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Resumo

Este trabalho implementa uma rotina numérica para o cdlculo do escoamento estaciondrio em risers
de geometria catendria. Para isso, é utilizado um modelo de escoamento multifasico de petréleo que
leva em conta a transferéncia de massa entre as fases pela aproximacao 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 equagdo de conservagao de massa para cada fase e uma
equacdo de quantidade de movimento total para a mistura. Nesta sdao desconsiderados os termos
inerciais, o que faz com que os pulsos de pressdao tenham uma velocidade infinita — dai o nome do
modelo. Como lei de fechamento é utilizada uma lei de escorregamento do tipo Drift-Flux. A
incorporacdo dos efeitos de vaporizacdo é uma melhoria do modelo desenvolvido em Balifio (2008).
O calculo do estado estacionario serve para predi¢ao e estudo do fendmeno de intermiténcia severa,
0 que tem um papel importante na exploragdo de petrdleo offshore. Este trabalho se insere num

projeto maior patrocinado pela Petrobras.



Abstract

This report shows the implementation of 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 slug regime in the
riser and stratified smooth in the pipeline. The model used is called NPW or No-Pressure-Wave,
because it uses a mass conservation equation for each phase and one global momentum equation
that neglects the inertia of the fluids, making pressure pulses move instantaneously — hence the
name. As a closure law we use a Drift-Flux slip relation. The incorporation of the mass transfer is an
improvement of the model previously developed by Balifio (2008). The study of the severe slugging
phenomenon has an important role in the offshore oil exploration, and this work makes part of a

bigger project sponsored by Petrobrds.
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1 Introducao

1.1 Contexto e motivacao

Nos sistemas de producado de petréleo, o fluido que sai do meio poroso possui gds em solucdo e vem
acompanhado de gds livre e agua, dificultando a determinacdo de parametros 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 gas, petréleo e agua tem se tornado
importante na tecnologia de exploragdo offshore. A tendéncia de pogos satélite conectados por
dutos em arvore da lugar a condutos de transporte mais compridos até as plataformas. Além disto, a
maior profundidade dos pogos apresenta desafios particulares para a garantia do escoamento. Com
as vazles existentes em dutos, linhas de surgéncia e risers, o padrao de escoamento mais freqliente
é o padrdo "intermitente", em "golfada" ou slug, caracterizado por uma distribuicdo axial
intermitente de liquido e gas. O gds é transportado como bolhas entre golfadas de liquido. O padrdo
em golfadas pode mudar em determinadas condigdes geométricas e de escoamento e originar um
fendbmeno indesejdvel conhecido como "intermiténcia severa" ou "golfada severa" (severe slugging)
(Taitel, 1986); em outras referéncias bibliograficas chama-se a este fenémeno "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 tubulagdo descendente ou linha, seguido de um trecho ascendente ou
riser. Uma situacdo 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, o 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 o pogo ja tem um tempo razoavel de exploracdo. A
intermiténcia severa estd associada com grandes oscilagdes de pressio e problemas de
dimensionamento nas unidades de separacdo na plataforma, provocando sua saida de servico e
graves perdas econOmicas. 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 pode ser estratificado,

enquanto no riser resulta intermitente, como mostrado na Fig. 1(a).
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Fig. 1: Etapas da intermiténcia severa (Taitel, 1986)

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 o gas existente no riser continua saindo, sendo possivel que o nivel de



liquido fique abaixo do nivel maximo no riser. Como conseqliéncia disto, a coluna do riser se torna
mais pesada e a pressao na base aumenta, comprimindo o gds na linha e criando uma regido de

acumulagdo de liquido; esta etapa é conhecida como formacdo do slug (Fig. 1(b)).

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 produgdo do slug (Fig. 1(c)).

Como o gds continua entrando na linha, a frente de acumulagdo de liquido é puxada de volta até que

atinge o base do riser, comegando a etapa de penetragao de gas (Fig. 1(d)).

A medida que o géas penetra no riser a coluna se torna mais leve, diminuindo a pressio e
aumentando a vazado de gds. 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 descompressao que leva novamente o processo a etapa de formacgao;

esta etapa é conhecida como expulsdo de gas (Fig. 1(e)).

A Fig. 2 mostra as diferentes etapas na evolucdo de pressao na base do riser correspondente a uma

experiéncia sob condic¢des de laboratério (Schmidt, 1977).
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Fig. 2: Pressao na Base do Riser (Schmidt, 1977)

As conseqliéncias indesejdveis da intermiténcia severa sdo, segundo Wordsworth et al. (1998).

e Aumento da pressdo na cabeca do pogo, causando tremendas perdas de producdo.
e Grandes vazles instantaneas, causando instabilidades no sistema de controle de liquido nos
separadores e eventualmente um shutdown.

e OscilagGes de vazdo no reservatério.



1.2 Objetivos

O objetivo global deste trabalho de formatura é a implementacdo numérica do modelo NPW (No
Pressure Wave) com efeitos de vaporizagdo para calculo do estado estacionario em um sistema
pipeline-riser de geometria catenaria. O estado estacionario é a solucdo do problema anulando as
derivadas parciais temporais. Seu conhecimento é de vital importancia, pois ele é usado como
condigdo inicial do problema dinamico e nos estudos de estabilidade linear: é avaliada a evolugdo das

perturbagdes desse estado estaciondrio para determinar se ele é estavel ou ndo.

Em Balifio (2008) foi desenvolvido um modelo para duas fases, que utiliza uma equagdo de
continuidade para as fases liquida e gasosa e uma equag¢dao 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 é apresentada a respectiva implementagdao numérica cujos resultados foram confrontados
com os dados experimentais de um relatério encomendado pela Petrobrds a empresa inglesa CALTec
(Wordsworth, 1998). O modelo forneceu valores satisfatérios para as amplitudes e periodos das
oscilagdes 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

apoia este TF, como sera exposto mais adiante.



1.2.1 Organizacio do relatério

Conforme exposto na secdo precedente, este trabalho de formatura programa uma rotina que
calcula o estado estaciondrio do problema com transferéncia de massa. No entanto, antes de atacar
o problema diretamente foram necessdrios estudos preliminares, e apdés a programacdo foram

necessarios testes para validacdo do esquema numérico.

O capitulo 2 Estudo bibliogrdfico, apresenta o estudo que foi feito. Em 2.1 Escoamentos multifdsicos
é feita uma revisdo dos conceitos de escomentos multifasicos utilizados neste trabalho. Em 2.2
Modelo sem vaporizagdo é feita uma leitura da livre docéncia de Balifio (2008), que apresenta os

fundamentos do modelo utilizado.

No capitulo 3 Metodologia é apresentado o modelo com vaporiza¢do. No comeco do capitulo sdo
definidas algumas propriedades utilizadas para a modelagem do problema. Em 3.1 Modelo com
transferéncia de massa em estado estaciondrio a modelagem do problema é feita e em 3.2
Correlagbes para as propriedades dos fluidos, as correlagdes utilizadas no calculo das propriedades
dos fluidos sdo apresentadas. Em 3.3 Cdlculo do estado estaciondrio a implementa¢do numérica é
explicada. Na parte 3.4 Teste das rotinas programadas as rotinas sdo testadas para ver se
convergem, comparando os resultados com os da livre docéncia de Balifio (2008) e com os resultados

do livro de McCain (1990).

No capitulo 4 Validag¢Go das rotinas é definido um problema exemplo e variacbes deste para um
estudo paramétrico, e os resultados sdo comparados com os do software comercial OLGA®

(www.sptgroup.com).

No capitulo 5 Conclusbes é apresentado o resumo das conclusdes feitas ao longo do trabalho, e em 6

Bibliografia, as fontes utilizadas



2 Estudo bibliografico

2.1 Escoamentos multifasicos

Como o problema envolve o escoamento de mais de uma fase, um conhecimento basico de
escoamentos multifasicos torna-se necessario. O professor Jorge Luis Balifio deu algumas aulas sobre
0 assunto em encontros semanais durante os meses de fevereiro e marco, e foram feitos exercicios
como, por exemplo, o estudo de uma bomba de gas lift. Este capitulo apresenta de forma sucinta

alguns conceitos basicos.

Uma fragao volumétrica é definida para cada fase, indicada pela letra grega a. Ela também pode ser
interpretada como a fragao da drea de passagem ocupada pela fase. No caso de se tratar da fase
gasosa ela também é chamada de fracdo de vazio. A fragao de vazio pode também ser definida como
uma varidvel local; neste caso ela representa uma média temporal da fung¢do indicadora naquele

ponto, fungdo esta que vale 1 quando aquele ponto “contém” a fase em questdo e 0 quando nao.

Vi A
4=y =" (2.1)
X, = — (2.2)
G =— (2.3)

A velocidade superficial, indicada pela letra j, é a vazdo volumétrica por unidade de drea.

(2.4)

| Q

j:

A velocidade superficial de uma fase, j;, é a vazdo volumétrica da fase pela area total. Ela também
pode ser interpretada como sendo a velocidade que uma fase teria se ocupasse toda a se¢do de

escoamento.

