UFmG

UNIVERSIDADE FEDERAL DE MINAS GERAIS
ESCOLA DE ENGENHARIA
DEPARTAMENTO DE ENGENHARIA QUIMICA
PROGRAMA DE POS-GRADUACAO EM ENGENHARIA QUIMICA

SACHA MAXIMILIANO YUNO DE POMPEIN PESSOA

Modelagem Matematica do Escoamento de Polpa
nao-Newtoniana Bifasica em Tubulacoes de Longa
Distancia

DISSERTACAO DE MESTRADO

Volume Unico

Belo Horizonte
2017



SACHA MAXIMILIANO YUNO DE POMPEIN PESSOA

Modelagem Matematica do Escoamento de Polpa
nao-Newtoniana Bifasica em Tubulacoes de Longa
Distancia

Dissertacao de Mestrado apresentado ao
Programa de Po6s-Graduacao do Departa-
mento de Engenharia Quimica da Escola
de Engenharia da Universidade Federal de
Minas Gerais

Orientadora: Prof? Dr2 Maria das Mercés
Reis de Castro

Volume Unico

Belo Horizonte
2017



Dedico esse trabalho ao meu pai, que, mesmo sem entender uma palavra do
que se tratava, foi o maior incentivador para fosse desenvolvido e finalizado. Por muito
pouco ndo consequiu o ver completamente finalizado, mas, seja la onde estiver, saiba:
Eu finalizei.

Sei que sabe, mas, de qualquer forma, rerorco: Meu eterno amor, admiracao e
profunda gratidgo.



Agradecimentos

Aos meus Pais, pela oportunidade de Estar, ao Universo, pela oportunidade de
Ser, a minha Esposa Liese, pela oportunidade de Viver, e aos meus Amigos (que sabem
quem sao), pela oportunidade de Conviver, e aos meus orientadores, por Acreditar.



A grande vitdria ndo se da ao dominar, mas
sim a dominar-se.



Resumo

O dimensionamento de sistemas de transporte de fluidos, principalmente de
sistemas multiparticulados nao-newtonianos e de mais de uma fase, sdo de conheci-
mento pouco difundido, mesmo para empresas especializadas como de minera¢ao ou
de alimentos.

A proposta desta dissertagéo € elaborar um simulador geral para fluido bifasico
(s6lido-liquido), newtonianos ou n&o, capaz de calcular sistemas hidraulicos (com
foco em minerodutos) dentro de uma margem de erro aceitavel. Como prioridade de
resultados desses célculos estdo: perda de carga, deposi¢éo de solidos, e velocidades
de transicdo entre regimes homogéneo-heterogenéo e laminar-turbulento. Também sao
avaliados os comportamentos reolégico e hidraulico do escoamento bifasico.

Para os calculos, foram usados modelos da literatura para slug flow, e, em alguns
deles, feitas modificagdes, ajustes e complementagdes com o objetivo de aprimorar a
precisao e exatidao dos modelamentos existentes.

De forma a validar este estudo, foi realizada comparacéo estocastica dos resul-
tados simulados com dados experimentais e medi¢gdes de campo, em quantidade ra-
zoaveis para validagao confiavel.

Os resultados obtidos se mostraram coerentes e promissores para a adogao do
modelo como metodologia de predi¢cdo e dimensionamento de minerodutos

Palavras chave: Mineroduto, Fluidos Nao-newtoniano, Particulados, Hidraulica,
Simulador, Escoamento Multifasico



Abstract

The design of fluid transport systems, especially of non-Newtonian multiparticu-
late systems and of more than one phase, are not a widespread knowledge, even for
specialized companies such as mining or food industries.

The purpose of this dissertation is to elaborate a general simulator for biphasic
fluid (solid-liquid), Newtonian or not, capable of calculating hydraulic systems (focusing
on pipelines) within an acceptable margin of error. The priority results of these calcula-
tions are: expected pressure loss, solids deposition, and homogeneous-heterogenous
and laminar-turbulent transition velocities. Evaluations of rheological and hydraulic
behavior of the flow are also expected.

For the calculations, models found in the literature were used, and in some of
them, modifications, adjustments and complements were made in order to improve the
precision and accuracy of existing models.

In order to validate this study, was performed a statistical comparison of the
simulated results with experimental data and pipeline field measurements, in a reason-
able quantities for reliable validation.

