bingham (Reg) e Herschel-
Bulkley (Reyp), respectivamente.

Re. — D{v)p
P8\ 3n+ 1)\ (5)
K(p) g
D
Res = V<,'§>p (6)
3 8Dn(v>2—np
Rews = 1 Gn+ D/np )

Um fluido escoa em regime laminar quando o escoamento € ordenado e 0 movimento das
particulas fluidas é caracterizado por camadas ordenadas ou laminas. J& no regime turbulento, as
particulas fluidas se misturam rapidamente enquanto se movimentam ao longo do escoamento. Este
comportamento é observado devido a flutuagdes aleatdrias no campo tridimensional de velocidades
(Paraiso, 2011). Ha também o estado de transicdo entres esses dois comportamentos, onde inicia-
se 0 movimento aleatorio e desordenado. Neste estado, é possivel observar o comportamento ora

laminar, ora turbulento. Na Figura 11, é apresentada uma ilustracdo dos trés regimes de escoamento
mencionados.

Laminar Transigdo Turbulento

7
R
—_—

Figura 11. llustragéo dos regimes de escoamento (Fonte: Adaptado de DRILLING, 2012).

Wi
4

O numero de Reynolds para tubo curvado e para tubo reto é calculado da mesma forma. O
numero adimensional utilizado para caracterizar especificamente o escoamento em tubo curvado é
0 numero de Dean, que sera definido na Secdo 2.5.4.
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2.5.3 NuUmero de Reynolds critico

O numero de Reynolds critico é aquele no qual h4 a mudanca do regime laminar para o
regime de transi¢cdo. No escoamento de fluidos Newtonianos em trecho reto, o Reynolds critico é
igual a 2.100 ou 2.300 (MEDJANI e SHAH, 2000, OCHOA, 2006).

Silva et al. (1989) afirmam que a mudanca entre os regimes pode ser definida em qualquer
sistema que seja possivel a medicao da queda de pressdo (AP) e vazao (Q). Nesse caso, a transi¢éo
é definida pela mudanca de inclinacdo das curvas dos dados experimentais e a intercessdo entre
elas define a vazdo critica e, consequentemente, o Reynolds critico. Este adimensional também
pode ser obtido em um gréafico de fator de atrito em funcdo do nimero de Reynolds, onde
novamente a mudanga de inclinagdo das curvas caracteriza a transicdo. Porém, esta mudanca de
inclinacdo € gradual, tornando dificil a obtencdo do Reynolds critico, principalmente em fluidos
nao-Newtonianos (GHOBADI e MUZYCHKA, 2015; ZHOU e SHAH, 2004b).

White (1929) avaliou a influéncia da razdo de curvatura no escoamento de fluidos
Newtonianos (agua e 6leo). O autor desenvolveu experimentos em diferentes raz6es de curvatura
e obteve os maiores valores de fator de atrito na maior razdo de curvatura, onde o Reynolds critico
obtido foi igual a 6.000. Ou seja, quanto menor a razdo de curvatura, menor o valor de Reynolds
critico. Sendo assim, foi possivel observar uma extensdo do regime laminar em tubos curvados em
comparacdo com tubos de trecho reto. Resultados semelhantes foram obtidos por Ghobadi e
Muzychka (2015). Os autores encontraram valores de Reynolds critico na faixa de 6.000 a 11.000
em altas razdes de curvatura.

Correlacdes para determinacao do Reynolds critico de fluidos Newtonianos em tubo curvado
foram desenvolvidas por diversos autores (ITO, 1959; KUBAIR e VARRIER 1961; SCHMIDT,
1967; SRINIVASAN et al., 1970; SHAH, 2004b e CIONCOLINI e SANTINI, 2006). As
correlagdes desenvolvidas por estes autores sao fungdo apenas da razéo de curvatura indicando que
a mesma altera 0 comportamento dos regimes, em comparacdo com o trecho reto. A Tabela 2
apresenta algumas das correlacdes de Reynolds critico utilizadas, assim como suas restrigdes de
uso.

N&o héa correlagdes para determinacdo do Reynolds critico de fluidos ndo-Newtonianos em
tubo curvado. Sabe-se que em trecho reto o Reynolds critico de fluidos ndo-Newtonianos € maior
que de Newtonianos (ZHOU e SHAH, 2002c; PARAISO, 2011). Portanto, a fim de se obter uma
ideia minima deste ponto critico de um fluido ndo newtoniano em um tubo curvado, as correlacfes
de Reynolds critico para fluidos Newtonianos séo utilizadas. Ou seja, utiliza-se o valor de Reynolds
critico de fluidos Newtonianos como garantia que o escoamento até esse valor é laminar.
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Tabela 2. CorrelacBes de nimero de Reynolds critico empiricas de fluidos Newtonianos em trecho

curvado.
Autor Correlacdes Condicdes
7032 R
Ito (1959) Re, = 20.000 (E) 15 < — < 860
Kubair e Varrier Re. = 12.730 10 R 2000
(1962) ¢ (R/1)032 <—-<2
Schmidt (1967) Re, = 2.300 [1 + 8o ] R
e = 2. R0 — <200
Srinivasan et al. 12 R
(1970) (Rec)min, max = 2.100|1 + 0.5 —< 200
(Rméx, min/r) r
Cioncolini e o — 12500 30 R 110
Santini (2006) ¢ (R/7)031 < ; <

Fonte: ITO (1959) apud ZHOU e SHAH (2004b), KUBAIR e VARRIER (1962), SCHMIDT (1967) e
SRINIVASAN et al. (1970) apud GHOBADI; MUZYCHKA (2015), CIONCOLINI; SANTINI (2006).

2.5.4 Numero de Dean

O numero de Dean é um importante adimensional utilizado especificamente no escoamento
de fluidos em tubos curvados. Ele pode ser utilizado para caracterizar o perfil de velocidade axial
e tem um papel importante nas correlagdes de fator de atrito neste tipo de escoamento. O
adimensional considera o efeito das forcas inerciais, centrifugas e viscosas (Equagdo 8). Castiglia
et al. (2010), afirmam que o desequilibrio entre as forgas inerciais e centrifugas gera o escoamento
secundario que sera apresentado na Se¢éo 2.6.

B \J (forgas inerciais)(forgas centrifugas)

De (8)

forgas viscosas

Ghobadi e Muzychka (2015) afirmam que o adimensional foi definido de diferentes formas
ao longo dos anos. Em 1927, Dean apresentou o primeiro estudo analitico do escoamento de fluidos
incompressiveis em tubos curvados com uma leve curvatura (ZHOU e SHAH, 2002¢, SHAQLAIH
e KAMEL, 2013, GHOBADI e MUZYCHKA, 2015; HOQUE e ALAM, 2015). Considerando
regime laminar, Dean propds simplificagdes nas equag¢des do movimento em coordenadas toroidais
e na equacdo da continuidade (DEAN, 1927). Dessa forma, o autor definiu o pardmetro de
similaridade dindmica intitulado critério de Dean (Equacdo 9). Este critério relaciona a redugéo da
taxa de escoamento em funcdo da curvatura (DEAN, 1928).
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K = 2Re? (%) 9)

em que K é o critério apresentado por Dean, Re 0 nimero de Reynolds, r o raio da se¢&o transversal
do tubo e R o raio de curvatura que € o raio do circulo em que esse tubo é enrolado.

A Equacdo 10 apresenta o nimero de Dean proposto por White (1929), a partir do critério de
Dean apresentado anteriormente. Este é o formato mais aplicado por diversos autores no estudo do
escoamento de fluidos em tubos curvados (ZHOU e SHAH, 2002a; SHAQLAIH e KAMEL,; 2013).

De = Re\/g (20)

em que De é o numero de Dean, Re 0 numero de Reynolds, r o raio interno do tubo e R o raio de
curvatura.

Segundo Ghobadi e Muzychka (2015), em baixos valores de nimero de Dean, o perfil de
velocidade axial de fluidos em tubos curvados é parabdlico e similar ao perfil de velocidade em
um tubo reto na regido plenamente desenvolvida. J& em maiores nimeros de Dean, a velocidade
méaxima é deslocada em direcédo a parede externa do tubo devido a forca centrifuga.

De acordo com Hasan (2013), em menores numeros de Dean, as forcas viscosas predominam
frente as centrifugas e a velocidade méxima axial fica na “metade” mais interna do tubo. A medida
que o numero de Reynolds aumenta, a for¢a centrifuga passa a predominar e a velocidade maxima
axial se desloca para a parte mais externa da curvatura (Figura 12).

(@)

T VUmax

Figura 12. llustracdo da velocidade mé&xima axial quando as (a) forgas viscosas e as (b) forcas centrifugas
predominam (Fonte: PEREIRA, 2018).
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2.6 Escoamento Primério e Secundério

Uma das principais caracteristicas do escoamento em um tubo curvado €é a ocorréncia de um
escoamento secundario perpendicular ao escoamento principal (ZHOU e SHAH, 2002b, HASAN,
2013). Este escoamento ocorre sobreposto a direcdo desejada e altera significativamente a
transferéncia de quantidade de movimento e energia no tubo curvado em relacdo a um tubo reto
(ZHENG et al., 2000). Diversos autores atribuem este efeito ao desequilibrio entre as forcas
inerciais e centrifugas na direcéo radial da bobina (MEDJANI e SHAH, 2000, JAIN et al., 2004,
CASTIGLIA et al., 2010, GHOBADY e MUZICHKA, 2015).

Eustice (1910, 1911) foi o primeiro autor a observar experimentalmente o escoamento
secundario utilizando um tubo curvado transparente. O autor injetou filamentos de cores diferentes
no fluido a ser bombeado e observou os caminhos das linhas de fluxo secundarias. Dean (1927,
1928) formulou matematicamente o escoamento de fluidos em tubo curvado sob as condicfes de
fluxo totalmente desenvolvidas. Dessa forma, o autor confirmou a existéncia de um escoamento
secundario composto por um par de vortices em contra rotagdo como observado na Figura 13. Por
terem sido descritos por Dean, sdo conhecidos como vortices de Dean (AZOUZ et al., 1998; RAO,
1999).

Figura 13. Par de vortices na se¢do transversal de um tubo curvado (Fonte: DEAN, 1927).

De acordo com Barua (1963), quando um fluido escoa em um tubo curvado estacionario, um
gradiente de pressao através do tubo é necessario para equilibrar a forga centrifuga resultante da
curvatura. A pressao na parte da parede mais longe do centro de curvatura do tubo é maior do que
na parte que estd mais perto dela. As camadas de fluido proximas as paredes estdo se movendo
mais lentamente que o fluido na porcéo central, logo necessitam de um gradiente de pressdo menor
para equilibrar sua forca centrifuga. Em consequéncia, é estabelecido um fluxo no qual o fluido
proximo as paredes se move para dentro e o fluido no centro do tubo se move para as paredes.
Segundo Jain et al. (2004), a forca centrifuga desloca a regido de alta velocidade para a parte mais
externa do tubo e, ao atingir a regido da camada limite, o fluido retorna a parte mais interna do tubo
devido ao gradiente de pressdo. Este fendmeno foi demonstrado por Shah et al. (2004), onde
simulagfes numéricas foram usadas para demonstrar esses efeitos.
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A quantidade de vortices no escoamento em tubo curvado pode variar. Liu e Masliyah (1993)
estudaram numericamente o efeito da torcdo no escoamento secundério e previram que, para alta
torcdo, o fluxo secundério é reduzido a apenas um vortice. Através de simulacdo numérica, Huettl
e Friedrich (1999) concluiram que a magnitude do escoamento secundario em tubos curvados
aumenta com a diminui¢édo do raio de curvatura (aumento da torcdo). Ja Hasan (2013) afirmou que,
a medida que o numero de Reynolds aumenta, os vortices de Dean tornam-se mais fortes e podem
ser divididos em dois ou mais vortices menores. Pode-se concluir que, tanto a curvatura, quanto o
numero de Reynolds, afetam o escoamento secundario e € valido ressaltar que o nimero de Dean
contempla estes dois efeitos.

Segundo Ghobadi e Muzychka (2015), o aumento do nimero de Dean gera um aumento do
escoamento secundario em tubo curvado. Neste caso, além das forcas centrifugas, as forgas
inerciais e de pressao também influenciam o escoamento e as forcas viscosas afetam apenas uma
fina camada limite proxima a parede do tubo (ITO, 1969).

Adler (1934), Barua (1963) e Mori e Nakayama (1965) mostraram que, em altos nimeros de
Dean (De > 100), as linhas de corrente mais centrais no tubo tém um comportamento de um fluido
sem viscosidade tendo o inicio da camada limite viscosa nas regides mais proximas a parede.
Weissman e Mockros (1967) obtiveram solu¢fes numéricas que mostraram pouco efeito nas taxas
de transporte em nimeros de Dean menores que 20. A Figura 14 apresenta a variacao das linhas de
corrente do escoamento secundario em funcdo do nimero de Dean.

(@) (b)

De <20 De > 100

Figura 14. Fluxo do escoamento secundario na se¢éo transversal com (a) baixo e (b) alto nimero de Dean
(Fonte: DRAVID et al., 1971).

O escoamento secundéario afeta o escoamento primario, deslocando a regido de velocidade
méaxima do fluxo principal para a parte externa da parede. Logo, a perda de carga da fracdo de
fluido perto da parede do tubo aumenta e o fluido experimenta mais resisténcia ao escoamento
(BARUA, 1963; ZHENG et al., 2000). A Figura 15 apresenta este efeito, assim como a influéncia
do aumento do numero de Dean nos perfis de velocidade axial. A Figura 16 ilustra o efeito do
aumento do numero de Dean tanto no escoamento secundario, quanto no primario
simultaneamente.
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Figura 15. Efeito do aumento do nimero de Dean no escoamento primario da direita pa_ra_a esquerda
(Fonte: Adaptado de ZHENG et al., 2000).

(a) (b)

De =96 De =481

Figura 16. Linhas de corrente do escoamento secundario e primario com o nimero de Dean igual a (a) 96
e (b) 481 (Fonte: Adaptado de McCONALOGUE e SRIVASTAVA, 1968).

O escoamento secundario aumenta a taxa de troca de calor e de massa e por isso muitos
processos utilizam tubos em espiral (NAPHON e WONGWISES, 2006, HASAN, 2013,
GHOBADY e MUZICHKA, 2015). Além disso, esta geometria promove um aumento da taxa de
transferéncia de quantidade de movimento, aumentando a perda de carga deste escoamento em
relagcdo a um trecho reto a uma mesma vazédo e comprimento de tubo (JAIN et al., 2004, NAPHON
e WONGWISES, 2006; SHAQLAIH e KAMEL, 2013). De acordo com Srinivasan (1970), a maior
perda de carga pode ser explicada pela concentracdo de maiores velocidades na parede externa do
tubo, enquanto para Azouz et al. (1998), isso € uma consequéncia do desequilibrio entre as forgas
que atuam na direcdo radial do tubo. Segundo Rao (2002), a perda de carga em tubo curvado sera
afetada pela razéo de curvatura, raio do tubo, regime de escoamento e propriedades do fluido.
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2.7  Perdade Carga

2.7.1 Conceitos bésicos de perda de carga

A perda de carga pode ser definida como a dissipacdo de energia gerada pelo atrito ao longo
do escoamento. No escoamento interno em tubulages, as particulas de fluido em contato com a
parede adquirem velocidade nula e passam a influir nas particulas vizinhas através da viscosidade
e da turbuléncia. A fim de que o fluido venca a resisténcia ao seu movimento, parte de sua energia
precisa ser dissipada reduzindo sua pressao total devido ao efeito combinado da viscosidade e da
inércia (CRUZ, 2008). Dessa forma, a perda de carga também pode ser designada como perda por
friccdo ou perda por atrito. Segundo Fox et al. (2006), a intensidade da dissipacdo de energia é
influenciada pelas caracteristicas do fluido (viscosidade, densidade), as condi¢Ges operacionais
(vazéo) e pela tubulacdo em que o escoamento ocorre (didmetro, comprimento e rugosidade).

A perda de carga total em uma tubulacdo pode ser dividida em distribuida e localizada. A
perda de carga distribuida é referente a diminuicdo gradativa da pressdo total ao longo do
comprimento do tubo de secdo constante. Ja a perda de carga localizada é causada pelas pecas
necessarias para a montagem da tubulacdo e para controle do fluxo do escoamento. Valvulas,
reducdes e conexdes, por exemplo, provocam variacdo brusca da velocidade em modulo e/ou
direcdo. Estes acidentes possuem um coeficiente de perda tabelado e um valor de comprimento de
trecho reto que forneca a mesma perda de carga deste acidente. As perdas de carga distribuida e
localizada podem ser calculadas por meio das Equacgdes 11 e 12, respectivamente (FOX et al.,
2006).

L 2
b= fo g o (1)

Leq (v>2 (v)2

12
D Zg Zg (12)

=fo—5

em que h, é a perda de carga distribuida, hg a perda de carga localizada, f, o fator de atrito de
Darcy, L o comprimento do tubo, D o didmetro do tubo, (v) a velocidade média, g a aceleracdo da
gravidade, L.,0 comprimento equivalente e K o coeficiente de perda.

O fator de atrito € um parametro adimensional empregado para calcular a perda de
carga devido ao atrito. Este parametro considera o efeito da resisténcia ao escoamento de um
fluido tanto na perda de carga localizada, quanto na distribuida. No escoamento de um fluido em
tubo reto e em regime laminar, o fator de atrito € em funcdo apenas do numero de Reynolds,
podendo ser calculado pelas equacbes de Darcy (Equacdo 13) e de Fanning (Equacdo 14).
Entretanto no regime de transicdo ou no regime turbulento, a rugosidade relativa da tubulagdo passa
a influenciar no célculo do fator de atrito (FOX et al., 2006).
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fo =25 (13)
16
f=r (14)

Diversos autores desenvolveram correlagdes de fator de atrito experimentalmente,
analiticamente ou numericamente tanto em trechos retos como em tubos curvados (TOMITA,
1959; CHURCHILL; 1977; MISHRA e GUPTA,; 1979; MCCANN e ISLAS.; 1996). Devido a
complexidade das condi¢6es de fluxo em um tubo curvado, ndo é possivel calcular a perda de carga
distribuida como se calcula no trecho reto. Como discutido anteriormente, o fluido muda de dire¢éo
constantemente e, devido a forca centrifuga, 0 escoamento secundario afeta significativamente a
perda de carga.

Segundo Pereira (2018), a definicdo de um coeficiente de perda ou de um comprimento
equivalente para tubo curvado ndo é trivial e 0 método encontrado para prever a perda de carga usa
correlagdes de fator de atrito propostas para esse tipo de geometria. As correlacfes podem ser em
funcdo do nimero de Dean, nimero de Reynolds e razdo de curvatura e dependem do regime de
escoamento (laminar ou turbulento) e das caracteristicas do fluido (Newtoniano ou ndo-
Newtoniano).

2.7.2 Trecho reto e coiled tubing

Estudos tedricos e experimentais mostram que a perda de carga em tubos curvados é maior
que a obtida em um tubo reto para uma mesma geometria e nimero de Reynolds (GHOBADY e
MUZICHKA, 2015). A curvatura oferece um aumento da taxa de transferéncia de quantidade de
movimento, aumentando a perda de carga deste escoamento em relacdo a um trecho reto a uma
mesma vazdo e comprimento de tubo (JAIN et al., 2004, NAPHON e WONGWISES, 2006;
SHAQLAIH e KAMEL, 2013).

Grindley e Gibson (1908) foram os primeiros autores a observarem esta diferenca ao
escoarem ar em uma mesma vazao e comprimento de tubos curvados e retos. Este efeito foi
similarmente observado por Eustice (1910) ao bombear 4gua em tubos com diferentes curvaturas.
Segundo Barua (1963), o aumento da resisténcia ao fluxo € baixo quando a curvatura do tubo é
pequena, mas pode ser ate seis ou sete vezes a resisténcia de um tubo reto. Em 1998, Azouz et al.
avaliaram a diferenca de queda de pressdo de agua e goma guar em trecho reto e curvado. Foi
observado um aumento da perda de carga com o aumento do nimero de Reynolds, de 31 a 44%.
Ja Guan et al. (2014) observaram um aumento da diferenca de pressdo de 11 a 17% em tubo
curvado com razdo de curvatura de 0,0242.

Medjani e Shah (2000) utilizaram trés fluidos poliméricos obtendo um fator de atrito e,
consequentemente, uma perda de carga até 4 vezes maior em um tubo curvado. Zhou e Shah
(2004b) atribuem este efeito a0 escoamento secundario e Xuejun et al. (2015) afirmam que a
interacdo entre as forcas centrifugas e viscosas geram uma maior pressao na parte enrolada na
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bobina. Como comentado na Seg¢do 2.5.3, no tubo curvado h&d uma extensao da faixa do numero de
Reynolds para o regime laminar. Logo, mesmo mantendo o nimero de Reynolds no tubo curvado
e no reto, além da consideravel diferenca de perda de carga, 0 escoamento pode estar em regimes
diferentes (ALI, 2001).

Segundo Shah et al. (2009), em maiores nimeros de Reynolds, a diferenca de perda de carga
entre o tubo curvado e o tubo reto torna-se maior. Esta diferenca pode ser explicada porque o efeito
da forca centrifuga se torna mais pronunciado a medida que a velocidade tangencial aumenta.

2.7.3 Fluidos Newtonianos e ndo-Newtonianos

A fim de calcular a perda de carga no escoamento de fluidos em coiled tubing, diversos
autores desenvolveram estudos tedricos e experimentais obtendo diferentes correlacdes de fator de
atrito. Cada correlacdo apresenta restricdes devido a aproximacgdes tedricas ou limitacdes
experimentais tendo o regime de escoamento e o tipo de fluido como principais agentes limitantes.
O comportamento reologico de fluidos ndo-Newtonianos acrescenta certa complexidade ao estudo
do escoamento em tubos curvados. Segundo Zhou e Shah (2004b), um maior nimero de estudos
utilizando fluidos Newtonianos é encontrado em comparacao com fluidos ndo-Newtonianos.

No estudo de fluidos Newtonianos, em geral, as correlagdes de regime turbulento foram
desenvolvidas experimentalmente, enquanto que para o regime laminar ha correlagdes teoricas e
experimentais. Segundo Zhou e Shah (2004b), as correlagdes tedricas podem ser subdivididas em
funcdo do método utilizado: solugdes numéricas, solugdes analiticas para pequenos numeros de
Dean e solugdes utilizando o método de aproximacao da camada limite para altos nimeros de Dean.
Dean (1928), Jones (1960), Thomas e Walters (1965), Larrain e Bonilla (1970), Germano (1982)
e Robertson e Muller (1996) desenvolveram solucbes analiticas simplificando as equacdes do
escoamento e expandindo as solucdes em uma série de poténcia em funcdo do nimero de Dean.
Em contrapartida, as solu¢cdes numéricas foram obtidas resolvendo numericamente as equacdes de
Navier-Stokes para 0 escoamento em tubos curvados utilizando diferengas finitas. Como exemplos
desta abordagem, tem-se as correlagdes de fator de atrito desenvolvidas por Patankar et al. (1974)
e Dennis (1980). A aplicacdo do método de aproximacao da camada limite foi utilizada por Adler
(1934) e Barua (1963), subdividindo a secdo transversal do tubo em duas regides: a regido do
central onde as linhas de corrente do fluido tém o comportamento de um fluido sem viscosidade e
a camada limite proxima a parede onde o efeito viscoso é significativo.

A Tabela 3 apresenta correlagdes de fator de atrito para escoamento de fluidos Newtonianos
em tubo curvado no regime laminar. E valido ressaltar que entre as correlac@es apresentadas apenas
as de Srinivasan et al. (1968) e Mishra e Gupta (1979) foram desenvolvidas experimentalmente.
Uma caracteristica que pode ser observada nas correlacdes € que todas apresentam uma razéo entre
o fator de atrito para trecho curvado (f;) e para trecho reto (f,,) com mesmo diametro. O fator de
atrito para trecho reto pode ser calculado utilizando as Equagbes 12 e 13 apresentadas
anteriormente, sendo necessaria a busca dos artigos originais para verificar se as correla¢es foram
desenvolvidas com base em Darcy ou Fanning.
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Tabela 3. CorrelacGes de fator de atrito para escoamento de fluidos Newtonianos em tubos curvados em
regime laminar.

Autor CorrelacGes Condicdes
-1
Dean (1928) fe |y - (L)Z (0,03058) + (i)4 (0,03058) K <576
f, 576/ 576/ -
Adler (1934) E = 0,1064(De)%5 De > 102
T
Barua (1963) % = 0,509 + 0,0918(De)%5 102 < De < 10*
T
De > 300
Srinivasan et al. (1968 E = 0,5
(1968) T—0,1125(De) 7<R/ <104
Mishra e Gupta (1979) ]@ _ 1 +0,033(logDe)* 1 < De < 3.000
T
Dennis (1980) % = 0,388 + 0,1015(De)%® Alto Dean
T

O uso do fator de atrito para trecho reto nas correlacbes traz uma complexidade para a
previsdo da perda de carga, visto que seu calculo varia de acordo com o regime de escoamento. As
correlacdes de fator de atrito para tubo curvado em funcéo do fator de atrito de Fanning s6 devem
ser utilizadas em Reynolds menores que 2.100. Entretanto, como dito anteriormente, o regime
laminar para trecho curvado é estendido a valores bem mais altos de Reynolds. Logo, em Reynolds
maiores que 2.100, o fator de atrito para trecho reto deveria ser calculado utilizando correlac6es
para regime turbulento gerando um ponto de inflexdo. Embora haja esta inflexdo no calculo do f,,
o regime permanece laminar para o trecho curvado e a relagao entre o Reynolds e o f, permanece

continua. Assim, pode-se concluir que uma correlacéo utilizando a razéao % pode ser desenvolvida
T

e aplicada para valores de Reynolds de até, no maximo, 2.100 (ALI, 2001).

A determinacédo do regime de escoamento em um trecho curvado e consequente escolha da
correlacdo de fator de atrito a ser utilizada néo € algo trivial, pois ndo € possivel a definicdo de um
unico valor de Reynolds para limitar a aplicacdo das correlagbes como em um trecho reto
(PEREIRA, 2018). Por isso, as condigdes de restricdo das correlagdes sdo funcdo do nimero de
Dean, que considera tanto a geometria de escoamento (razdo de curvatura, diametro e
comprimento) quanto as propriedades do fluido (viscosidade e densidade) e a vazdo de escoamento.