)

ji=— (2.5)

Pode-se provar que, localmente:



Ji = uia; (2.6)

2.1.1 Modelo homogéneo

O modelo homogéneo é um modelo bem simplificado que sup&e que dois ou mais fluidos escoam a
mesma velocidade, temperatura e potencial quimico. Pode-se entdo tratar a mistura como um
pseudo-fluido com propriedades médias e usar toda a teoria de escoamentos monofasicos. Sob
certas condi¢gdes o modelo homogéneo fornece resultados satisfatdrios, como no caso de misturas
onde uma fase estd finamente dispersa na outra, ou quando o escoamento é mais rapido, fazendo
com que o escorregamento entre as fases se torne menos importante, e onde a turbuléncia contribui
para uma mistura mais homogénea. Se as massas especificas dos constituintes também nao forem

muito diferentes isto contribui para uma melhor homogeneizagao.

Mesmo nos casos onde o modelo homogéneo ndao é muito preciso ele pode ser usado para se ter

uma idéia da ordem de grandeza dos fendmenos envolvidos.
2.1.2 Modelo de Drift (ou de Deriva)

O Modelo de drift € um modelo de duas fases separadas focado particularmente no movimento
relativo entre as elas. Ele é particularmente util quando esta velocidade pode ser definida através de
poucos parametros do escoamento. Define-se a velocidade de deriva como sendo a velocidade de

uma das fases relativa a um observador que se move com j (velocidade superficial total).
Uij = Y -] (2.7)

O fluxo de drift (ou fluxo de deriva) se define como a velocidade superficial de uma das fases relativa
a um observador que se move com j (velocidade superficial total). Usando (2.6) para uma mistura

liquido-gas tem-se:
jgf = aug}' (28)
Jrg = 1 =)y, (2.9)

Onde os sub indices g e f representam as fases gasosa e liquida respectivamente, e « é a fracdo de

vazio. As seguintes identidades se provam facilmente:
Jor = A —a)jy — ajg (2.10)

Jor = a1l —a)(ug —ur) (2.11)



Jrg = Jor (2.12)

2.1.3 Correlagoes de fluxo de deriva

Algumas das relacdes entre as propriedades do escoamento mostradas até agora sdo vdlidas
localmente. No entanto, muitas vezes os valores aos quais temos acesso sdo médias espaciais dessas

variaveis calculadas sobre a superficie de passagem:

_1 dA 2.13
<<p>—A7f<p (2.13)

Normalmente o perfil de distribuicdo dessas varidveis faz com que o produto das médias seja
diferente da média do produto. Por exemplo, usando (2.6) e fazendo a média sobre a secdo de

passagem temos:
Ug? = (uga) # (ugXa) (2.14)

Torna-se entdo necessaria a introdugdo de correlagbes para recuperar a informacgao perdida quando

das médias.

Multiplicando (2.7) por « e tirando a média e dividindo podemos escrever:

(auy) = (aj) + (auy;) (2.15)
Definem-se entdo
_ Aa)
“= @0 (2.16)
B (auy;)
“= (2.17)

Usando (2.6), (2.17) e (2.18) em (2.16) temos a correla¢do de drift na sua forma mais usual:
(g) = Ca(iXa@) + Ug{a) (2.18)

Deve-se notar que a equacgdo acima utiliza apenas grandezas que podem ser medidas, (jg) a partir de

(2.5), {j) a partir de (2.4) e (a) por atenuagdo de raios gama ou outros métodos volumétricos.



2.2 Modelo sem vaporizacao

Este capitulo explica de forma sucinta o modelo desenvolvido por Balifio (2008). A leitura e
compreensao deste documento foi de vital importancia para o prosseguimento neste TF, ja que o
problema com evaporacao é muito parecido com o modelo anterior. Saindo um pouco do escopo
deste TF, o método das caracteristicas que serd utilizado para a integracdo do problema dindmico

também sera usado na modelagem com transferéncia de massa.

O modelo é do tipo NPW, ou No-Pressure-Wave. Ele recebe esse nome pois nas equagdes de
momento foram desprezados os termos inerciais, o que faz com que as informagdes de pressdo se
propaguem com velocidade infinita (ndo havendo portanto, ondas de pressao). Isto pode ser feito ja
gue a grande maioria dos transientes na industria do transporte de petrdleo e gds sao transientes
lentos, o que faz com que as ondas de pressdao ndo tenham um efeito importante na iniciacdo e

transporte das ondas de fragdo de vazio (Masella, 1998).

O liquido é modelo como incompressivel e o gds como ideal.
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2.2.1 Riser

A figura abaixo representa o riser na presente modelagem. A coordenada s representa a distancia ao

longo do conduto.

Fig. 3: Esquema do riser (Balifio, 2008)

Considerando um riser sem gas lift e em estado permanente, as equagbes de continuidade

fornecem:
]!
=0 2.19
35 (2.19)
9 Pjy=0 (2.20)

Para a equacgdo de momento, desprezando os termos de inércia, temos:

opP 4t
55 = ~Pmd sinf — TW (2.21)

Onde P é a pressao, p,, € a massa especifica da mistura e 7, 0 atrito com a parede, dados abaixo:
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p =pl(1—a )+—a (2.22)
m p Rng p

1
Ty = Efmpmjljl (2.23)

Onde f, é o fator de atrito de Fanning, funcdo do numero de Reynolds e da rugosidade relativa do

conduto:

1
f (Re, %) = (_4l°g{3,70655

_ 2.24
5,0452l [ 1 (6)1'1098 5,8506]}) 2 (2.24)
Re °8|28257\D Re08981
Dl
Re,, = PP (2.25)
P
Um = ,ul(l - ap) + pga, (2.26)

Como lei de fechamento utiliza-se a correlagdao do fluxo de deriva (drift-flux model) de (2.18),

lembrando que sempre temos acesso somente as grandezas médias.

Os coeficientes C, e U, sdo tirados de Bendiksen (1984) e dados a seguir, a partir do numero de

Froude definido em (2.29).

|/l
Fry = —— (2.27)

/oD

e Cy = 1,05+ 0,15 sin @
P < :
1S 22 U, = /gD (0,355sin 0 + 0,54 cos )
(2.28)
Cq=12

> .
Fry 2 3, {Ud = 0,35,/gD sin6
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2.2.2 Pipeline

O pipeline usa um modelo de parametros concentrados, suas varidveis de estado nao dependem da

posicao dentro dele, mas o representam como um todo. As hipéteses utilizadas foram:

e Escoamento estratificado liso
e Fracdo de vazio constante

e Fase gasosa com pressao constante

Para poder modelar o fenébmeno de intermiténcia severa é utilizada uma variavel x que representa a
penetragao de liquido no pipeline. Definem-se entdao dois regimes distintos para x nulo e maior que

zero. Para x>0 ndo hd passagem possivel de gas.

Fig. 4: Modelo do Pipeline (Balifio, 2008)

No estado estaciondrio temos x = 0 e as seguintes relagdes:

Quo

i, = — 2.29

Jib A ( )
R,T.

g = —‘2 g My (2.30)

Obviamente houve uma manipulacdo algébrica para deixar as equacées na forma acima, mas pode-
se dizer em linhas gerais que (2.29) veio da equacdo de continuidade para a fase liquida e que (2.30),
da equacdo da continuidade para a fase gasosa. A equacdo de equilibrio local para a mistura, obtida a

partir das equag¢des de momento de cada uma das fases, é dada abaixo.
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1-v) 14 1 1
— — 4 TV + —
ng ap Twi 1— ap T;Yi 1— Ofp Ofp

Agsinf 0
D

(2.31)
+(p1—pg)

Onde v é a fragdo de parede molhada e y; o perimetro interfacial adimensional dados abaixo, Tuge Tws
sdo as tensdes de cisalhamento do gas e do liquido com a parede, 7;é a tensdo entre as duas fases na

interface e p; e p,sdo as massas especificas do gas e do liquido respectivamente.

Sy
= — 2.32
14 D ( )
_S 1y (2.33)
yi—nD—nsmny )

Onde S; e S sdo os perimetros molhados pelas fases gasosa e liquida respectivamente e S; o

comprimento transversal da interface, como mostrado na Fig. 5 abaixo.

Fig. 5: Perimetros ocupados pelos escoamentos (Baliiio, 2008)

A fragéo de parede molhada se relaciona com a fragéo de vazio pela equagéo (234)
a + SIN 27Ty .
P 2T

As tensdes de cisalhamento sdo dadas pelas equagdes abaixo:

Tl (2.35)

1
Twg = ifgpg a,?

1 i
Tw = Efzpz a (2.36)

— a,)?
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1 g Ig
=g hos (2 ) [2
P

D

— (2.37)

Onde fg, fi e fi sdo os fatores de atrito de Fanning e u; é a velocidade da interface. Os fatores de atrito
do gas e do liquido sdao funcdo do numero de Reynolds Re e da rugosidade relativa. O fator de atrito
da interface possui um valor constante enquanto os fatores do gds e do liquido se calculam pela

equacdo (2.24):
f; =0,0142 (2.38)

Os numeros de Reynolds sao definidos da seguinte maneira:

i.|D
Re, = __paligl> (2.39)
A -y +ydug
711D
Re, = pulyil (2.40)
Y
A velocidade da interface u;é dada por
L81f¥z—, Re; < 2100
u = Tp (2.41)
——,  Re=2100
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3 Metodologia

Este capitulo descreve o modelo de escoamento multifadsico com transferéncia de massa, assim como

o calculo do seu estado estacionario.
3.1 Modelo com transferéncia de massa em estado estacionario

Assim como em Balifio (2008), o modelo é do tipo NPW, ou No-Pressure-Wave.