The modeling has presented coherent and promising results to be used as
methodology for prediction and dimensioning of pipelines

Keywords: Pipeline, Non-Newtonian Fluids, Particulates, Hydraulics, Simulator,
Multiphase Flow
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1 Introducao

O transporte de liquidos a grandes distancias € estudado e usado pela soci-
edade ha milénios, devido a sua importancia em cidades, agricultura, agropecuaria,
saneamento, industrias, entre tantos outros usos. Nao se sabe ao certo a data do
primeiro sistema desse tipo, entretanto, um dos mais eficiente sistemas de transporte
da idade antiga sao os aquedutos Romanos. Algumas dessas constru¢des sdo datada
de antes de Cristo, como o Aqueduto Acqua Alsietina (TAYLOR, 1997), e outras, como o
Acque Virgo, que alimenta a Fontana di Trevi em Roma ha mais de dois milénios.

Apesar de relatos arqueoldgicos recentes sobre a existéncia de tubulagdes de
agua pressurizada com mais de 5000 anos de idade (NIAKAN, 2014), tem-se que
as primeiras constru¢des de dutos de longa distancia ocorreram no inicio do século
XIX, sendo principalmente usadas para transporte de 6leo e agua. Nessa mesma
época, também existiam tubulacdes curtas para transporte de polpas com minerais,
entretanto, ndo se considerava ainda a possibilidade desse transporte por grandes
distancias (WASP et al., 1977).

O primeiro caso registrado de um grande projeto de engenharia envolvendo
transporte de sdlidos por liquidos foi a dragagem do Canal de Suez (Egito) nos anos
de 1860. A partir dos anos de 1900 iniciaram-se estudos do escoamento de polpa
mineral, principalmente na Europa e nos Estados Unidos, que consideravam multiplos
didmetros de tubulacao e diferentes tipos de minerais para transporte, como calcario e
carvao principalmente (ABULNAGA, 2002).

Em 1957, iniciava-se a operacao do primeiro mineroduto de polpa mineral: o
Consolidation, em Ohio, EUA. Esse duto possuia 108 milhas de uma tubulagao de
aco com 10 polegadas de diametro, tendo a capacidade nominal de transporte de 1,3
milhdées de toneladas de carvao por ano (base seca). O primeiro mineroduto de con-
centrado de minério de ferro de que se tem registro foi o Savage River, na Tasmania,
Australia. Esse projeto tinha um comprimento de 53 milhas e um didmetro de aproxima-
damente 9 polegadas, com capacidade de transporte 2,25 milhdes de toneladas de
minério por ano (base seca) (ABULNAGA, 2002; WASP et al., 1977)

A partir do sucesso desses projetos, muitos outros minerodutos comegaram
a ser desenvolvidos para os mais diversos minerais e em varias partes do mundo,
conforme indicado na Figura 1.
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Figura 1 — Exemplos de Minerodutos construidos de 1957 a 1999 (ABULNAGA, 2002)

Solidos
Diametro da  “°mMPrimento transportados, | 40
o tubulagéo Milhdes de .
Local e/ou nome tubulagao, toneladas Inicio de
Minério do mineroduto . Polegadas Milha  km  yrtas/ane  CPEracéo
Carvao Consolidation, EUA 10 108 175 13 1957
Black Mesa 18 273 440 4.8 1970
ETSI 38 1036 1675 25 1979
ALTON 24 180 112 10 1981
Belonovo—Novosibirsk, Sibéria, 158 256 34 1985
Rissia
Concentrado Savage River 9 53 86 225 1967
;‘E‘*N’;"”B”“ de  Waipipi (Iron Sands) 812 6 9.7 1.0 1971
Pena, Colorado 8 28 45 1.8 1974
Las Truchas, México 10 16 27 15 1976
Sierra Grande, Argentina 8 20 32 2.1 1976
Samarco, Brasil 20 244 395 12 1977
Chongin, Coréia do Norte ? 61 98 4.5 1975
New Zealand Sands, NZ 12 5 8
Jian Shan, China 10 62 100
La Parla-Hercules, México 8/14  52/182  85/295 45 1982
Minério de cobre Los Bronces 24 35 56
Concentrado de Bougainville, PNG 6 20 32 1.0 1972
Minério de cobre West Irian, Indonésia 4 69 111 03 1972
Pinto Valley 4 11 17 04 1974
OK Tedi, Papua Nova Guiné 6 96 155 1987
Escondida, Chile (Gravidade) 9 102 165 ? 1994
Collahausi, Chile 7 125 203 1.0 1999
Freeport, Indonésia 5 71 115
Batu Hijau, Indonésia 6 11 18 1999
Alumbrera, Indonésia 6 194 314 08 1998
mz':g ‘{‘fe Bougainville, Papua NG 34 31 50
cobre Southern Peru Copper (Gravidade) 150 1972
Calcario Rugby 10 57 02 1.7 1964
Calaveras 7 17 27 1.5 1971
Michigan Limestone Tailings 20 1.2 2
Concentrado de  Chevron, Vernal, Wyoming 10 94 152 13-2.5 1986
TENGD de Simplot 8 89 145
fosfato P
Wenglu 8 28 45
Dragagem Dallas White Rock Lake, EUA 24 33 21 11,000 gpm 1998