A Tabela 4 apresenta correlagdes de fator de atrito para escoamento de fluidos Newtonianos
em tubo curvado no regime turbulento. Pode-se observar que apenas a correlacdo desenvolvida por
Mishra e Gupta (1979) utiliza o fator de atrito em trecho reto. Neste caso especifico, este termo é
calculado por meio da equacédo de Blasius usada em regime turbulento para fluidos Newtonianos.
Todas as correlagOes apresentadas foram desenvolvidas experimentalmente.
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Em seus experimentos, Srinivasan et al. (1970) e Mishra e Gupta (1979) obtiveram dados de
perda de carga em tubo curvado em regime laminar e turbulento, obtendo equagdes distintas para
cada regime (Tabela 3 e 4). J& White (1932) obteve uma Unica correlagdo cuja aplicacdo cobre os
dois regimes, como pode ser observado na Tabela 4.

Com o intuito de estudar experimentalmente o escoamento de fluidos Newtonianos em um
sistema coiled tubing, Pereira (2018) desenvolveu uma unidade experimental com 375 metros de
tubo de cobre com diametro de %2 in em similaridade a um sistema coiled tubing real. A unidade é
subdividida em 8 camadas tendo seu raio de curvatura variando entre 0,0138 e 0,0177. A autora
realizou testes de perda de carga bombeando &gua em uma faixa de vaz&o de 0,05 a 0,65 m3/h. Os
dados de vazdo e queda de pressdo obtidos permitiram a avaliagdo do Reynolds critico, de
correlagOes de fator de atrito no regime laminar e turbulento e da influéncia da curvatura e do
comprimento do tubo na queda de pressdo. Uma metodologia de previsdo da perda de carga na
regido enrolada de um sistema coiled tubing foi proposta e o erro percentual relativo entre os
valores de queda de pressao experimentais e calculados foi menor que 5%.

Tabela 4. Correlagdes de fator de atrito para escoamento de fluidos Newtonianos em tubos curvados em
regime turbulento.

Autor Correlactes Condicdes
. 705
White (1932) f. = 0,08Re~025 + 0,012 (ﬁ) 1.500 < Re < 105
1,705 2 -0,25 )
= (= _ r
Ito (19509) fe=3 (R) {0,029 +0,304 [Re (R) ] } 0,034 < Re("/p)" < 300
.. I r 0,2
Srinivasan et a _ 0,084("/p) De, < De < 14.000
(1970) C Deojz
_ 705 0,079 ;
Mishra e Gupta (1979) £, = £. + 0,0075 (E) fr = ooz 4500 < Re < 10

Como dito anteriormente, o escoamento de fluidos ndo-Newtonianos em tubos curvados é
pouco estudado com relagéo a fluidos Newtonianos. Entre  os estudos de fluidos né&o-
Newtonianos, o desenvolvido por Mashelkar e Devarajan (1977) se destaca por avaliar
teoricamente, experimentalmente e numericamente o fendmeno. Seguindo a aproximacgdo da
camada limite de Ito (1969), os autores resolveram numericamente as equacdes de fluxo para um
fluido de lei de poténcia para escoamento laminar e turbulento. CorrelacBes empiricas para ambos
o0s escoamentos foram desenvolvidas para fluidos viscoelasticos. Segundo Azouz et al., (1998) as
correlagbes empiricas de fator de atrito propostas por Mashelkar e Devarajan (1977) para o
escoamento turbulento de fluidos ndo-Newtonianos tém baixa aplicabilidade em problemas de
engenharia.

Em 1979, Mishra e Gupta também desenvolveram um estudo experimental utilizando fluidos
ndo-Newtonianos em tubos curvados e correlagcbes empiricas foram obtidas. Solugdes de CMC em
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diferentes concentragdes foram bombeadas em tubos curvados com variagdo de razdo de curvatura
(0,003 a 0,15) e nimero de Reynolds (102 a 10°). Segundo os autores, 0 comportamento nio
newtoniano altera a espessura da camada limite de fluido, onde o comportamento pseudoplastico
provoca seu espessamento, enquanto o comportamento dilatante do fluido a torna mais fina que a
dos fluidos Newtonianos.

McCann e Islas (1996) avaliaram 0 escoamento de agua e solugdes de bentonita e cal em
tubo curvado em uma unidade experimental composta por 3 bobinas com diferentes didmetros de
tubo. Os autores utilizaram a correlacdo de Srinivasan (1970) para modelar os dados experimentais
do escoamento de agua e a partir desta correlacdo, propuseram uma nova correlagdo de fator de
atrito para fluidos que seguem o modelo reoldgico de Power-Law.

Azouz et al. (1998) também conduziram um estudo experimental avaliando o escoamento
turbulento de fluidos ndo-Newtonianos em tubos curvados. Os autores utilizaram &gua e solucdes
de goma guar escoando em uma faixa de Reynolds de 2,0x103 a 3,36x10* A partir dos dados
experimentais, correlacdes empiricas para o calculo do fator de atrito foram obtidas em funcéo do
fator de atrito para tubo reto. Além disto, foi observada uma diminuicdo do fator de atrito obtido
para a solucdo de polimero de 29 a 78% em relacdo a agua.

Willingham e Shah (2000) propuseram uma correlagdo empirica para o célculo do fator de
atrito baseada em uma série de testes de escoamento de solugdes poliméricas em tubos curvados
com diferentes comprimentos e didmetros internos. A faixa de Reynolds avaliada pelos autores foi
de 103 a 10° Os parametros da correlacdo proposta sdo fungdes da viscosidade aparente e da
geometria da tubulacdo. Neste mesmo ano, Medjani e Shah (2000) fizeram uma avaliacdo da perda
de carga para fluidos ndo-Newtonianos utilizando 3 fluidos poliméricos com concentracdes
distintas. A faixa de Reynolds avaliada foi de 9,0x102 a 1,0x10°. O objetivo dos autores era avaliar
o efeito de comprimentos e didmetros na perda de carga assim como utilizar correlac@es de fator
de atrito j& propostas para simular os dados experimentais. Foi observado um aumento da queda de
pressao com 0 aumento da vazdo volumétrica e da concentracdo de fluido. Além disto, pbde-se
observar que em uma mesma razao de curvatura, a variagao de comprimento teve um efeito minimo
no fator de atrito. Os autores também propuseram uma nova correlagdo empirica com parametros
dependendo da razdo de curvatura, do nimero de Dean e dos parametros reoldgicos do modelo
Power-Law.

Shah e Zhou (2003) discutiram as caracteristicas da reducdo da perda de carga de solucgdes
poliméricas em tubos enrolados avaliando o efeito da curvatura e concentra¢do de polimero. Este
efeito foi também discutido por Tsang e James (1980) e Zhou e Shah (2004b). Segundo os autores,
os aditivos poliméricos reduzem o escoamento secundario e, consequentemente, a perda de carga.
Zhou e Shah (2004b) apresentaram uma revisao sobre o estudo da perda de carga tanto de fluidos
Newtonianos quanto nao-Newtonianos em tubos curvados. Além de apresentarem as correlacdes
presentes na literatura, os autores desenvolveram um estudo experimental utilizando goma guar e
o0 polimero PHPA (poliacrilamida parcialmente hidrolisada). Os autores ndo puderam obter com
precisdo o valor do Reynolds critico, visto que a transi¢do entre os regimes é muito gradual,
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especialmente para fluidos ndo-Newtonianos. A correlacdo proposta por Willingham e Shah (2000)
obteve boa predicio dos resultados experimentais em uma faixa de Reynolds de 5,0x102 a 1,0x10%.

Visando obter uma simulagdo numérica do fenémeno, Jain et al. (2004) resolveram as
equacOes da continuidade e do momento utilizando a simula¢do Fluidodindmica (CFD). O
escoamento foi considerado constante, isotérmico e incompressivel. Através dos resultados foi
possivel concluir que o aumento da perda de carga com o aumento da razdo de curvatura é mais
acentuado para fluidos ndo-Newtonianos.

Shah et al. (2009) apresentaram um estudo experimental utilizando lamas de perfuracdo para
fraturamento hidraulico. Diferentes concentragdes de areia foram utilizadas e uma correlagdo
experimental para o céalculo da perda de carga foi proposta e aplicada em um caso real de
faturamento hidraulico. A correlacdo considera a concentracdo de areia, sendo que quando a
concentracdo é nula, a perda de carga calculada é referente ao fluido base. Os dados experimentais
do caso real foram simulados com um erro médio menor que 5%.

Kamel e Shaglaih (2015) apresentaram uma revisdo contendo trabalhos e correlacdes de fator
de atrito desenvolvidas para diferentes tipos de fluidos ndo-Newtonianos: fluidos poliméricos,
espumas, lama de perfuracdo para faturamento hidraulico, surfactantes e fluidos a base de
bentonita. Os autores dividem as correlagdes em funcdo do tipo de tubo (reto ou curvado),
escoamento (laminar e turbulento) e fluido (newtoniano e ndo newtoniano).

A Tabela 5 apresenta algumas das correlaces desenvolvidas para o calculo do fator de atrito
para fluidos ndo-Newtonianos que seguem o modelo da poténcia.

Tabela 5. CorrelacGes de fator de atrito para o escoamento de fluidos ndo-Newtonianos em tubos
curvados.

Autor Correlactes Condicdes

705
Mashelkare e = (9,069 — 9,438n + 4,374n2) (E) De'(Z0768+0122m) o0 b 400
Devarajan

(1977) @t <v > 0,5
r_ p 1 ! r
De’ = - () 0,01 <7/p < 0,135
= f[1 4 0,033(log De)*
Mishra e Gupta fe 1]2[ (log D<1>]p 10 < De < 3.000
(1979) ﬁ" = Re = 8<v>

" Re, k(5 )"‘1 071<n<1
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Tabela 5 (Continuacao). Correlactes de fator de atrito para o escoamento de fluidos ndo-Newtonianos
em tubos curvados.

Autor Correlagbes
_ 1,06a (r
McCann e Islas ~ Re 085 (ﬁ) 0,0097 <"/p < 0,135
(1996) log(n)+3 93 b= 1,75— log (n) 066 <n<1
50
JF=a+—
JRep
A 1 N 0,062 — 0,0108d? In(d)
Willingham e 288,66 +623,5In (d) JHs11
Shah (2000)
2
1 (8,834 - 2219)
B= - d
0,2265 + 0'022182 Hs11

2.8 Troca térmica

2.8.1 Conceitos bésicos de troca térmica

Antes de apresentar o fendmeno de troca térmica no escoamento de fluidos em tubo curvado,
é valido definir conceitos basicos sobre este fendmeno. Segundo Incropera et al. (2008), a
transferéncia de calor pode ser definida como a energia térmica em transito devido a uma diferenca
de temperaturas no espaco. Os efeitos desta transferéncia de energia podem ser mensurados por
meio da temperatura de dois sistemas ou de um sistema e sua vizinhanga. Se dois corpos com
temperaturas diferentes entram em contato, parte da energia do corpo de maior temperatura sera
cedida ao corpo de menor temperatura. (KREITH et al., 2011). Sempre que houver um gradiente
de temperatura em um meio ou entre meios, necessariamente havera transferéncia de calor
(INCROPERA et al., 2008). De acordo com Fernandes et al., (2006), a dissipacdo do gradiente de
temperatura é uma busca do meio para atingir o equilibrio térmico, fenémeno explicado através da
Segunda Lei da Termodinamica.

O calor latente e o calor sensivel sdo unidades de grandezas fisicas que especificam a
quantidade de calor adicionada ou removida de uma substancia ou de um corpo para que ele sofra
uma alteracéo térmica ou mudanca de seu estado fisico. A troca térmica por calor latente pode ser
definida como a quantidade de calor necessaria para alteracdo da coesdo molecular que provoca
uma mudanca de estado do sistema (OLIVEIRA, 2012). Segundo Cividini (2017), o calor sensivel
€ a energia necessaria para alterar a temperatura de um material sem que haja mudanga de seu
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estado de agregacdo (mudanca de fase). O calor sensivel pode ser calculado segundo a Equacéao
15.

Qsensivet = MCpAT (15)

em que Qqe.nsiver © @ quantidade de calor (J), m é a massa (kg), Cp € o calor especifico (J/kg.K) e
AT a variacdo de temperatura (K). O calor especifico é uma caracteristica do material que esta
tendo sua temperatura modificada e ele representa a quantidade de calor necessaria para uma dada
massa de material ter uma dada variacdo de temperatura.

De acordo com Kreith et al. (2011), existem trés formas principais de propagacgao de calor:
conducdo, radiacdo e convecgdo. Para que acontecam, é necessario que haja um gradiente de
temperatura e, para convecgao, além do transporte de calor, ha transferéncia de massa. Em diversos
processos, as trés formas de transferéncia de calor atuam simultaneamente (KERN, 1980).

Segundo Cengel e Ghajar (2011), a conducéo € a transferéncia de calor das particulas mais
energéticas de uma substancia para as menos energéticas adjacentes através das interacfes entre
elas. Esta transferéncia de calor ocorre por um gradiente de temperatura em um meio estacionario,
que pode ser um solido ou um fluido, devido a colisdo e movimentacdo aleatoria de seus a&tomos,
moléculas e/ou elétrons. A taxa de calor por conducgdo é expressa pela Lei de Conducéo de Calor
(Lei de Fourier) (Equacéao 16).

dT

conducio = — kiAn a (16)

eM qUE qconaucao € a taxa de calor por condugdo (W), k. € a condutividade térmica (W/m.K), 4,
é a area normal a direcdo da transferéncia de calor (m?) e Z—i o0 gradiente de temperatura ao longo
do comprimento (K/m). Em coordenadas cilindricas ou esféricas o gradiente sera em funcéo do
raio (Z—:). A condutividade térmica é uma caracteristica de cada material e o sinal negativo da Lei
de Fourier é resultado do calor transferido na direcdo de temperatura decrescente.

A radiacdo térmica € a energia emitida pela matéria, devido a alteracdes nas configuracfes
de elétrons dos seus &tomos ou moléculas. A emissdo ocorre principalmente a partir de superficies
solidas, mas também pode ocorrer a partir de gases e liquidos. Neste tipo de propagacdo de calor,
aenergia é transportada por ondas eletromagnéticas (fotons). A radiacdo emitida por uma superficie
tem sua origem na energia térmica da matéria e a taxa de calor na qual a energia é liberada pode
ser definida como poder emissivo. Além disto, a radiacdo pode incidir sobre uma superficie a partir
de sua vizinhanga, como, por exemplo, o sol. A taxa na qual a radiacdo incide sobre uma area
unitaria da superficie € designada como irradiacdo (INCROPERA, 2008). Segundo Bird et al.
(2004), um corpo pode emitir, absorver e refletir a radiacdo térmica. A taxa de radiacdo pode ser
calculada a partir da Equagéo 17.
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Qradiacio = oeA (Ts4 - T;mb) (17)

eM QUe Grqaiacio € @ taxa de calor por radiagdo térmica (W = J/s), o € a constante de Stefan
Boltzmann (5,67x10® W/m?K?), ¢ é a emissividade (adim.), A, é a area da superficie (m?), T, é a
temperatura da superficie (K) e Ty, @ temperatura ambiente (K).

A ultima forma de transferéncia de calor a ser definida é a conveccéo. A transferéncia ocorre
entre uma superficie solida e um fluido adjacente (liquido ou gas) em movimento (CENGEL e
GHAJAR, 2011). A convecgdo € uma unido de dois mecanismos: 0 movimento molecular aleatério
(difus@o) e o movimento global do fluido. No movimento macroscopico do fluido, muitas
moléculas se movimentam coletivamente como um agregado. Diante de um gradiente de
temperatura, este movimento contribui para a transferéncia de calor que pode ser definida como
adveccdo. As moléculas presentes nesses agregados mantém seus movimentos aleatorios
caracteristicos de uma transferéncia por conducdo. Logo, a transferéncia de calor total por
conveccao é devida a sobreposicdo da difusdo com a adveccdo (INCROPERA, 2008).

A interacdo entre uma superficie e um fluido em movimento desenvolve uma camada limite
hidrodindmica ou de velocidade. Nela, a velocidade do fluido varia entre zero, no contato com a
superficie, e um valor finito associado ao movimento do fluido. Associada a camada limite
hidrodinamica, ha uma camada limite térmica decorrente do gradiente de temperatura entre o sélido
e o fluido. A transferéncia por difusdo é dominante proximo a superficie do sélido e, a medida que
a camada limite cresce, a contribuicdo da adveccéo progride na direcdo do escoamento. Logo, 0
calor é conduzido para o interior da camada limite, arrastado na direcdo do escoamento, sendo
posteriormente transferido para o fluido que se encontra no exterior da camada (INCROPERA,
2008). O gradiente de temperatura na interface solido-fluido depende da natureza do escoamento,
particularmente da velocidade do fluido (KREITH et al., 2011).

A conveccdo pode ser considerada natural ou forcada de acordo com o escoamento do fluido.
Segundo Bird et al. (2004), se o0 escoamento for provocado por uma diferenca de densidade, que €
causada pela diferenca de temperatura, a convecc¢ao é natural ou livre. No entanto, se 0 escoamento
de fluido é forgado por meios externos (bomba, ventilador, ventos atmosféricos), a conveccao
torna-se forgada. De acordo com Kreith et al. (2011), a principal diferenca entre os dois tipos de
convecgdo € que, na forcada, a velocidade do fluido mais afastada da superficie se aproxima da
velocidade imposta pela forca externa, enquanto na natural a velocidade de convecg¢do aumenta
com o0 aumento da distancia da superficie e depois diminui. Este comportamento da convecgao
natural ocorre pois o efeito viscoso diminui rapidamente com a distancia da superficie, enquanto a
diferenca de densidade diminui mais lentamente. Esta interacdo de forcas fard& com que a
velocidade atinja um maximo e entéo se aproxime de zero longe da superficie aquecida. Os campos
de temperatura na conveccdo natural e forcada tém formas semelhantes e, em ambos os casos, o
mecanismo de transferéncia de calor na interface solido-fluido é a conducéo.

Tipicamente, a energia transferida por conveccao é a energia sensivel ou térmica interna do
fluido. Entretanto, h& processos nos quais também existe a troca de calor latente associada a uma
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mudanca de fase entre os estados liquido e vapor do fluido, como por exemplo na ebulicdo e na
condensacdo (INCROPERA, 2008). A Equacdo 18 apresenta a Lei de Resfriamento de Newton
para o célculo da taxa de transferéncia de calor por conveccéo.

Qconveccio = hA(Ts — Tf) (18)

eM QUE Geonveccao € @ taxa de calor por convecgdo (W), h € o coeficiente convectivo de troca
térmica (W/m?K), A é area de troca térmica (m?), T, é a temperatura da superficie (K) e Tr a
temperatura do fluido (K).

O coeficiente convectivo de troca térmica depende das condi¢fes da camada limite que sdo
influenciadas pela geometria da superficie, pela natureza do escoamento do fluido e por uma série
de propriedades termodinédmicas e de transporte do fluido (INCROPERA, 2008). Segundo Kreith
et al. (2011), o coeficiente depende da densidade, viscosidade, condutividade térmica, calor
especifico e velocidade do fluido. Os estudos sobre a conveccdo se reduzem a avaliacdo de
procedimentos pelos quais o coeficiente convectivo pode ser determinado.

Bird et al. (2004) afirmaram que um dos mecanismos utilizados para a determinacdo do
coeficiente convectivo de calor é a definicdo do nimero de Nusselt (Nu). Este adimensional
relaciona as variaveis que influenciam o coeficiente e pode ser representado pela Equacdo 19 na
sua forma média.

Nu = (19)

em que Nu é o nimero de Nusselt médio (adim.), h é o coeficiente convectivo de troca térmica
médio (W/m?K), L. é o comprimento caracteristico (m) e k; a condutividade térmica do fluido
(W/m.K).

Correlactes de Nusselt sdo desenvolvidas experimentalmente a fim de relacionar o nimero
de Nusselt com adimensionais ligados as variaveis que influenciam na conveccdo. Na convecgao
natural, as correlacBes de Nusselt sdo em funcdo dos nimeros de Grashof e Prandtl (EquacGes 20
a22). Jana conveccdo forcada, as correlacfes de Nusselt passam a ser fungdo de Reynolds e Prandtl
(Equacéo 23).

Nu = f(Gr,Pr) (20)
_ 3
Gr = 9B (T vaoo)LC (21)
v
Pr = E (22)
Nu = f(Re, Pr) (23)
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em que Gr é o numero de Grashof (adim.), Pr € o nimero de Prandtl (adim.), g é a aceleragdo da
gravidade (m/s?), B é o coeficiente de dilatagdo térmica (1/K), T, € a temperatura da superficie (K),
T, é a temperatura de referéncia ambiente (K), L. € o comprimento caracteristico (m), v € a
viscosidade cinematica (m?/s) e « a difusividade térmica (m?/s).

2.8.2 Troca térmica em Coiled Tubing

Devido ao tamanho compacto e ao alto coeficiente de transferéncia de calor em comparagéo
com o tubo reto, os tubos curvados séo utilizados como trocadores de calor em processos de geragéo
de energia, industrias nucleares, sistemas de refrigeracdo, reatores quimicos, processos
alimenticios e instalagbes de processamento térmico (NAPHON, 2006; PAWAR e
SUNNAPWAR, 2013). Sabe-se que o coeficiente de transferéncia de calor em tubo curvado é
significativamente maior em comparacdo com o tubo reto. O aumento da taxa de transferéncia de
calor pode ser explicado pelo escoamento secundario induzido pela forca centrifuga (PAWAR et
al., 2015).

Jeschke (1925) foi o primeiro autor a relatar a diferenca entre o coeficiente de transferéncia
de calor de tubos curvados e retos. Mori e Nakayama (1965) constataram que em altos nimeros
de Dean, os coeficientes de transferéncia de calor sdo mais altos no tubo curvo do que em um tubo
reto. Os autores investigaram a conveccdo forcada de ar escoando em regime turbulento
considerando dois tipos de condicdes de contorno na parede: fluxo de calor constante e temperatura
constante. Foi observado que o aumento na taxa de transferéncia de calor em regime laminar é
maior do que em regime turbulento. Em numeros mais elevados de Reynolds e Prandtl, a
turbuléncia torna-se um fator dominante sobre o escoamento secundério tornando o coeficiente de
transferéncia de calor comparavel agqueles obtidos em tubos retos. Uma conclusdo semelhante foi
apresentada por Garimella (1988) e Hasan (2013). Os autores observaram que, em baixos numeros
de Reynolds, as forcas centrifugas sdo mais fracas, e as correntes convectivas tém forte influéncia
no fluxo. Segundo Bai et al. (1999), este efeito pode ser explicado pela diminui¢do da camada
limite em um maior nimero de Reynolds.

Dravid et al. (1971) investigaram numericamente o efeito do escoamento secundario na
transferéncia de calor em regime laminar, tanto na regido completamente desenvolvida quanto na
regido de entrada térmica. Para isso, agua foi bombeada em um tubo curvado cuja razdo de
curvatura utilizada foi de 0,05. Foi relatado que o coeficiente de transferéncia de calor sofre uma
oscilacdo ciclica a medida que a distancia axial aumenta até que o fluxo totalmente desenvolvido
seja atingido, apds o qual a oscilacdo é amortecida. Os autores desenvolveram uma correlagéo de
Nusselt valida para ndmeros de Dean entre 50 e 200. Rindt et al. (1999) estudaram o
desenvolvimento do fluxo convectivo de dgua considerando temperatura constante e fixa na parede.
Verificou-se que, tanto a transferéncia de calor como o fluxo secundario exibiram um
comportamento oscilatorio na dire¢do axial. Em altos nimeros de Grashof, este fendbmeno diminuiu
devido a efeitos estabilizadores de estratificagéo.

Tarbell e Samuels (1973) estudaram as caracteristicas da transferéncia de calor no
escoamento de agua em um tubo enrolado através da solugdo numérica de equacdes de momento e
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energia usando um método implicito. J& Bolinder e Sunden (1996) resolveram as equacfes de
Navier-Stokes e de energia utilizando o método dos volumes finitos. A transferéncia de calor
convectiva forcada para varios nimeros de Dean e Prandtl foi analisada e correlagdes para o
namero de Nusselt foram propostas.

Yang et al. (1995) apresentaram um modelo numérico para avaliar a transferéncia de calor
convectiva no escoamento de fluido Newtoniano em regime laminar. Os efeitos do numero de
Dean, da tor¢do e do nimero de Prandtl foram discutidos considerando a temperatura da parede
constante. Os resultados revelaram que o gradiente de temperatura aumenta em um lado da parede
do tubo e diminui no outro lado com o aumento da tor¢do. Em maiores nimeros de Prandtl, o
ndmero de Nusselt diminui significativamente & medida que a torcdo aumenta. Segundo Xin e
Ebadian (1996), o nimero de Nusselt muda significativamente & medida que os nimeros de Prandtl
e Dean aumentam no escoamento laminar.

O efeito das propriedades do fluido, da razdo de curvatura, da reologia e do nimero de
Reynolds no desempenho da transferéncia de calor em tubos curvados foi investigado por diversos
autores (LIOU, 1992; ZHENG et al., 2000; PRABHANJAN et al., 2002; SHOKOUHMAND e
SALIMPOUR, 2007; NAPHON, 2007; NOROUZI et al., 2009; KUMAR et al., 2014).

Zheng et al. (2000) aplicaram o método de volumes finitos em uma simulacdo
Fluidodindmica (CFD) para resolver as equagOes governantes considerando o modelo
tridimensional. A conveccdo forcada e a radiacdo térmica no escoamento de ar foram consideradas
e perfis de temperatura, velocidade axial e velocidade radial foram obtidos. Os autores concluiram
que a radiacdo térmica influencia significativamente a taxa total de transferéncia de calor e que,
com 0 aumento da curvatura, o escoamento secundario aumenta e as altas zonas axiais de
velocidade e temperatura se deslocam para o lado externo da curvatura. Bai et al., (1999)
observaram que o coeficiente de transferéncia de calor na parede externa é 3 a 4 vezes maior que
0 da parede interna.

Em 2002, Prabhanjan et al. realizaram experimentos para comparar a troca térmica em tubos
curvados e retos no aquecimento de liquidos. Os autores utilizaram dois niveis de temperatura (40
e 50 °C) e trés niveis de vazdo volumétrica de agua (5, 15 e 25 L/min) obtendo nimeros de
Reynolds entre 7,7x10% e 4,1x10* O modelo experimental desenvolvido foi utilizado para
determinar o aumento da temperatura e dos coeficientes de transferéncia de calor e o tubo curvado
teve, em média, um coeficiente de transferéncia de calor 1,16 e 1,43 vezes maior do que o tubo
reto para 40 e 50°C, respectivamente.