O modelo trabalha com 3 fases: gas natural, éleo e dgua. Elas sdo indicadas pelos sub indices g, 0 e w
respectivamente. O sub indice 0 (zero) indica um valor de referéncia medido nas condi¢Ges 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 dgua, € modelada segundo o modelo homogéneo. Ambas

as fases possuem entdo a mesma velocidade. Usando a eq. (2.6) podemos escrever:

Jo _Jw

= (3.1)
aO aW

A fragdo volumétrica do gas é chamada fragdo de vazio, e denotada pela letra grega alfa sem nenhum
indice.

a=a, (3.2)

Da definicdo de fracdo volumétrica e velocidade superficial temos que

ata,+a, =1 (3.3)
jg tjotjw =] (3.4)

A razdo gds-6leo (GOR) é definida como a razdo da vazdo volumétrica de gas na condicdo padrao
pela razdo volumétrica de 6leo na condicdo padrao:
QgO

GOR =—— 3.5
QoO ( )

A razdo agua-6leo (WOR) é definida como a razdo da vazdo volumétrica de gas na condi¢do padrdo
pela razdo volumétrica de 6leo na condicdo padrao:

QWO
QoO

WOR = (3.6)

O grau APl do dleo (API specific gravity) é uma medida de densidade da American Petroleum

Institute. Ele é dado pela equacdo (3.7) e sua unidade é °API (“graus API”) a partir da densidade do

6leo Yo (Yéguazl)-
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141,5

Yapr = — 1315 (3.7)

o

O modelo se divide em dois sistemas em interacdo. O pipeline usa um modelo de parametros
concentrados, suas varidveis de estado ndo dependem da posicdao dentro dele, mas o representam
como um todo. O escoamento é suposto estratificado liso i.e. com o gds escoando sobre a fase
liquida formando uma interface lisa. A fracdo de vazio é suposta constante e a pressdo da fase gasosa
é considerada constante ao longo de toda a tubulagdo, assim como a temperatura de todas as fases.
Isto faz com que a vaporizagdo no pipeline seja desprezivel. O riser ¢ modelado como um
escoamento monodimensional, com termos de vaporiza¢ao determinados pelo modelo de Black-Oil

e escorregamento entre as fases por uma correlagao de Drift-Flux.

As propriedades do modelo Black Oil utilizadas no modelo de vaporiza¢do sdao explicadas abaixo. As
correlagdes utilizadas para obté-las estdo no capitulo 3.2 Correlagbes para as propriedades dos

fluidos.

Fator volume de formagdo de gas, B,: Para uma massa de gas, é a razdo entre o volume que ela
ocupa nas condicdes do reservatério e o ocupado na condicdo padrdo. Considera-se que a
composicdo do gas solubilizado e liberado pelo éleo ndo depende da temperatura e pressao (na

realidade as fragbes mais leves evaporam antes).
V.
B, =-Z (3.8)
g VgO

Fator volume de formagdo de dleo, B,: E a razdo entre o volume ocupado pelo 6leo nas condi¢ces do
reservatério e aquele ocupado nas condi¢bes padrdao, mas estes dois volumes podem ndo
corresponder necessariamente a mesma massa (normalmente nas condi¢des padrdo a massa de dleo

€ menor, pois o gas saiu de solucdo).

B, = Yo (3.9)
° VoO '
Fator volume de formacdo de agua, B,,: Definicdo analoga ao fator volume de formacdo do dleo.
Vi
B =— 3.10
=g (3.10)

Razdo de Solubilidade, R.: E definida a partir de uma mistura liquida, levando-a até as condicdes

padrdo e tirando a razdo entre o volume de gas e o volume de liquido nesta condicdo.
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V50
R. =-Z 3.11
=y (3.11)

Como o modelo de Black oil considera que a massa molar do gés é constante é constante, podemos

calcular a massa especifica do gas como segue, utilizando a defini¢do de B, temos

Pgo
pg = BL;] (3.12)

Para a massa especifica do 6leo pode-se partir da defini¢do

po = (3.13)

A massa se 6leo pode ser escrita como a massa de 6leo que restara liquida na condi¢do padrdao mais
a massa de gds dissolvida, que podem ser escritos também em fung¢ao de propriedades na condicao

padrao:
my = Myo + Mga = PooVoo + ngVgO (3.14)
Inserindo (3.14) em (3.13) e usando (3.9) e (3.11) temos

_ Poo + Rspgo

3.15
po Bo ( )

Finalmente, usando B,, da eq. (3.10) e o fato de que ndo ha transferéncia de massa com a agua,

temos que:

Pw =7 (3.16)



3.1.1 Riser

O modelo do riser segue as seguintes hipdteses:

e Modelo homogéneo para agua e dleo, ver eq. (3.1)

e Termo de transferéncia de massa determinado pelo modelo Black-Oil (ver se¢do 3.2

Correlacbes para as propriedades dos fluidos)

18

e Escorregamento entre as fases determinado pela correlacdo de Drift-Flux

As equagdes de continuidade para cada uma das fases se escrevem

0 .
%(pg/g) =T
a0 .
& (po]o) =-r

a .
& (pw]w) =0

(3.17)

(3.18)

(3.19)

Onde I' é a taxa de formacao de massa de gas por unidade de volume, que pode ser calculado como

segue. Reescrevendo (3.11), temos:

Mgq = PgoVooRs

(3.20)

Onde mgy, é a massa de gas dissolvida. Da defini¢cdo de I" e lembrando que uma geracdo de gas leva a

uma diminuicdo do gas dissolvido podemos escrever:

_ _1Di(mga)
V Dt
No estado estacionario temos
Dy( )—u a( )
Dt ' 8s

(3.21)

(3.22)

Substituindo (3.20) e (3.22) em (3.21) multiplicando e dividindo pelo volume de 6leo, usando a

definicdo de fracdo volumétrica (2.1), a eq. (3.9) para B, e em seguida a equagdo (2.6) chega-se a

forma final:

V, 09(pgoVooRs) Vao
Yo, AP0 e0ls)

I =

_ ngjo %

1
A ds _pgﬂvoaoul ds

(3.23)
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Alternativamente poderiamos ter considerado uma fatia infinitesimal de comprimento ds ao longo

do riser e calculado a variacao das propriedades nas faces de entrada e saida, o resultado é o mesmo.

A equacdo de momento da mistura fornece

oP P 4 .
= —ijm + Pmds = — 5 Tw = Pmd sin @ (3.24)

Onde P, é o perimetro molhado, 7,, 0 atrito com a parede dado pela eq. (2.42). A massa especifica e

a viscosidade médias sdo dadas abaixo.
Pm = aApg + AoPo t Ay Py (3.25)

Pm = Qpg + Qollo + ylhy (3.26)
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3.1.2 Pipeline

O pipeline usa um modelo de parametros concentrados, suas varidveis de estado nao dependem da

posicao dentro dele, mas o representam como um todo. As hipéteses utilizadas sdo:

Escoamento estratificado liso
Fracdo de vazio constante

Fase gasosa com pressdo constante

A W N

Escoamento isotérmico

Para o estado estaciondrio o comprimento de penetragdo (x na Fig. 4, pag. 12) é nulo, ja que ndo
pode haver acumulagao de gds no pipeline. Ha entdo escoamento estratificado ao longo do todo o
conduto, o que junto com as hipdteses 3 e 4 acima faz com que as propriedades dos fluidos sejam
constantes, pois segundo o modelo de Black-0il elas dependem exclusivamente da temperatura e da
pressao. Isto torna a vaporizacao no pipeline desprezivel, o que deixa este modelo muito parecido

com o modelo ja tratado em Balifio (2008).

As equacdes de continuidade locais no pipeline se escrevem

o, .

o5 (Palg) = 0 3.27)
.

55 (Pojo) =0 (3.28)
.
55 (Pwiw) =0 (3.29)

Integrando as equac¢les acima entre a entrada e a saida do pipeline, e considerando o modelo

homogéneo para a fase liquida (Eq. (3.1)), temos:

m, :
Paigh = % (3.30)
pljlb — My in -;mw in (3'31)
p, = AoPo T+ Ay Pw _ AoPo T Ay Py (3.32)
a, +ay, 1-a
Jib = Jo T Jw (3.33)

Onde m;, indica a vazdo massica da respectiva fase na entrada do pipeline (condi¢do de contorno), e

Jp, a velocidade superficial da fase na base do pipeline, onde este encontra o riser.
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A equacdo de momento é analoga a apresentada em Balifio (2008), c.f. secdo 2.2.2 deste relatdrio,

eq. (2.29).
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3.1.3 Valvula de Choke

Normalmente as instala¢des utilizam uma valvula de choke, como esquematizado na figura abaixo:

Vélvula de
Choke

Separador

Pipeline

Fig. 6: Esquema de instalagdo com Valvula de Choke

A valvula serve para aumentar a pressdo no topo do riser e estabilizar o regime slug-plug
(intermitente) dificultando sua degeneragdo em um ciclo de intermiténcia severa. Ela também
apresenta a vantagem de que, trabalhando em regime de choke (blocado), a vazdao permanece

constante apesar das flutuagGes de pressao do separador.