A partir da década de 70, os avangcos nessa area se intensificaram, e hoje,
devido ao desenvolvimento tecnol6gico e necessidades de producao cada vez maiores,
€ possivel transportar materiais com altas concentra¢des (acima de 70% em peso de
solidos para minério de ferro), além do transporte de materiais antes desconsiderados
(como caulim, bauxita, rejeitos, entre outros) (WASP et al., 1977; ABULNAGA, 2002).
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Inimeros resultados e solucdes de problemas foram alcancados nessa area,
e muitas dessas informacdes sao fragmentadas e conflitantes, portanto surgiu uma
necessidade natural na industria de um estudo que contemple o fundamental dessas
producdes para um uso pratico.

Sendo assim, esse trabalho tem o objetivo de simular o sistema de transporte
de escoamentos de polpas bifasicas principalmente em dutos de longa distancia, consi-
derando possiveis necessidades da industria, com base em uma revisao abrangente
da literatura.
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2 Objetivo

Este trabalho tem como foco a modelagem matematica e simulacao exclusiva-
mente estatica de dutos de longa distancia para polpas minerais, avaliando parametros
como: velocidade de deposicao de sélidos, comportamento reologico, fator de atrito,
regime de escoamento, perda de carga, dentre outros. Para essa andlise, diversos mo-
delos presentes na literatura foram avaliados e comparados com dados experimentais
e de medicao de campo.
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3 Fundamentos de Escoamento em Tubulacoes

Na natureza nada se cria, nada se perde, tudo se transforma.
ANTOINE LAVOISIER

A mecanica dos fluidos moderna é baseada no conceito do volume de controle. A
quantidade de movimento e a energia precisam ser conservadas quando uma particula
entra e sai deste volume (ABULNAGA, 2002).

Apesar de tanto a massa quanto a energia serem, de modo geral, conservadas,
aspectos envolvendo a forca e atrito fazem com que energia seja dissipada dentro do
volume de controle, transferindo energia para a energia interna do mesmo. Esse fené-
meno é normalmente conhecido como um fator de perdas intrinseco ao escoamento.

A equacao 3.1 em sequéncia é conhecida como a equacao de Bernoulli, consi-
derando a perda de carga identificada pelo termo hy.

P, P
(229+?2+§2):(219+?1+§1)+hf (3.1)

Sendo:

z, = Elevacéo inicial (L)

z, = Elevacao final (L)

g = Aceleragao da Gravidade (LT—2)

u; = Velocidade do escoamento inicial (LT~!)
U, = Velocidade do escoamento final (LT—1)
P, = Presséo inicial (ML~1T—2)

P, = Presséo final (ML='T—2)

o = Densidade do fluido (ML~?)

h,;= Perda de carga (L)

Essa modelagem proposta por Bernoulli descreve o comportamento do fluido
com base na conservagao de massa e energia (potencial e cinética), entretanto nao é
capaz de avaliar nem prever aspectos relativos a perda de carga, regime de escoamento
ou qualquer trabalho realizado no volume de controle.