Ghobadi e Muzychka (2013) realizaram um estudo experimental sobre o aumento da
transferéncia de calor no escoamento de agua e 0leos de silicone em tubos curvados considerando
temperatura constante na parede. A faixa de Reynolds avaliada foi de 7 a 2,0x103. Os autores
avaliaram o efeito da curvatura na transferéncia de calor em um comprimento constante, bem como
o efeito do aumento da transferéncia de calor, alterando o comprimento em uma curvatura
constante. Seus resultados experimentais mostraram que o aumento do comprimento em uma
mesma curvatura resulta em um aumento significativo da transferéncia total de calor.
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Pawar e Sunnapwar (2013) avaliaram a troca térmica no escoamento de agua em tubo
curvado com variacdo de razdo de curvatura (0,0757, 0,064 e 0,055) e nimero de Reynolds
(3,1x10% e 9,6%x108). Os autores conduziram os experimentos imergindo o tubo curvado em um
tanque com agua a temperatura constante, visto que este tipo de condi¢do de contorno é encontrado
em diversas aplicagdes industriais. CorrelacGes presentes na literatura foram utilizadas para simular
a variacdo de temperatura obtendo-se baixos desvios. Valores de coeficientes convectivos internos
e externos foram calculados para diferentes diametros de bobina. A medida que o didmetro da
bobina aumenta, os coeficientes de transferéncia de calor diminuiram devido a reducédo dos efeitos
do escoamento secundario. Segundo Ali (2006), & medida que a &rea da superficie externa da
bobina aumenta, o coeficiente de transferéncia de calor externo diminui.

Algumas correlagdes para o calculo do numero de Nusselt para fluidos Newtonianos em
tubos curvados séo apresentadas na Tabela 6. Nota-se que as correlacGes apresentadas sdo funcéo
do numero de Dean e Prandtl, sendo o nimero de Dean uma funcdo do nimero de Reynolds e da
razdo de curvatura. Vale ressaltar que estas correlacbes foram desenvolvidas para conveccao
forcada.

Tabela 6. Correlagdes de nimero de Nusselt para fluidos Newtonianos em tubos curvados de secéo
circular (convecgéo forgada).

Autor Correlacdes Condicoes
De > 80
Kalb e Seader ¢
(1974) Nu = 0,836(De)®5(Pr)°! 0,7 <Pr <5
Janssen e 007 De > 20
Hoogendoorn _ 043 po1/6 (R) ’
Nu = 0,7Re"*°Pr —
(1978) " 20 < Pr <40
1.265 < De
Yildiz et al. 0864 04 < 2.850
(1997) Nu = 0,0551(D€) ! (PT') ! Pr=0,7
L 12 < De < 280
Rainieri et al. Nu = 1,168(De)%47 (Pr)016 €

(2012) 125 < Pr <280

(Fonte: Adaptado de GHOBADI; MUZYCHKA, 2015).

Um maior nimero de estudos utilizando fluidos Newtonianos é encontrado em comparacgao
com fluidos ndo-Newtonianos. Os trabalhos desenvolvidos consideram o modelo reologico Power-
Law. Segundo Rajasekharan et al. (1970), Olivier e Asghar (1976), Hsu e Patankar (1982) e Nigam
et al. (2001), sob as mesmas condi¢cbes de escoamento e numero de Prandtl, os fluidos
pseudoplasticos tém coeficientes de transferéncia de calor menores que os fluidos Newtonianos. Ja
para os fluidos dilatantes, os coeficientes sdo maiores do que os encontrados para fluidos
Newtonianos.
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Rajasekharan et al. (1970) desenvolveram um estudo experimental utilizando solucbes de
CMC (pseudopléstico) e silicato de sédio (dilatante) como fluidos nao-Newtonianos. A
temperatura da parede do tubo curvado foi mantida constante. Foi observado que os coeficientes
de transferéncia de calor aumentaram com a diminuigdo do indice de comportamento. Os autores
desenvolveram uma correlacdo de Nusselt para fluidos ndo-Newtonianos em fungdo do nimero de
Graetz, do indice de comportamento e da razdo de curvatura. O indice de consisténcia ndo foi
considerado, visto que ndo alterou significativamente os coeficientes de transferéncia de calor.

Ja Olivier e Asghar (1976) utilizaram fluidos viscoelasticos em seus estudos experimentais
em diferentes concentracfes de polimero PAA (poli-&cido acrilico). Os autores observaram uma
diminuicdo do nimero de Nusselt com o aumento da concentragdo do polimero para um mesmo
namero de Graetz. Duas correlacfes foram desenvolvidas para diferentes faixas do nimero de
Dean. Ambas sdo calculadas utilizando os dois parametros reoldgicos de Power-Law, o nimero de
Dean e 0 numero de Graetz.

Uma solucdo numeérica para a troca térmica de fluidos ndo-Newtonianos foi proposta por
Nigam et al. (2001) considerando o sistema toroidal de coordenadas. Foi observado que o
escoamento secundario é reduzido com a diminuicdo do indice de comportamento e a sua
dependéncia com o numero Dean é semelhante a dos fluidos Newtonianos. Devido ao escoamento
secundério, o nimero de Nusselt ndo diminui continuamente com a distancia axial, mas sofre
oscilacBes ciclicas. Essas oscilagdes diminuem a medida que o fluxo totalmente desenvolvido é
alcancado. Além disto, 0s autores observaram que o comprimento de entrada térmico aumenta com
0 aumento da pseudoplasticidade do fluido para um determinado nimero de Dean e Prandtl. A
partir de um valor particular desses adimensionais, 0 nimero de Nusselt aumenta com o aumento
dos parametros reoldgicos de Power-Law.

Pimenta e Campos (2012) desenvolveram uma avaliacdo experimental utilizando fluidos
Newtonianos (solucdo de glicerol) e ndo-Newtonianos (solugdes de carboximetilcelulose e goma
xantana). Uma analise reolégica dos componentes elasticos e viscosos dos fluidos néo-
Newtonianos foi desenvolvida. Os nimeros de Nusselt para as solugdes de CMC sdo, em média,
ligeiramente superiores aos dos fluidos Newtonianos, para nimeros idénticos de Prandtl e Dean.
Como resultado, 0 componente viscoso do polimero tende a potenciar o escoamento secundario.
Ja os numeros de Nusselt das solugdes de GX sdo significativamente menores do que os das
solucdes newtonianas. Portanto, o componente elastico do polimero tende a diminuir a forca
centrifuga. Uma correlacéo global para o célculo do numero de Nusselt em fungdo do numero de
Péclet foi proposta utilizando o nimero de Dean e o numero de Weissenberg para todas as solugdes
Newtonianas e ndo-Newtonianas avaliadas.

A Tabela 7 apresenta as correlagdes do numero de Nusselt desenvolvidas para convecgédo
forcada de fluidos ndo-Newtonianos em tubo curvado. E vélido ressaltar que o modelo reoldgico
utilizado para todas as correlagdes é do tipo Power-Law.
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Tabela 7. CorrelacBes de nimero de Nusselt para fluidos ndo-Newtonianos em tubos curvados de se¢do
circular (convecgéo forcada).

Autor Correlagoes Condicdes
04 <n<?2
Rajasekharan et 0,7 10 < Gz < 1000
3n+ 1" R 800 < Re < 9000
. Nu = ( ) (1,98 +1,8 —) Gz%
al. (1970) 4n r 10 < Pr < 100

0,415 <n < 0,87
033 025 S 0,14 60 < De < 2000
Gz%*3(1 + 0,36De® )(5) 5, = gniK
5, = 8" 'K,
Newtoniano:
15 < De <1020
10 < Pr < 352

3n+1 R 0,275 .
( y= ) (0,717 + 0,993 ;) Pe™">1. Nao-Newtoniano:
4 < De < 487

(1 + 0,728De%225) (Wi + 1)%011 (-1 17 < Pr < 203

32 <Wi< 19700
0,34 <n <090

0,33

Olivier e Asghar Nu = 175 In+1
aore) Nu=175(= )

0,275n
Nu = 0,486

Pimenta e
Campos (2012)

(Fonte: Adaptado de PIMENTA E CAMPOS, 2012).

Calcada et al. (2017) desenvolveram um modelo matematico para prever a troca térmica de
pastas de cimento. A partir das leis de conservacao de energia e momento, 0s autores consideraram
a trocas térmicas entre o fluido, o metal e 0 ambiente. Dados de campo de escoamento de pasta de
cimento em coiled tubing foram utilizados para validagdo da modelagem proposta, obtendo desvios
menores que 10% entre os dados simulados e experimentais.

2.9  Consideracdes parciais

O escoamento de fluidos em tubos curvados apresenta diversos desafios devido ao
escoamento secundario gerado pela curvatura da tubulacdo. A perda de carga e a troca térmica no
escoamento sdo significativamente alteradas em comparacéo a um trecho reto, principalmente no
escoamento de fluidos ndo-Newtonianos. Como apresentado anteriormente, a maioria dos
trabalhos experimentais e tedricos presentes na literatura ndo consideram as maultiplas camadas
presentes em um sistema coiled tubing utilizado em operacdes reais na industria de petroleo. O
primeiro trabalho a avaliar a perda de carga neste sistema foi o de Pereira (2018). A autora
desenvolveu uma unidade experimental com similaridade dindmica a um coiled tubing real e
propbs uma modelagem matematica para o calculo da perda de carga no escoamento de fluidos
Newtonianos. Em contrapartida, o trabalho de Calgada et al. (2017) foi o primeiro a propor uma
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modelagem para a obtengéo de perfis de temperatura em um sistema coiled tubing utilizando dados
reais de escoamento de pasta de cimento.

Na industria de petr6leo, a obtengdo de perfis de pressdo e temperatura neste tipo de
escoamento auxilia a formulacdo de fluidos, além de simular a pressdo de bombeio da operacéo,
reduzindo o custo e o tempo do processo. Tendo em vista a complexidade da geometria composta
por multiplas camadas e das condic¢des de contorno, faz-se necessario uma avaliacdo experimental
detalhada do escoamento de fluidos Newtonianos e ndo-Newtonianos, visando a obtencdo de um
modelo matematico que possa descrever o processo. Visando a simulacdo de um caso real, a
modelagem matematica para obtencdo de perfis de pressdo e temperatura deve considerar o
bombeamento sequencial de fluidos, a variacdo da razdo de curvatura a cada camada e a alteragéo
de diametro interno ao longo do comprimento. Visto que diferentes fluidos sdo bombeados em
sequéncia na tubulacdo, a posicdo deles varia ao longo do coiled tubing em funcéo do tempo e a
interface entre eles precisa ser identificada.

Neste contexto, este trabalho visa ampliar o conhecimento a cerca do escoamento de fluidos
Newtonianos e ndao-Newtonianos em coiled tubing por meio de experimentos conduzidos em uma
unidade piloto. Além disto, busca-se obter um modelo matematico para prever a perda de carga e
a troca térmica no escoamento de uma sequéncia de fluidos, a fim de simular perfis de pressao e
temperatura de um caso real.
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3. MATERIAIS E METODOS

Este capitulo tem como objetivo apresentar a unidade experimental utilizada neste trabalho,
assim como os testes experimentais realizados. Desta forma, os detalhes da unidade piloto de coiled
tubing (unidade CT), os equipamentos nela contidos, o sistema de bombeio e o controle de
temperatura serdo descritos. Logo apdés, a caracterizagdo dos fluidos sera apresentada a fim de se
obter a composicdo ideal para os testes experimentais, bem como as propriedades fisicas
necessarias para modelagem matematica. Por fim, os experimentos de perda de carga e de troca
térmica serdo descritos.

3.1 Unidade experimental

A unidade experimental utilizada neste trabalho foi desenvolvida por Pereira (2018) e, a
seguir, ela serd descrita assim como 0s equipamentos que a compdem. A unidade piloto
desenvolvida para simular o coiled tubing real foi acoplada a um sistema de bombeio e controle de
temperatura como ilustrado no desenho esquematico da Figura 17.
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Figura 17. Desenho esquematico da unidade. experimental.
(Fonte: Adaptado de PEREIRA, 2018).
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O fluido é preparado em um tanque encamisado [2], onde o sistema de agitacdo [3] garante
a homogeneizacdo do mesmo. O controle de temperatura do fluido é feito por trés resisténcias
acopladas ao tanque, assim como pelo chiller [1], cujo sistema de bombeio é direcionado a camisa.
O fluxo do fluido pela linha é controlado por um inversor de frequéncia [4] que controla a rotacdo
da bomba de deslocamento positivo [5] e, consequentemente, a vazdo. A linha de circulacdo do
fluido [6] € composta por uma tubulacdo de aco de 2 in que direciona o fluido a unidade CT [8]
com medicdes de pressdo e temperatura a cada camada. Logo ap6s, o fluido passa por um medidor
de vazdo [10] e é redirecionado ao tanque encerrando o circuito fechado de bombeamento. A Figura
18 apresenta imagens da unidade experimental descrita anteriormente.

Nas secdes seguintes, 0s equipamentos e sistemas que compde a unidade experimental seréo
detalhados na seguinte ordem: unidade CT, termopares, transmissores de pressdo, tanque
encamisado, sistema de controle de temperatura, bomba de deslocamento positivo, medidor de
vazdo e aquisicao de dados.

3.1.1 Unidade CT

A unidade CT foi construida visando a avaliacdo dos fendmenos de perda de carga e troca
térmica em coiled tubing com maior precisao e reprodutibilidade. Dessa forma, a bobina da unidade
é composta por um tubo de cobre subdividida em oito camadas. O tubo de cobre foi escolhido para
representar o conjunto flexitubo-carretel pois é flexivel, além de ser um bom condutor de calor.
Pereira (2018) buscou atender as similaridades dindmica e geométrica com a unidade de um caso
real utilizando nimeros adimensionais como base. A similaridade dinamica foi proposta utilizando
0 numero de Reynolds a ser obtido no escoamento de um fluido newtoniano. Ja a similaridade
geométrica foi garantida com a razao de curvatura das camadas.

Como a bobina tem oito camadas, consequentemente apresenta oito razdes de curvatura,
variando de 0,014 a 0,018. Cada camada € composta por vinte voltas, totalizando o comprimento
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total de 375,8 m. A Tabela 8 apresenta as dimensdes e especificacdes da bobina e do tubo de cobre
fornecida pelo fabricante (Termomecénica). A empresa também forneceu o valor de calor
especifico a 20°C (Cobre Fosforado — UNSC12200), sendo esse de 0,092 cal/g°C. A Figura 19
apresenta uma foto da bobina antes de ser instalada na unidade experimental.

Tabela 8. Dados da bobina de tubo de cobre fornecidos pela fabricante.

Tubo Bobina
Dpadréo (m) Y% Dintemo (Cm) 61,5
Dexterno (Mm) 12,70 Dexterno (CM) 79,5
Espessura (mm) 0,79 N° de camadas 8
Pressdo de Trabalho N° de voltas por
(kgf/lcm?) 54,78 camada 20

Figura 19. Foto da bobina de tubo de cobre representando o coiled tubing numa escala piloto.

A fim de se obter medidas de pressdo e temperatura dos fluidos bombeados na unidade CT,
transdutores de pressdo e termopares foram instalados em cada camada como pode ser visto na
Figura 20. As Secdes 3.1.2 e 3.1.3 irdo apresentar as especificacdes destes sensores. A Tabela 9

apresenta a razdo de curvatura e 0os comprimentos de cada camada da unidade experimental
utilizada neste trabalho.
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Entrada

Figura 20. Foto das duas frentes da unidade CT.

Tabela 9. Geometria da unidade CT (razdo de curvatura e comprimento).

Razéo de Comprimento
Curvatura de Cada
Camada (r/R) Camada (L)
adim M
12 0,0177 41,1
28 0,0170 42,8
3 0,0164 44,5
42 0,0158 46,1
52 0,0152 47,8
6° 0,0147 49,5
78 0,0143 51,1
82 0,0138 52,8
TOTAL 375,8

3.1.2 Termopares

A unidade CT conta com vinte e quatro termopares do tipo Pt-100 para medir a temperatura
do metal e do fluido a cada camada, assim como a temperatura do ambiente. Os termopares
possuem rosca de ¥z in BSP, sendo que vinte e dois deles tém haste de 3 mm de espessura por 15
mm de comprimento e cabecote miniatura. Ja os dois termopares destinados a medicdo da
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temperatura ambiente possuem haste de 6 mm de espessura e 500 mm de comprimento e cabegote
do tipo jumo. A Figura 21 apresenta a foto dos dois tipos de termopares presentes na unidade.

Figura 21. Termopar do tipo Pt-100 para aquisi¢do da temperatura (a) do fluido e metal e (b) do ambiente.

Os termopares para medicdo de temperatura do fluido sdo rosqueados em uma conexao Té,
de modo que a ponta da haste fique no centro do tubo. J& os termopares do metal sdo rosqueados
até tocar a parede externa do mesmo. A fim de promover um isolamento térmico nas conexdes,
uma fita isolante foi utilizada para envolvé-las. A Figura 22 apresenta as imagens de termopares
instalados na unidade para medir a temperatura do fluido e do metal.

Medicdo de temperatura do fluido

Medic&o de temperatura do metal

Figura 22. Termopares instalados em uma das camadas para medicéo da temperatura do fluido e do tubo.

3.1.3 Transdutores de pressao

Seis transmissores de pressdo manomeétrica com selo remoto compdem a unidade CT. A
pressao do fluido é medida sem que o fluido entre em contato com a cabega do transmissor. O
fabricante dos transmissores é a empresa Yokogawa e a faixa de calibracdo deles foi de 0 a 24 bar.
Valvulas esfera foram acopladas a bobina em cada camada, na entrada e na saida. Um flange é
usado para conectar o transmissor de pressdo ao local onde se deseja medir facilitando a troca dos
transmissores de posi¢do. Os valores de pressdo podem ser lidos por meio de um display, assim
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como em um sistema de aquisicdo de dados. A Figura 23 apresenta os transmissores de pressao e
a valvula esfera.

Figura 23. Transmissores de pressao manométrica instalados na unidade CT.

3.1.4 Tanque encamisado

O tanque de preparo dos fluidos (Figura 24) tem capacidade de 200 L e é feito de aco inox e
é composto por um sistema de agitacdo com motor de 3,3 KW e rotacdo de até 1.800 rpm com
dispersor tipo cowles. O tanque tem uma camisa para controle de temperatura, onde o aquecimento
é feito por meio de 3 resisténcias elétricas de 5.000 kW e o resfriamento pela circulacdo de agua
proveniente de um chiller.

=

Figuré 24. Tanque com agitador.
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3.1.5 Sistema de controle de temperatura

O controle da temperatura foi feito por um sistema on/off de aquecimento e resfriamento. O
aquecimento foi feito por trés resisténcias elétricas, enquanto o resfriamento por um chiller cuja
poténcia é de 15.000 kcal/h (Figura 25). Agua foi utilizada para preenchimento da camisa, podendo
atingir temperaturas na faixa de 0,5 a 95°C. Os equipamentos trabalham de forma acoplada a fim
de se atingir o setpoint escolhido pelo usuario.

Figura 25. Chiller.

Ao utilizar esta unidade experimental, Pereira (2018) relatou que o controle de temperatura
ndo era adequado, gerando perfis senoidais ao longo do tempo. Logo, foi proposta a instalacéo de
um controlador mais preciso de temperatura para o tanque. A Figura 26 apresenta o controlador
on/off UWK48 do fabricante COEL e a Figura 27 ilustra o novo controlador acoplado ao quadro
do tanque. No display do quadro, as temperaturas em vermelho sdo os valores medidos e as em
verde os escolhidos como setpoint no produto (fluido) e na camisa. O setpoint de 95°C da camisa
foi escolhido pois indica o limite maximo que a temperatura do fluido da camisa pode chegar.
Sendo assim, este valor evita que o fluido da camisa (4gua) evapore.

Figura 26. Controlador on/off da COEL.
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TEMPERATURA
DO PRODUTO

)

Figura 27. Quadro de controle acoplado ao tanque.

Além da troca do controlador, uma mudanca na ativacéo e desativagdo do chiller foi proposta.
No sistema anterior, o resfriamento era acionado assim que a temperatura atingisse 1 °C acima do
setpoint e toda a agua quente da camisa era direcionada ao chiller a fim de baixar a temperatura.
Como a massa de agua quente era grande, o resfriamento nao era imediato gerando um consideravel
aumento da temperatura do produto mesmo apds o acionamento do resfriamento. Dessa forma foi
proposto que o chiller armazenasse agua gelada com circulacdo interna e quando o resfriamento
fosse acionado, ele fornecesse pulsos de dgua gelada. Para isso, as conexdes e valvulas do chiller
foram alteradas, como pode ser visto na Figura 28. Enquanto ha apenas a circulagdo interna, a dgua
sai do chiller, passa pela valvula solenoide normalmente aberta (NA) da ASCO e retorna. Ja quando
o resfriamento € acionado, a valvula NA fecha e a normalmente fechada (NF) abre, redirecionando
o fluxo para a camisa. Além disto, um relé temporizador da WEG (modelo ERWT-MF2-
02MT1EO05) foi adicionado ao quadro do chiller visando alterar o intervalo de tempo dos pulsos de
agua gelada conforme necessario.
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Figura 28. Foto das conexdes e valvulas do chiller (a) antes e (b) ap6s a alteracao.
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A temperatura do fluido a qual se deseja controlar € medida por meio de um termopar
presente dentro do tanque. Este Pt-100 também pode ser colocado em qualquer posicao na unidade
CT de acordo com o teste proposto pelo usuério.

3.1.6 Bomba de deslocamento positivo

A bomba de deslocamento positivo de 25 HP foi controlada por meio de um inversor de
frequéncia que altera a rotacdo do eixo da bomba e, consequentemente, a vazéo do sistema, ver
Figura 29. A bomba é de alta vazdo (20 m3/h) e apresenta uma pressao maxima de recalque de 12
kgf/cm?.

Figura 29. (a) Bomba de deslocamento positivo e (b) inversor de frequéncia.

3.1.7 Medidor de vazéo

A medicdo da vazdo foi feita por meio de um medidor de vazdo massico da empresa
Metroval, modelo RHM 20. O equipamento verifica o fluxo de massa por efeito Coriolis com boa
precisao e é indicado para medicdo de liquidos de alta e baixa viscosidade, lamas, suspensdes e
emulsdes contendo particulas solidas em suspensdo. O medidor também possui tubulages internas
de inox sendo resistente a fluidos corrosivos. Além da vazdo, o medidor também fornece a
densidade do fluido lidos por meio de um display. A Figura 30 apresenta o medidor de vazdo e seu
display, respectivamente.
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Figura 30. Foto (a) do medidor de vazéo e (b) do seu display.

3.1.8 Aquisigédo dos dados

Para aquisicao dos dados de temperatura, vazdo e pressao, foram utilizados quatro modulos
de aquisi¢do com oito canais. Trés deles sdo para os termopares cuja medida é uma relacdo com a
resisténcia elétrica dos fios metalicos, que nesse caso séo de platina (Pt). Estes mddulos, da empresa
Wago, recebem os fios conectados aos termopares em entradas para as termorresisténcias ou RTDs
(sigla em inglés para Resistance Temperature Detector). O ultimo modulo é de entrada analdgica
de 4 a 20 mA onde sdo instalados os transmissores de pressdo e o medidor de vazdo. Para
visualizagdo e aquisicdo de dados, um software foi desenvolvido pela empresa PMP SolucGes cuja
interface apresenta os dados lidos pelos equipamentos instalados. Através do programa é possivel
salvar os dados em intervalos de segundos, minutos ou horas em um cartdo de memoria presente
no CLP (Controlador Ldgico Programéavel). A comunicagdo entre o software e os médulos é feita
através de um cabo ethernet. A Figura 31 mostra o CLP, apresentando os médulos, a entrada do
cartdo de memoria e o cabo ethernet.

Trés interfaces podem ser acompanhadas durante a realizagdo de um experimento através do
software. A primeira € a de temperatura (Figura 32a) e a segunda de dados de vazdo e pressdo
(Figura 32b). Nelas, os valores medidos séo indicados em tempo real e graficos sdo sendo formados
em funcdo do tempo de teste. Na ultima interface, Logger (Figura 32c), todos os dados medidos
sdo expostos, o inicio e o final da aquisicdo de dados sdo controlado e 0 nome do arquivo € definido.
Nela, também se define o intervalo de aquisi¢cdo dos dados: segundo, minuto ou hora.
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Figura 31. CLP com médulos de aquisi¢do de dados de temperatura, pressao e vazéo (Fonte: PEREIRA,
2018).
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3.2 Caracterizacgédo da Solucdo de Goma Xantana

A fim de avaliar experimentalmente a perda de carga e a troca térmica de fluidos néo-
Newtonianos em coiled tubing, optou-se por utilizar uma solu¢do de goma xantana. Pastas de
cimento ndo foram utilizadas nos experimentos para evitar sua cura e, consequente incrustacdo da
unidade experimental. Logo, a solugdo de goma xantana foi caracterizada a fim de obter um
comportamento reoldgico semelhante a pasta de cimento, além de obter propriedades essenciais
para posterior modelagem matematica.

3.2.1 Caracterizacgao reologica

Visando obter um comportamento reoldgico semelhante ao da pasta de cimento, um
planejamento experimental foi proposto utilizando solu¢bes de goma xantana em diferentes
concentracdes e temperaturas. As concentracdes de polimero avaliadas foram de 1, 2, 3, 4 e 5
Ib/bbl, enquanto as temperaturas foram 30, 40 e 50 °C, totalizando 15 anélises reoldgicas.

O equipamento utilizado para as analises foi um redmetro rotacional HAAKE RheoStress 1
da Thermo Scientific TM (Figura 33) com a geometria de cilindros coaxiais DG43-Ti (Figura 34).
A temperatura foi controlada utilizando um banho de circulagdo Thermo HAAKE K10 adaptado
com um controlador digital com precisdo de + 0,02°C. Os ensaios foram realizados com taxa de
deformacéo controlada, no intervalo de 0 a 1.021s™ durante 300 segundos. Apds a obtencgdo das
curvas de escoamento, o modelo reologico Power-Law, foi utilizado para descrever os dados
experimentais obtidos.

Figura 33. Redmetro rotacional HAAKE RheoStress 1
(Fonte: THERMOFISHER, 2015).
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Figura 34. Geometria de cilindros coaxiais DG43-Ti.

3.2.2 Densidade

A densidade da solucdo polimérica foi medida através de uma balanca de lama Fann modelo
140 (Figura 35). Esta propriedade fisica € utilizada no calculo do nimero de Reynolds para fluido
ndo-Newtoniano seguindo o modelo de Power-Law (Equacédo 5). A densidade obtida foi de 990
kg/ms.

Figura 35. Balanca de Lama (Fonte: FANN, 2017).
3.3 Estudo da perda de carga

O estudo da perda de carga foi conduzido a partir de testes experimentais na unidade CT com
posterior validacao de correlacdes de fator de atrito e proposta de modelagem matematica. O estudo
foi desenvolvido tanto para fluidos Newtonianos quanto para ndo-Newtonianos utilizando agua e
solucdo de goma xantana nos testes experimentais.