O modelo de valvula que serd implementado nas simulagGes é o modelo de Gilbert que, de acordo
com Lannom (1996), apresenta resultados razoaveis em uma larga faixa de condi¢Ges de operacdo.
Trata-se de um modelo de valvula operando em escoamento critico (blocada), retirado de Lyons &

Plisga (2005).

p o285 R3%6Qy,

i (3.34)

Onde P é a pressdo a montante da valvula [psig], R é a razdo gas-liquido na condicdo padrdo [Mscf/
stb], Qi é a vazdo de liquido (6leo + dgua) na condi¢do padrao [st-tk b/d] e D é o didmetro de choke

(medida de abertura da valvula) [~ea in].

A razao de pressodes precisa ser da ordem de 1,8 ou superior para garantir o regime de operagao

blocado (Lyons, 2005).
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3.2 Correlacoes para as propriedades dos fluidos

Para as propriedades dos fluidos foram usadas diversas correlacdes baseadas no modelo Black-Oil e
expostas a seguir. Para mais explicacoes sobre as propriedades, c.f. capitulo 3.1 Modelo com

transferéncia de massa em estado estaciondrio.
3.2.1 Fator volume de formacao de gas, By

Como dito anteriormente, considera-se que a composi¢ao do gas solubilizado e liberado pelo dleo
ndo depende da temperatura e pressdo (na realidade as fragGes mais leves evaporam antes). Pode-se
entdo escrever:

P ZT

= 3.35
97T, P (3:35)

A correlagdo utilizada para Z é a de Dranchuk & Abbou-Kassem (1975), que correlaciona os graficos

de Standing & Katz (1942).

2

p
Z=1+Cppr+ Czpzzrr - AngpSr + A10(1 + Anprzzr) % exp _A11P;2:r
pr
A, Ay A, Ag
CL=M+rmt gt o+ e
Tor T;;?’r T;r Tpsr
Gy = Ag+ Ao
2= Tz
* T T
! = e (3.36)
Tor  Tor
0,27 By,
pp?” ZT
pr
P
Ppr = Fc
T T
\ T T,
A, = 10,3265
A, =-1,0700
A; =—0,5339
A, = 0,01569
As; = 0,05165
{ Ag = 0,5475
A; =—-0,7361
Ag = 0,1844
Ag = 0,1056
Ao = 0,6134

\4;; = 0,7210
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A correlagdo (3.36) para Z usa valores de pressdo em psia e temperatura em °R, e é confidvel para

pressdo e temperatura pseudo-reduzidas 0,2 < P,. < 30 e 1,0 < T,, < 3,0.

Para a pressdo e temperatura pseudo-criticas foram usadas as correlagdes de Standing (1981),

vélidas para valores de densidade do gas 0,54 <y, < 1,2.

P,c = 667 4+ 15y, —37,5v; (3.37)
Tpe = 168 + 325y, — 12,5y7 (3.38)
M
g
=2 3.39
Yo = g (3.39)

Os valores estdo em psia e °R.

3.2.2 Fator volume de formacéo de 6leo, B,

B, é calculado a partir de R; e da massa especifica do dleo na condi¢do de medigdo, esta

correlacionada por Velarde (1999), segundo a eq. (3.15).

3.2.3 Fator volume de formacao de agua, B.

A correlagdo para B, foi tirada de McCain (1990), pp. 446 e 525, exposta nas eqs. (3.40) a (3.42). Ela é

valida para temperaturas entre 90°F e 255°F e pressdes entre 1kpsia e Skpsia.
B, = 1+ AV,p)(1 + AV,,r) (3.40)

341
AV,,r = —1,0001(1072) + 1,33391(10"*)T + 5.50654(10~7) T2 ( )

AV,,p = —1,95301(10~°)PT — 1,72834(103)P?T (3.42)
—3,58922(107)P — 2,25341(1071%)p?

3.2.4 Pressao do ponto de bolha, Py,

E a pressdo abaixo da qual as fases liquida e gasosa coexistem, e acima da qual todo o gés estd em

solucdo. Para calcula-la se utiliza uma correlagdo proposta por Velarde (1999):

5,35
P, = 1091,47[RO251465, 701614881 X _ 0 740152] """ (3.43)
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X =0,013098T°282372 — 8 2(10~®)y 2, %1% (3.44)

O valor de P, é dado em psia. Ry, é a razdo de solubilidade no ponto de bolha (GOR) em scf/STB.

3.2.5 Razao de Solubilidade, R;

O fator de solubilidade R; foi tirado das formulas de McCain (1990), pp. 519.

1

P 0,83
_ 0,0125 —0,00091T 3.45
Ro =7 (g7 + 14) 107120 )

Na eq. (3.45) R, é em scf/STB, P em psia e T em °F. yap é a densidade API do dleo, dada em °APl, e 5, a
densidade do gas na condi¢do padrdo (ar = 1). A correlagdo acima é vélida para temperaturas entre

60°F e 260°F.

3.2.6 Massa especifica do dleo

Para o cdlculo da massa especifica do éleo foi usada a correlacdo de Velarde (1999).

Po = Pus — (0,00302 + 1,505p;,751) (T — 60)°°38 (3.46)

P
Pbs = Ppo +[0,167 + 16,181(10°042500 )] (W)
, (3.47)

_ ~0,0603pp0
0,01[0,299 + 263(10 po)] (1000)

Rsyy + 4600y,
Ppo =

= 3.48
73,71 + Rsygpa* (3.48)

pa = —49,8930 + 85,0149y, — 3,70373y,p,, + 0,047982y,02,

: (3.49)
+2,98914p,, — 0,035689p2,
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Para resolver as egs. (3.48) e (3.49), podem-se fazer substituicGes sucessivas a partir do valor inicial

dado em (3.50). A convergéncia é rapida e estavel (Velarde, 1999).
Ppo = 52,8 — 0,01Rg), (3.50)

Onde Ry, é o fator de solubilidade no ponto de bolha, ou seja, o0 GOR, em sfc/STB e ¥, é a densidade
do dleo na condigdo padrao, relacionada com yup pela eq. (3.51). A pressdo e a temperatura sdo

dadas, respectivamente em psia e °F.

141,5

=— 3.51
Yapr +131,5 (3.51)

Yo

3.2.7 Viscosidade do gas

Para o calculo da viscosidade do gds na condicdao de medicdo utiliza-se a correlagdo de Lee et al.
(1966), valida para pressGes pseudo-reduzidas P, < 10 e temperaturas pseudo-reduzidas segundo a

densidade do gas, dadas na Tabela 1.

Densidade do gas Temperatura pseudo-reduzida
0,56<y,<0,9 1,3<T,<25
09<y,<1,2 1,1<T,<20
1,2<y,<15 1,1<T,<1,7
1,5<y,<1,7 1L,1<T,<16

Tabela 1: Faixas de confianca da correlagdo para viscosidade do géas (McCain, 1990)

g = A10"*exp(BpS)

4 (9,379 +0,01607M, ) TS
v © T 2092+1926M,+T (3.52)

’

98
B = 3,448 + +0,01009M,
\ C=12,447 — 0,2224B

A viscosidade p, é dada em cP, p, é a massa especifica em g/cm’ dada pela eq. (3.53), Mg é a massa

molar aparente do gas dada em g/mol por (3.54) e T é a temperatura em °R.
pg = 1,223 10‘3}/9 (3.53)
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3.2.8 Viscosidade do 6leo

A viscosidade do dleo varia diferente segundo este se encontra acima ou abaixo da pressao do ponto
de bolha. Para déleo saturado, i.e. com pressao abaixo do ponto de bolha, utiliza-se a correlacdao de
Beggs & Robinson (1975), valida para pressdes até 5250psig e temperaturas até 295°F:
Hop = A p-oDB
A =10,715(Rs + 100) %515 (3.55)
B = 5,44(R, + 150) %338
A viscosidade ., € dada em cP, R, estd em scf/STB e ., € a viscosidade do dleo morto

correlacionada por Ng & Egbogah (1983):
loglog(p,p +1) = 1,8653 — 0,025086y,4p; — 0,5644 log T (3.56)

A viscosidade p,p € dada em cP, e a correlagdo (3.56) é confidvel para densidades entre 5°API e

58°API e temperaturas entre 60°F e 175°F.