3.1 Tensao e Deformacao

Para modelar o escoamento considera-se que existem dois tipos de forcas
presentes: forcas de campo, como a da gravidade, e de superficie/contato que surgem
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como o movimento relativo do fluido em relagdo ao seu entorno (HOLLAND, 1995). Den-
tre as forgas de superficie que atuam no volume de controle, a tenséo de cisalhamento,
definida através da forca de cisalhamento, deve ser destacada. Sua representacao
fisica € mostrada na Figura 2:

Figura 2 — Cisalhamento de liquido entre placas paralelas (HOLLAND, 1995)

A
|
1
|
i-_
=
A

T = % (3.2)

Sendo:

T = Tensdo de cisalhamento (ML~'T2)

F. = Forga de cisalhamento (MLT—2)

A = Area da atuacao da forca cisalhante (L2)

A Figura 2 indica um solido compreendido entre duas placas horizontais, sendo a
placa inferior fixa e a superior em movimento devido a uma forga F aplicada. O material
compreendido entre as placas é deformado horizontalmente até que as forgas de
resisténcia internas entrem em equilibrio com a forca aplicada, ou seja, ocorra uma forgca
de resisténcia de modulo igual e de direcao contraria a resultante na placa (HOLLAND,
1995).

A deformacéao horizontal é proporcional a distdncia entre as placas, conforme
Equacéao 3.3 em sequéncia:

S

Sendo:

v = Deformacéo (LL™!)

s = Distancia de deslocamento (L)
h = Espessura do sélido (L)

Foi determinado experimentalmente que a maioria dos sélidos exibem uma sim-
ples relacao de proporcionalidade entre a tenséo de cisalhamento e a deformagéao (HOL-
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LAND, 1995), demonstrado pela Equacéo 3.4:

=Gy (3.4)

Sendo:
G = Mddulo de cisalhamento (ML~!T—2)

A relacao de proporcionalidade é transformada em uma igualdade a partir da
adicdo de uma constante, o médulo de cisalhamento. Essa constante é especifica de
cada material, sendo maior para materiais mais rigidos (metais em geral) e menor para
s6lidos maleaveis (borracha e alguns polimeros) (PERRY; GREEN, 2008).

3.2 Escoamento de Fluidos Newtonianos

Liquidos e gases, mesmo sem ter uma forma definida, se deformam indefinida-
mente na presenca de uma forga cisalhante constante, entretanto o equacionamento
e as consideracdes para liquidos nao podem ser feitas da mesma forma explicitada
anteriormente. Para fluidos, a tensdo de cisalhamento independe da magnitude da
deformagdo, mas sim da taxa de deformacédo, de acordo com as Equagdes 3.5 e
3.6 (HOLLAND, 1995):

_ 4y _
T=p = (3.5)
_dy d (dx\ @
T T dt (@) " dy (36)

Sendo:

v, = Taxa de deformacéo ou taxa de cisalhamento (T~1)
t = Tempo (T)

u = Viscosidade Dinamica do fluido (ML~'T~?)

x = Eixo horizontal do escoamento (L)

y = Eixo vertical do escoamento (L)

u = Velocidade horizontal do escoamento (LT—!)

A equacao 3.5 define o fluido denominado Newtoniano, que tem como proprie-
dade intrinseca a rela¢do de proporcionalidade pela constante u, conhecida como o
coeficiente de viscosidade dindmica, ou simplesmente viscosidade do fluido (HOLLAND,
1995).
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Em um escoamento em regime permanente, o somatério das forcas vetoriais atu-
antes no fluido devem ser zero, portando, para um volume de controle entre placas
descrito anteriormente, a magnitude do t deve ser igual para todos os valores de vy,
formando um perfil de velocidade linear, demonstrado pela Figura 3 (HOLLAND, op.
cit.).

Figura 3 — Perfil de velocidade entre placas - placa superior em movimento (HOLLAND, 1995)

y

\‘\-. .
Placa Superior

Ja em tubulacées em que forca motriz do escoamento é uma diferenca de
pressao imposta, o perfil de velocidade em regime permanente tende para um perfil
curvo, e portanto t varia ao longo do eixo vertical y. Esse modificagéo é causada pelo
efeito de bordas, visto que toda a superficie de contato com o fluido se encontra estética
em relacdo ao seu movimento. As Figuras 4 e 5 indicam esse fenémeno (HOLLAND,
op. cit.).
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Figura 4 — Perfil de velocidade entre placas - Escoamento por diferenca de pressao (HOLLAND,
1995)

/A

Figura 5 — Escoamento em dutos por diferenca de pressdo (WASP et al., 1977)

Tw
Tw 2

3.2.1 Perda de Carga em Tubulacdes

A perda de carga é definida como a queda de pressao do sistema (volume
de controle) causada pela friccdo do escoamento nas paredes e pelas resisténcias
viscosas internas do fluido. Esse fendmeno esta intimamente ligado com a tenséo de
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cisalhamento desenvolvida durante o transporte. As Equacgdes 3.7 e 3.8 mostram essas
relacdes (WASP et al., 1977).