Foram realizados experimentos para obtencdo da perda de carga variando-se a razéo de
curvatura e a vazdo volumétrica dos fluidos. Para isso, agua e goma xantana foram bombeados na
unidade experimental em diferentes vazfes com temperatura inicial constante de 40°C. Para a
agua, as seguintes vazdes foram utilizadas: 0,5, 0,6, 0,7,0,8,0,9, 1, 1,25, 1,5e 1,7 m¥h; e para a
goma xantana: 0,5, 0,6, 0,7, 0,8, 0,9, 1, 1,25, 1,5, 1,75 e 2 m3/h. As vazdes mais altas de ambos os
fluidos foram diferentes devido a limitacdo da presséo de recalque da bomba.

A solucdo de goma xantana foi preparada com 2 Ib/bbl de concentracdo em 150 L de &gua.
Adicionalmente, 5 % v/v de antiespumante e 0,5 % v/v de glutaraldeido (bactericida) foram
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adicionados a formulacdo para reduzir a formagdo de bolhas e a degradagdo do polimero,
respectivamente. A concentracdo de goma xantana foi determinada ap6s os testes reolégicos, cujos
resultados seréo apresentados na Segéo 4.1.1.

A temperatura inicial do fluido foi controlada por meio do sistema on/off de aquecimento e
resfriamento do tanque encamisado. A fim de minimizar a transferéncia de calor com o ambiente,
a bobina foi isolada termicamente com uma fita de fibra ceramica (Figura 36).

Figura 36. Foto da bobina isolada termicamente.

Os fluidos foram bombeados camada a camada com medicdes de pressdo no inicio e no final
da camada. O bombeamento ndo foi feito na unidade completa a fim de reduzir a perda de carga
do escoamento e obter maiores valores de vazao em funcdo da presséo de recalque da bomba. A
Figura 37 apresenta um esquema do bombeamento em uma Unica camada representando a entrada
e saida de fluido, assim como os pontos de medicdo de pressdo. Vale ressaltar que este
procedimento foi feito nas 8 camadas com triplicatas em cada vazdo, totalizando 80 testes para
cada fluido. Na extremidade de cada camada, conexdes foram instaladas para facilitar a insercéo
dos transdutores de presséo e das mangueiras de injecao do fluido, como apresentado na Figura 38.

Figura 37. Esquema de bombeamento em uma Gnica camada.
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Figura 38. Foto da extremldade de uma camada.

Por meio desta metodologia experimental, obteve-se o diferencial de pressdo em cada
camada e, visto que a perda de carga total da bobina é a soma da perda de carga em cada camada,
o diferencial de toda a unidade CT também foi obtido em funcéo da vazdo. Com os dados obtidos
é possivel validar as correlacbes de fator de atrito para tubo curvado, assim como toda a
metodologia de célculo a ser apresentada na Sec¢éo 4.1.

A verificacdo do regime de escoamento da &gua foi feita através das correlagdes de Reynolds
critico apresentadas na Tabela 2. J& para a solucdo de goma xantana, estas correlacbes foram
utilizadas apenas para se obter uma aproximacéo deste ponto critico. E essencial determinar o
regime de escoamento, visto que a maioria das correlagdes de fator de atrito sdo desenvolvidas para
um regime em especifico, laminar ou turbulento. Além disto, uma avalia¢do da influéncia da razéo
de curvatura e do comprimento na perda de carga foi feita.
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4. MODELAGEM MATEMATICA

Este capitulo tem como objetivo apresentar o desenvolvimento do modelo matematico para
0 célculo da perda de carga e troca térmica no escoamento de fluidos Newtonianos e nédo-
Newtonianos em coiled tubing. Duas abordagens foram propostas para o célculo da troca térmica
considerando o regime permanente e transiente. A partir da modelagem matemaética, é possivel
obter perfis de pressédo e temperatura ao longo do tempo e do comprimento de tubo enrolado.

4.1  Perdade carga

A metodologia de célculo da perda de carga em coiled tubing foi proposta a fim de simular
ndo apenas os dados obtidos em laboratorio, mas tambeém o caso real em um processo de campo.
Logo, hipoteses importantes precisam ser consideradas na modelagem matematica tais como: o
bombeamento de uma sequéncia de fluidos com diferentes vazdes, a varia¢do da razao de curvatura
em cada camada e a variacdo do diametro interno do tubo ao longo do comprimento. A bobina
pode ser subdividida em trechos com diferentes didmetros internos, pois uma maior espessura é
encontrada no inicio da bobina e uma menor espessura € utilizada no fundo do poco para garantir
e facilitar seu retorno a superficie. Visto que diferentes fluidos sdo bombeados em sequéncia na
tubulacéo, a posicao deles varia ao longo do coiled tubing em funcéo do tempo e a interface entre
eles precisa ser identificada. Além disso, a variacdo da vazdo e do didmetro interno altera a
velocidade do fluido, alterando também a perda de carga.

A resolucdo do modelo matemético foi conduzida em linguagem FORTRAN tendo como
dados de entrada a sequéncia de bombeamento dos fluidos (vazdo volumétrica e tempo de
bombeamento), as propriedades de cada fluido (parametros reoldgicos e densidade) e a geometria
do coiled tubing (raio e largura do carretel, raio externo do tubo, nimero de trechos com diametros
internos diferentes, comprimento e raio interno de cada trecho e comprimento de tubo injetado no
poco). O simulador proposto também permite a escolha do intervalo de tempo em que o perfil de
perda de carga sera representado graficamente. Como dados de saida tém-se as perdas de carga
total e em cada camada em funcéo do tempo, assim como 0 acompanhamento do comprimento e
da presséo em cada interface.

A metodologia de célculo foi desenvolvida considerando a perda de carga total do coiled
tubing igual ao somatorio da perda de carga em cada camada, como apresentado na Equacédo 24.
Logo, para cada passo de tempo, calcula-se tanto a perda de carga em cada camada, quanto o
somatorio de todas elas obtendo-se a perda de carga total do escoamento. Pode-se dizer que dentro
do loop de tempo é feito um loop nas camadas.

APTOTAL = APla cam. T APZé cam. T+ APn—ésima cam. (24)

A presséo nas interfaces dos fluidos também € calculada em cada passo de tempo, onde é valido
ressaltar que as interfaces se encontram em partes intermediarias de uma determinada camada. A Figura 39
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apresenta o fluxograma utilizado para desenvolver esta metodologia de calculo. Cada etapa sera explicada

posteriormente.

INICIO

v

a) Calculo do nimero de camadas e do
comprimento de tubo enrolado

v

b) Identificacdo de qual fluido esta sendo
bombeado em fungéo do tempo

v

c)  Calculo do(s) comprimento(s) da(s)
interface(s)

v

Célculo da
perda de carga
acumulada

d) Calculo da perda de carga na camada e
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y

Ultima

camada?

l SIM
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processo?
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FIM

Figura 39. Fluxograma de célculo de perda de carga.
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No célculo da perda de carga em uma camada deve-se considerar o comprimento preenchido
por cada fluido e, consequentemente, suas propriedades fisicas. Em uma situacdo hipotética, uma
Unica camada pode ter dois didmetros internos e estar preenchida por dois fluidos, onde os trechos
com diametros diferentes podem ou ndo conter ambos os fluidos. Além disto, como a posi¢do dos
fluidos varia no tempo, este calculo deve ser atualizado em cada camada e em cada passo de tempo.

a) Calculo do nimero de camadas e do comprimento de tubo enrolado:

Pereira (2019) desenvolveu um equacionamento para o célculo do comprimento de cada
camada de um sistema coiled tubing (Equacgéo 25), assim como do comprimento total do sistema
(Equacdo 26). Estas equacgdes levam em consideracdo o numero de camadas e a geometria da
bobina e do tubo.

Ly =Ly [ Rct + (2N — 1)] (25)
L =Ly [(N r}::) N 2] (26)

em que Ly é o comprimento do tubo usado na N-ésima camada (m), L, € a largura da bobina (m),
R. é o raio da bobina (m), ., é 0 raio externo do tubo (m), N é o nimero de camadas (adim.) e
Ly é 0o comprimento total do coiled tubing (m).

Em processos de campo sabe-se 0 comprimento e o raio do tubo, assim como as dimensdes
da bobina, sendo necessario calcular o nimero de camadas do sistema. Utilizando a Equacéo 26, é
possivel realizar este calculo através de uma equacdo do segundo grau para obtencdo do nimero
de camadas. A partir deste valor, é dada a sequéncia ao calculo da perda de carga em cada camada.

O comprimento de tubo enrolado pode ser calculado a partir do nimero de camadas do
sistema e, em um caso real, 0 mesmo € obtido subtraindo-se o comprimento de tubo no poco do
comprimento de tubo total do sistema. Na utilizacdo do coiled tubing em campo, parte de seu
comprimento é direcionado ao pogo e este valor varia de processo para processo. Este comprimento
precisa ser descontado do comprimento total no calculo da perda de carga do tubo enrolado. Logo,
como dito anteriormente, o comprimento de tubo no poco torna-se uma variavel de entrada no
simulador e o comprimento de tubo enrolado é calculado a partir dele como mostrado na Equagéo
27.

Leojtea = Ly — Lpoc;o 27)

em que L.y;.q € 0 comprimento de tubo enrolado (m) e L

(m).

poco € 0 cOmMprimento de tubo no pogo
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b) Identificacdo de qual fluido est& sendo bombeado em funcéo do tempo:

A identificacdo do fluido que estd sendo bombeado é feita a partir do tempo de
bombeamento, que é uma varidvel de entrada do simulador. Caso o tempo seja menor que o tempo
de bombeamento do primeiro fluido, sabe-se que o mesmo esta sendo bombeado nesta etapa da
simulacdo. Caso o tempo seja maior que o tempo de bombeamento do primeiro fluido e menor que
o tempo acumulado do primeiro e do segundo, sabe-se que o segundo fluido esta sendo bombeado.
O mesmo raciocinio € aplicado até o bombeamento do ultimo fluido. Esta identificacdo € essencial
para o calculo da velocidade dos fluidos, assim como na identificacdo das interfaces entre eles.

c) Calculo do(s) comprimento(s) da(s) interface(s):

O numero de interfaces varia de acordo com o numero de bombeamentos. No primeiro
bombeamento ha apenas uma interface entre o fluido que j& estava no sistema e o fluido que esta
sendo bombeado. Ja no segundo bombeamento, ha duas interfaces, e assim consecutivamente.
Dependendo das vaz@es aplicadas, o numero de interfaces pode ser menor do que o nimero de
bombeamentos, caso os fluidos iniciais ja tenham saido completamente do sistema. Visto que o
numero de interfaces varia e que esta identificacao € essencial para o céalculo da perda de carga,
blocos de calculo foram desenvolvidos para cada bombeamento. No primeiro, segundo e terceiro
bombeamento, a perda de carga é obtida em blocos de calculo separados considerando seus
respectivos numeros de interfaces. A partir do quarto fluido, o programa se torna geral, sempre
considerando até no maximo quatro interfaces dentro do coiled tubing.

O calculo do comprimento das interfaces € feito por meio do volume de fluido injetado no
sistema, multiplicando-se a vazdo pelo tempo de bombeamento. Sabendo-se o volume de cada
camada, é possivel determinar o comprimento da tubulacdo preenchido por determinado volume
de fluido. Para o calculo e identificacdo de multiplas interfaces, deve-se considerar que, por mais
que o volume de um fluido que ja foi totalmente bombeado permaneca constante, seu comprimento
ao longo do sistema pode variar devido a variacdo de diametro interno. Logo, para cada passo no
tempo, calcula-se o volume dos fluidos dentro do sistema seguido da posi¢do e do comprimento
alcancado.

A seguir, apresenta-se como foi feito o calculo do volume e do comprimento das interfaces
considerando o segundo bombeamento de uma sequéncia de fluidos em um sistema com dois
didametros internos. O volume dos trechos é calculado multiplicando-se o comprimento pela area
transversal calculada com o didmetro interno (Equagdes 28 e 29). As Equacdes 30 e 31 apresentam
como é calculado o volume preenchido pelo primeiro e segundo fluido, respectivamente. O tempo
t; € um tempo intermediario maior que o tempo de bombeamento do primeiro fluido e menor que
o0 tempo total de bombeamento dos dois fluidos. A Figura 40 apresenta um fluxograma de como o
comprimento das interfaces é calculado.

VOLl = LTl T T12 (28)
VOLZ = LTZ o rzz (29)
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Vi=01t4 (30)
Vo, =02t (31)
em que os indices 1 e 2 representam o nimero do bombeamento, VOL, LT e r sdo o volume (m3),
comprimento (m) e raio interno (m) de cada trecho com didmetro diferente, V € o volume
preenchido pelo fluido (m3), Q é a vazdo volumétrica do fluido (m3/h), t; é o tempo de

bombeamento do primeiro fluido (s) e t; € o tempo intermediario na etapa de calculo menor que o
tempo total de bombeamento dos dois fluidos (s).

Célculo do volume dos dois trechos com
diferentes diametros (VOL, e VOL,)

v

Célculo do volume bombeado dos dois
fluidos (V; e V3)

v

Célculo do comprimento do segundo SIM V2
fluido (L,) .1

V, —VOL,

T.7;

Lz = LT1 +

v

Caélculo do comprimento do primeiro

fluido (L;)
SIM Vi +V,
L, = 2 | L,
.7y

NAO

V,+V,—VOL
L= (LT1+ L 1)— L,
.75

Figura 40. Fluxograma para o calculo do comprimento das interfaces em um exemplo com dois
fluidos em um sistema com dois diametros internos.
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Neste exemplo, para o calculo dos comprimentos é necessario verificar se 0 volume de fluido
estd contido apenas no primeiro trecho ou ndo. Se estiver, utiliza-se o primeiro raio interno (r;)
para se calcular o comprimento e, caso ndo esteja, deve-se somar o comprimento do primeiro trecho
ao comprimento preenchido do segundo trecho calculado com o segundo raio interno (r,). Esta
metodologia é aplicada no célculo dos comprimentos de ambos os fluidos, sendo que no primeiro
fluido, o volume acumulado de ambos os fluidos (V; + V,) deve ser considerado com posterior
desconto do comprimento do segundo fluido (L,). No simulador, esta metodologia de calculo foi
considerada para n bombeamentos e trechos com diferentes diametros.

d) Calculo da perda de carga na camada e na(s) interface(s):

O célculo da perda de carga em cada camada é feito a partir da aplicacdo da Equacdo de
Bernoulli modificada (Equacéo 32) no sistema, considerando o ponto 1 no inicio da camada e o
ponto 2 no final. Neste balanco de energia mecanica, considera-se o fluido incompressivel e real
escoando em regime permanente. A perda de carga total (h;) é calculada como a soma da perda de
carga localizada (h,) e distribuida (h,).

Py <U1)2 P, <U2>2
—+ +z—h=—+ +z 32
pg 29 ' T pg 29 " 7? (32)

em que P é a pressao (Pa), p é a densidade do fluido (kg/m3), g é a aceleragdo da gravidade (m?/s),
(v) é a velocidade média (m/s), z € a altura (m) e h; é a perda de carga por atrito total (m).

Considerando que a altura da entrada (z,) € igual a da saida (z,), que o trecho do tubo nédo
tem acidentes e que a variacdo do didametro € minima, chega-se a Equacdo 33. lgualando esta
equacado a equacdo de definicdo da perda de carga distribuida para Fanning (Equacédo 34), pode-e
obter o fator de atrito experimental de Fanning (Equacéo 35).

hy = ar (33)
‘g
L (v)?
hy = Af BE (34)
APD
_ 35
f= 2pL{v)? (39)

Com os dados de pressao, velocidade e geometria do sistema, pode-se obter o fator de atrito
experimental que foi utilizado para validac&o de correlacGes de fator de atrito contidas na literatura.
Isolando-se a perda de carga, na Equacéo 34, obtém-se a Equacéo 35, utilizada no calculo da perda
de carga em uma camada.
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_ 2 fpL{v)? (35)

AP
D

Como dito anteriormente, o célculo da perda de carga em uma camada possivelmente
precisara ser subdividido se houver mais de um fluido e/ou mais de um didmetro interno na camada.
A verificacdo acerca do diametro interno é feita comparando-se o comprimento acumulado da
camada com o comprimento dos trechos. Ja a consideracao de mais de um fluido na camada é feita
baseada no comprimento das interfaces calculado no item anterior. Se a interface esta contida na
camada, a Equacao 35 se subdivide em um somatdrio da perda de carga dos dois fluidos, alterando-
se 0 comprimento e as propriedades utilizadas no calculo. A medida que o nimero de interfaces
aumenta, mais etapas de calculo precisam ser incluidas na metodologia, visando calcular com
precisdo a perda de carga.

e) Calculo da perda de carga total:

A perda de carga total em cada passo de tempo é calculada somando-se a perda de carga em
cada camada, como apresentado na Equacdo 36. E valido ressaltar, novamente, que a perda de
carga em uma camada pode ser subdividida em outro somatoério considerando a variacdo de
didmetro e de fluidos. Por meio deste procedimento de calculo, as perdas de carga em cada camada
e nas interfaces também sdo obtidas para cada passo de tempo escolhido pelo usuario.

(AP) <2f L v2> + <2f L Uz) P <2f Ln vz) (36)
— ) = 1 —— ) —— Y ——
PY D g 12 cam. D 9 22 cam. D g n—ésima cam.

O erro percentual relativo entre os valores experimentais e calculados pela metodologia
proposta foi obtido pela Equacéo 37.

) __ Valor experimental-Valor calculado

Erro Percentual Relativo (% .
Valor experimental

X100 (37)

4.2 Estudo da troca térmica

O estudo da troca térmica foi conduzido a fim de obter uma modelagem matematica para o
escoamento de fluidos em tubo curvado. Duas abordagens foram desenvolvidas, considerando os
regimes permanente e transiente. O estudo foi feito tanto para fluidos Newtonianos quanto para
ndo-Newtonianos. O calculo da perda de carga apresentado no item anterior deve ser considerado
no estudo da troca térmica, visto que o atrito gerado pelo escoamento do fluido pode alterar
significativamente a transferéncia de calor.

No regime permanente, considera-se que um perfil de temperatura foi estabelecido sem
variagdo ao longo do tempo. Para esta primeira abordagem, apenas um fluido esta sendo bombeado
no sistema. Ja no regime transiente, considera-se 0 bombeamento de uma sequéncia de fluidos em
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diferentes vaz0es e temperaturas. Neste caso, diferentes perfis de temperatura sdo obtidos ao longo
do tempo.

4.2.1 Regime permanente

A modelagem matematica proposta para o regime permanente teve como objetivo a obtencéo
do perfil de temperatura do fluido ao longo da bobina. Para isso, o célculo foi subdividido
aplicando-se um balango de energia para cada camada. A metodologia de calculo foi proposta tanto
para fluido Newtoniano quanto para ndo-Newtoniano. O calor sensivel, a energia perdida por atrito
e a conveccéo forgcada devido ao escoamento do fluido foram considerados em todas as camadas.
Além disto, na primeira e na Ultima camada, a radiacdo e a conveccao natural com o ambiente
também foram adicionadas no balanco de energia. As EquacGes 38 e 39 apresentam os balangos de
energia em funcdo das taxas de calor para a primeira e a Gltima camada, assim como para as
camadas intermediarias.

12 e Ultima camada:

Qsensivel = atrito + QConvec;éo forgcada — (QConvecgﬁo natural + Qradiagﬁo) (38)

Camadas intermediarias:

Gsensivel = atrito T QConvec;éo forcada (39)

A metodologia de calculo consiste na resolucao dos balangos em sequéncia, da menor para a
maior camada. A seguir, cada termo do balanco sera avaliado separadamente.

4.2.1.1 Taxa de calor sensivel
Na abordagem proposta, este calor é avaliado em cada camada, onde a temperatura de saida

da primeira camada serd usada como a temperatura de entrada da segunda e assim
consecutivamente. Em cada balango, a temperatura de entrada da proxima camada sera obtida,
sendo calculada pelo calor sensivel e pelo termo de conveccdo forcada que serd apresentado
posteriormente. Desta forma, os balangcos sdo resolvidos em sequéncia, da menor para a maior
camada.

Para a abordagem em regime permanente, apenas um fluido esta sendo bombeado no sistema.
Logo, a vazdo volumetrica ndo é alterada, assim como a massa especifica e o calor especifico. A
Equacdo 40 apresenta o calculo da taxa de calor sensivel em funcéo do nimero da camada N.

Qsensivel = pr Cpf(Tf,N+1 - Tf,N) (40)

eM qUE (sensiver € @ taxa de calor sensivel (J/s), py € a massa especifica do fluido (kg/m3), Q € a
vazdo volumétrica (m3/s), C,r € o calor especifico do fluido (J/kg.K), Tf , € a temperatura do fluido
no inicio da camada N (K) e 7y, € a temperatura do fluido no inicio da camada N +1 (K). O
indice N varia de 1 até o namero total de camadas (Nc).
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4.2.1.2 Taxa de calor por atrito
A taxa de calor por atrito é referente a dissipacdo de energia mecéanica em energia térmica
devido ao escoamento. Neste trabalho, ela é calculada de acordo com a Equacéo 41.

Qatrito = APy Q (41)

em que q.:rito € a taxa de calor por atrito (J/s) e AP, é a perda de carga na camada N (Pa).

O célculo da perda de carga ¢é feito de acordo com a Equacéo 35 apresentada anteriormente,
onde o fator de atrito (fy) e o comprimento da camada (Ly) apresentara diferentes valores para
cada camada N. O comprimento € obtido pela Equagdo 25. O fator de atrito deve ser calculado
utilizando correlacGes de fator de atrito em funcdo da reologia do fluido (Newtoniano ou néo-
Newtoniano) e do regime de escoamento (laminar ou turbulento). Logo, a fim de escolher a
correlacdo a ser utilizada, o nimero de Reynolds deve ser calculado.

2
APy = Zpr};le(v) (35)
Ly =L.t|—+ (2N — 1)] (24)
Text

4.2.1.3 Taxa de calor por conveccao forcada
A conveccdo forcada é causada pelo escoamento do fluido e é calculada de acordo com a

Equacdo 42. A média logaritmica entre a temperatura da parede e as temperaturas de entrada e
saida das camadas foi utilizada.

Ten+T
f.N f.N+1
QConvecgéo forcada = hi,NAi,N Tm - n (Tm — Tf,N+1> (42)

Tm - Tf,N

eM QUE (conveceio forcada € @ taxa de calor por conveccdo forgada (J/s), h;y € o coeficiente
convectivo interno da camada N (W/m?K) e 4, , € a area interna da camada N (m?), calculada com
o0 diametro interno e 0 comprimento da camada.

O célculo do coeficiente convectivo interno (Equacao 43) é feito por meio de correlagdes de
Nusselt, considerando as propriedades do fluido e do escoamento. As correlagcdes propostas por
Janssen e Hoogendoorn (1978) (Equacdo 44) e Rajasekharan et al. (1970) (Equacédo 45),
apresentadas na Secdo 2.7.3, foram utilizadas para fluidos Newtonianos e ndo-Newtonianos,
respectivamente. O célculo do numero de Graetz é apresentado na Equacgéo 46, enquanto o célculo
do nimero de Prandte € diferenciado de acordo com a reologia do fluido, sendo calculado pela
Equacdo 22 para fluidos Newtonianos e pela Equagéo 46 para ndo-Newtonianos.

83



W= (43)
Newtoniano:
RN\ 0,07 44
Nu = 0,7Re%*3prl/6 (7> (44)
pr— v
T (22)

N3ao-Newtoniano:

3n+ 1\ R . (45)
Nu = ( ) (1,98 +18 ;) Gz

. Re. Pr.D;

Gz = W (46)
C oN\" ! 3n+ 1

pr =Lk, <Q> ( ) gn-1 (47)
kf Di 4n

em que kg a condutividade térmica do fluido (W/(m.K)) e D; é o diametro interno (m).

4.2.1.4 Taxa de calor por conveccdo natural
A troca de calor por conveccdo natural foi considerada apenas na primeira e Ultima camada

devido ao contato com o ambiente. A taxa foi calculada de acordo com a Equacdo 48 e a
temperatura do metal (T,,) foi calculada como uma média entre a temperatura inicial do fluido
(Tr1) e a temperatura ambiente (Typp) -

qconveccio natural = henAen(Tm — T amb) (48)

eM QUE qconveccao naturar € @ taxa de calor por convecgdo natural (J/s), h.y € 0 coeficiente

convectivo externo da camada N (W/m?K), 4,y € a &rea externa da camada N (m?), T,, é a
temperatura do metal (K) e T,,,» € a temperatura ambiente (K).

Assim como para a conveccao forgada, correlagcdes de Nusselt sdo utilizadas para o célculo
do coeficiente convectivo externo para convecgdo natural. As correlagdes dependem da geometria
e da direcdo em que é considerada a troca térmica, por conta da camada limite de temperatura
formada. A unidade CT foi considerada como um cilindro macigo anular (Figura 42) e, para a
primeira camada, a geometria de uma placa plana horizontal estendida foi considerada como
aproximacdo. A Figura 42 apresenta um esquema deste escoamento, onde a placa é subdidivida em
uma superficie inferior e superior. O coeficiente convectivo externo (Equacéo 49) foi calculado
considerando a soma do numero de Nusselt para a superficie inferior (Equacdo 50) e superior
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(Equacdo 51) (LLOYD e MORAN, 1974; RADZIEMSKA e LEWANDOWSKI, 2001). O
comprimento caracteristico (L.), neste caso, € a razdo entre a area e o perimetro da placa plana
correspondente, calculado de acordo com a Equacéo 51.

Figura 41 Aproximacéao da unidade CT como cilindro macico anular.

Figura 42. Esquema do escoamento em placa plana horizontal.

_ (Nu; + Nug) kg

hew = o (49)
Superficie inferior:
" (50)
Nu; = 0,15 (Gr.Pr) /3
Superficie superior:
1 (51)
Nug = 0,52(Gr.Pr) /s
L = Tl'Rl'Le
¢ 2(mR; + L,) (52)
__ 2MText
Le===-Ny (53)

em que Nu; é o numero de Nusselt para a superficie inferior (adim.), Nug é o nimero de Nusselt
para a superficie superior (adim.), k,, € a condutividade térmica do ar (W/m.K), Gr € o nimero de
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Grashof (adim.), L, é a largura do carretel com comprimento estendido (m), R; é o raio interno do
carretel (m) e N,, € o nimero de voltas por camada (adim.).

Ja para a Gltima camada, a superficie externa do carretel foi considerada um cilindro
horizontal (CHURCHILL e CHU, 1975), como apresentado na Figura 43. As Equacdes 54, 55 e
56 apresentam respectivamente o calculo do coeficiente convectivo externo, do nimero de Nusselt
e do comprimento caracteristico para este caso especifico. Neste caso, 0 comprimento caracteristico
é representado na Figura 44.

Figura 43. llustracdo de escoamento externo na unidade CT.

Figura 44 Aproximacdo da unidade CT como cilindro macico anular.

