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Resumo. Este trabalho implementa uma rotina numérica para o calculo do escoamento estacionario em risers de geometria
catenaria. Para isto, é utilizado um modelo de escoamento multifasico de petréleo que leva em conta a transferéncia de massa entre
as fases pela aproximacéo de Black-Oil e que supde regime intermitente no riser e estratificado liso no pipeline. Esse modelo é do
tipo NPW ou No-Pressure-Wave, pois trabalha com uma equacgdo de conservacdo de massa para cada fase e uma equacgéo de
quantidade de movimento total para a mistura. Nesta sdo desconsiderados os termos inerciais, 0 que faz com que os pulsos de
pressdo tenham uma velocidade infinita — dai 0 nome do modelo. Como lei de fechamento é utilizada uma lei de escorregamento do
tipo Drift-Flux. A incorporagdo dos efeitos de vaporizagdo é uma melhoria do modelo desenvolvido em Balifio (2008). O calculo do
estado estacionario serve para predicdo e estudo do fenémeno de intermiténcia severa, o que tem um papel importante na exploragédo
de petréleo offshore. Este trabalho se insere num projeto maior patrocinado pela Petrobras. (Times New Roman, size 9)
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1. Introducédo

Nos sistemas de produgdo de petréleo, o fluido que sai do meio poroso possui gas em solugdo e vem acompanhado

de gés livre e agua, dificultando a determinacdo de pardmetros simples como o gradiente de pressdo na coluna de
elevacdo (Economides et al., 1994). Por este motivo, o conhecimento dos mecanismos de transporte multifasico de gés,
petroleo e agua tem se tornado importante na tecnologia de exploracédo offshore.
Com as vazdes existentes em dutos, linhas de surgéncia e risers o padrdo de escoamento mais frequente € o padrao
"intermitente", em "golfada" ou slug, caracterizado por uma distribuicdo axial intermitente de liquido e gas. O gés €
transportado como bolhas entre golfadas de liquido. O padrdo em golfadas pode mudar em determinadas condicGes
geométricas e de escoamento e originar um fenémeno indesejavel conhecido como "intermiténcia severa" ou "golfada
severa" (severe slugging) (Taitel, 1986); em outras referéncias bibliograficas chama-se este fendmeno de "golfada
induzida por gravidade" (gravity induced slugging) ou "golfada induzida pelo terreno” (terrain induced slugging). A
intermiténcia severa ocorre geralmente num ponto com uma cota baixa na topografia do conduto, por exemplo, num
trecho de tubulacdo descendente ou linha, seguido de um trecho ascendente ou riser. Uma situagdo tipica é que o
liquido se acumula no fundo do riser, bloqueando a passagem de gas e iniciando um ciclo de golfada de periodos da
ordem de horas, 0 que é muito maior que o periodo de passagem de slugs em operacdo normal. Os pré-requisitos para
que isto aconteca sdo pressdes e vazbes baixas, tipicamente quando o0 pog¢o ja tem um tempo razoavel de exploracdo. A
intermiténcia severa est4 associada com grandes oscilagGes de pressdo e problemas de dimensionamento nas unidades
de separacdo na plataforma, provocando sua saida de servigo e graves perdas econdmicas. Em particular, a empresa
Petrobras tem reportado varios casos de golfada severa nos sistemas linha-riser, os primeiros deles durante 1984-1985
(Wordsworth et al., 1998).

Na operacdo em estado permanente, o padrdo de escoamento na linha ou pipeline pode ser estratificado, enquanto
no riser resulta intermitente, como mostrado na Fig. (1a).

Um ciclo de intermiténcia severa pode ser descrito em termos das seguintes etapas (Taitel, 1986). Uma vez que o
sistema se desestabiliza e a passagem de gas fica bloqueada na base do riser, o liquido continua entrando e 0 gas
existente no riser continua saindo, sendo possivel que o nivel de liquido fique abaixo do nivel maximo no riser. Como
conseqiiéncia disto, a coluna do riser se torna mais pesada e a pressdo na base aumenta, comprimindo o gas na linha e
criando uma regido de acumulagdo de liquido. Esta etapa é conhecida como formag&o do slug (Fig. 1b).