Se o dleo se encontra a pressdes acima daquela do ponto de bolha um fator deve ser aplicado a
viscosidade do dleo saturado, correlacionado por Vazquez & Beggs (1980), valida para pressdes até

9500psig:
(3
Hob Py, (3.57)

B = 2,6P11 exp(—11,513 — 8,98 107°P)

3.2.9 Viscosidade da agua

A viscosidade da agua foi correlacionada por Collins (1987), com validade para pressGes até

14000psia:

Ll (0,9994 + 4,0295 107°P + 3,1062 107°P?2) (3.58)

Hw1

Os valores sdo calculados a partir da viscosidade a pressao atmosférica, também correlacionada por

Collins (1987):
Uwr = ATE (3.59)
A =109,574 — 8,40564S + 0,3133145% + 8,72213 107353

B =-1,12166 + 2,63951 10725 — 6,79461 107*5? — 5,47119 107°5% + 1,55586 107°5*
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Os valores sao dados em cP, e sdo confidveis para temperaturas 100°F < T < 400°F e para

salinidades (porcentagem massica de NaCl) S < 26%.
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3.3 Calculo do estado estacionario

Esta secdo detalha o esquema de cdlculo que sera usado para obter o estado estacionario.

Os dados de entrada sdo:

e Geometria dos condutos (didametro D, rugosidade ¢, inclinagdo 8)
e Massas especificas do gds, 6leo e agua na condicdo padrao

® GOR arazdo gas-6leo na condi¢do padrao

e  WOR arazdo dgua 6leo na condigdo padrao

e Q. vazdo volumétrica de dleo na condigao padrao

e Atemperatura aolongo de todo o riser, que é considerada constante

Serd usada uma nodalizagdo de passo constante ao longo do riser, segundo o esquema abaixo:

D,g A B
Py Qo0, WOR,
I : : : a : a N GOR, pyo,
Pipeline N N-1 i+1 i i-1 1 Poos Pwo

Fig. 7: Nodalizagao do riser

Partindo da vazao de éleo na condicao padrao Qyy, pode-se calcular a pressdao no topo do riser (né 1)

com a equacao (3.34).

Possuindo a pressdao P em um nd e sabendo a temperatura (que é dada) podemos calcular as
propriedades da mistura naquele né: p, po, Pw, Bg Bo Bw € Rs. A partir desses dados é possivel

resolver todas as varidveis para um dado né, como serd mostrado a seguir.

A vazdo volumétrica de dgua apds a valvula de choke na condi¢do padrao é relacionada com a vazdo
volumétrica de dleo pela equacdo (3.6). Conhecendo a massa especifica na condicdo padrdo
podemos determinar a vazdo madssica. Como ndo ha transferéncia de massa com a fase agua

podemos escrever que a vazao massica ao longo de todo o riser é constante.

My = QwpPw = My = (QOOWOR)‘DWO (3.60)

Usando (2.5) e (3.10) podemos escrever:




30

Q.,0oWORB,, (3.61)
w =T
Usando (2.5) e (3.9) temos:
. Q0B
o = "A ° (3.62)

A vazdo volumétrica de gas na condicdo padrdo é composta pelo gds que estava livre mais o gds que

estava em solugao, medidos na condi¢do padrao:

QgO = leO + QgsO (3.63)

Usando as equag0es (3.5), (3.8) e (3.11), e resolvendo para a vazdo de gas no riser, Qg, podemos

reescrever (3.63) como segue
Qg = Qo0(GOR — R,)B, (3.64)
Usando (2.5), temos

_ Q0o(GOR — R))B,

Jg 1 (3.65)

Usando (3.4) podemos achar a velocidade superficial total, j. Usando a correlagdo de drift de (2.18)

podemos achar a fra¢do de vazio.

a=—J29 (3.66)
Cd] + Ud
Os coeficientes sao tirados de Bendiksen (1984) e apresentados nas equacgdes (2.27) e (2.28).

Usando a hipdtese de que a fase liquida segue o modelo homogéneo, e usando as equacdes (3.1) e

(3.3) podemos escrever:

l1—a
a, = -
14+ (3.67)
Jo
ay=1—a—aqa, (3.68)

Conhecendo todas as velocidades superficiais e fracdes volumétricas é possivel utilizar a equacdo de
conservacdo da quantidade de movimento, (3.24), para calcular a pressdo do ponto seguinte. No
entanto, estamos integrando no sentido descendente do riser, o que modifica a equacdo (3.24) para

a versdo abaixo:
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P 4 _
5= +5TW + ppg sin@ (3.69)

A tensdo de cisalhamento t,, é dada pela equagdo (2.23) e a massa especifica e viscosidade médias

pelas equagdes (3.25) e (3.26).

A integracdo é feita por um esquema implicito, o que faz com que a equacao seja da forma:
4(Tp)iﬂ .
Py =P+ AST + g (Pm)i+18s(sin€) ;44

4(Tp)i+1
=P+ AST + 9 (Pm)iv1(Ziv1 — z)

(3.70)

Onde z; é a cota do ponto i. Torna-se necessdrio entdo um valor de partida para a pressao no ponto

i+1, e esse valor é tomado como igual a pressao do ponto i.

(3.71)
(Pi+1)iniciar = Pi

O estado inicial no ponto i+1 é entdo idéntico ao do ponto i. Dai pode-se usar (3.70) para calcular um
novo valor de pressdo. Este valor (P.q) € comparado ao valor anterior (P,,:) dentro de certa

precisao para confirmagao da convergéncia, como mostrado na eq. (3.72):

Pant - Pcalc

<e (3.72)
Pant

Se a diferenca entre os valores for maior que a precisdo €,, utiliza-se entdo uma subrelaxa¢do para

criar um novo valor de pressao:
Prove = APegic + (1 — D) Pyps (3.73)

Onde 4 é o fator de subrelaxacdo, que varia de 0 a 1. O processo é repetido até que se atinja

convergéncia segundo (3.72).
Resumindo em linhas gerais:

1. E possivel calcular a pressdo no topo do riser através do modelo de valvula de choke.
2. Sabendo a pressdao de um ponto, podem-se calcular todas as outras varidveis do ponto.
3. Sabendo o estado de um ponto, é possivel calcular a pressdo do ponto seguinte por um
esquema iterativo:
a. Como chute inicial, considera-se a pressdo em i+1 igual a pressdo em i.

b. Sabendo a pressao, calcula-se o estado do ponto i+1.
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c. Eentdo calculada uma nova pressdo, usando um esquema implicito. Esse valor é
comparado ao valor anterior, e se a diferenca for maior que o permitido para
decretar convergéncia, subrelaxa-se a pressdo e volta-se a b. isto é feito até haver

convergéncia.

Ao se chegar a base do riser, é possivel calcular o estado do pipeline. Por continuidade, podemos

escrever para as variaveis do pipeline:

Py =Py =Pi—y (3.74)
jg =jgb
Jo = Job (3.75)
Jw = Jwb

Para calcular a fragdo de vazio, pode-se usar um procedimento semelhante ao feito em Balifio

(2008), utilizando as equagdes (2.31) até (2.41), c.f. se¢do 2.2.2 deste relatorio.

Utilizando o modelo homogéneo para a fase liquida, podemos escrever

Ji=Jo * Jjw (3.76)
u=Jo_Jw (3.77)
aO aW

Jw
_ aOpO + aWpW — pO +]0 pW

= : 3.78
PL 7, +a, o (3.78)
Jo
o + 12
#:%%+%m:° Jo W (3.79)
! a, +ay, 1 +j_l
Jo

Usando as relagdes (2.33) e (2.34) o problema numérico se reduz a achar a fracdo de parede molhada
Y que é raiz da fun¢do definida na eq. (2.31). Sabendo que esta fungdo é crescente com 7 pode-se
utilizar um método de dicotomia. Pode-se entdo calcular a fragdo de vazio do pipeline, o, a partir da

relacdo (2.34).

1. Comeca-se com Ymin =0 € Vmax = 1.
2. Testa-se afuncdo (2.31) paray = (Y min + ¥ max)/2
a. Se oresultado for positivo (Y muito grande), Ymax= 7Y

b. Se o resultado for negativo (Y muito pequeno), Ymin=Y



3. Se (¥ max - Y min) for menor que a precisdo desejada, entdo a resposta é Y = (Y min + ¥ max)/2

4. Se (Y max - Y min) fOr maior que a precisao desejada, entdo volta-se para 2.

33
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3.4 Teste das rotinas programadas
3.4.1 Integracio das Equac¢des em Estado Estacionario

Para testar as rotinas programadas, foram rodados casos e seus resultados foram confrontados com
os de Balifio (2008), cujas rotinas implementam o mesmo modelo e apresentaram resultados
satisfatorios. A idéia é que se forem simulados os mesmos escoamentos sob as mesmas hipdteses
deve-se chegar aos mesmos resultados. Para tal, foram necessdrias algumas modificacbes das

rotinas, como explicado a seguir.

As simulagoes feitas em Balifio (2008) utilizam agua e ar, enquanto todo o modelo com vaporizagdo
deste TF se baseia na vazao de 6leo. Entdo, para as simulagdes o 6leo representou a agua, e a fase
agua foi tornada inexistente fazendo WOR = 0. Para fixar a vazdao de gas, foi fixada uma GOR
conveniente. As rotinas auxiliares que calculam as propriedades foram modificadas para tornar a
agua incompressivel e o gas ideal, assim como para devolverem os mesmos valores de viscosidades
utilizados. A Unica modificagdo no cédigo principal foi fixar a pressao logo antes da valvula igual a

pressao do separador em Balifio (2008).