Nu k
on = —— (54)
c
0,387(Gr Pr)'/s ’
_ ' 55
Nu <0’6O+ [1+ (0,559/P.)9/16] 8/27) 3)
L. = D,, (56)

em que D, é o diametro do carretel (m) e D, é o didametro estendido da bobina (m).
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4.2.1.5 Taxa de calor por radiacéo
A taxa de calor por radiacdo é calculada de acordo com a Equacdo 57 considerando a

temperatura do metal e do ambiente.

Qradiacio = €A, N. (Tfn - Timb) (57)

eM qUE qrqaiqcao € ataxa de calor por radiacdo (J/s), o € a constante de Stefan-Boltzmann (5,67x10°
8 W/m?K*) e ¢ é a emissividade (adim.).

4.2.1.6 Balanco de energia global
As EquacOes 58, 59 e 60 apresentam os balan¢os com as taxas de calor explicitas para a

primeira e Ultima camada e para as camadas intermediarias.

12 camada:
prQCys(Tr2 = Ty1) = APLQ +

Try+T, . (58)
hi,lAi,l T — Tm—_sz - [he,lAe,l(Tm — Tamp) + O'EAe,l(Tm - Tamb)]
In (— )
Tm - Tf,l
Camadas intermediarias:
Ten + T, 59
f.N f.N+1
PrQCor(Trner — Trn) = APy.Q + hinAin | T = — 57 (59)
In m fN+1
Tm - Tf,N
Ultima camada:
PrQCor(Trout = Trve ) = OPyc-Q +
(60)

Tm_Tf,out
Tm_Tf,NC

TenctTy,
hi,NcAi,Nc Tm - ](rc—fout> - [he,NcAe,Nc(Tm - Tamb) + O-gAe,Nc(Tr‘rLl - T;mb)]
In
Como dito anteriormente, a temperatura de saida da primeira camada sera usada como a
temperatura de entrada da segunda e assim consecutivamente. Desta forma, os balangcos séo
resolvidos em sequéncia, da menor para a maior camada, obtendo as temperaturas na entrada/saida
de cada camada, assim como na saida do coiled tubing.

4.2.2 Regime transiente

A metodologia de célculo para o regime transiente foi desenvolvida considerando a troca
térmica no fluido e no tubo em dois balangos de energia. Para isso, ambos foram propostos e
resolvidos simultaneamente em um sistema de equacgdes diferenciais com suas respectivas
consideracdes e condicOes iniciais e de contorno. A fim de se obter os balancos de energia, partiu-
se da Primeira Lei da Termodindmica (BIRD et al., 2004) representada na Equagao 61.
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% [p ((7 + % 1;2)] = —Vpv (U + % vz) - V.q — (V.Pv) = V.[t.v] + p(v.g) (61)

1° 2° 3° 4° 5° 6°

em que U é a energia interna por unidade de massa (J/kg), v é o vetor velocidade do fluido (m/s),
q é o fluxo térmico (W/m?), P ¢é a pressio exercida (Pa) e T o tensor fluxo de momento (Pa).

O primeiro termo da equacdo se refere a taxa de acimulo de energia por unidade de volume
e 0 segundo considera a taxa de adicdo de energia por transporte convectivo. O terceiro termo do
balanco é referente a taxa de adi¢éo de energia por conducdo de calor, enquanto o quarto, quinto e
sexto consideram a taxa de trabalho feito sobre o fluido pelas forcas de pressao, viscosas e externas,
respectivamente. O quinto termo é comumente denominado como dissipagao viscosa ou perda por
atrito que € a transformacao de energia mecanica em energia térmica que ocorre em escoamentos.
Segundo Bird et al. (2004), este aquecimento pode produzir elevacbes consideraveis de
temperatura em sistemas com viscosidades e gradientes de velocidade elevados.

As seguintes hipdteses sdo consideradas para simplificacdo do balanco de energia: fluido
incompressivel; desconsideracdo do efeito da gravidade e da energia cinética; substituicdo da
Equacdo de Fourrier no terceiro termo e aplicacdo de relagdes termodinamicas para substituicdo da
energia interna. Dessa forma, chega-se ao balango de energia simplificado apresentado na Equacéo
62, também proposto por Secchi (1995). Aplicando-se o balanco a coordenadas cilindricas, obtém-
se a Equacéo 63.

DT
pCp o= (V.kVT) ~ (z:7v) (62)

oT 0T vy dT 0°T 10 aT 1 0°T
pCp E‘FUZO—Z-FU,-E-FT% =k ﬁ—i_ ;5(7"5)4‘1’—2% —(T:VU) (63)
em que vy, vy € v, Sa0 as velocidades de escoamento em z, 6 e r (m/s) e k é a condutividade térmica
(W/m.K).

Baseando-se na Equacéo 63, algumas simplificaces foram propostas. Considerou-se que as
velocidades radial e angular sdo despreziveis em relacdo a velocidade axial e que a variacdo de
temperatura em 0 pode ser desconsiderada. Iniciando-se com o balanco de energia no fluido, o
termo de dissipagdo viscosa foi calculado considerando a energia de atrito calculada pela
multiplicacdo da perda de carga pela vazdo volumétrica (Equacdo 64). A fim de garantir a
homogeneidade dimensional da equacéo do balanco, o termo de energia de atrito foi dividido pelo
volume do sistema. Desta forma, obtém-se o balango de energia transiente e bidimensional
aplicados ao fluido, apresentado na Equacéo 65.

Eqtrito = Q AP (64)
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(65)

oT; oT; 0°T; 10 0Tr\  Eaerito
PrCor 5y = ~Prlorve (M 5+ ke G+ S\ Tk 5o |+

em que E,.iro € @ energia gerada por atrito (J), Tr € a temperatura do fluido (K), v,(r) € a
velocidade de escoamento (m/s), ky € a condutividade do fluido (W/m.K) e V € o volume do
sistema (m3).

A condicdo inicial e as quatro condicBes de contorno da Equacdo 65 sdo apresentadas nas
Equacdes 66, 67, 68, 69 e 70, respectivamente. No tempo inicial e em z = 0, a temperatura foi
considerada igual a temperatura de entrada do fluido (Tf,). Em r = 0, considerou-se simetria radial
com fluxo térmico nulo, assim como em z = L (comprimento igual ao comprimento total do tubo),
devido aos efeitos de borda. Em r = r;,,; (raio igual ao raio interno do tubo) hd uma igualdade de
fluxos entre os termos condutivo e convectivo, demonstrado na Equagéo 47.

Tf(Z, r, O) = TfO (66)
Tr(0,1,t) = Ty (67)
ot(L,r,t) (68)
—= =0
0z
071,(z,0,t) (69)
or
OT¢ (27 ine:t) (70)

ke ==, = h; (Try, — T¢ (2, Tine, £))

em que Ty, € a temperatura de entrada do fluido (K), T;, é a temperatura do metal (K) e h; é 0
coeficiente convectivo interno de transferéncia de calor (W/m2K).

A fim de obter o balanco de energia transiente e unidimensional na direcdo axial, 0 Teorema
dos Valores Médios (SECCHI, 1995) foi aplicado na Equacdo 65. Por meio deste teorema (Equacéo
71), a temperatura do fluido passa a assumir um valor médio ao longo do raio, variando no tempo
e na direcdo axial. A Equacdo 72 apresenta o balanco de energia do fluido apds a aplicacdo do
Teorema dos Valores medios.

_ [TmET (r, Z)rdr
T(Z) = = Tint
Jo Mrdr

(71)

Tint
Eatrito

% (72)

6'17 6’17 62771« 1 rdT¢(r, z)
prpr = ~PrCore 0z ke 072 +| Tint2 k or

0

em que ff é a temperatura média do fluido na direcéo radial (K).

89



Substituindo as condic¢des de contorno na coordenada radial (Equagdes 69 e 70) no termo em
destaque da Equacao 72, obtém-se a Equacdo 73. As Equagdes 74, 75 e 76 apresentam a condi¢do
inicial e as duas condigdes de contorno da coordenada axial considerando a temperatura do fluido
meédia na direcéo radial.

or, oT, 0T, 2h,

f — atrito
PrCor gy = ~Prlorve g, Ty ga == (T = Tu) + = (73)
Tr(z,0) = Ty (74)
T (0,0) = Ty, (75)
OT;(L,t) _
5, 0 (76)

em que A; € a area interna do tubo (m2).

A mesma abordagem matematica foi aplicada no balanco de energia do tubo (metal),
desconsiderando o termo de dissipagdo viscosa e de convecgdo na diregdo axial. A Equagdo 77
apresenta o balanco e as Equacgdes 78, 79 e 80 a condicdo inicial e as condi¢des de contorno,
respectivamente. No tempo inicial, a temperatura do metal foi considerada igual a temperatura
ambiente (). Em z =0 e z = L considerou-se fluxo térmico nulo, devido aos efeitos de borda.

oT, 0°T,, h; ,— _ h, _ os _
pmcpm a_:rn = km aT;n + El (Tf - Tm) - Fe (Tm - Tamb) - F (Trértl - T;mb) (77)
Tm(Z' 0) = Tamp (78)
da7,,(0,t) —0 (79)
0z
T, (Lt) _
9z 0 (80)

em que p,, é a massa especifica do metal (kg/m3), C,, € o calor especifico do metal (J/kg.K), Ty,
é a temperatura média do metal na direcdo radial (K), k,,, € a condutividade do metal (W/m.K),
T.mp € a temperatura ambiente (K), h, € o coeficiente convectivo externo de transferéncia de calor
(W/m2K) e 6 é a espessura do tubo (m).

O termo em destaque na Equacéao 77 é referente a igualdade de fluxos na direcédo radial. No
raio interno, o termo condutivo se iguala a conveccao interna. Ja no raio externo, tem-se a soma do
termo de conveccdo externa natural e o termo de troca térmica por radiagdo. As correlacdes
utilizadas para o calculo dos coeficientes convectivos (h; e h,) sdo as mesmas que foram descritas
na Secdo 3.4.1 utilizando correlagdes de Nusselt. Visto que a convecgéo natural e a radiacdo atuam
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significativamente nas camadas externas, estes termos foram considerados apenas na primeira e na
ultima camada.

4.2.2.1 Adimensionalizacéo

Uma adimensionalizacdo foi proposta para a variavel axial (Equacdo 81) e para o tempo
(Equacéo 82), a fim de otimizar a solucdo do sistema de equacdes diferenciais (Equacédo 73 e 77).
Desta forma, a variavel z foi substituida pela variavel z’ adimensionalizada e 0 tempo t, pelo tempo
adimensionalizado t’.

Z

7' =— (81)
Ly

,_t L*T 62)
v

em que Ly € o comprimento total do tubo (m) e v* é a velocidade média do primeiro fluido a ser
bombeado (m/s).

As Equacbes 73 e 77 sdo apresentadas em sua forma adimensionalizada nas Equaces 83 e
84, respectivamente. As Equacdes 85 a 90 apresentam as condigOes iniciais e de contorno
adimensionalizadas.

d(psT; 1 9(psv,T; ke 02T, 2hL . _ EgtritoL
(pf/ f) - _ (pf z f) + f g _ i (Tf _ Tm) n atrito (83)
Jt v* 0z’ Corv* L 0z'*  TintCppv” Corv*V
0(pmTw) = km 0°Ty hL . _ hoL  _ oel  _. .,
ot' - Cme*L 62'2 + 5Cpm17* (Tf - Tm) - 5Cpmv* (Tm - Tamb) - 5Cpmv* (Tm - Tamb) (84)
Tr(2,0) = Ty, (85)
Tr(0,t) = Ty (86)
oT-(1,t'
IMLE) 87)
0z
Tm(zlr 0) = Tamp (88)
Mm@ _, (89)
0z
IMmLE) _, (90)
0z
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4.2.2.2 Discretizagédo por volumes finitos
A componente espacial do sistema de equacOes diferenciais parciais foi discretizada

axialmente pelo Método dos Volumes Finitos. Esta formulacdo de base fisica aplica a equacéo
diferencial de conservacao a subdominios de uma determinada malha por meio de sua integracéo
em cada elemento de volume (PINTO e LAGE, 2001). Ao invés de definir a localizagdo de pontos
discretos, a malha formada define fronteiras de volumes de controle (FERZIGER e PERIC, 2002).
O procedimento de discretizagéo consiste em definir estes volumes, atribuindo um n6 ao centro de
cada um deles, como apresentado na Figura 45. Por meio destes nos, as variaveis na superficie do
volume de controle s&o calculadas em funcdo do valor computado no né central (PATANKAR,
1980; FERZIGER e PERIC, 2002; MALISKA, 2014).

s

L]
.

Z

0 i z=1.
Az’ Az’
Figura 45. Esquema de discretizagdo pelo Método dos VVolumes Finitos (Adaptado de ROCHA, 2018).

A discretizacdo de todas as variaveis independentes, incluindo o tempo, é denominada como
discretizacdo completa. Neste trabalho, uma discretizacdo parcial foi feita apenas na variavel axial.
Segundo Pinto e Lage (2001), este tipo de abordagem pode ser definido como Método das Linhas
com Discretizagdo por Volumes Finitos, onde a EDP ¢ reduzida a um conjunto de EDO’s. A
discretizacdo da variavel axial é obtida por meio do integrador apresentado na Equacdo 91. As
Equacdes 83 e 84 foram apresentadas considerando a derivada do fluxo térmico (p(Ts e ppmTm),
visto que a aplicacdo do integrador deve ser feita no fluxo e ndo na temperatura. Desta forma, estas
equacOes adquirem a forma apresentada nas Equacdes 92 e 93, respectivamente.

w
f iz 91)
e
[ 0(o,T}) [ 0(p,T}) ke [ 0°T; 2hL Eaeritol [
Prly) sz Prly) o, i foa i f— = ) atritof ,
SR Gy = -2 dz' + dz' — T, —Ty,)dz + d
f ot T v Tar e wL) 927 Y T riCovv (Ty = T) dz v ™ (92)
e e e | e J e
w _ w 25
0onT) om0
—dz' = dz
at Cme*L 9z'%
e e ¥ o (93)
i T —Tp)de — < ff—r dz' — 2 IT‘*—T‘* dz’
| 5Cpmv* !( f m) Z 6Cpm17* J ( m amb) 4 6Cpmv*e ( m amb) z |
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O Teorema do Valor Médio para integrais definidas (Equacdo 94) foi aplicado aos termos
em destaque nas Equagdes 92 e 93, onde a integral € substituida pelo produto do valor médio do
integrando com o tamanho do volume de controle (ROCHA, 2018). O valor médio do integrando
é igual ao seu valor no centro do né (P). Aplicando o teorema apresentado e resolvendo os demais
termos, as Equacdes 95 e 96 sdo obtidas apds algumas simplificagdes. Os termos em destaque
nestas equacdes sdo apresentados em sua forma estendida nas Equacdes 97 e 98 por interpolacao
central.

b _ b—a
f fdx=f@.b-a), == (94)
a
B(Tfp) _ v, wa - Tfe kf an an 2 hlL — — EatritoL

a v ( Az’ + Cppv*LpsAz' \ 0z’ w az’' . TineCpf V™ P (Tfp TmP) + Corv*Vps (95)
(Tpp) _ km % _& h;L B heL _ ol w4 ma

a Cpmv*meAz’<az' L, 07 e) 8ComV*Pm  6CumV*Pm (Tmp = Tam) 8CmV* P, (Tmp = Tamp) (96)
az’ az’ 2.0z’ 2.A7’

w e

aTn,’L _ aT‘r:l _ TmW - ’Iij _ TmP - ’I_:mE (98)
0z w dz . 2.Az 2.0z

em que Tfp é a temperatura do fluido no centro P (K), Ty, é a temperatura do fluido na face w (K),
Tfe é a temperatura do fluido na face e (K), T}W é a temperatura do fluido no centro W (K), T}E é
a temperatura do fluido no centro E (K), T,,p € a temperatura do metal no centro P (K), T,,,, é a
temperatura do metal na face w (K), T,,. € a temperatura do metal na face e (K), T, € a
temperatura do metal no centro W (K) e T,z é a temperatura do metal no centro E (K).

As temperaturas nas faces e e w sdo desconhecidas, logo sao obtidas por meio de interpolacao
upwind. Neste esquema, as propriedades de interesse das fronteiras sdo aproximadas pelo seu valor
no centro nodal a montante, como mostrado nas Equac6es 99 e 100.

wa = TfP e Tfe = TfE (99)

Tow = Tmp € Tme= T (100)

As equagdes diferenciais discretizadas nas condi¢fes de contorno foram definidas para o
primeiro (face e, z’ = 0) e ultimo volume (face w, z” = 1) a partir das condi¢Oes definidas
anteriormente (Equac0es 86, 87, 89 e 90). A Equacdo 101 apresenta as condi¢des de contorno no
primeiro volume e as Equacdes 102 e 103 apresentam as equacdes diferenciais discretizadas neste
volume para o fluido e para o metal, respectivamente. Analogamente, a Equacdo 104 apresenta as
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condi¢Bes de contorno no ultimo volume e as EquacBes 105 e 106 apresentam as equacdes
diferenciais discretizadas para o fluido e para o metal.

z'=0:
o7 0Tm| _ 0 (101)
fe foe a0z’ .
at’ v\ Az Copv*Lpshz'\ 2.A7’ Az'/2 TintCovipy 7P TF (102)
EatritoL
Corv" Vs
a(TmP) _ kem TmW B TmP h;L T T heL T
at'"  Cpmv*LpmAz’' 2.Az' 8CmV* P (Trp = Tour) 8CpmV* P (Tmp = Tam) (103)
oel (T T+
5Cme*Pm mP amb
z'=1
oT; T (104)
14 = e ! = 0
0z 0z
w w
o(Tep) v, (Tep — Tro k Tep — Trg 2h;L _ _ EqtritoL
Dl (L) (L (7, T,) + e (105)
v z prV LpsAz 2.Az TineCpr V™ Py Cofv*Vps
a(TlmP) km TmP — TmE h;L = = heL =
=— Tip —Tp) —=—=———— (Tiup — T,
at' ComV'Lpmhz' \_ 2.A7' 5ComV" P (Trp = Tour) 5ComV” P (Tomp = Tamp) (106)
o€l (T T )
SCme*Pm mP amb

4.2.2.3 Integracdo no tempo

As Equacdes 95, 96, 102, 103, 105 e 106 representam um sistema de equacOes diferenciais
ordinérias configuradas nos centros nodais de cada volume de controle. O sistema apresentado deve
ser integrado no tempo e resolvido simultaneamente com o célculo da perda de carga apresentado
na Secdo 3.3.2. A fim de se obter os perfis de temperatura no fluido e no metal ao longo do coiled
tubing, as equacBes do modelo desenvolvido foram integradas no dominio do tempo usando a
rotina computacional DASSL (PETZOLD, 1982). O integrador aplica uma estratégia preditiva-
corretiva de ordem e passo varidveis, onde o tamanho do passo e a ordem de integracdo séo
ajustados automaticamente dentro da tolerancia definida para o erro em cada passo (BRITO, 1998).

4.2.2.4 Simulador

A implementacdo computacional das equacdes discrteizadasdo modelo matematico utilizou
a linguagem FORTRAN, tendo como dados de entrada a sequéncia de bombeamento dos fluidos
(vazdo volumétrica e tempo de bombeamento), as propriedades de cada fluido (pardmetros

94



reoldgicos, temperatura inicial e densidade) e a geometria do coiled tubing (raio e largura do
carretel, raio externo do tubo, nimero de trechos com didmetros internos diferentes, comprimento
e raio interno de cada trecho e comprimento de tubo injetado no po¢o). O simulador proposto
também permite a escolha do intervalo de tempo em que o perfil de temperatura seré plotado. Como
dados de saida tem-se os perfis de temperatura do fluido e do tubo em funcéo do tempo, assim
como o acompanhamento do comprimento e da temperatura em cada interface.
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5. RESULTADOS E DISCUSSOES

Neste capitulo sdo apresentados e discutidos os resultados referentes a caracterizacdo da
solugéo de goma xantana e dos testes de perda de carga em coiled tubing. A partir dos perfis de
pressdo e temperatura, a validacdo do modelo matematico proposto e 0s erros entre os dados
experimentais e calculados serdo apresentados utilizando dados de laboratorio e de campo.

5.1 Caracterizagdo da solucédo de goma xantana

A Figura 46 apresenta as curvas de escoamento para as diferentes concentracdes de goma
xantana a 30, 40 e 50°C.
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* e 1lb/bbl

1« 21bbbl a) . 2Ib/bbl b)
7 504 « 3 |b/bbl s 5090« 3Ib/bbl
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S | S seamad
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Taxa de deformacdo (s™)
Figura 46. Curvas de escoamento para diferentes concentracGes de goma xantana a a) 30°, b) 40° e ¢)
50°C.

E possivel observar que em todas as temperaturas e concentracdes avaliadas houve um
aumento da tensdo de cisalhamento com o aumento da taxa de deformacéo, caracterizando a
solucdo de goma xantana como um fluido ndo-Newtoniano pseudopléstico. Este comportamento
estd associado ao desatamento das cadeias poliméricas presentes na solucdo causando a
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reorientagdo das mesmas na direcdo do escoamento (CLASEN e KULICKE, 2001,
BENCHABANE e BEKKOUR, 2008).

Além disto, observa-se que, a medida que a concentracdo de polimero aumenta, maiores
valores de tenséo de cisalhamento e, consequentemente, de viscosidade aparente, sdo obtidos. O
aumento da viscosidade com o aumento da concentracdo de goma xantana esta relacionado com o
aumento da interacdo intermolecular devido a dimensao efetiva da macromolécula e sua massa
molar (DINTZIS et al., 1970). O efeito da temperatura pode ser identificado com maior clareza na
Figura 47, onde curvas de escoamento para a concentracdo de 2 Ib/bbl foram plotadas em diferentes
temperaturas (30, 40 e 50°C). Todas as outras concentracbes apresentaram 0 mesmo
comportamento qualitativo com densidade igual a 990 kg/m3.

20

« 30°C
* 40°C

=
(&)
1

Tenséo de cisalhamento (Pa)
)
1

5

0 ' 1é0 ' 360 ' 4éO ' 660 ' 7%0 ' 960 ' 1050
Taxa de deformacédo (s*)

Figura 47. Curva de escoamento para concentracdo de goma xantana de 2 Ib/bbl em diferentes

temperaturas.

A temperatura afeta significativamente a conformacdo molecular do polimero, alterando a
forca coesiva das moléculas. Desta forma, o aumento de temperatura gera uma reducao das forcas
coesivas, reduzindo a resisténcia ao fluxo da solugéo polimérica (FELIX et al., 2007). Este efeito
pode ser observado nos resultados obtidos, onde menores valores de tenséo de cisalhamento foram
obtidos em maiores temperaturas.

Sabe-se que o modelo de Herschel-Bulkley ¢ o que melhor representa 0 comportamento
reologico de solucdes de goma xantana (MELO, 2008). Entretanto, a modelagem matemaética para
o calculo da perda de carga e da temperatura foi proposta utilizando o modelo reolégico Power-
Law, visto que as correlacbes de fator de atrito e de Nusselt presentes na literatura foram
desenvolvidas em funcdo dos parametros reoldgicos deste modelo. Logo, os dados experimentais
de goma xantana foram ajustados para 0 modelo Power-Law e a estimagéo de parametros foi feita
com o pacote computacional Estima (SCHWAAB et al, 2008), escrito em plataforma Fortran 90.
Este cddigo utiliza um metodo hibrido que combina o método de enxame de particulas, PSO
(KENNEDY e EBERHART, 1995), com o algoritmo de Gauss-Newton. Um desvio padrdo de 5%
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foi aplicado aos dados experimentais. A Figura 49 apresenta os dados experimentais e o ajuste do
modelo Power-Law para as diferentes concentragdes de solucdo de goma xantana a 40°C. Os
resultados a 30 e 50°C foram semelhantes aos de 40°C, onde pode-se observar que o modelo
ajustou os dados da curva de escoamento considerando seus respectivos erros experimentais.
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Figura 48. Curvas de escoamento para diferentes concentra¢fes de solugdo de goma xantana a 40°C
(dados experimentais e ajuste do Modelo Power-Law).
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A Tabela 10 apresenta os parametros reoldgicos obtidos para 0 modelo de Power-Law em
diferentes temperaturas e concentracdes de polimero com seus respectivos desvios padrao (ox € on).
Os valores para a funcdo objetivo minimizada sdo apresentados na

Tabela 11, onde pode-se observar que os valores obtidos estdo dentro do intervalo calculado
para a funcéo 2, garantindo a qualidade da estimagc&o realizada.

Tabela 10. Pardmetros reoldgicos em fungdo da temperatura e da concentragdo de goma xantana.

Cax

Temperatura (°C)

30 40 50
(Ib/bbl) K n K n Kk n
Pas) o J@m) % |easy %K l@m) % | pasy % | @m) O
1 0,88 0,027 | 0,33 0,005| 0,90 0,025| 0,31 0,004 | 0,89 0,018 | 0,30 0,003
2 3,68 0,11 0,22 0,005 | 3,93 0,10 0,20 0,005 | 4,15 0,09 0,18 0,004
3 7,22 0,17 0,18 0,004 | 7,63 0,15 0,17 0,003 | 8,46 0,14 0,15 0,002
4 11,84 0,16 0,16 0,002 | 12,60 0,17 0,15 0,002 | 12,87 0,14 0,13 0,002
5 16,25 0,21 0,15 0,002 | 1555 0,21 0,15 0,002 | 16,05 0,16 0,14 0,001
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Tabela 11. Funcéo objetivo na estimacdo dos parametros reol6gicos
(x*=71,63 - 126,14).

Temperatura (°C)
Cox
30 40 50
(Ib/bbl)
Fobj
1 86,92 80,18 98,88
2 80,91 80,89 78,67
3 71,70 76,88 97,67
4 100,00 75,77 90,85
5 83,07 104,43 94,42

A estimacdo dos parametros reoldgicos corrobora os resultados discutidos anteriormente.
Pode-se observar que, em maiores concentragdes, ha um aumento do indice de consisténcia e uma
reducdo do indice de comportamento. Resultados semelhantes foram obtidos por Whitcomb et al.
(1978) e Zhong et al. (2013). A medida que o indice de comportamento se aproxima de 1, o
comportamento pseudoplastico da solucdo é menos pronunciado.

A partir dos par@metros reoldgicos, foi possivel determinar a concentracdo de goma xantana,
cujo comportamento reoldgico € semelhante a uma pasta de cimento em altas taxas de
cisalhamento. A concentracdo de 2 Ib/bbl foi escolhida para os testes de perda de carga
apresentados na se¢do seguinte.