Quando o nivel de liquido atinge o topo enquanto a passagem de gas permanece bloqueada, a pressdo na base atinge
seu maximo valor e ha somente liquido escoando no riser, resultando a etapa de produgéo do slug (Fig. 1c).

Como o gés continua entrando na linha, a frente de acumulacéo de liquido é puxado de volta até que atinge o base
do riser, comecando a etapa de penetracdo de gas (Fig. 1d).

A medida que o gas penetra no riser a coluna se torna mais leve, diminuindo a pressio e aumentando a vaz&o de
gas. Quando o gas atinge o topo, a passagem de gas fica liberada através do escoamento estratificado na linha e do
escoamento intermitente/anular no riser, causando uma violenta expulsdo e uma rapida descompressdo que leva
novamente o processo a etapa de formacgao; esta etapa é conhecida como expulsdo de gas (Fig. 1e).

As consequiéncias indesejaveis da intermiténcia severa sdo, segundo Wordsworth et al. (1998).

e Aumento da pressdo na cabeca do poco, causando tremendas perdas de producéo.

e Grandes vazdes instantaneas, causando instabilidades no sistema de controle de liquido nos separadores e
eventualmente um shutdown.

e  Oscilacdes de vazdo no reservatério.
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Figura 1. Etapas da intermiténcia severa (Taitel, 1987)
1.1. Objetivos

O objetivo global deste trabalho de formatura é a implementagdo numérica do modelo NPW (No Pressure Wave)
com efeitos de vaporizagdo para célculo do estado estacionario em um sistema pipeline-riser de geometria catenéria. O
estado estacionario é a solugdo do problema anulando as derivadas parciais temporais. Seu conhecimento € de vital
importancia, pois ele é usado como condicdo inicial do problema dindmico e nos estudos de estabilidade linear: é
avaliada a evolucdo das perturbacdes desse estado estacionario para determinar se ele é estavel ou ndo.

Em Balifio (2008) foi desenvolvido um modelo para duas fases, que utiliza uma equagéo de continuidade para as
fases liquida e gasosa e uma equacdo de momento para a mistura. O modelo despreza efeitos de inércia (dai o nome
NPW), e ndo leva em conta a transferéncia de massa. Também ¢ apresentada a respectiva implementacdo numérica
cujos resultados foram confrontados com os dados experimentais de um relatério encomendado pela Petrobras a
empresa inglesa CALTec (Wordsworth, 1998). O modelo forneceu valores satisfatorios para as amplitudes e periodos
das oscilacfes dos ciclos de intermiténcia severa, assim como uma boa estimativa das fronteiras de estabilidade.

O aluno de doutorado Rafael Horschutz Nemoto comegou a trabalhar no aprimoramento do modelo de Balifio,
incorporando a ele efeitos de transferéncia de massa. E sobre esse trabalho inicial que se apdia este TF.

2. Modelo com Vaporizagéo

Assim como em Balifio (2008), o modelo é do tipo NPW, ou No-Pressure-Wave. Ele recebe esse nome pois nas
equacdes de momento sdo desprezados os termos inerciais, o que faz com que as informacGes de presséo se propaguem
com velocidade infinita (ndo havendo portanto, ondas de pressdo). Isto pode ser feito ja que a grande maioria dos
transientes na indUstria do transporte de petréleo e gas sdo transientes lentos, o que faz com que as ondas de pressdo nao
tenham um efeito importante na iniciacdo e transporte das ondas de fracdo de vazio (Masella, 1998).

O modelo trabalha com 3 fases: gas natural, éleo e &gua. Elas sdo indicadas pelos sub indices g, 0 e w
respectivamente. O sub indice O (zero) indica um valor de referéncia, medido nas condi¢gdes padrdo do American
Petroleum Institute, que sdo latm = 101,353kPa (14,7psia) e 15,56°C (60°F).