As rotinas de estado estaciondrio para a parte do riser foram programadas independentes da
programacao do pipeline e portanto puderam ser testadas. Elas funcionam. Ha um desvio desprezivel
face as aproximagles feitas pelo modelo (da ordem de 0,1%) entre alguns valores, que
provavelmente se ddo por efeitos numéricos, ja que a légica de programacdo utilizada aqui foi

sensivelmente diferente da utilizada em Balifio (2008) e que o problema é altamente nao linear.
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As correlagGes foram testadas a partir dos exemplos do livro de McCain (1990). Essa fonte foi

escolhida por ser uma referéncia muito usada na engenharia do petrdleo. Os resultados estdo na

Tabela 2.
Nome da variavel (Unidade) Exemplo Dados Esperado Obtido  Erro (%)
GSG=0,818, 2100psig
(144,8bar rel.) e 220°F
Fator volume de formagdo do gas, Bg (-) 6.3 (104,4°C) 0,0077 0,0078 0,7
Viscosidade gds latm (cP) 6.10 200°F (93,3°C) e 1atm 0,0125 0,0124 -0,8
GSG=0,818, 2100psig
(144,8bar rel.) e 220°F
Viscosidade gas (cP) 6.11 (104,4°C) 0,0182 0,0183 0,5
GSG=0,786, 0SG=40,7°AP!I,
GOR = 768scf/STB (136,79)
Pressdo no ponto de bolha, Pb (psia) 11.1 e 220°F (104,4°C) 2685 2587,6 -3,6
Fator de Solubilidade, Rs (scf/STB) 11.2 Idem 11.1, P=2685psia 768 767,7 0,0
Fator de Solubilidade, Rs (scf/STB) 11.2 Idem 11.1, P=2414psia 676 676,2 0,0
Fator de Solubilidade, Rs (scf/STB) 11.2 Idem 11.1, P=2165psia 594 594,0 0,0
Fator de Solubilidade, Rs (scf/STB) 11.2 Idem 11.1, P=1915psia 513 513,3 0,1
Fator de Solubilidade, Rs (scf/STB) 11.2 Idem 11.1, P=1665psia 434 434,7 0,2
Fator de Solubilidade, Rs (scf/STB) 11.2 Idem 11.1, P=1415psia 358 358,5 0,1
Fator de Solubilidade, Rs (scf/STB) 11.2 Idem 11.1, P=1165psia 284 284,9 0,3
Fator de Solubilidade, Rs (scf/STB) 11.2 Idem 11.1, P=915psia 214 214,5 0,2
Fator de Solubilidade, Rs (scf/STB) 11.2 Idem 11.1, P=665psia 147 147,8 0,5
Fator de Solubilidade, Rs (scf/STB) 11.2 Idem 11.1, P=415psia 86 86,0 0,0
Fator de Solubilidade, Rs (scf/STB) 11.2 Idem 11.1, P=165psia 31 31,32 1,0
F. Vol. Form. dleo, Bo (res bbl/STB) 11.11 Idem 11.1, P=2685psia 1,469 1,511 2,9
F. Vol. Form. dleo, Bo (res bbl/STB) 11.11 Idem 11.1, P=2414psia 1,418 1,459 2,9
F. Vol. Form. dleo, Bo (res bbl/STB) 11.11 Idem 11.1, P=2165psia 1,372 1,413 3,0
F. Vol. Form. dleo, Bo (res bbl/STB) 11.11 Idem 11.1, P=1915psia 1,329 1,367 2,9
F. Vol. Form. dleo, Bo (res bbl/STB) 11.11 Idem 11.1, P=1665psia 1,287 1,324 2,9
F. Vol. Form. dleo, Bo (res bbl/STB) 11.11 Idem 11.1, P=1415psia 1,248 1,282 2,7
F. Vol. Form. dleo, Bo (res bbl/STB) 11.11 Idem 11.1, P=1165psia 1,211 1,242 2,5
F. Vol. Form. dleo, Bo (res bbl/STB) 11.11 Idem 11.1, P=915psia 1,176 1,204 2,3
F. Vol. Form. dleo, Bo (res bbl/STB) 11.11 Idem 11.1, P=665psia 1,144 1,168 2,1
F. Vol. Form. dleo, Bo (res bbl/STB) 11.11 Idem 11.1, P=415psia 1,116 1,136 1,8
F. Vol. Form. dleo, Bo (res bbl/STB) 11.11 Idem 11.1, P=165psia 1,091 1,108 1,5
GSG=0,786, 0SG=40,7°API,
GOR = 768 scf/STB (136,79)
e 220°F (104,4°C), Pb =
Dead oil viscosity (cP)** 11.18 2685psia 1,15 1,13 -1,4
Saturated black Qil Viscosity (cP) 11.18 Idem 11.18 0,36 0,35 -2,2
Qil Viscosity (cP) 11.19 Idem 11.18, P = 5015psia 0,46 0,45 -2,7
Fator volume de formacdo da agua, Bw 3161psig (218bar rel.) e
(-) 16.5  165°F (73,9°C) 1,022 1,0222 0,0
3161psig (218bar rel.) e
Viscosidade agua (cP) 16.11  165°F (73,9°C) 0,49 0,42 -15,3
Densidade do dleo (kg/m~3) * Idem 11.1, P=2685psia 646,35 631,04 -2,4
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Densidade do éleo (kg/m~*3) * Idem 11.1, P=2414psia 658,49 642,76 -2,4
Densidade do éleo (kg/m~*3) * Idem 11.1, P=2165psia 670,33 653,93 -2,4
Densidade do éleo (kg/m~*3) * Idem 11.1, P=1915psia 681,59 665,49 -2,4
Densidade do éleo (kg/m~*3) * Idem 11.1, P=1665psia 693,32 677,32 -2,3
Densidade do éleo (kg/m~*3) * Idem 11.1, P=1415psia 704,56 689,36 -2,2
Densidade do éleo (kg/m~*3) * Idem 11.1, P=1165psia 715,62 701,48 -2,0
Densidade do éleo (kg/m~*3) * Idem 11.1, P=915psia 726,73 713,56 -1,8
Densidade do éleo (kg/m~*3) * Idem 11.1, P=665psia 737,03 725,38 -1,6
Densidade do éleo (kg/m~*3) * Idem 11.1, P=415psia 746,17 736,65 -1,3
Densidade do éleo (kg/m~*3) * Idem 11.1, P=165psia 754,63 746,76 -1,0

* Utilizando os resultados dos exemplos 11.2 e 11.1

** A temperatura excedia a faixa de confianga da correlagdo ( 220°F > 175°F)

Tabela 2: Comparagdo das correlagGes para calculo das propriedades com exemplos de McCain (1990)

Conclui-se que os resultados batem satisfatoriamente. A viscosidade da dgua apresentou um desvio

um pouco maior, mas a correlagdo utilizada deu bons resultados em Paz & Balifio (2009). De

qualquer forma, os erros na viscosidade da agua tém um efeito pequeno, ja que este se da pelo fator

de atrito, eq. (2.24), calculado a partir do nimero de Reynolds, egs. (2.25) e (2.40).

Vale salientar que na simula¢do da viscosidade do éleo morto (Dead Oil Viscosity) a temperatura

excedia a faixa de confiabilidade da correlacdo e mesmo assim esta forneceu bons resultados. Isso

mostra certa robustez da correlagao.
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4 Validag¢ao das rotinas

Para a validacdao das rotinas de estado estaciondrio com transferéncia de massa seus resultados
foram comparados com os do software comercial OLGA® (www.sptgroup.com) rodando alguns casos
inspirados em dados de producdo da Petrobras. Também serdo comparadas tendéncias, como a

influéncia nos resultados devido a mudancas de GOR e vazao.
4.1 Problema-exemplo principal

A geometria do problema-exemplo é algo préoximo do que se encontra nas instalagdes de extragdo de
petréleo offshore. Ele deve apresentar regime estratificado no pipeline, uma das hipdteses
fundamentais do modelo, e também baixas vazdes dado que a intermiténcia severa ocorre mais
nessas condigdes. Como parametro para as vazoes, serd utilizada a curva de estabilidade de Balifio

(2008, p. 128), reproduzida abaixo:
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Fig. 8: Fronteiras de estabilidade para simulagdo com agua + ar (Balifio, 2008)

Da figura podem-se tirar dois valores de fluxo volumétrico significativos para a intermiténcia severa,
para o liquido e para o gas. Conhecendo a area da sec¢do ( 2,165 m? ), pode-se escrever:
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[, = 0,924
{f; m/s (4.1)

=2,771m/s

O caso simulado para construcao dessas fronteiras de estabilidade se afasta um pouco do que se
deseja simular aqui: ha apenas agua e ar sem transferéncia de massa entre as fases e o riser possui
apenas 9,886 m de altura. Mesmo assim, esses valores podem ser usados como referéncia para criar
um problema-exemplo que seja representativo do fendmeno de intermiténcia severa.