5.2  Determinacdo do Fator de Atrito: experimental e calculado

5.2.1 Fluido newtoniano: agua

A partir dos dados de pressdo obtidos nas extremidades das camadas em cada vazao, o fator
de atrito experimental foi calculado utilizando a Equacdo 34. Como todos os testes foram feitos em
triplicata, o desvio padrdo dos pontos de pressao foi obtido admitindo que os dados seguem uma
distribuicdo normal. Adotando 5% de nivel de significancia, o erro experimental foi calculado
como o dobro do desvio padrdo obtido em cada ponto. Uma propagacdo de erro foi feita a fim de
se obter o erro experimental do fator de atrito.

E necessario determinar o regime de escoamento obtido na faixa de vazdes avaliada para
simular o fator de atrito experimental. A faixa de Reynolds obtida nos testes experimentais foi de
2,3x10* a 8x10* no escoamento de agua. Pereira (2018) fez uma avaliacdo do Reynolds critico no
bombeamento de 4gua na mesma unidade utilizada neste trabalho e o Reynolds critico obtido pela
autora foi de, aproximadamente, 6,5x103. Logo, na faixa de Reynolds utilizada neste trabalho, o
regime de escoamento é turbulento.

Ao determinar o regime de escoamento, as correlagdes de fator de atrito para fluidos
Newtonianos escoando em regime turbulento foram utilizadas a fim de simular o fator de atrito
experimental (Tabela 4). A Figura 49 apresenta o fator de atrito em funcdo do nimero de Reynolds
comparando os dados experimentais e simulados pelas correlagdes. Optou-se por apresentar 0s
resultados da 18, 32 5% e 72 camadas. Os resultados para as demais camadas estdo descritos no
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Apéndice A. Para uma melhor avaliagdo das correlagdes em todas as camadas e vazdes, 0S erros
relativos percentuais entre o fator de atrito experimental e calculado s&o apresentados na Tabela

12. Os erros abaixo de 5% estdo destacados em azul.
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a) b)
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0,007 +
- 0,007
o N E
= ot
=2 8 0,006
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Figura 49. Fator de atrito experimental e calculado em funcdo do nimero de Reynolds para a a) 12, b) 32,
c) 5% e d) 72 camada (agua).

Pode-se observar que a correlacdo de fator de atrito de Misrha e Gupta (1979) se aproximou
mais dos valores experimentais, apresentando um erro relativo médio absoluto de 2,21%. Logo,
esta correlacdo foi adicionada no simulador para o célculo da perda de carga de fluidos

Newtoni

anos.
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Tabela 12. Erro relativo percentual entre fator de atrito experimental e calculado no escoamento de agua.

Vazdo | Camadas fexp Ito (1959) Erro Gllj\glt;r?fgig) Erro Sgrlzlfg?g)et Erro
m3/h adim. adim. adim. % adim. % adim. %

1 0,0073 0,0071 2,88 0,0074 -0,89 0,0075 -2,52

2 0,0073 0,0071 3,14 0,0073 -0,62 0,0075 -2,12

3 0,0075 0,0071 5,96 0,0073 2,31 0,0074 0,98

05 4 0,0074 0,0070 4,92 0,0073 1,22 0,0074 0,01
' 5 0,0076 0,0070 7,63 0,0073 4,04 0,0074 2,99
6 0,0074 0,0070 5,34 0,0073 1,66 0,0073 0,71

7 0,0073 0,0070 4,24 0,0073 0,52 0,0073 -0,32

8 0,0076 0,0070 8,20 0,0072 4,63 0,0073 3,95

1 0,0068 0,0068 -0,27 0,0071 -4,16 0,0072 -6,14

2 0,0068 0,0068 0,01 0,0071 -3,87 0,0072 -5,72

3 0,007 0,0068 3,12 0,0070 -0,64 0,0072 -2,31

06 4 0,007 0,0068 3,36 0,0070 -0,39 0,0071 -1,94
' 5 0,0072 0,0067 6,27 0,0070 2,63 0,0071 1,25

6 0,007 0,0067 3,81 0,0070 0,07 0,0071 -1,23

7 0,0069 0,0067 2,62 0,0070 -1,16 0,0071 -2,36

8 0,0071 0,0067 5,56 0,0070 1,89 0,0070 0,85

1 0,0065 0,0066 -1,70 0,0069 -5,64 0,0070 -7,87

2 0,0068 0,0066 3,07 0,0068 -0,69 0,0070 -2,71

3 0,0068 0,0066 3,33 0,0068 -0,42 0,0070 -2,31

0.7 4 0,0068 0,0066 3,58 0,0068 -0,16 0,0069 -1,94

' 5 0,0069 0,0065 521 0,0068 1,53 0,0069 -0,11

6 0,0068 0,0065 4,04 0,0068 0,31 0,0069 -1,23

7 0,0067 0,0065 2,82 0,0068 -0,95 0,0069 -2,40

8 0,0069 0,0065 5,84 0,0067 2,18 0,0068 0,88

1 0,0064 0,0064 -0,39 0,0067 -4,28 0,0068 -6,67

2 0,0065 0,0064 1,44 0,0067 -2,37 0,0068 -4,61

3 0,0065 0,0064 1,72 0,0066 -2,09 0,0068 -4,22

0.8 4 0,0066 0,0064 3,46 0,0066 -0,28 0,0067 -2,26

' 5 0,0067 0,0064 5,14 0,0066 1,47 0,0067 -0,38

6 0,0066 0,0063 3,94 0,0066 0,21 0,0067 -1,55

7 0,0065 0,0063 2,68 0,0066 -1,09 0,0067 -2,77

8 0,0066 0,0063 4,36 0,0066 0,65 0,0067 -0,89

1 0,0063 0,0063 0,53 0,0065 -3,32 0,0067 -5,84

2 0,0063 0,0062 0,83 0,0065 -3,01 0,0066 -5,42

3 0,0063 0,0062 1,11 0,0065 -2,72 0,0066 -5,02

0.9 4 0,0063 0,0062 1,38 0,0065 -2,44 0,0066 -4,64

' 5 0,0065 0,0062 4,66 0,0064 0,97 0,0066 -1,06

6 0,0064 0,0062 3,41 0,0064 -0,33 0,0065 -2,29

7 0,0063 0,0062 2,11 0,0064 -1,69 0,0065 -3,57

8 0,0065 0,0062 5,33 0,0064 1,66 0,0065 -0,06

1 0,0061 0,0061  -0,47 0,0064 -4,36 0,0065 -7,03

2 0,0063 0,0061 3,02 0,0063 -0,74 0,0065 -3,22

3 0,0062 0,0061 1,74 0,0063 -2,06 0,0065 -4,49

1 4 0,0062 0,0061 2,01 0,0063 -1,78 0,0065 -4,11

5 0,0064 0,0061 5,33 0,0063 1,66 0,0064 -0,50

6 0,0062 0,0060 2,52 0,0063 -1,26 0,0064 -3,38

7 0,0062 0,0060 2,75 0,0063 -1,02 0,0064 -3,04

8 0,0063 0,0060 451 0,0062 0,81 0,0064 -1,08
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Tabela 12 (Continuacédo). Erro relativo percentual entre fator de atrito experimental e calculado no
escoamento de agua.

Vazdo | Camadas fexp Ito (1959) Erro thj\gltzr?fgig) Erro Sgrlzlfs%l)et Erro
m3/h adim. adim. adim. % adim. % adim. %

1 0,0058 0,0058 -0,84 0,0061 -4.74 0,0062 -7,66

2 0,0059 0,0058 1,19 0,0061 -2,63 0,0062 -5,41

3 0,0059 0,0058 1,49 0,0060 -2,32 0,0062 -5,01

125 4 0,0059 0,0058 1,78 0,0060 -2,02 0,0062 -4,63

' 5 0,006 0,0058 3,68 0,0060 -0,04 0,0062 -2,52

6 0,0058 0,0058 0,62 0,0060 -3,22 0,0061 -5,69

7 0,0058 0,0057 0,87 0,0060 -2,96 0,0061 -5,34

8 0,0059 0,0057 2,79 0,0060 -0,98 0,0061 -3,22

1 0,0056 0,0056  -0,56 0,0058 -4,44 0,0060 -7,51

2 0,0057 0,0056 1,54 0,0058 -2,26 0,0060 -5,20

3 0,0056 0,0056 0,10 0,0058 -3,76 0,0060 -6,67

15 4 0,0056 0,0056 0,40 0,0058 -3,45 0,0060 -6,28

' 5 0,0058 0,0056 4,11 0,0058 0,41 0,0059 -2,25

6 0,0056 0,0055 0,96 0,0058 -2,87 0,0059 -5,54

7 0,0056 0,0055 1,22 0,0057 -2,60 0,0059 -5,20

8 0,0057 0,0055 3,19 0,0057 -0,55 0,0059 -3,02

1 0,0054 0,0055 -1,62 0,0057 -5,54 0,0059 -8,73

2 0,0054 0,0055  -1,27 0,0057 -5,18 0,0058 -8,30

3 0,0054 0,0055 -0,94 0,0057 -4,83 0,0058 -7,89

17 4 0,0054 0,0054 -0,62 0,0056 -451 0,0058 -7,49

' 5 0,0055 0,0054 1,50 0,0056 -2,31 0,0058 -5,17

6 0,0053 0,0054  -1,93 0,0056 -5,87 0,0058 -8,76

7 0,0054 0,0054 0,22 0,0056 -3,64 0,0057 -6,40

8 0,0054 0,0054 0,48 0,0056 -3,37 0,0057 -6,05

5.2.2 Fluido ndo-Newtoniano: solucdo de goma xantana

A faixa de Reynolds avaliada no escoamento de goma xantana foi de 1x103 a 1,1x10* Como
discutido na Secédo 2.5.3, ndo ha correlagdes de Reynolds critico para o escoamento de fluidos ndo-
Newtonianos em tubo curvado. Logo, avalia-se o gréafico de fator de atrito em funcdo do nimero
de Reynolds a fim de se identificar a inflexdo gerada pela mudanca de regime ou, a fim de se obter
uma ideia minima deste ponto critico, as correlacfes de Reynolds critico para fluidos Newtonianos
sdo utilizadas. Avaliando os graficos de fator de atrito (Figura 50), ndo foi possivel observar este
ponto de inflexdo e, portanto, concluiu-se que, nestas condigdes experimentais, a goma xantana
ainda esta escoando em regime laminar.

As correlagdes de fator de atrito para fluidos ndo-Newtonianos (Tabela 5) foram utilizadas a
fim de simular o fator de atrito experimental. Entretanto, nenhuma correlacao pode prever os dados
experimentais, como pode ser visto na Figura 50. Logo, uma nova correlacéo de fator de atrito foi
proposta baseada na correlacdo de Mishra e Gupta (1979) apresentada na Equacéo 107, onde a, b
e ¢ sdo os parametros da correlacdo. A Equacdo de Mishra e Gupta (1979) foi escolhida pois, como
pode ser visto na Figura 50, a correlacdo descreveu qualitativamente os dados experimentais.
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fo = 7o~ a+ bllog De)*]

(107)

A estimacéo de parametros foi feita com o pacote computacional Estima (SCHWAAB et al,
2008). No total, 80 dados experimentais de fator de atrito em funcdo do nimero de Reynolds e da
razdo de curvatura foram utilizados na estimacao, considerando a variancia experimental em cada

ponto.

A Figura 50 apresenta graficos de fator de atrito em funcdo do nimero de Reynolds,

comparando os dados experimentais e simulados por duas correlac6es da literatura e pelo modelo
proposto. Optou-se por apresentar os resultados da 12, 32 52 e 72 camadas. Os resultados para as
demais camadas est&o descritos no Apéndice B. A funcéo objetivo e o intervalo do y? obtidos estdo
presentes na Tabela 13 e a Tabela 14 apresenta 0s parametros estimados com seus respectivos

desvios e intervalos de confianca.
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—— McCann e Islas (1996)
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0,02 -

0,015
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Figura 50. Fator de atrito experimental e calculado em fungdo do numero de Reynolds para a a)
12 b) 32 ¢) 5% e d) 72 camada (goma xantana).
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Tabela 13. Intervalo do y?e fungéo objetivo para estimacédo dos parametros da correlagdo de fator de atrito
proposta para fluidos ndo-Newtonianos.

Intervalo do y?

Funcéo objetivo

54,61 - 103,31

79,0

Tabela 14. Parametros estimados para a correlacdo de fator de atrito proposta para fluidos ndo-
Newtonianos.

Parametros | Valores estimados
A 0,73
B 0,0057
C 4,92

Desvio padrao | Intervalo de confianca
0,018 0,69 - 0,77
0,00097 0,0037 - 0,0076
0,14 4,63-5,20

Observa-se que a fungdo objetivo obtida esta dentro do intervalo calculado para a fungéo 2,
garantindo a qualidade da estimac&o realizada. Desta forma, pode-se afirmar que 0 modelo é bem
estabelecido e 0 nimero de parametros é adequado. A partir do intervalo de confianc¢a, conclui-se
que os parametros tém significancia estatistica na faixa experimental avaliada. A Tabela 15
apresenta os erros absolutos percentuais entre o fator de atrito experimental e o calculado. Os erros
abaixo de 5% estdo destacados em azul. O modelo proposto pdde prever os dados experimentais
com um erro relativo médio absoluto de 0,28%. Esta correlacédo foi utilizada no simulador a fim de
calcular a perda de carga no escoamento de fluidos ndo-Newtonianos.

Visando comparar o fator de atrito experimental de fluido newtoniano e ndo-Newtoniano, a
Figura 51 apresenta um gréfico de fator de atrito em funcdo do nimero de Reynolds para agua e
goma xantana. Apesar das vazles utilizadas serem semelhantes, a faixa de Reynolds foi
significantemente diferente. Como dito anteriormente, alcangou o regime turbulento, enquanto que
a goma xantana, o regime laminar.

0,02 5
Agua
0,016 - » Goma xantana 2 Ib/bbl
> 0,012 ] :
£ ] .
&
(e L)
> ]
2 0,008 °
E ]
[ ]
0,004 - .
10° 10* 10°

log Re
Figura 51. Fator de atrito experimental em funcdo do nimero de Reynolds para agua e goma xantana.
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Tabela 15. Erro absoluto percentual entre fator de atrito experimental e calculado no escoamento de goma
xantana 2 Ib/bbl.

N Misrha e McCann e Modelo
Vazdo | Camadas fexp Gupta (1979) Erro Islas (1996) Erro proposto Erro
m3/h adim. adim. adim. % adim. % adim. %
1 0,0168 0,0242 -44.10 0,0074 55,80 0,0162 3,24
2 0,0168 0,0240 -42,86 0,0074 56,05 0,0168 0,03
3 0,0164 0,0239 -45,51 0,0074 55,12 0,0164 0,01
05 4 0,0159 0,0237 -48,71 0,0073 54,01 0,0159 -0,01
' 5 0,0159 0,0236 -48,54 0,0073 53,96 0,0159 0,02
6 0,0156 0,0234 -50,48 0,0073 53,25 0,0156 0,00
7 0,0155 0,0233 -49,96 0,0073 53,31 0,0155 -0,02
8 0,0160 0,0232 -44 81 0,0072 54,81 0,0160 0,03
1 0,0134 0,0197 -47,43 0,0068 49,01 0,0131 1,91
2 0,0132 0,0195 -48,26 0,0068 48,56 0,0132 0,03
3 0,0130 0,0194 -49,17 0,0068 48,08 0,0130 0,02
06 4 0,0126 0,0193 -53,05 0,0067 46,57 0,0126 -0,02
' 5 0,0125 0,0192 -53,70 0,0067 46,19 0,0125 -0,04
6 0,0124 0,0190 -53,64 0,0067 46,06 0,0124 0,02
7 0,0123 0,0189 -53,42 0,0067 45,99 0,0123 -0,02
8 0,0126 0,0188 -49,10 0,0066 47,38 0,0126 0,01
1 0,0113 0,0166 -46,91 0,0063 44,09 0,0111 2,41
2 0,0111 0,0165 -48,79 0,0063 43,17 0,0111 0,04
3 0,0110 0,0164 -48,92 0,0063 42,92 0,0110 0,04
0.7 4 0,0107 0,0163 -51,90 0,0063 41,58 0,0107 0,03
' 5 0,0106 0,0162 -53,21 0,0062 40,89 0,0106 0,00
6 0,0104 0,0161 -53,96 0,0062 40,42 0,0104 0,00
7 0,0104 0,0160 -53,36 0,0062 40,47 0,0104 -0,04
8 0,0107 0,0159 -48,88 0,0062 42,05 0,0107 0,04
1 0,0099 0,0144 -45,90 0,0060 39,88 0,0096 2,95
2 0,0097 0,0143 -48,02 0,0059 38,77 0,0097 0,04
3 0,0096 0,0142 -48,46 0,0059 38,35 0,0096 0,03
0.8 4 0,0093 0,0141 -51,19 0,0059 36,99 0,0093 0,01
' 5 0,0092 0,0140 -52,46 0,0059 36,25 0,0092 -0,01
6 0,0091 0,0139 -53,41 0,0058 35,64 0,0091 0,01
7 0,0090 0,0138 -53,22 0,0058 35,52 0,0090 0,04
8 0,0092 0,0138 -48,96 0,0058 37,11 0,0092 0,04
1 0,0087 0,0128 -46,14 0,0056 35,53 0,0085 2,29
2 0,0086 0,0127 -48,17 0,0056 34,37 0,0086 0,02
3 0,0085 0,0126 -48,28 0,0056 34,06 0,0085 0,00
0.9 4 0,0083 0,0125 -50,61 0,0056 32,78 0,0083 -0,04
' 5 0,0081 0,0124 -52,07 0,0056 31,88 0,0082 -0,01
6 0,0081 0,0123 -52,59 0,0055 31,42 0,0081 -0,05
7 0,0080 0,0122 -52,52 0,0055 31,22 0,0080 -0,05
8 0,0082 0,0121 -48,86 0,0055 32,65 0,0082 0,01
1 0,0078 0,0115 -46,52 0,0054 31,40 0,0077 1,40
2 0,0077 0,0114 -46,98 0,0053 30,89 0,0077 0,02
3 0,0077 0,0113 -47,38 0,0053 30,43 0,0077 0,01
1 4 0,0075 0,0112 -49,73 0,0053 29,04 0,0075 0,05
5 0,0074 0,0111 -50,62 0,0053 28,36 0,0074 -0,05
6 0,0073 0,0110 -51,73 0,0053 27,57 0,0073 0,02
7 0,0072 0,0110 -51,82 0,0052 27,28 0,0072 -0,03
8 0,0074 0,0109 -47,72 0,0052 29,01 0,0074 0,00
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Tabela 15 (Continuacéo). Erro absoluto percentual entre fator de atrito experimental e calculado no
escoamento de goma xantana 2 Ib/bbl.

N Misrha e McCann e Modelo
Vazdo | Camadas fexp Gupta (1979) Erro Islas (1996) Erro proposto Erro
m3/h adim. adim. adim. % adim. % adim. %
1 0,0063 0,0091 -43,94 0,0048 23,75 0,0063 1,25
2 0,0062 0,0090 -45,07 0,0048 22,82 0,0062 -0,03
3 0,0062 0,0090 -44,86 0,0048 22,61 0,0062 -0,05
125 4 0,0061 0,0089 -46,68 0,0048 21,32 0,0061 0,06
' 5 0,0060 0,0088 -47,69 0,0048 20,48 0,0060 -0,04
6 0,0059 0,0088 -48,92 0,0047 19,51 0,0059 -0,08
7 0,0059 0,0087 -48,04 0,0047 19,70 0,0059 -0,01
8 0,0059 0,0087 -46,34 0,0047 20,35 0,0059 -0,02
1 0,0052 0,0076 -44,83 0,0044 15,29 0,0053 -1,34
2 0,0053 0,0075 -41,59 0,0044 16,82 0,0053 -0,09
3 0,0053 0,0075 -41,21 0,0044 16,69 0,0053 -0,06
15 4 0,0051 0,0074 -44,03 0,0044 14,68 0,0051 0,06
' 5 0,0051 0,0074 -44,83 0,0044 13,87 0,0051 -0,06
6 0,0050 0,0073 -45,89 0,0044 12,91 0,0050 0,07
7 0,0050 0,0072 -44,38 0,0043 13,49 0,0050 0,02
8 0,0050 0,0072 -43,70 0,0043 13,59 0,0050 0,02
1 0,0046 0,0065 -40,81 0,0041 10,46 0,0046 -0,58
2 0,0046 0,0064 -38,58 0,0041 11,49 0,0047 -0,03
3 0,0046 0,0064 -38,36 0,0041 11,26 0,0046 -0,03
175 4 0,0045 0,0063 -40,96 0,0041 9,22 0,0045 -0,03
' 5 0,0045 0,0063 -41,42 0,0041 8,57 0,0045 0,01
6 0,0044 0,0062 -42,56 0,0041 7,48 0,0044 0,07
7 0,0044 0,0062 -41,27 0,0040 7,98 0,0044 0,05
8 0,0044 0,0062 -40,84 0,0040 7,93 0,0044 -0,09
1 0,0040 0,0057 -40,41 0,0039 4,01 0,0041 -2,40
2 0,0041 0,0056 -37,75 0,0039 5,41 0,0041 -0,07
3 0,0041 0,0056 -36,16 0,0039 6,12 0,0041 0,04
5 4 0,0040 0,0055 -37,62 0,0038 4,72 0,0040 -0,08
5 0,0040 0,0055 -38,75 0,0038 3,56 0,0040 0,11
6 0,0039 0,0055 -39,56 0,0038 2,63 0,0039 0,08
7 0,0039 0,0054 -37,92 0,0038 3,43 0,0039 0,06
8 0,0039 0,0054 -38,72 0,0038 2,52 0,0039 0,08

5.3  Determinacdo da Perda de Carga: experimental e calculada

5.3.1 Fluido Newtoniano: agua

A Figura 52a apresenta o grafico com os resultados experimentais de perda de carga em
funcdo da vazao volumétrica de agua para as diferentes camadas. Ja na Figura 52b, a perda de carga
em cada camada foi normalizada por seu respectivo comprimento (Ln), a fim de avaliar a variagéo
de perda de carga apenas com a razédo de curvatura.
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Figura 52. Perda de carga em funcéo da vazao volumétrica no escoamento de agua em diferentes
camadas.

Na Figura 52a, é possivel observar que a medida que a razao de curvatura diminui e a camada
aumenta, maiores valores de perda de carga foram obtidos. Normalizando a perda de carga pelo
comprimento da camada (Figura 52b), observou-se que a variacdo de perda de carga em funcédo da
raz&o de curvatura foi minima em todas as vazdes avaliadas.

Diversos trabalhos experimentais (AZOUZ et al., 2008; MEDJANI E SHAH, 2000; GUAN
et al., 2014) concluiram que o aumento da curvatura gera maiores perdas de carga devido ao
escoamento secundario. Neste trabalho, além da variacdo da curvatura em cada camada, hd uma
variacdo de comprimento (Tabela 9), onde da primeira para a ultima camada ha uma variacdo de
mais de 10 m. Ainda que a curvatura diminua ao longo das camadas, o comprimento aumenta
consideravelmente apresentando um efeito mais significativo na perda de carga principalmente em
maiores niumeros de Reynolds.

A fim de calcular a perda de carga no escoamento de &gua em cada camada, a metodologia
de célculo apresentada na Sec¢do 3.3.2 foi utilizada. A Figura 53 e a Tabela 16 apresentam a perda
de carga experimental e calculada em cada camada e vazdo volumétrica, assim como 0s erros
absolutos percentuais. Os graficos das demais camadas estdo no Apéndice C e 0s erros abaixo de
5% estdo em destaque.

Como esperado, os valores experimentais de perda de carga foram mais bem descritos pela
metodologia de calculo que utilizou a correlacdo de fator de atrito de Mishra e Gupta (1979). O
erro relativo médio absoluto obtido foi 1,60%. A metodologia de calculo também foi utilizada para
obter a perda de carga total do coiled tubing em cada vazéo. Os resultados estdo apresentados na
Figura 54 e na Tabela 17.
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Figura 53. Perda de carga experimental e calculada em funcdo da vazéo volumétrica para a a) 18, b) 32, )
5% e d) 7% camada (agua).
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Figura 54. Perda de carga total experimental e calculada em funcédo da vazdo volumétrica de agua.
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Tabela 16. Erro absoluto percentual entre perda de carga experimental e calculada no escoamento de

agua.
Vazdo |Camadas| APexp |Ito(1959) Erro Misrha e Erro Srinivasan et Erro
Gupta (1979) al. (1970)

m3/h adim. Bar bar % Bar % bar %
1 1,11 1,08 2,72 1,12 -1,06 1,14 -2,69
2 1,15 1,12 2,71 1,16 -1,06 1,18 -2,56

3 1,23 1,16 5,75 1,20 2,09 1,22 0,77
05 4 1,26 1,20 4,78 1,24 1,09 1,26 -0,13
' 5 1,34 1,24 7,80 1,29 4,22 1,30 3,17
6 1,34 1,28 4,80 1,33 1,10 1,34 0,14
7 1,37 1,32 3,94 1,37 0,21 1,38 -0,63

8 1,35 1,25 7,50 1,30 3,91 1,31 3,22
1 1,48 1,47 0,77 1,53 -3,07 1,56 -5,04
2 1,54 1,53 1,09 1,59 -2,75 1,61 -4,58
3 1,65 1,58 4,04 1,64 0,32 1,67 -1,34
06 4 1,70 1,64 3,90 1,70 0,17 1,73 -1,36
' 5 1,82 1,69 6,95 1,76 3,34 1,78 1,97
6 1,83 1,75 4,41 1,81 0,70 1,84 -0,59
7 1,87 1,80 3,56 1,87 -0,19 1,89 -1,37

8 1,83 1,71 6,55 1,77 2,92 1,79 1,89
1 1,92 1,94 -0,93 2,02 -4,84 2,06 -7,06
2 2,09 2,01 3,75 2,09 0,02 2,13 -1,98
3 2,17 2,09 3,68 2,17 -0,05 2,21 -1,94
0.7 4 2,26 2,16 4,45 2,24 0,74 2,28 -1,02
' 5 2,38 2,23 6,16 2,32 2,52 2,36 0,90
6 2,42 2,30 4,78 2,39 1,09 2,43 -0,44
7 2,46 2,38 3,33 2,47 -0,43 2,50 -1,87

8 2,41 2,25 6,74 2,34 3,12 2,37 1,83
1 2,48 2,46 0,65 2,56 -3,20 2,62 -5,57
2 2,61 2,56 2,07 2,66 -1,73 2,71 -3,95
3 2,72 2,65 2,73 2,75 -1,04 2,81 -3,14
0.8 4 2,86 2,74 4,06 2,85 0,34 2,90 -1,63
' 5 3,01 2,83 5,79 2,94 2,14 3,00 0,31
6 3,08 2,92 5,01 3,04 1,32 3,09 -0,42
7 3,12 3,02 3,19 3,13 -0,57 3,18 -2,24

8 3,02 2,85 5,39 2,96 1,72 3,01 0,20
1 3,07 3,04 0,97 3,16 -2,86 3,24 -5,37
2 3,24 3,16 2,57 3,28 -1,20 3,35 -3,57
3 3,36 3,27 2,55 3,40 -1,22 3,47 -3,49
0.9 4 3,48 3,38 2,80 3,51 -0,97 3,59 -3,13
' 5 3,71 3,50 5,65 3,63 2,00 3,71 -0,01
6 3,76 3,61 3,99 3,75 0,27 3,82 -1,67
7 3,82 3,72 2,46 3,87 -1,32 3,94 -3,19

8 3,73 3,52 5,55 3,66 1,89 3,72 0,18
1 3,68 3,67 0,08 3,82 -3,79 3,91 -6,45
2 3,95 3,81 3,65 3,96 -0,08 4,06 -2,55
3 4,09 3,95 3,38 4,10 -0,36 4,20 -2,75
1 4 4,23 4,08 3,39 4,24 -0,35 4,34 -2,64
5 4,52 4,22 6,54 4,38 2,92 4,48 0,80
6 4,54 4,36 4,06 4,52 0,35 4,62 -1,74
7 4,64 4,49 3,27 4,67 -0,48 4,76 -2,49

8 4,52 4,25 5,97 4,41 2,33 4,50 0,47
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Tabela 16 (Continuacéo). Erro absoluto percentual entre perda de carga experimental e calculada no
escoamento de agua.