A fase liquida, composta pelo 6leo e pela 4gua, é modelada segundo o modelo homogéneo. Ambas as fases
possuem entdo a mesma velocidade. Pode-se escrever:

y=Jo_Jw (1)
ao aW
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A fracdo volumétrica do gés é chamada fracdo de vazio, e denotada pela letra grega alfa sem nenhum indice. A
razdo gas-6leo (GOR) é definida como a razdo da vazdo volumétrica de gas na condicdo padrdo pela razdo volumétrica
de éleo na condicdo padréo:

ng
GOR = — 2
QUO ( )

A razdo agua-6leo (WOR) é definida como a razdo da vazdo volumétrica de gas na condicdo padrdo pela razao
volumétrica de 6leo na condigdo padréo:

QWO
QOO

WOR = 3)

O modelo se divide em dois sistemas em interacdo. O pipeline usa um modelo de pardmetros concentrados, suas
variaveis de estado ndo dependem da posicdo dentro dele, mas o representam como um todo. O escoamento é suposto
estratificado liso i.e. com o gas escoando sobre a fase liquida formando uma interface lisa. A fracdo de vazio é suposta
constante e a pressao da fase gasosa é considerada constante ao longo de toda a tubulagéo, assim como a temperatura de
todas as fases. Isto faz com que a vaporizacdo no pipeline seja desprezivel. O riser € modelado como um escoamento
monodimensional, com termos de vaporizacdo determinados pelo modelo de Black-Oil e escorregamento entre as fases
por uma correlacéo de Drift-Flux, dada na eq. (4) abaixo.

J, = Caa+Usa (4)

Os coeficientes C4 e Uy sdo obtidos empiricamente, e neste trabalho utilizam-se os coeficientes de Bendiksen
(1984), dados abaixo na eq. (6) a partir do nimero de Froude dado em (5).

I/l
Fr, = L 5
o ae C, = 1,05 + 0,15 sin 0
i <32y, = /gD (0,35 sin 0 + 0,54 cos §)

(6)
Ca=12

Uz =0,35,/gD sinf

2.1. Correlagbes para as propriedades dos fluidos

Fr; = 3,5: {

Para as propriedades dos fluidos foram usadas diversas correlagdes, baseadas no modelo Black-Oil. Elas séo
explicadas a seguir.

Fator volume de formagéo de gas, B4: Para uma massa de gas, € a razdo entre o volume que ela ocupa nas condigdes
do reservatério e 0 ocupado na condi¢do padrdo. Considera-se que a composi¢do do gas solubilizado e liberado pelo
6leo ndo depende da temperatura e pressdo (na realidade as fragGes mais leves evaporam antes). A correlagdo utilizada
para Z da eq. (7) é a de Dranchuk & Abbou-Kassem (1975), que correlaciona os graficos de Standing & Katz (1942).

g Vo _PoZT ,

Fator volume de formacéo de 6leo, B,: E a razdo entre o volume ocupado pelo 6leo nas condicdes do reservatorio e
aquele ocupado nas condi¢fes padrdo, mas estes dois volumes podem ndo corresponder necessariamente a mesma
massa (normalmente nas condi¢Bes padrdo a massa de dleo € menor, pois 0 gas saiu de solucdo). B, € calculado
segundo a eq. (12), a partir de R, e da massa especifica do 6leo na condigdo de medicdo, esta correlacionada por
Velarde (1999).

B, = 22 ®)
O_Voo

Fator volume de formacdo de agua, B,,: Definicdo analoga ao fator volume de formagédo do 6leo. A correlagdo para
B, foi tirada de McCain (1990), pp. 446 e 525.
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B, = C))

Vi
VWO

Pressdo do ponto de bolha, Py,: é a pressdo abaixo da qual as fases liquida e gasosa coexistem, e acima da qual todo
0 géas esta em solucdo. Para calcula-la se utiliza uma correlagéo proposta por Velarde (1999).