No entanto, o software OLGA ndo lida bem com vazbes tdo baixas. Seus resultados possuiam
mudangas do padrdo de escoamento ao longo do riser, levando a saltos nas propriedades. Os graficos
ficavam muito pouco aprecidveis e foi necessdrio simular um caso com velocidades um pouco
superiores.

O caso principal a ser simulado é descrito nas tabelas Tabela 3 a Tabela 5:

Variavel de entrada Valor |Unidade |Comentarios

Diametro do pipeline 4 |in

Comprimento do pipeline 1500 | m

Inclinagdo do pipeline 2|° Positiva para conduto descendente
Diametro do riser 4 |in

Comp. vertical do riser 1300 | m

Comp. horizontal do riser 845 |m

Comp. total do riser 1649 |m

Rugosidade interna 46 | um Pipeline e riser

Abertura valvula de choke 128 (1/64 "

Tabela 3: Geometria dos condutos do problema-exemplo principal

Variavel de entrada Valor |Unidade |Comentarios

Vazdo de gas 5|stm3/s

GOR 436 | [adm]

WOR 0,5 | [adm]

Densidade do dleo 36,59 | ° API

Densidade do gas 0,667 | [adm] Ar na cond. Padrao=1
Temperatura 333 [K

Salinidade da dgua 0| % w NacCl

Tabela 4: Condigdes do escoamento para problema-exemplo principal

Numero de nds do riser 1650
Precisao 10°®
Subrelaxacdo 0,5

Tabela 5: Parametros numéricos da simulagao

Seguem os graficos obtidos pela rotina em MatlLab e pelo software OLGA®.
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Fig. 9: Pressao pela rotina de MatLab, problema-exemplo principal
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Fig. 10: Pressdo pelo software OLGA, problema-exemplo principal
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Fig. 11: Fragdes volumétricas pela rotina de MatLab, problema-exemplo principal
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Fig. 12: Fragdes volumétricas pelo software OLGA, problema-exemplo principal
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Fig. 13: Velocidades superficiais pela rotina de MatLab, problema-exemplo principal
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Fig. 14: Velocidades superficiais pelo software OLGA, problema-exemplo principal
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Pode-se notar que ambos os programas seguem as mesmas tendéncias nos graficos de pressao,

fracdo de vazio e velocidade superficial.

A pressao no pipeline no modelo em MatLab aparece no grafico como constante pois sua queda nao
é de interesse para o modelo em questdo. Ela poderia ter sido modelada usando as equacgdes
diferenciais para a pressdo no pipeline para qualquer uma das fases, como exposto em Balifio (2008,
pp. 31-32, egs. 2.30 e 2.31).. A fracdo de vazio apresenta uma descontinuidade na base do riser

devido a transi¢do entre dois padr&es de escoamento impostos, estratificado para golfada (s/ug).

O software OLGA introduz quedas de pressdo e outras variagdes das propriedades no pipeline. Por
essa razao, a pressdo, fragcdao de vazio e velocidades superficiais da base do riser foram tomadas
como sendo aquelas do pipeline para os resultados do OLGA. Por isso a linha Pipeline* apresenta um
asterisco: trata-se dos valores para o pipeline no modelo de MatlLab e dos valores na base do riser

para o modelo de OLGA.

OLGA MatLab A (%)
Pipeline* 90 122 35,6
Pressdo [bar] Topo riser 12 18,7 55,8
DP riser 80 103,7 29,6
Pipeline* 0,69 0,707 2,5
Fragdo de vazio [] Base riser 0,69 0,528 23,5
Topo riser 0,95 0,781 17,8
Vel. sup. gés [m/s] Pipeline* 6,2 4,2 32,3
Topo riser 54 36,9 31,7
Vel. Sup. lig [m/s] | Base riser 2,36 2,45 3,8

Tabela 6: Comparacgao entre os resultados da rotina em MatLab com os do software OLGA

Percebem-se algumas diferencas entre os resultados, que devem ser analisadas.

Primeiramente a pressdo no topo do riser, pelo modelo de valvula de choke blocada, depende
exclusivamente das vazdes volumétricas, que sdo condi¢cbes de entrada do programa. Entdo
podemos concluir que o modelo de vélvula usado pelo software OLGA é diferente. Se o modelo fosse
0 mesmo, a pressdo seria a mesma e poder-se-ia analisar os outros pardmetros de forma mais
precisa. Isso pode ser conseguido curto-circuitando a funcdo da valvula no cddigo em Matlab e

colocando uma pressao de 12bar a montante da valvula. Temos entdo os seguintes resultados:
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OLGA MatlLab %
Pipeline* 90 121 34,4
Pressao [bar] Topo riser 12 12 0,0
DP riser 80 109,1 36,4
Pipeline* 0,69 0,708 2,6
Fragdo de vazio [] Base riser 0,69 0,531 23,0
Topo riser 0,95 0,799 15,9
Vel. sup. gés [m/s] Pipelin?* 6,2 4,3 30,6
Topo riser 54 58,4 8,1
Vel. Sup. lig [m/s] | Base riser 2,36 2,442 3,5

Tabela 7: Comparagdo entre os resultados da rotina em MatLab com os do software OLGA, mesma pressdo do topo do riser

Usando a mesma pressao no topo do riser, a mudanga mais significativa é o melhor casamento entre
a velocidade superficial do gas no topo do riser. Ainda se verificam diferencas na queda de pressao e
nas fragdes de vazio. Olhando a sec¢do 3.3 (Calculo do estado estacionario), vé-se que a queda de
pressao é funcdo da fragdo de vazio, e que esta é calculada a partir da correlagdo de drift. Para este
foi usado o modelo de Bendiksen (1984), que 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
formula para a queda de pressao ainda daria muitas diferencas. Uma solucdo simples para isso foi a
adicdo de uma linha de cédigo na fungdo que calcula a fracdo de vazio aumentando-a

“artificialmente” como de 0,12 na eq. (4.2).
a = adn'ft + 0,12 (42)

O intuito é poder separar os resultados da correlagdo de drift dos da integracdo da queda de pressdo

entre um noé e outro. Seguem os resultados:

OLGA MatlLab %
Pipeline* 90 95,3 5,9
Pressdo [bar] Topo riser 12 12 0,0
DP riser 80 83,3 4,1
Pipeline* 0,69 0,721 4,5
Fragdo devazio [] |Base riser 0,69 0,713 3,3
Topo riser 0,95 0,919 3,3
Vel. sup. gés [m/s] Pipe/in.e* 6,2 5,88 5,2
Topo riser 54 58,4 8,1
Vel. Sup. liq [m/s] | Base riser 2,36 2,38 0,8

Tabela 8: Comparagdo entre os resultados da rotina em MatLab com os do software OLGA, corregdo da fragdo de vazio
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“Ajustando” a fracdo de vazio ha um acerto muito maior entre os valores de todas as grandezas.
Pode-se concluir que as diferencas entre os resultados do modelo em MatLab e do software OLGA se

dao principalmente por:

o Diferente modelo de valvula de choke.

e Diferente lei de escorregamento que calcula as fragdes de vazio.
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4.2 Andlise paramétrica

Nesta parte, o problema-exemplo principal é mudado em algumas varidveis cruciais mantendo as
outras constantes para se ver a influéncia nos resultados. Para os resultados do software OLGA foram
novamente escolhidos os valores na base do riser como representativos do pipeline. Isto foi feito pois
neste programa ha variacao das propriedades do escoamento ao longo do pipeline, enquanto que na
rotina de MatlLab o pipeline é representado por um modelo de pardametros concentrados que toma
como valor de pressao a pressao na base do riser.
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4.2.1 Vazao

Diminuindo a vazao em 20%, tem-se os seguintes resultados:

Qg0=4stm3/s; Qo0 =0,009174 st m3/s ; Qw0 = 0,004587 st m3/s;
MatLab OLGA
Princ. | Vazéo -20% % | Princ.| Vazéo -20% %
Pipeline* 122 105|-13,9 90 76 |-15,6
Pressdo [bar] Topo riser | 18,7 15,2 (-18,7 12 10|-16,7
DP riser 103,7 89,9|-13,3 80 66 |-17,5
Pipeline* | 0,707 0,757 7,1 0,69 0,72 4,3
Fragdo de vazio [] Base riser | 0,528 0,569| 7,8| 0,69 0,72 4,3
Topo riser | 0,781 0,789| 1,0| 0,95 0,95| 0,0
Vel. sup. gas [m/s] Pipeline* 4,2 4,145| -1,3 6,2 6,2| 0,0
Topo riser | 36,9 36,74| -0,4 54 55 1,9
Vel. Sup. lig [m/s] Base riser| 2,45 1,92|-21,6| 2,36 1,83|-22,5

Tabela 9: Analise paramétrica, diminui¢do da vazdo

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 gds, 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 (ver a Fig. 20).