Vazéo |Camadas| APexp |Ito(1959) Erro Gl'}:ljlt;r?&(;g) Erro Sg?';’fg?g) et Erro
m3/h adim. Bar bar % Bar % bar %

1 5,48 5,48 0,07 5,69 -3,79 5,85 -6,68

2 5,81 5,68 2,16 5,90 -1,62 6,06 -4,38

3 6,01 5,88 2,16 6,11 -1,62 6,27 -4,30

125 4 6,26 6,09 2,78 6,32 -0,98 6,48 -3,56

' 5 6,59 6,29 4,54 6,53 0,85 6,69 -1,60

6 6,63 6,49 2,16 6,74 -1,63 6,90 -4,06

7 6,84 6,69 2,19 6,95 -1,59 7,11 -3,94

8 6,63 6,33 4,48 6,58 0,78 6,72 -1,43

1 7,57 7,59 -0,35 7,89 -4,23 8,12 -7,29

2 8,03 7,87 1,89 8,18 -1,90 8,41 -4,83

3 8,26 8,15 1,27 8,47 -2,54 8,71 -5,43

15 4 8,61 8,43 2,07 8,76 -1,71 9,00 -4,50

' 5 9,13 8,71 4,53 9,05 0,84 9,29 -1,81

6 9,25 8,99 2,80 9,34 -0,96 9,58 -3,59

7 9,49 9,27 2,30 9,63 -1,48 9,87 -4,04

8 9,12 8,77 3,82 9,11 0,10 9,33 -2,35

1 9,63 9,51 1,34 9,87 -2,46 10,17 -5,57

2 10,00 9,86 1,43 10,24 -2,38 10,54 -5,42

3 10,35 10,21 1,41 10,60 -2,40 10,91 -5,38

17 4 10,74 10,55 1,69 10,96 -2,10 11,28 -5,02

' 5 11,35 10,90 3,96 11,32 0,24 11,64 -2,54

6 11,46 11,25 1,82 11,69 -1,98 12,01 -4,76

7 11,87 11,60 2,24 12,05 -1,54 12,37 -4,24

8 11,38 10,97 3,54 11,40 -0,19 11,69 -2,79

Tabela 17. Erro absoluto percentual entre perda de carga total experimental e calculada no escoamento de

agua.
i Desvio Misrha e Srinivasan
Vazéo APToTAL ~ Ito (1959) Erro Gupta Erro etal. Erro
padrdo (1979) (1970)
m3/h Bar bar bar % bar % bar %
0,5 10,15 0,49 9,63 5,09 10,01 1,40 10,12 0,27
0,60 13,72 0,52 13,16 4,04 13,67 0,32 13,87 -1,14
0,7 18,11 0,43 17,36 4,13 18,04 0,41 18,34 -1,29
0,8 22,89 0,57 22,04 3,72 22,89 -0,02 23,33 -1,93
0,9 28,15 0,49 27,20 3,40 28,25 -0,35 28,84 -2,43
1 34,16 0,81 32,83 3,89 34,10 0,17 34,86 -2,05
1,25 50,25 0,88 48,93 2,63 50,82 -1,14 52,09 -3,66
1,5 69,46 1,49 67,81 2,37 70,43 -1,40 72,33 -4,13
1,7 86,77 0,63 84,85 2,22 88,13 -1,56 90,60 -4,41
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A Figura 55 apresenta uma comparacdo entre os dados de perda de carga total obtidos
experimentalmente em tubo curvado e dados simulados de perda de carga no escoamento de dgua
em um trecho reto com as mesmas dimensdes de didmetro de tubo e comprimento. O fator de atrito
para tubo reto foi calculado utilizando a equacdo de Blasius para regime turbulento (equacéo
apresentada na Tabela 4). E possivel notar que a perda de carga experimental da unidade CT é
maior que a queda de pressdo calculada para um trecho reto de mesmas dimensdes, onde a diferenca
€ mais notavel com o aumento da vazdo. O desvio absoluto percentual médio de toda a faixa de
vazdo foi de 14,45%.

100

Tubo reto_sim

¢ Tubo curvado_exp =
80

60

40

Perda de carga total (bar)

20+

T T T T T T T T T T T
0,4 0,6 0,8 1,0 1,2 1,4 1,6 1,8
Vazdo volumétrica (ms/h)

Figura 55. Perda de carga experimental da unidade CT e calculada de um trecho reto no escoamento de
agua.

5.3.2 Fluido ndo-Newtoniano: solucdo de goma xantana

O aumento da perda de carga em camadas mais externas também foi observado no
escoamento de goma xantana, como pode ser visto na Figura 56a. Na Figura 56b, a perda de carga
em cada camada foi normalizada por seu respectivo comprimento (Ln), a fim de avaliar a variacdo
de perda de carga apenas com a razdo de curvatura. Diferente dos resultados obtidos com agua
(Figura 52b), a variacdo de razdo de curvatura afetou a perda de carga em cada camada no
escoamento de goma xantana. Foi observado que em maiores razfes de curvatura (menores
camadas), maiores valores de perda de carga foram obtidos. Este efeito pode ser explicado pelo
aumento da forca centrifuga e do escoamento secundario com o aumento da curvatura (AZOUZ et
al., 2008; MEDJANI E SHAH, 2000; GUAN et al., 2014).

A Figura 57 e a Tabela 18 apresentam os resultados experimentais e simulados da perda de
carga no escoamento de goma xantana. Pode ser observado que a correlagdo proposta pode prever
os dados experimentais com um erro relativo médio absoluto de 1,68%. Os graficos das demais
camadas estdo apresentados no Apéndice D.

111



14 0,25
® 12 camada (/R=0,177) = 12 camada (/R=0,177) Q
124 e 2%camada (r/R=0,170) N ® 2%camada (r/R=0,170)
4 3%camada (r/R=0,163) i 0,204 A 3%camada (/R=0,163) ’
0d 7 42 camada (r/R=0,158) » ° ’é‘ v 4% camada (r/R=0,158)
) * 5 camada (r/R=0,152) i = = # 5% camada (r/R=0,152) ]
=2 <« 67 camada (r/R=0,147) , s & 015 < 6°camada (1/R=0,147)
S, 84 » 74camada (1/R=0,142) t 7 ' » 7% camada (r/R=0,142) 3
8 i " 3
D
S 61 5 0,10 '] i
s+ ' o '
s ’ @ &
& 4 it = ot
. | S 0,05
2 &
a) b)
0 T T T T T T T T v T v 0,00 T T T T T T T T T T T
0,0 0,4 0,8 1,2 1,6 2,0 2. 0,0 0,4 0,8 1,2 1,6 2,0 2,4
Vazdo volumétrica (m#/h) Vazdo volumétrica (m3/h)
Figura 56. Perda de carga em fungdo da vaz&o volumétrica no escoamento de goma xantana em diferentes
camadas.
14 16
» 12camada 14 + 3¥camada
12 Mishra e Gupta (1979) Mishra e Gupta (1979)
—— McCann e Islas (1996) 2l — McCann e Islas (1996)
10 A —— Modelo Proposto

Perda de carga (bar)
Perda de carga (bar)

—— Modelo Proposto

10

8_
8 -

6_
6 -

4_
4_
24 2

a) b)

O T T T T T O T T T T
0,0 0,4 0,8 1,2 1,6 2,0 0,0 0.4 0,8 1,2 1,6 2,0
Vazéo volumétrica (m3/h) Vaz&o volumétrica (mé/h)
16 18
e 5%camada 164 * 7%camada
147 Mishra e Gupta (1979) Mishra e Gupta (1979)

— 1l — McCann e Islas (1996) __ 144 —— McCann e Islas (1996)
_‘E —— Modelo proposto § ] —— Modelo proposto
5 10 %
s o 8 104
() [}
© o© 84
[3+] {5+
T 6 o
[ j5) 64
o a

4 4

4 4
2 -
2 -
c) d)
0 T T T T T 0 T T T T T T T T T T
0,0 0,4 0,8 12 1,6 2,0 0,0 04 0,8 1,2 1,6 2,0
Vazdo volumétrica (m3/h) Vazdo volumétrica (m3/h)

Figura 57. Perda de carga experimental e calculada em funcdo da vazao volumétrica para a a) 1%, b) 32, c)
52 e d) 72 camada (goma xantana).
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Tabela 18. Erro absoluto percentual entre perda de carga experimental e calculada no escoamento de

goma xantana.
~ Misrha e McCann e Modelo

Vazdo | Camadas Pexp Gupta (1979) Erro Islas (1996) Erro Droposto Erro

m3/h adim. bar Bar % bar % bar %
1 2,51 3,62 -44,10 1,11 55,80 2,42 3,84

2 2,62 3,74 -42,86 1,15 56,05 2,50 4,58

3 2,66 3,86 -4551 1,19 55,12 2,58 2,72

05 4 2,68 3,98 -48,71 1,23 54,01 2,67 0,48
' 5 2,76 4,10 -48,54 1,27 53,96 2,75 0,51
6 2,81 4,22 -50,48 1,31 53,25 2,83 -0,87
7 2,89 4,34 -49,96 1,35 53,31 2,91 -0,62

8 2,83 4,09 -44 .81 1,28 54,81 2,75 2,76
1 2,88 4,25 -47,43 1,47 49,01 2,80 2,74

2 2,96 4,39 -48,26 1,52 48,56 2,90 2,15

3 3,04 4,53 -49,17 1,58 48,08 2,99 1,49
06 4 3,05 4,67 -53,05 1,63 46,57 3,08 -1,13
' 5 3,13 4,80 -53,70 1,68 46,19 3,18 -1,61
6 3,22 4,94 -53,64 1,73 46,06 3,27 -1,62
7 3,31 5,08 -53,42 1,79 45,99 3,36 -1,53

8 3,21 4,79 -49,10 1,69 47,38 3,17 1,27

1 3,33 4,89 -46,91 1,86 44,09 3,21 3,50

2 3,39 5,05 -48,79 1,93 43,17 3,32 2,25

3 3,50 5,21 -48,92 2,00 42,92 3,42 2,15

0.7 4 3,53 5,36 -51,90 2,06 41,58 3,53 0,18
' 5 3,60 5,52 -53,21 2,13 40,89 3,63 -0,71
6 3,69 5,68 -53,96 2,20 40,42 3,73 -1,22
7 3,80 5,83 -53,36 2,26 40,47 3,83 -0,85

8 3,69 5,50 -48,88 2,14 42,05 3,62 2,07

1 3,80 5,54 -45,90 2,28 39,88 3,64 4,13

2 3,87 5,72 -48,02 2,37 38,77 3,76 2,76

3 3,97 5,90 -48,46 2,45 38,35 3,87 2,48

08 4 4,02 6,08 -51,19 2,53 36,99 3,99 0,70
' 5 4,10 6,25 -52,46 2,61 36,25 4,11 -0,13
6 4,19 6,43 -53,41 2,70 35,64 4,22 -0,74
7 4,31 6,60 -53,22 2,78 35,52 4,33 -0,61

8 4,18 6,22 -48,96 2,63 37,11 4,08 2,18

1 4,24 6,20 -46,14 2,74 35,53 4,09 3,65

2 4,32 6,40 -48,17 2,84 34,37 4,22 2,36

3 4,45 6,60 -48,28 2,93 34,06 4,35 2,32

09 4 4,51 6,80 -50,61 3,03 32,78 4,47 0,83
' 5 4,60 6,99 -52,07 3,13 31,88 4,60 -0,10
6 4,71 7,18 -52,59 3,23 31,42 4,73 -0,41
7 4,84 7,38 -52,52 3,33 31,22 4,85 -0,34

8 4,67 6,95 -48,86 3,15 32,65 4,57 2,09

1 4,69 6,87 -46,52 3,22 31,40 4,55 2,90

2 4,82 7,09 -46,98 3,33 30,89 4,69 2,66

3 4,96 7,30 -47,38 3,45 30,43 4,84 2,45

1 4 5,02 7,52 -49,73 3,56 29,04 4,98 0,95
5 5,14 7,74 -50,62 3,68 28,36 5,12 0,42
6 5,24 7,95 -51,73 3,80 27,57 5,25 -0,26
7 5,38 8,16 -51,82 3,91 27,28 5,39 -0,28

8 5,21 7,69 -47,72 3,70 29,01 5,08 2,47
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Tabela 18 (Continuacéo). Erro absoluto percentual entre perda de carga experimental e calculada no
escoamento de goma xantana.

~ Misrha e McCann e Modelo
Vazdo | Camadas Pexp Gupta (1979) Erro Islas (1996) Erro Droposto Erro
m3/h adim. bar Bar % bar % bar %
1 5,94 8,55 -43,94 4,53 23,75 5,76 2,92
2 6,08 8,82 -45,07 4,69 22,82 5,94 2,26
3 6,27 9,09 -44,86 4,86 22,61 6,12 2,50
125 4 6,38 9,36 -46,68 5,02 21,32 6,29 1,37
' 5 6,52 9,62 -47,69 5,18 20,48 6,46 0,79
6 6,64 9,89 -48,92 5,34 19,51 6,64 0,05
7 6,86 10,15 -48,04 5,50 19,70 6,81 0,72
8 6,53 9,56 -46,34 5,20 20,35 6,41 1,94
1 7,07 10,23 -44,83 5,99 15,29 7,04 0,38
2 7,46 10,56 -41,59 6,20 16,82 7,25 2,74
3 7,71 10,88 -41,21 6,42 16,69 7,47 3,12
15 4 7,78 11,20 -44,03 6,64 14,68 7,68 1,31
' 5 7,96 11,52 -44,83 6,85 13,87 7,89 0,88
6 8,11 11,84 -45,89 7,07 12,91 8,09 0,26
7 8,42 12,15 -44,38 7,28 13,49 8,30 1,40
8 7,97 11,45 -43,70 6,88 13,59 7,81 1,96
1 8,47 11,92 -40,81 7,58 10,46 8,37 1,21
2 8,88 12,30 -38,58 7,86 11,49 8,62 2,93
3 9,16 12,68 -38,36 8,13 11,26 8,87 3,22
175 4 9,26 13,05 -40,96 8,41 9,22 9,12 1,54
' 5 9,49 13,42 -41,42 8,68 8,57 9,36 1,35
6 9,67 13,79 -42,56 8,95 7,48 9,61 0,68
7 10,02 14,16 -41,27 9,22 7,98 9,85 1,70
8 9,47 13,34 -40,84 8,72 7,93 9,27 2,12
1 9,69 13,61 -40,41 9,30 4,01 9,73 -0,37
2 10,20 14,04 -37,75 9,64 5,41 10,02 1,69
3 10,63 14,47 -36,16 9,98 6,12 10,31 2,98
5 4 10,83 14,90 -37,62 10,32 4,72 10,60 2,09
5 11,04 15,32 -38,75 10,65 3,56 10,89 1,43
6 11,28 15,74 -39,56 10,98 2,63 11,17 0,99
7 11,72 16,16 -37,92 11,32 3,43 11,45 2,29
8 10,97 15,22 -38,72 10,70 2,52 10,77 1,85

A Figura 58 apresenta o gréfico de perda de carga total em funcéo da vazao volumétrica para
0 escoamento de goma xantana, comparando os resultados experimentais e simulados. O modelo
proposto pode prever os dados experimentais, assim como tambem pode ser observado na Tabela
19.
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Figura 58. Perda de carga total experimental e calculada em funcgdo da vazao volumétrica de goma

xantana.

Tabela 19. Erro absoluto percentual entre perda de carga total experimental e calculada no escoamento de

goma xantana.

i Desvio Misrha e McCann Modelo
Vazao APtoTAL x Gupta Erro e Islas Erro Erro

padréo (1979) (1996) proposto

m3/h bar bar Bar % bar % bar %

0,5 21,75 1,07 31,97 -46,95 9,90 54,50 21,40 1,61
06 24,78 1,12 3743 -5105 | 1309 4719 | 2474 017
0,7 28,53 1,11 43,03 50,82 | 16,58 41,90 28,29 0,87
08 32,43 1,19 4873  -5029 | 2034 3726 | 3201 1,29
0,9 36,34 1,27 54,50 -49.98 | 24,37 32,93 35,88 1,25
1 40,45 1,45 60,32 -49,13 28,64 29,19 39,89 1,37
1,25 51,21 1,77 75,02 -46,51 40,32 21,25 50,42 1,53
15 62,46 1,95 89,83  -4383 | 5333 1462 | 61,52 1,50
1,75 74,42 1,48 104,67 -40,63 67,54 9,24 73,06 1,84
2 86,36 2,23 119,47 -38,35 82,89 4,02 84,94 1,64

A Figura 59 apresenta uma comparacdo entre os dados de perda de carga total obtidos
experimentalmente em tubo curvado e dados simulados de perda de carga no escoamento de
solucdo de goma xantana em um trecho reto com as mesmas dimensfes de diametro de tubo e
comprimento. O fator de atrito para tubo reto foi calculado utilizando a Equacéo 108 proposta por
Dodge e Metzner (1959) para escoamento em regime turbulento de fluidos ndo-Newtonianos que
sdo descritos pelo modelo Power-Law. E possivel notar que a perda de carga experimental da
unidade CT é maior que a queda de presséo calculada para um trecho reto de mesmas dimensdes,
onde a diferenca é mais notavel com o aumento da vazdo. O desvio absoluto percentual médio de
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toda a faixa de vazéo foi de 37,6%, confirmando que a curvatura afeta mais significativamente a
perda de carga de um fluido ndo-Newtoniano do que de um fluido Newtoniano (Figura 55).

1 4 n
—_— = n—0'75 IOg (Rep.f 2) — W

7
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Figura 59. Perda de carga experimental da unidade CT e calculada de um trecho reto no escoamento de
solugéo de goma xantana.

A Figura 60 apresenta os resultados experimentais de perda de carga total obtidos em funcéo
da vazdo volumétrica e do nimero de Reynolds do escoamento de 4gua e goma xantana. As barras
de erro apresentadas foram calculadas por meio de uma propagacao de erro em cada ponto, visto
que a perda de carga total € a soma da perda de carga nas camadas. Nos menores valores de vazao,
0 escoamento da solucdo de goma xantana apresentou maiores perdas de carga, mas em
aproximadamente 1,25 m3/h, o escoamento de dgua passou a apresentar maiores perdas de carga.
Este comportamento pode ser explicado pela diferenca de regimes de escoamento entre os dois
fluidos, como apresentado na Figura 60b. Outra explicacdo para esta inversdo é o comportamento
reolégico da goma xantana. Por ser um fluido pseudopléstico, maiores vazdes implicam em
maiores taxas de cisalhamento e, consequentemente, menores viscosidades aparentes. Por outro
lado, a viscosidade da agua permanece constante independente da taxa de cisalhamento aplicada.
Logo, a diminuigdo da resisténcia ao fluxo da goma xantana pode ter gerado uma menor perda de
carga total frente a &gua em maiores vazoes.
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Figura 60. Perda de carga total experimental em fungéo da (a) vazéo volumetrlca e do (b) nimero de

Reynolds de 4gua e goma xantana.
5.4 Estudos de caso

Para validacdo da modelagem matematica proposta, dois estudos de caso foram utilizados. O
primeiro foi retirado do trabalho de Pereira (2018), que conduziu experimentos de troca térmica
com &gua na mesma unidade experimental utilizada neste trabalho. A autora propés um
planejamento experimental com duas vazdes e duas temperaturas iniciais, com triplicata no ponto
central. A &gua foi bombeada em vazdo constante até que o regime permanente fosse atingido e a
temperatura em cada ponto de leitura ficasse constante. Estes dados serdo utilizados na validacao
da metodologia de calculo para a troca térmica no regime permanente.

O segundo estudo de caso é proveniente de um processo offshore de abandono de poco na
Bacia de Campos, utilizando uma unidade coiled tubing. Os dados experimentais foram fornecidos
pelo CENPES e sdo referentes a medidas de pressdo e temperatura ao longo do tempo e do
comprimento do flexitubo no bombeamento de uma sequéncia de fluidos. Estes dados foram
utilizados na validacdo da metodologia de célculo para a perda de carga e troca térmica no regime
transiente.

5.4.1 Estudo de troca térmica: regime permanente

Para a validag&o da troca térmica em regime permanente, os dados de Pereira (2018) foram
utilizados. Os dados experimentais foram obtidos no bombeamento de 4gua em dois niveis de
vazdo volumétrica (0,20 e 0,65 m3/h) em dois niveis de temperatura inicial (19 e 45°C) com
triplicata no ponto central (0,45 m3h e 25°C). Durante o escoamento, a autora obteve medidas de
temperatura em cada camada ap0s alcancar 0 regime permanente. A temperatura ambiente foi
aproximadamente constante e igual a 25°C. A Tabela 20 apresenta as temperaturas de saida obtidas
em cada combinagédo de vaz&do volumétrica e temperatura inicial.
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Tabela 20. Temperaturas de saida experimentais obtidas por Pereira (2018).

Temperatura Vazédo Temper:’:l e
S s de saida
inicial volumétrica experimental

°C m3/h
(°C) (me/h) ©C)
0,20 19,42
19
0,65 19,44
o5 0,45 25,16
2 4
. 0,20 3,50
0,65 44,80

Observa-se que as variacdes de temperatura foram baixas em todas as faixas de vazdo
avaliadas. Enquanto na menor temperatura inicial (19°C) houve um aumento na temperatura de
saida, na maior temperatura inicial avaliada (45°C), a temperatura de saida foi menor. Este
comportamento se deve, principalmente a troca de calor com o ambiente.

Através da metodologia de calculo de troca térmica para regime permanente, foi possivel
simular as temperaturas de saida obtidas por Pereira (2018). A Tabela 21 apresenta 0s erros
relativos percentuais entre os resultados experimentais e os calculados.

Tabela 21. Temperatura de saida e erro relativo percentual para a simulagdo dos dados de Pereira (2018).

Temperatura Vazao Temperatura de Erro relativo
inicial volumétrica saida calculada percentual
4 (m3h) C) (%)

19 0,20 19,17 0,09

0,65 19,43 0,003
25 0,45 25,13 0,01
45 0,20 44,24 0,22

0,65 45,08 -0,08

Observa-se que a temperatura de saida foi simulada com baixos erros percentuais, indicando
gue a metodologia de calculo proposta descreveu os dados experimentais obtidos em regime
permanente.

5.4.2 Estudo da perda de carga e troca térmica: regime transiente

Antes de apresentar os resultados obtidos, detalhes da geometria e das condigcdes
operacionais deste estudo de caso serdo apresentados. O flexitubo tem 5.331 m de comprimento
enrolados em um carretel com 1,70 m de largura (L.), 1,0 m de raio interno (R.) € 1,75 m de raio
do anteparo (R,) (Figura 61). Para considerar apenas a parte do tubo que esta enrolada, é necessario
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descontar o comprimento de tubo que ja foi direcionado ao pogo, que, neste caso, é 204 m. Este
comprimento pode variar de acordo com o0 processo, logo torna-se um dado de entrada do
simulador. O didmetro externo do tubo é constante ao longo do comprimento, entretanto, sua
espessura varia e, consequentemente, seu didmetro interno. Os dados da geometria do flexitubo
estdo contidos na Tabela 22, onde o comprimento total é dividido em quatro trechos de didmetros
internos diferentes.

Figura 61.llustracdo das dimensdes do sistema coiled tubing do estudo de caso.

Tabela 22. Dados da geometria do flexitubo industrial.

Comprimento Diametro Espessura Diametro
P externo P interno
m in m in m in m
1.573,8 15 0,0381 | 1,21 0,0307 | 0,15 0,0038
1.389,9 15 0,0381 | 1,19 0,0302 | 0,16  0,0041
1.310,6 15 0,0381 | 1,15 0,0292 | 0,18 0,0046
1.056,7 15 0,0381 | 1,12 0,0285| 0,19 0,0048

Fonte: CENPES/Petrobras, 2015.

Os dados da operacédo de bombeio, assim como as propriedades dos fluidos utilizados neste
estudo de caso, estdo descritos na Tabela 23 e Tabela 24, respectivamente. Primeiramente, a 4gua
é bombeada e, logo ap6s, uma pasta de cimento € bombeada em 4 vazdes e temperaturas diferentes.
Considerou-se que o coiled tubing estava preenchido com agua antes do inicio do processo. A
densidade do fluido (o) e os parametros reoldgicos (n e k) dos fluidos séo usados nos simuladores
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de perda de carga e de troca térmica. Ja a temperatura, a condutividade térmica (k;) e o calor
especifico (C,f) sdo usados especificamente no calculo da troca térmica.

Tabela 23. Dados de operacdo do estudo de caso.

Anci Tempo de Vazio
Sequéncia de . a0
bombeamentos Fluido bombeamento volumétrica
(min) (bbl/min)

1 Agua 23 0.7

2 17,5 0.7

3 Pasta de 12 0,6

4 cimento 4 05

5 12 0.6

Tabela 24. Propriedades dos fluidos.

Sequéncia de . Pr n k ks Cor Te”_‘p?f""t“ra
Fluido . inicial
bombeamentos (kg/md) (adim.) (Pa.s) (WIm.K)  (J/kg.K) (K)
1 Agua 1.000 1 0,001 0,613 4.186 300
2 309
3 312
Pastade ) gog 0,57 0,97 1 1.700
4 cimento 309,5
5 310,5

Os dados da sequéncia de bombeamento, da geometria do coiled tubing e das propriedades
dos fluidos foram inseridos no programa em arquivos de entrada. A partir deles, perfis de pressdo
em funcdo do tempo de processo foram obtidos, assim como a perda de carga nas interfaces dos
fluidos e a pressdo maxima e minima em cada comprimento. Os arquivos de entrada e saida do
programa de perda de carga estdo apresentados no Apéndice E. A Figura 62 apresenta a perda de
carga total em funcdo do tempo de processo para 0 bombeamento de agua e pasta de cimento. A
linha em vermelho representa os dados simulados e os simbolos representam os dados
experimentais. Os nimeros na legenda dos simbolos séo referentes a ordem de bombeamento dos
fluidos.