Raz&o de Solubilidade, Rs: E definida a partir de uma mistura liquida, levando-a até as condic@es padrdo e tirando a
razéo entre o volume de gas e o volume de liquido nesta condi¢do. O fator de solubilidade R, foi tirado das férmulas de
McCain (1990), pp. 519.

Vgo
— 1
Rs=v. (10)

Para calcular as massas especificas aplicam-se as defini¢des acima. Temos entdo:

_ Pao
Pg = Bg (11)
+R
P, = w (12)
o
_ Pwo
Pw="Tp (13)

Para o célculo da viscosidade do gas na condi¢do de medicéo utiliza-se a correlagdo de Lee et al. (1966).

A viscosidade do 6leo varia de forma diferente segundo este se encontra acima ou abaixo da pressdo do ponto de
bolha. Para 6leo saturado, i.e. com pressdo abaixo do ponto de bolha, utiliza-se a correlagdo de Beggs & Robinson
(1975), a partir da viscosidade do 6leo morto correlacionada por Ng & Egbogah (1983). Se o 6leo se encontra a
pressOes acima daquela do ponto de bolha um fator deve ser aplicado a viscosidade do 6leo saturado, correlacionado por
Vazquez & Beggs (1980).

A viscosidade da agua foi correlacionada por Collins (1987).

3. Calculo do Estado Estacionério
Esta secdo detalha o esquema de calculo que foi usado para obter o estado estacionario. Os dados de entrada s&o:

Geometria dos condutos (didmetro D, rugosidade &, inclinagio 6)

Massas especificas do gas, 6leo (dada em °API) e 4gua na condicdo padrao
GOR a razéo gas-6leo na condi¢do padrdo

WOR a razdo agua 6leo na condicdo padrao

Qoo Vazdo volumeétrica de dleo na condicao padréo

A temperatura ao longo de todo o riser, que é considerada constante

Foi usada uma nodalizag&o de passo constante ao longo do riser, segundo o esquema abaixo:

D, e, A, 0 Valvula de
choke

A
N

QOO'I WOR!

N GORI nga
Poos Pwo

I
Pipeline N-1 i+1 i i-1 1

Figura 2. Nodalizag&o do riser

Partindo da vazdo de 6leo na condicdo padrdo Q,o, pode-se calcular a pressdo no topo do riser (né 1) a partir do
modelo da valvula de choke blocada da eq. (14), onde P é a pressdo a montante da valvula [psig], R é a razdo gas-
liquido na condicdo padrdo [Mscf / stb], Qo é a vazéo de liquido (6leo + &gua) na condicdo padréo [st-tk b/d] e D é o
diametro de choke (medida de abertura da véalvula) [/, in].

(4)



0,546
P 435 RO546Q,, (14)
d1,89
Possuindo a pressao P em um n6 e sabendo a temperatura (que é dada) podemos calcular as propriedades da mistura
naquele no: pg, Po, Pws By, Bo, Bw € Rs. A partir desses dados é possivel resolver todas as varidveis para um dado no,
como serd mostrado a seguir.
Usando as Egs. (3) e (9) podemos escrever:

Jw = 7Q°°WAORBW (15)
Para o 6leo, usando a Eq. (8) temos:

. QooB

Jo == 0" (16)

A vazdo volumétrica de gas na condicdo padrdo é composta pelo gas que estava livre mais o0 gas que estava em
solucdo, medidos na condicdo padrdo. Usando a Egs. (2), (7) e (10) e resolvendo para a vazdo de gas no riser podemos
escrever:

j. = Q00(GOR — R,)B,

Tendo as velocidades superficiais de cada uma das fases, podemos achar a velocidade superficial total, j. Usando a
correlacdo de drift de (4) podemos achar a fracéo de vazio.
Usando a hipétese de que a fase liquida segue 0 modelo homogéneo, e usando a Eq. (1) podemos escrever:

11—«

a, = -
1+ (18)

Jo
a,=1—a—a, (19)