Aumentando a vazdo em 20%, tem-se os seguintes resultados:

Qg0=6stm3/s; Qo0=0,013761 st m3/s;; Qw0 = 0,006881 st m3/s;
MatLab OLGA
Princ. | Vazéo+20% | % |Princ.| Vazdo+20% | %
Pipeline* 122 139,6| 14,4 90 100(11,1
Pressdo [bar] Topo riser | 18,7 22,2 (18,7 12 15| 25,0
DP riser 103,7 117,4 13,2 80 85| 6,3
Pipeline* | 0,707 0,657 | -7,1| 0,69 0,67 | -2,9
Fragdo de vazio [] Base riser | 0,528 0,4882 | -7,5| 0,69 0,67 -2,9
Topo riser | 0,781 0,7717| -1,2| 0,95 0,94 -1,1
Vel. sup. gés [m/s] Pipeline* 4,2 4,23| 0,7 6,2 6,5| 4,8
Topo riser | 36,9 36,93| 0,1 54 55| 1,9
Vel. Sup. liq [m/s] Base riser| 2,45 3,00(22,4| 2,36 3(271

Tabela 10: Andlise paramétrica, aumento da vazao

Como na diminuicdo de vazao, percebe-se que ambos os modelos seguem as mesmas tendéncias.

Seguem as curvas da analise paramétrica da vazao.
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Fig. 15: Pressdo pela rotina de MatLab, vazdo 20% inferior
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Fig. 16: Pressdo pelo software OLGA, vazdo 20% inferior
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Fig. 17: Fragdes volumétricas pela rotina de MatLab, vazdo 20% inferior
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Fig. 18: Fracdes volumétricas pelo software OLGA, vazdo 20% inferior
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Fig. 19: Velocidades superficiais pela rotina de MatLab, vazdo 20% inferior
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Fig. 20: Velocidades superficiais pelo software OLGA, vazdo 20% inferior
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Fig. 21: Press3do pela rotina de MatlLab, vazao 20% superior
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Fig. 22: Pressdo pelo software OLGA, vazdo 20% superior

50



Fragdo de vazio do gés
Fragdo de vazio do dleo
Fragdo de vazio da dgua

. i i i i i i

u] A00 1000 1500 2000 2500 3000
Fosigdo no duto [m]
Fig. 23: Fragdes volumétricas pela rotina de MatLab, vazdo 20% superior
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Fig. 24: FracSes volumétricas pelo software OLGA, vazdo 20% superior

51



“elocidade superficial [m/fs]

oLGR

mis

el sup. do gas
| Vel sup. dodleo
— el sup. da dgua

I 1 1 1 I I
0 &00 1000 1500 2000 2500 3000

Posigéo no duto [m]
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Fig. 26: Velocidades superficiais pelo software OLGA, vazdo 20% superior
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4.2.2 GOR

Aumentando o GOR em 25% e mantendo a vazdo de gas constante (Qg0 = 5 st m3/s), tem-se os
seguintes resultados:

GOR 25% superior: GOR =545 Qo0 =0,009174 st m3/s; Qw0 = 0,004587 st m3/s ;
MatlLab OLGA
Princ. | GOR +25% % | Princ. | GOR +25% %

Pipeline* 122 114,3| -6,3 90 80| -11,1

Pressdo [bar] Topo riser | 18,7 17| -9,1 12 11| -8,3
DP riser 103,7 97,3| -6,2 80 69| -13,8

Pipeline* | 0,707 0,757 7,1| 0,69 0,76| 10,1

Fragdo de vazio [] Base riser | 0,528 0,594 | 12,5| 0,69 0,76| 10,1
Topo riser | 0,781 0,794 1,7| 0,95 09| 1,1

Vel. sup. gés [m/s] Pipeline* 4,2 4,8 14,3 6,2 7,5 21,0
Topo riser | 36,9 40,9| 10,8 54 60| 11,1

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

Tabela 11: Andlise paramétrica, aumento do GOR

Novamente, encontram-se as mesmas tendéncias: a diminuicdo dos niveis de pressdo e das
velocidades superficiais de liquido, o aumento das fra¢des de vazio do pipeline, base e topo do riser e

o aumento das velocidades superficiais do gas sdo compativeis nos dois modelos.

Seguem as curvas da andlise paramétrica do GOR.



Presséo [bara]

54

500 1000 1500 2000
Fosigdo no duto[m]

Fig. 27: Pressao pela rotina de MatLab, GOR 25% superior
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Fig. 28: Pressdo pelo software OLGA, GOR 25% superior
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Fig. 29: Fragdes volumétricas pela rotina de MatLab, GOR 25% superior
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Fig. 30 : Fragdes volumétricas pelo software OLGA, GOR 25% superior
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Fig. 31: Velocidades superficiais pela rotina de MatLab, GOR 25% superior
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Fig. 32: Velocidades superficiais pelo software OLGA, GOR 25% superior
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4.2.3 Diametro de Choke

Modificando o diametro de choke em 20%, tem-se os seguintes resultados:

Diminuicdo de 20% : Dcpoke = 2,4 " (153,6 “/64")

MatlLab OLGA
Princ. | Dcpoke -20% % | Princ. | Dchoke -20% %
Pipeline* 122 1254 2,8 90 95| 5,6
Pressdo [bar] Topo riser | 18,7 28| 49,7 12 20| 66,7
DP riser 103,7 97,4| -6,1 80 75| -6,3
Pipeline* | 0,707 0,705| -0,3| 0,69 0,68 -1,4
Fragdo de vazio [] Base riser | 0,528 0,521| -1,3| 0,69 0,68 -1,4
Topo riser | 0,781 0,755| -3,3| 0,95 0,93 -2,1
Vel. sup. gés [m/s] Pipeline* 4,2 41| -2,4 6,2 6| -32
Topo riser | 36,9 24,1 -34,7 54 34| -37,0
Vel. Sup. lig [m/s] Base riser| 2,45 246| 04| 2,36 244 34

Tabela 12: Andlise paramética, diminui¢do do didmetro de choke

Aumento de 20%: Devoke = 3,6 " (230,4 */64")

MatlLab OLGA
Princ. | Dcpoke +20% % | Princ. | Dcpoke +20% %
Pipeline* 122 121,4| -0,5 90 88| -2,2
Pressao [bar] Topo riser 18,7 13,5| -27,8 12 81-33,3
DP riser 103,7 107,8| 4,0 80 80| 0,0
Pipeline* | 0,707 0,708 0,1| 0,69 0,7 14
Fragdo de vazio [] Base riser | 0,528 0,53| 04| 0,69 0,7| 1,4
Topo riser | 0,781 0,795 1,8| 0,95 09| 1,1
Vel. sup. gas [m/s] Pipeline* 4,2 43| 24 6,2 6,5| 4,8
Topo riser 36,9 51,6 39,8 54 81| 50,0
Vel. Sup. lig [m/s] Base riser | 2,4496 2,4469| -0,1| 2,36 2,19| -7,2

Tabela 13: Andlise paramétrica, aumento do didametro de choke

Em ambos os casos as variagdes sdo compativeis entre os dois modelos e, como era de se esperar,
antagonicas entre o fechamento e a abertura da valvula. O software OLGA parece utilizar um modelo
de valvula mais sensivel, visto as altera¢Oes dos resultados foram quase sempre superiores aquelas

do MatLab.

Seguem as curvas da analise paramétrica do diametro de choke.



58

o)

2

8

&

I | I I I I
1] 500 1000 1500 2000 2800 3000
Posigdo no duto[m]
Fig. 33: Pressdo pela rotina de MatLab, D hore 20% inferior

=

oLGA
v PT [bara] (PIPELINE) "Pressure”

z

0 500 1,000 1,500 2,000 2,500 3,000
Pipeline length [m]

Fig. 34: Pressdo pelo software OLGA, Dcnore 20% inferior
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Fig. 36: Fragdes volumétricas pelo software OLGA, Dpoke 20% inferior
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Fig. 38 : Velocidades superficiais pelo software OLGA, D¢hoke 20% inferior
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Fig. 40 : Pressdo pelo software OLGA, Dpoke 20% superior
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Fig. 41: FragOes volumétricas pela rotina de MatLab, Do 20% superior
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Fig. 42: Fragdes volumétricas pelo software OLGA, Dpoke 20% superior
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Fig. 44: Velocidades superficiais pelo software OLGA, Dpoke 20% superior
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5 Conclusoes

Os resultados do modelo proposto neste trabalho de formatura e os do software comercial OLGA
seguem as mesmas tendéncias (ver capitulo 4, pag. 37). Houve algumas diferencas, que se explicam

pricipalmente por:

e Modelo de vélvula de choke diferente

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

Ha também a diferenga que o modelo em MatLab ndo levou em conta a perda de carga ao longo do
pipeline, ja que isto ndo tem tanta importancia na anaise da estabilidade do escoamento: em regime
permanente as propriedades de interesse do pipeline sdao aquelas da base do riser. O calculo dessa
gueda poderia ser feito a partir das equagdes diferenciais para a pressdo para qualquer uma das

fases, como exposto em Balifio (2008, pp. 31-32, egs. 2.30 e 2.31).

Na analise paramétrica (capitulo 4.2, pag. 45) houve boa concordancia entre as tendéncias dos dois
programas, o que mostra que a rotina de calculo proposta neste documento captura de forma similar

ao software OLGA a fisica do problema.

Pode-se concluir que a rotina criada é adequada para o cdlculo do escoamento permanente para

estudos de intermiténcia severa.
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