E possivel observar que o simulador proposto pdde prever a perda de carga no escoamento
de fluidos em coiled tubing de um processo real. E vélido ressaltar que a variacdo da razio de
curvatura em cada camada, a variagdo do didmetro interno no comprimento do tubo e o
bombeamento de uma sequéncia de fluidos foram considerados.
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Figura 62. Perda de carga total em funcdo do tempo no bombeamento de agua e pasta de cimento
(estudo de caso).

Nos primeiros minutos do processo, a perda de carga total permanece constante, visto que
apenas a agua esta sendo bombeada. Entretanto, aos 23 minutos de processo, a pasta de cimento
comeca a ser bombeada e a perda de carga total aumenta linearmente com o tempo. Isso acontece
porque, enguanto o cimento entra no flexitubo, a 4gua esta sendo retirada e o cimento fornece uma
perda de carga mais alta ao escoar. Aos 40,5 e 52,5 minutos, a vazdo do cimento diminui e,
consequentemente, a perda de carga total. Em seguida, nos dois casos, ela aumenta novamente
devido a saida de 4gua. No ultimo bombeamento, a queda de pressao tornou-se constante, pois toda
a agua foi retirada e apenas o cimento esta escoando no coiled tubing.

A Tabela 25 apresenta o erro relativo de cada etapa de bombeamento, onde os cimentos séo
identificados de 1 a 4 referenciando a ordem de bombeamento. Considerando uma média entre
todas as etapas, o simulador pode prever o perfil de pressdo dinamico dos dados de campo com um
erro relativo médio absoluto de 6,25%. Pode-se observar que a perda de carga no bombeamento
inicial de 4gua obteve o maior desvio. Acredita-se que este desvio possa ser explicado pelas
propriedades da agua utilizada em campo que podem ser alteradas de acordo com sua salinidade e
presenca de sélidos em suspenséo.

O coiled tubing estava preenchido com agua antes do inicio do processo e, em seguida, cinco
fluidos foram bombeados. Logo, cinco interfaces foram identificadas. As Figura 63 e Figura 64
apresentam os resultados do céalculo do comprimento e da perda de carga nas interfaces dos fluidos,
respectivamente. As legendas das proximas figuras identificam a agua inicial como “agua 1” ¢ a
agua bombeada como “agua 2. J4 os cimentos sdo identificados de 1 a 4 referenciando a ordem
de bombeamento.
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Tabela 25. Erros relativos médios no calculo de perda de carga referente a cada etapa de bombeamento.

Fluido Erro médio relativo (%)
Agua 10,8

Pasta de cimento 1 3,58

Pasta de cimento 2 4,15

Pasta de cimento 3 1,06

Pasta de cimento 4 4,10
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Figura 63. Comprimento das interfaces no bombeamento de dgua e pasta de cimento.
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Figura 64. Perda de carga nas interfaces no bombeamento de agua e pasta de cimento.
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A discussdo sobre os dois gréficos acima serd feita simultaneamente. As linhas verticais
pontilhadas foram adicionadas na Figura 64 para facilitar a visualizacao do inicio do bombeamento
de um novo fluido, que sempre gera uma queda ou aumento da pressdo na(s) interface(s)
anterior(es). Em preto, tem-se a interface entre a 4gua que ja estava dentro do coiled tubing e a
agua que esta sendo bombeada. Neste caso em especifico, o fluido inicial presente no flexitubo é
igual ao que esta sendo bombeado, mas nem sempre isto ocorre. Como o simulador foi feito para
atuar em diferentes cenarios e sequéncias de bombeamento, ele identifica todas as interfaces
possiveis, mesmo que seja entre fluidos iguais.

Pode-se observar que a agua inicial, representada pela linha preta, € completamente retirada
em aproximadamente 32 minutos de processo. A linha em azul representa a interface entre a 4gua
e o primeiro cimento bombeado (cimento 1). Na Figura 63, observa-se que esta interface, e,
consequentemente, a agua, permanece no coiled tubing até, aproximadamente, 57 minutos de
processo. As duas primeiras interfaces sao as Unicas que sao completamente retiradas do flexitubo
antes que o processo termine. Na Figura 64 pode-se observar duas inflexdes na linha azul referentes
ao inicio do bombeamento do cimento 2 e do cimento 3. O mesmo ocorre com a linha em vermelho,
onde o inicio do bombeamento dos cimentos 3 e 4 causa inflexdes na curva de perda de carga. A
identificacdo destas interfaces € essencial para o célculo da perda de carga total de um processo.

O estudo de caso utilizado para validar o simulador de troca térmica para regime transiente
foi o mesmo utilizado na validacdo da perda de carga, onde &gua e pasta de cimento foram
bombeadas em sequéncia em um processo real. Os dados de entrada séo iguais ao simulador de
perda de carga e os dados de saida fornecem o perfil de temperatura em funcdo do comprimento
em cada passo no tempo. Além disto, 0 comprimento e a temperatura das interfaces também séo
fornecidos ao usuério. Os arquivos de entrada e saida do simulador estéo apresentados no Apéndice
E. A Figura 65 apresenta os perfis de temperatura experimentais e calculados ao longo do
comprimento obtidos ao final do bombeamento de cada fluido. As linhas representam os dados
simulados e os simbolos os dados experimentais.

Os pontos e a linha em preto representam o perfil de temperatura apés 23 minutos de
bombeamento de &gua. Os dados experimentais e simulados permanecem aproximadamente
constantes ao longo do comprimento do tubo. Os pontos e linha em vermelho indicam o perfil de
temperatura ap6s 40,5 minutos do processo, ou seja, quando o primeiro bombeamento de cimento
é concluido. E possivel observar que, nos primeiros metros de tubo, a temperatura é mais alta e
depois se reduz até atingir uma temperatura experimental de 28°C. Este comportamento indica que
0 cimento, que apresenta uma temperatura inicial mais alta, afeta o perfil ao longo do tubo,
aumentando principalmente a temperatura nos primeiros metros de tubo. Nos trés ultimos perfis
(vermelho, rosa e verde), o aumento de temperatura atingiu uma maior extensdo, indicando a
entrada de cimento mais quente.
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Figura 65. Perfil de temperatura no bombeamento de agua e pasta de cimento.

A Tabela 26 apresenta o erro relativo de cada etapa de bombeamento, onde os cimentos séo
identificados de 1 a 4 referenciando a ordem de bombeamento. Considerando uma média entre
todas as etapas, o simulador pode prever o perfil de temperatura ao longo do tempo e do

comprimento do tubo com um erro relativo médio absoluto de 2,07% e um erro absoluto maximo
igual a 2,2 °C.

Tabela 26. Erros relativos médios no célculo de temperatura referente a cada etapa de bombeamento.

Fluido Erro médio relativo (%)
Agua 1,32

Pasta de cimento 1 2,73

Pasta de cimento 2 2,15

Pasta de cimento 3 1,89

Pasta de cimento 4 4,19

O perfil de temperatura experimental e calculado ao longo do tempo e do comprimento do
coiled tubing estdo apresentados nas Figura 66a e Figura 66b, respectivamente. A Figura 67
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apresenta o erro relativo entre os dados experimentais e calculados de temperatura, com maiores
desvios no inicio e no final do coiled tubing. A partir destes graficos, pode-se observar que a
modelagem matemaética proposta descreveu o comportamento experimental em funcéo do tempo e
do espaco, simultaneamente, com desvios menores que 11%.

Figura 66. Variacdo de temperatura em funcdo do tempo e do comprimento do coiled tubing (a)
experimental e (b) simulada.
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Figura 67. Erros relativos no calculo de temperatura em funcéo do tempo e do comprimento do coiled
tubing.
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A Figura 68 apresenta as temperaturas nas interfaces dos fluidos. Optou-se por apresentar o
perfil desconsiderando a agua inicial que ja estava no coiled tubing para facilitar a visualizacdo. O
comprimento das interfaces é igual ao apresentado na Figura 63.

4gua 2, cimento 1
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Figura 68. Temperatura nas interfaces no bombeamento de &gua e pasta de cimento.

No inicio do bombeamento de cada fluido, observa-se o maior valor de temperatura nas
interfaces. Em seguida, os valores tendem a diminuir atingindo um valor constante. Esta reducéo
indica que a troca térmica com o ambiente mais frio € mais significativa que o aumento gerado
pelo atrito, conducédo e convecgdo forcada.
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6. CONCLUSOES

Por meio de experimentos conduzidos em uma unidade piloto, foi possivel avaliar a variacéo
da perda de carga no escoamento de fluidos Newtonianos e ndo-Newtonianos. O regime turbulento
foi atingido no escoamento de &gua, enquanto a solucéo de goma xantana foi bombeada no regime
laminar. Desta forma, os regimes atingidos para ambos os fluidos em um processo real foram
garantidos. Através dos dados experimentais, uma nova correlacéo de fator de atrito no escoamento
de fluidos ndo-Newtonianos em coiled tubing foi proposta, reestimando os parametros de uma
correlacdo presente na literatura em funcdo do nimero de Reynolds e da razéo de curvatura.

Um algoritmo de célculo foi desenvolvido a fim de obter a perda de carga no escoamento de
uma sequéncia de fluidos em coiled tubing, visando a simulacdo de um processo real. Utilizando
dados do escoamento de &gua e pasta de cimento em um abandono de pogos na Bacia de Campos,
foi possivel validar o modelo matematico proposto. A resolucdo do modelo matematico foi feita
em linguagem FORTRAN, tendo como dados de entrada a sequéncia de bombeamento dos fluidos
(vazdo volumétrica e tempo de bombeamento), as propriedades de cada fluido (parametros
reoldgicos e densidade) e a geometria do coiled tubing (raio e largura do carretel, raio externo do
tubo, numero de trechos com diametros internos diferentes, comprimento e raio interno de cada
trecho e comprimento de tubo injetado no poco). O perfil de pressao dindmico dos dados de campo
foi previsto com um erro relativo médio absoluto de 6,25%, além disto a perda de carga nas
interfaces dos fluidos bombeados foi obtida.

A fim de simular a troca térmica no escoamento de fluidos Newtonianos e ndo-Newtonianos
em coiled tubing, duas abordagens matematicas foram propostas considerando o regime
permanente e transiente. Os modelos foram validados utilizando dois estudos de caso. O regime
permanente foi validado por meio de testes experimentais conduzidos na unidade piloto presente
no laboratorio. Para o regime transiente, utilizou-se 0 mesmo estudo de caso do simulador de perda
de carga, referente a um processo real de abandono de pocos com coiled tubing. Os dados de
temperatura foram simulados com erros relativos médios menores que 10%.

A partir dos modelos matematicos propostos e implementados, um novo software foi
desenvolvido a fim de obter simulag¢fes no escoamento de fluidos em coiled tubing. Com a previséo
da perda de carga e da troca térmica ao longo do tempo e do comprimento, pode-se obter uma
melhor formulacdo dos fluidos, além de uma previsdo da pressdo de bombeio que precisa ser
utilizada. Desta forma, é possivel obter uma reducdo do tempo e do custo da operacao.

Sugestodes para trabalhos futuros:

. Realizacdo de experimentos em vazdes volumétricas mais elevadas, a fim de atingir maiores
numeros de Reynolds. Para isso, sugere-se a aquisi¢do de uma nova bomba de deslocamento
positivo com maior pressao de recalque;

. Controle da temperatura ambiente ao redor da unidade experimental, podendo avaliar a
influéncia da temperatura ambiente na troca térmica. A aquisi¢do ou construcdo de um tanel de
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vento permitiria ndo apenas um controle de temperatura, mas ainda o estudo da troca térmica por
convecgdo forgada na parte externa da bobina;

. Bombeamento de uma sequéncia de fluidos visando simular melhor o caso real;

. Proposta de alteragcdes na modelagem de troca térmica, considerando com maior preciséo as
condicdes de contorno e o0 escoamento secundario.
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Figura 82. Perda de carga experimental e calculada em funcéo da vazao volumétrica de goma xantana na

42 camada.
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Figura 83. Perda de carga experimental e calculada em funcdo da vazao volumétrica de goma xantana na
62 camada.
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Figura 84. Perda de carga experimental e calculada em funcéo da vazao volumétrica de goma xantana na
82 camada.
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APENDICE E - ARQUIVOS DE ENTRADA E SAIDA DO SIMULADOR

Os arquivos de entrada dos simuladores de perda de carga e de troca térmica s&o 0s mesmos
e contém os dados da geometria do coiled tubing, as propriedades dos fluidos e a sequéncia de
bombeamento dos mesmos. Ao todo, quatro arquivos foram criados para insercao destes dados.
Quando necessario, alguns comentérios foram adicionados nos arquivos de entrada para ajudar o
usuario a inserir os dados corretamente. O primeiro € o dadostubo (Figura 85), onde o raio interno
e 0 comprimento de cada trecho sdo inseridos. A Figura 86 apresenta o arquivo carretel, onde deve-
se adicionar o raio e a largura do carretel.

' =

j dadostubo - Bloco de notas =NRC X
Arquive Editar Formatar  Exibir  Ajuda

1 1056.7 0.0142

2 1310.6 0.014605

3 1389.9 0.0150876

4 1573.8 0.015367
Trecho Comprimento(m) Raio interno(m)

0B5: Cada linha é referente & geometria de cada trecho.

0 Trecho 1 é referente a parte da tubulacdo mais interna,
enquanto gue o Gltimo trecho é a parte mais externa que é
direcionada ao poco.

No a1timo trecho, deve-se adicionar o comprimento total do
tubo considerando inclusive o tubo dentro do poco. No arquivo
"dadosgerais" a parte do tubo dentro do poco sera adicionada
e descontada nos cdlculos.

Figura 85. Arquivo de entrada dadostubo.

mj carretel - Bloco de notas = | Bl e

Arquive Editar Formatar  Exibir  Ajuda
1 1.7

Raio do carretel (m) Largura do carretel(m)

Figura 86. Arquivo de entrada carretel.

No arquivo de entrada dadosgerais (Figura 87) adiciona-se: o numero de trechos com
diferentes didmetros, o raio externo do tubo, o0 comprimento de tubo ja direcionado ao pogo, a
guantidade de etapas de bombeio, o intervalo de tempo em que o perfil sera plotado e a temperatura
ambiente. O intervalo de tempo pode ser escolhido pelo usuario de acordo com sua preferéncia. As
etapas de bombeio e as propriedades dos fluidos sdo inseridos no arquivo dadosfluido (Figura 88).
A primeira linha deste arquivo é referente ao fluido que ja estava no coiled tubing, logo o tempo
de bombeamento e a vazao volumétrica séo nulos.
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' "

Mj dadosgerais - Bloco de notas = B

Arquive Editar  Formatar  Exibir  Ajuda

Nimero de trechos do tubo .
0.019 Raio externo do tubo (m)
204 comprimento de tubo no poco (m)
[ quantidade de etapas de bombeio (Linhas do arguivo "dadosfluido™)
60 Intervalo de tempo em que o perfil sera plotado (s)

298.15 Temperatura ambiente (K)

Figura 87. Arquivo de entrada dadosgerais.

Mj dadosfluido - Bloco de notas =RRCN X
Arquive Editar Formatar Exibir  Ajuda

186. 1000. 299.6 0. 0.0 0.0011 1 0.813 -
4186. 1000. 299,06 1380. 0.7 0.0011 1 0.8132

1700. 1893. 310.7 1050. 0.7 0.97 0.57 1.

1700. 1893. 310.7 720. 0.6 0.97 0.57 1.

1700. 1893. 310.7 240. 0.48 0.97 0.57 1

1700. 1893. 310.7 720. 0.55 0.97 0.57 1.

cP(i) ROF (i) TE(1) (i) Qi) K(i) N(i)  Cond(i)
COMENTARIOS:

CP: CALOR ESPECIFICO DO FLUIDO (J/kg.K)

ROF: DENSIDADE DO FLUIDO (kg/m*)

TF: TEMPERATURA DE ENTRADA DO FLUIDO (K)

t:TEMPO DE PROCESSAMENTO DO FLUIDO (s)

Q: VAZAD VOLUMETRICA DO FLUIDO (bbl/min)

K E N: PARAMETROS REOLOGICOS DE POWER LAW (Pa.s*n e adim.)
cond. : CONDUTIVIDADE TERMICA (W/m.K)

A PRIMEIRA LINHA E REFERENTE AQ FLUIDO INICIAL
PRESENTE NO COILED TUBING, LOGO € e Q SA0 NULOS.

Figura 88. Arquivo de entrada dadosfluido.

Os quatro arquivos de saida do simulador de perda de carga serdo apresentados a seguir. O
primeiro a ser apresentado apresenta os valores de perda de carga ao final do comprimento de cada
camada em funcdo do tempo. A Figura 89 apresenta apenas 0s dois primeiros intervalos de tempo.
A quantidade de intervalos dependera tanto do tempo total do processo, quanto do intervalo do
perfil a ser escolhido pelo usuario no arquivo dadosgerais apresentado anteriormente. O arquivo
Perda_total (Figura 90) apresenta a perda de carga total em funcao do tempo de processo.
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5
mj Resultades - Bloco de notas | S

Arquive Editar Formatar  Exibir  Ajuda
Tempo{s) -~
60

comprimento{m) Perda de carga(psi)
286. 131.8

4 1.
583.5 268.2
891.3 409.1

1209.8 545.2
1539.0 676.5
1878.8 811.7
2220.3 950.9
2590.5 1081.0
2962.4 1207.2
3345.0 1336.7
3738.2 1469.5
4142.1 1594.7

.0

.0

Tempo{s)
120

comprimento{m) Perda de carga(psi)
286. 131.8

4
583.5 268.2
£01.3 409.1

1209.8 545.2

1539.0 676.5

1878.8 B11.7

2229.3 950.9

2590.5 1081.0

2962.4 1207.2

3345.0 1336.7

3738.2 1469.5

4142.1 1594.7

.0
.0

7] 3

Figura 89. Arquivo de saida do simulador de perda de carga (Resultadoé).

NJ Perda_total - Bloco de notas = | (S |

Arquive Editar Formatar Edbir  Ajuda
Tempo({s) Perda de carga total(psi) ~
60  1958.346

120 1958, 346
180 1958. 346
240 1958. 346
300 1958. 346
360 1958. 346
420 1958, 346
480 1958, 346
540 1958. 346
600 1958. 346
660 1958. 346
720 1958. 346

.
@
=]
-
o
w
o
L
=
@

[

840  1958.346

A Figura 91 apresenta o arquivo de saida que contém a perda de carga maxima e minima em
fungdo do comprimento. O calculo é feito ao final de cada camada do coiled tubing. Ja na Figura
92, apresenta-se uma pequena parte do arquivo de saida referente ao calculo do comprimento e da
pressdo nas interfaces. A primeira e a segunda coluna apresentam o tempo de processo e a perda
de carga total. A partir da terceira coluna 0 comprimento e a perda de carga das interfaces sdo
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apresentados. Quando estes valores sdo iguais a zero, significa que naquele tempo de processo a
interface ainda nao foi formada, ou j& saiu completamente do coiled tubing.

,

J Pressao_max_min - Bloco de notas = (e S
Arquive  Editar  Formatar  Exibir  Ajuda
As pressdes sao referentes a perda de carga entre o ponto inicial e o ponto avaliado -
comprimento(m) pmaxima(psi) Pminima(psi)

286.43 389.10 131.80

583.54 789.7 268.20

801.34 1201. 80 409.10

1209.81 1604. 60 545.20

1538.97 1999.60 676. 50

1878.80 2404.7 B11. 71

2229.32 2B820.10 950.90

2590.52 3216. 80 1081.00

2962.41 3511.60 1207.20

3344.97 3641.10 1336.7

3738.21 3774.00 1469. 50

4142.14 4052.90 1594.7

4556.7 4392.40 1716.10

4882.04 4508. 80 1837.30

5214.01 4542.71 1958. 30

Figura 91. Arquivo de saida do simulador de perda de carga (Pressd@o_max_min).

r — Y
] ntertaces - Bioco de notas N — T e
|| Arquive Editar Formatar Exbir Ajuda
s pressbes sdo referentes a perda de carga entre o ponto inicial e o ponto avaliado -
Tempo(s) P inj(psi) compl(m) P12(psi) Comp2 (m) p23(psi) Comp3(m) P34 (psi) Comp4 (m) P45(psi) comp5 P56(psi)
60 1958.35 172.38 79.35 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
120 1958.35 344.77 158.62 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
180 1958.35 517.15 237.7 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
240 1958.35 689.53 316.7. 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
300 1958. 35 861.92 395.64 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
360 1958. 35 1034.30 483.99 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
420 1958. 35 1198.48 540.78 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
480 1958. 35 1361.44 605.66 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
540 1958.35 1524.39 670.67 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
600 1958.35 1687.35 735.54 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
660 1958.35 1850.31 800.39 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
720 1958.35 2013.26 865.12 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
780 1958.35 2176.22 929.83 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 L
840 1958.35 2339.17 1005.20 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 =
a0o0 1958.35 2502.13 1051.09 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
960 1958.35 2665.08 1106.30 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
1020 1958.35 2B828.04 1161.58 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
1080 1958.35 2991.00 1216.84 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
1140 1958.35 3153.95 1272.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
1200 1958.35 3316.91 1327.17 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
1260 1958.35 3479.86 1382.25 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
1320 1958.35 3642. 82 1437.31 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
1380 1958.35 3805.77 1490.47 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
1440 2113.18 3968.73 1695.71 172.38 234.18 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
1500 2267.49 4131.69 1900.45 344.77 467.77 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
1560 2420.81 4294.64 2104.26 517.15 700.21 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
1620 2573.25 4457. 60 2307.01 689.53 931.64 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
1680 2725.13 4620.55 2502.57 861.92 1162.42 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 I
1740 2874.56 4783.51 2692.46 1034.30 1390.62 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
1800 3008.92 4946.46 2876.97 1198.48 1591.35 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
1860 3139.24 5109.42 3057.43 1361.44 1786. 56 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
1920 3269.75 0.00 0.00 1524.39 1982.07 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
1980 3399.28 0.00 0.00 1687.35 2176.47 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
2040 3528.71 0.00 0.00 1850.31 2370.76 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
2100 3657.31 0.00 0.00 2013.26 2564.08 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
2160 3785.7 0.00 0.00 2176.22 2757.20 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
2220 3912.41 0.00 0.00 2339.17 2048, 56 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
2280 4031.23 0.00 0.00 2502.13 3123.98 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
2340 4147.09 0.00 0.00 2665.08 3295.05 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
2400 4262.7 0.00 0.00 2828.04 3466.02 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
2460 3616.86 0.00 0.00 3049.19 3114.10 147.76 168.53 0.00 0.00 0.00 0.00
2520 3704.20 0.00 0.00 3188.87 3237.35 295.51 336.99 0.00 0.00 0.00 0.00
2580 3791.55 0.00 0.00 3328.55 3360.61 443,27 504. 35 0.00 0.00 0.00 0.00
2640 31878.43 0.00 0.00 3468.22 3483.35 591.03 671.65 0.00 0.00 0.00 0.00
« »

Figura 92. Arquivo de saida do simulador de perda de carga (Interfaces).

O simulador de troca térmica possui dois arquivos de saida, um contendo os perfis de
temperatura ao longo do comprimento em cada passo de tempo (Figura 93) e o outro com a
temperatura de saida em fungdo do tempo e os comprimentos e temperaturas das interfaces (Figura
94). A Figura 93 apresenta apenas uma parte do arquivo total que depende da escolha do intervalo
de tempo da construcgéo dos perfis.
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j perfis - Bloco de notas

Arquive Editar Formatar Exibir  Ajuda
Tempo (s) 120. 000000000000
Comprimento (m) Temperatura (°C)

51.27 33.89
153.81 31.46
256. 35 29.57
358.89 28.48
461.43 7.91
563.97 7.66
666. 51 7.57
769.05 7.54
8§71.59 7.53
974.13 7.53
1076.67 7.53
1179.21 7.54
1281.7 7.54
1384.29 7.54
1486.83 7.54
1589.37 7.55
1691.91 7.55
1794.45 7.55
1896.99 7.55
1999.53 7.56
2102.07 7.56
2204.61 7.56
2307.15 7.56
2409.69 7.56
2512.23 7.57
2614.77 7.57
2717.31 7.57
2819. 85 7.57
2922.39 7.57
«

L Figura 93. Arquivo de saida do simulador de troca térmica (perfis). ‘

r
| interfaces - Bloco de notas

Arquive Editar Formatar Exibir  Ajuda

saida (°C) compl (m) Ti,1 (°C) comp2 (m) T1
7.61 346.39 28.61 0.00 0.
7.7 690.15 28.09 0.00 0.
7.87 1037.01 7.91 0.00 0.
5.01 1365.47 7.88 0.00 0.
§.17 1689.43 7.94 0.00 0.
§.34 2014.08 28.06 0.00 0.
8.52 2339.38 28.21 0.00 0.
8.7 2666. 35 28.39 0.00 0.
§.91 2994, 88 28.60 0.00 0.
9.05 3274.49 28.7 299.89 36
9.19 3551.10 28.93 592.51 36
9.34 3830.98 29.11 B8B8. 58 36
9.49 4109, 64 29.31 1176.44 35
9.65 4388. 89 29.51 1455.69 35
9.62 4475.33 29.51 1734.97 35
9.60 4697.92 29.53 1957.56 34
9.58 4925. 89 29.55 2185.53 33
9.56 0.00 0.00 3511.20 29
9.55 0. 00 0. 00 3765. 57 29
9.54 0.00 0.00 4026. 57 29
9.53 0. 00 0. 00 4287.57 29
9.51 0.00 0.00 4541.94 29
9. 50 0. 00 0. 00 4799.7 29

[e=l=l=1=]=T=]= oY=Yo =YY=} =]

comp3 (m)
.00

MMM AO0000000000000 -

< m

2,3 (°C) comp4d  {m)
.00 0.00
00 0.00
00 0.00
00 0.00
00 0.00
00 0.00
00 0.00
00 0.00
00 0.00
00 0.00
00 0.00
00 0.00
00 0.00
00 0.00
82 0.00
63 0.00
7 0.00
98 275.91
7 545.00
44 821.11
11 1094.99
g1 1349.36
50 1607. 20

L L L L L L

MMM NO0000000000000000

Figura 94. Arquivo de saida do simulador de troca térmica (interfaces).
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