Conhecendo todas as velocidades superficiais e fragGes volumétricas é possivel utilizar a equacdo de conservagio
da quantidade de movimento para calcular a pressdo do ponto seguinte. Para o sentido de integracdo considerado, ou
seja, descendo ao longo do riser, ela tem a seguinte forma:

aP 4
4 i 20
s +Drw+pmgsm9 (20)

Onde P ¢ a pressdo, p,, € a massa especifica da mistura e t,, 0 atrito com a parede, calculados segundo as
expressdes abaixo:

Pm = APg + ApPo + Ay Py (21)
1 o
T =5 fmPmi | (22)

Onde f,, é o fator de atrito de Fanning, dado pela eq. (23):

(R e) _ ( 4l { 1 ¢ 5,04521 [ 1 (5)1,1098+ 5,8506]} )—2 )
firep) = °813,7065D Re °°12,8257\D Ro0895T
Dli
e — PmPU] ”
Hm
Hm = Gy + aoto + ayiy (25)

A integragdo € feita por um esquema implicito, o que faz com que a equagdo seja da forma:

4(Tp)-
Py =P+ ASTLH + 9 (Pm)i+1(Zivr — Zp) (26)
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Onde z; é a cota do n6 i. Torna-se necessario entdo um valor de partida para a pressdo em i + 1, esse valor é tomado
como igual a pressdo do ponto i. Cada iteracdo € sub-relaxada segundo a eq. (27). O valor de A utilizado foi 0,5.

(Pi+1)novo = AP.qc + 1- A)Pant (27)

Ao se chegar a base do riser, é possivel calcular o estado do pipeline. Por continuidade, as velocidades e a pressao
do pipeline s&o aquelas da base do riser:
Utilizando o modelo homogéneo para a fase liquida, podemos escrever:

i =Jo+w (28)
P +j-lp
_ ApPo t Ay Py _ ° Jo v (29)
! a, +ay, 141w
Jo
o +j-—Wu
w = Qoo T Ayl _ ° Jo v (30)
! a, + ay, 14w
Jo
A fracdo de vazio do pipeline pode entéo ser calculada pela equagao de equilibrio local da eq. (31).
1 ,a-n 1, v 1 (g Y Agsin B
> faPalg T{;_Eﬂp”’ m"‘zﬁpg a, Y + (o1 —pg)T: 0 (31)
14

Onde y é a fragdo de parede molhada que se relaciona com a fragdo de vazio a, segundo a eq. (32), y; € 0
comprimento adimensional da interface dado por (33), f é o coeficiente de atrito de Fanning, dado pela eq. (23) para o
gés e para liquido e adotado constante f; = 0,0142 para a tensdo na interface. A velocidade na interface u; é dada pela eq.
(36).

1
a,=1—-y+ Esin 2wy (32)
S 1
g = —=— [ 33
vi=_5=_sinmy (33)

Os nameros de Reynolds se calculam segundo as egs. (34) e (35)

py|JTq|D
Re, = —95917 (34)
I A -y+ydug
o = pulyi|D
oy (35)
Ji
1,8:, Rel < 2100
w; = i (36)
L Re >2100
1-— a,

Usando (32) e (33), o problema se reduz a achar a fracdo de parede molhada y que é raiz da funcéo definida na eq.
(31). Sabendo que esta fungdo é crescente com y pode-se utilizar um método de dicotomia. Pode-se entéo calcular a
fracéio de vazio do pipeline, o, a partir da relacéo (32).

3.1. Teste das rotinas programadas
Para a validacéo das rotinas de estado estacionario com transferéncia de massa seus resultados foram comparados
com os do software comercial OLGA® rodando alguns casos inspirados em dados de producdo da Petrobras. Também

serdo comparadas tendéncias, como a influéncia nos resultados devido a mudangas de GOR e vaz&o. O caso principal a
ser programado esta resumido na Tabela 1.

(6)



Também foi feita uma analise paramétrica variando alguns parametros chave, para ver se a rotina de MatLab
capturava a fisica do problema:
e Vazdoem -20% e +20%
e GORem +25%
e Diametro de choke em -20% e +20%

Tabela 1. Dados do problema exemplo principal.

Variavel de entrada Valor Unidade | Comentarios

Vazdo de gas 2 | st m3/s

GOR 450 | [adm]

WOR 0,5 | [adm]

Densidade do 6leo 37,35 | ° API

Densidade do gas 0,66 | [adm] Ar na cond. Padrdo = 1
Temperatura 333 | K

Salinidade da agua 0| % w NaCl

Didmetro do pipeline 41in

Comprimento do pipeline 1500 | m

Inclinagdo do pipeline 2|° Positiva para conduto descendente
Diametro do riser 41in

Comp. vertical do riser 1300 | m

Comp. horizontal do riser 845|m

Comp. total do riser 1649 | m

Rugosidade interna 46 | pm Pipeline e riser
Abertura valvula de choke 128|1/64"

Numero de n6s do riser 1650 | -

Precisdo 10-6 | -

Subrelaxagdo 05]-

4. Resultados
4.1. Problema-exemplo principal

Na Erro! Fonte de referéncia ndo encontrada. estdo os graficos de pressdo, fracdo de vazio e velocidade superficial
para o problema exemplo principal. Percebe-se que ambos os programas seguem as mesmas tendéncias. Na

Tabela 2 estdo alguns valores em pontos estratégicos do escoamento para comparagdo. A coluna “A (%)” apresenta
0s desvios percentuais entre os resultados em MatLab e do software OLGA.
H4& algumas diferencas entre os resultados, que devem ser analisadas. Primeiramente a presséo no topo do riser, pelo
modelo de valvula de choke blocada, depende exclusivamente das vazfes volumétricas, que sdo condi¢Bes de entrada
do programa. Entdo podemos concluir que o modelo de valvula usado pelo software OLGA é diferente. Se 0 modelo
fosse o mesmo, poder-se-ia analisar os outros parametros de forma mais precisa. Isso pode ser conseguido curto-
circuitando a funcao da vélvula no c6digo em MatLab e colocando uma pressao de 12 bar a montante da valvula.
Como mostra a

Tabela 2, coluna “A choke (%)” a mudanga mais significativa é o melhor casamento entre a velocidades superficiais do
gas no topo do riser. Ainda se verificam diferencas na queda de pressdo e nas fracfes de vazio. Segundo o capitulo 3,
Célculo do Estado Estacionario, a queda de pressdo é funcdo da fragdo de vazio, e que esta é calculada a partir da
correlacdo de drift. O modelo de Bendiksen (1984), um modelo simples, pode ser a causa das diferengas. Se fosse usado
um modelo que desse fragdes volumétricas semelhantes aos do software OLGA, poder-se-ia saber se a férmula para a
queda de pressdo ainda daria muitas diferencas. Uma solugdo simples para isso foi a adicdo de uma linha de cédigo na
funcéo que calcula a fragdo de vazio aumentando-a “artificialmente” de 0,12. Na

Tabela 2 a coluna “A drift (%)” mostra que os resultados batem muito melhor.
A conclusao que se pode tirar é que as diferencas entre os resultados da rotina de MatLab e do software OLGA se
devem principalmente a
o Diferente modelo de valvula de choke
o Diferente lei de escorregamento para calculo das fracGes de vazio

()
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Figura 3. Resultados das simula¢fes com os dados da Tabela 1. (a) Pressdo MatLab, (b) Pressdo OLGA, (c) Fragdes
de vazio MatLab, (d) Frac6es de vazio OLGA, (e) Vel. superficiais MatLab, (f) Vel. superficiais OLGA

Tabela 2. Comparagdo entre os resultados da rotina em MatLab com os do software OLGA

OLGA | MatLab | A (%) | A choke (%) | A drift (%)

Pipeline* 90 122 35,6 34,4 59

Presséo [bar] Topo riser 12 18,7 55,8 0,0 0,0
DP riser 80 103,7 29,6 36,4 4,1

Pipeline* 0,69 0,707 2,5 2,6 4,5

Fracéo de vazio [] Base riser 0,69 0,528 23,5 23,0 3,3
Topo riser 0,95 0,781 17,8 15,9 3,3

Vel. sup. gés [m/s] Pipelin_e* 6,2 4,2 32,3 30,6 5,2
) ) Topo riser 54 36,9 31,7 8,1 8,1
Vel. Sup. lig [m/s] Base riser 2,36 2,45 3,8 3,5 0,8
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4.2. Estudo paramétrico

A Tabela 3 mostra os efeitos das variacbes de vazdo: diminuindo-a em 20% temos Qg0 = 4 st m3/s, Qo0 =
0,009174 st m3/s e Qw0 = 0,004587 st m3/s, aumentando-a em 20% temos Qg0 = 6 st m3/s, Qo0 = 0,013761 st m3/s e
Qw0 = 0,006881 st m3/s. Percebe-se que ambos os modelos seguem as mesmas tendéncias: quando diminuicdes
consideraveis se verificam em um elas aparecem também no outro, por exemplo. O Unico valor discrepante é a
velocidade superficial do gas na diminuicdo de vazao, que diminui 0,4% no modelo de MatLab enquanto aumenta 1,9%
segundo o software OLGA. Essa diferenca no entanto é pequena, e o valor obtido da curva era de dificil leitura.

Tabela 3. Analise paramétrica da vazao

Principal Vazéo -20% Vazdo +20%
MatLab | OLGA | MatLab | A (%) | OLGA | A (%) | MatLab | A (%) | OLGA | A (%)
Pipeline* 122 90 105 |-139| 76 |-156| 1396 | 144 | 100 | 111
Topo riser | 18,7 12 152 |-187| 10 |-16,7| 22,2 | 187 15 | 25,0
DP riser 103,7 80 899 |-133| 66 |-175| 1174 | 132 | 85 6,3
Pipeline* | 0,707 | 0,69 | 0,757 | 71 | 0,72 | 43 | 0657 | -7,1 | 0,67 | -2,9
Base riser | 0,528 | 0,69 | 0,569 78 | 0,72 | 43 | 04882 | -75 | 0,67 | -29

Pressao
[bar]

Fracéo de vazio

[ Toporiser | 0,781 | 0,95 | 0,789 1,0 | 0,95 0,0 | 0,7717 | -1,2 | 094 | -11
Vel. sup. gas Pipeline* 4,2 6,2 4145 | -13 | 6.2 0,0 4,23 0,7 6,5 4,8
[m/s] Topo riser | 36,9 54 36,74 | -0,4 55 1,9 36,93 0,1 55 1,9
Vel. Sup. lig

[m/s] Base riser | 2,45 2,36 1,92 |-216| 1,83 |-225| 3,00 | 224 3 27,1

Na Tabela 4 podem se encontrar os resultados de um aumento de 25% no GOR, que fornece GOR = 545, Qg0 =5
st m3/s, Qo0 = 0,009174 st m3/s e Qw0 = 0,004587 st m3/s. Tendéncias similares sdo encontradas novamente: a
diminuicdo dos niveis de pressdo e das velocidades superficiais de liquido, o0 aumento das fracfes de vazio do pipeline,
base e topo do riser e 0 aumento das velocidades superficiais do g4s sdo compativeis nos dois modelos.

Tabela 4. Analise paramétrica do GOR

Principal GOR +25%
MatLab | OLGA | MatLab | A (%) | OLGA | A (%)
Pipeline* 122 90 114,3| -6,3 80| -11,1
Presséo [bar] Toporiser | 18,7 12 17| -9,1 11| -8,3
DP riser 103,7 80 97,3| -6,2 69| -13,8

Pipeline* | 0,707 | 0,69 0,757 7,1 0,76 10,1
Base riser | 0,528 | 0,69 0,594 | 125 0,76 10,1

Fracéo de vazio

1 Topo riser | 0,781 | 0,95 0,794| 1,7 096| 1,1

Vel. sup. gas Pipeline* 4,2 6,2 48| 14,3 75| 21,0
[m/s] Topo riser | 36,9 54 40,9| 10,8 60| 11,1
Vel. Sup. lig

[m/s] Base riser | 2,45 2,36 1,94] -20,8 1,86 -21,2

Tabela 5. Analise paramétrica do didmetro de choke

Principal Diam. choke -20% Diam. choke +20%
MatLab | OLGA | MatLab | A (%) | OLGA | A (%) | MatLab | A (%) | OLGA | A (%)
Pipeline* 122 90 1254| 28 95| 5,6 121,4| -05 88| -2,2
Presséo [bar] Toporiser | 18,7 12 28| 49,7 20| 66,7 13,5| -27,8 81 -33,3
DP riser 103,7 80 97,4 -6,1 75| -6,3 107,8| 4,0 80| 0,0
Fragdio de vazio Pipeliqe* 0,707 | 0,69 0,705| -0,3 0,68 -14 0,708| 0,1 0,7 14
Base riser | 0,528 | 0,69 0,521 -1;3 0,68 -14 053] 04 0,7 14
[ Toporiser | 0,781 | 0,95 0,755| -3;3 0,93 -21 0,795| 1,8 096 11
Vel. sup. gas Pipeline* 4,2 6,2 41| -24 6| -3,2 43| 24 6,5| 4,8
[m/s] Topo riser | 36,9 54 24,1 -34,7 34| -37,0 51,6| 39,8 81| 50,0
Vel. Sup. lig
[m/s] Base riser | 2,45 2,36 2,46| 0/4 244| 34 2,4469| -0,1 2,19| -7.2

©)



A Tabela 5 expde os resultados da analise paramétrica do diametro de abertura da valvula de choke. Em ambos os
casos as variacBes sdo compativeis entre os dois modelos e, como era de se esperar, antagdnicas entre o fechamento e a
abertura da vélvula.

5. Conclusdes

Os resultados do modelo proposto neste trabalho de formatura e os do software comercial OLGA seguem as
mesmas tendéncias. Houve algumas diferencas, que se explicam principalmente por:

e Modelo de valvula de choke diferente

e Modelo de drift flux no riser que fornece fracfes volumétricas diferentes (inferiores)

H& também a diferenca que o modelo em MatLab ndo leva em conta a perda de carga ao longo do pipeline, ja que
isto ndo tem tanta importancia na analise da estabilidade do escoamento. Em regime permanente as propriedades de
interesse do pipeline sdo aquelas da base do riser. O célculo dessa queda poderia ser feito a partir das equacdes
diferenciais para a pressao para qualquer uma das fases, como exposto em Balifio (2008, pp. 31-32, egs. 2.30 e 2.31).

Na analise paramétrica houve boa concordancia entre as tendéncias dos dois programas, 0 que mostra que a rotina
de calculo proposta neste documento captura de forma similar a fisica do problema.

Pode-se concluir que a rotina criada é adequada para o calculo do escoamento permanente para estudos de
intermiténcia severa.
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Numerical implementation and parametric analyses for Severe Slugging studies
in oil production systems
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Abstract. This paper implements a numerical routine for the steady state calculation in risers of catenary geometry. For doing so, we
use a multiphase oil flow model taking in account the mass transfer between the phases using the Black-Oil approximation and
supposing a slugging regime in the riser and stratified smooth in the pipeline. This model is of the NPW type, or No-Pressure-Wave,
because it uses one continuity equation for each phase and a total momentum equation for the mixture. In this momentum equation
the inertial effects are neglected, what makes the pressure pulses travel at an infinite speed — hence the name of the model. As a
closure law we use the drift-flux model. The incorporation of the vaporization effects is an improvement of the model developed in
Balifio (2008). The calculation of this steady state is used in the prediction and study of the severe slugging phenomenon, and this has
an important role in the offshore oil extraction. This work is part of a bigger project sponsored by Petrobras.

Keywords: Qil production, Severe Slugging, Pipeline-Riser System, No-Pressure-Wave Model (NPW), Black-Oil Model
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