Twl L Tw 9 LpU?
_ Pt = 7
AP =4 4[)(2pU2)2pU’ JE (3.7)
f=oTw (3.8)

pU?
Sendo:
T, = Tensdo de Cisalhamento na parede (ML~1T—2)
L = Comprimento da tubulacao (L)
D = Didmetro interno da tubulacao (L)
AP = Perda de carga (ML~1T—2)
o = Densidade do fluido (ML~?)
U = Velocidade média do escoamento (LT~!)
f = Fator de Atrito (Fanning) (-)

Conforme indicado na equagéao 3.7, a perda de carga é funcado do comprimento
da tubulacao, velocidade, densidade do fluido, inverso do diametro da tubulagao, e do fa-
tor de atrito (Equacao 3.8). Esse ultimo viabiliza a determinacao e predicao de perda
de cargas em escoamentos viscosos, entretanto sua determinacéo néo é trivial visto
que este é também funcao de outras propriedades do fluido e da geometria (WASP et
al., op. cit.).

Hager (em 1839) e Poiseville (em 1840) demonstraram que, sob certas con-
dicoes, o atrito € uma funcéao linear da velocidade do escoamento. Em 1858, Darcy
demonstrou que sob outras condi¢des o atrito €, de fato, proporcional ao quadrado da
velocidade média do escoamento. Em 1883, Reynolds havia demonstrado que tanto
Poiseville e Darcy estavam corretos, visto que a mecanica de escoamentos de cada
trabalho eram fundamentalmente diferentes, sendo uma para velocidades muito baixas
(Poiseville), e outro para altas velocidades (Darcy).

Através de analise adimensional, Reynolds demonstrou que, sob certas condi-
cOes fixas, a transicao a partir de um fluxo laminar de Poiseville a um fluxo turbulento
de Darcy foi baseada na razao entre as forcas de inércia e as forcas viscosas. Em
sua homenagem, tal relacéo é agora chamada de numero de Reynolds (ABULNAGA,
2002):

F
Re= 11 _pUD
E, !
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Sendo:
u = Viscosidade Dinamica do fluido (ML™'T1)
F; e F, = Forcas Inerciais e Forgas Viscosas, respectivamente (MLT~2).

Para escoamentos laminares a relagdo da perda de carga € inversamente
proporcional a velocidade, e para fluxo turbulento a relagdo passa a ser diretamente
proporcional ao quadrado da velocidade (WASP et al., 1977, passim).

3.2.2 Fator de Atrito para Escoamento Laminar

Conforme descrito por Hagen-Poiseville, 0 escoamento laminar tem uma perda
de carga diretamente proporcional a velocidade média do escoamento. No escoamento
permanente laminar as forcas viscosas sao dominantes, e o fluxo se da em camadas
com velocidades definidas, conforme indicado na Figura 6 (HOLLAND, 1995, passim).

Figura 6 — Perfil de velocidade de um escoamento laminar (HOLLAND, 1995)

— T —
S _
.
r b oo o= o= : \“‘\.
u
- f— . e ———— . e —
X
_'_ - __..I- —
b = o2 = = J _,.-r"""-"
.."rr"..r-
P——
— _.-.-..._.__ - -

No escoamento laminar, as imperfeicdes e rugosidades da superficie do escoa-
mento nao sdo significativas, visto que os efeitos viscosos amortecem as instabilidades
provocadas pelas imperfeicdes e rugosidade, de forma que no escoamento laminar
esses efeitos de compensam. Em funcgao disso, o fator de atrito para tubos lisos e
tubos rugosos em escoamento laminar tem diferenga negligenciavel (WASP et al., 1977,
HOLLAND, 1995).

A equacao que melhor representa o escoamento laminar para fluidos newtonia-
nos € a de Hagen-Poiseville, indicada em sequéncia (ABULNAGA, 2002):

AP 32uU

=== (3.10)
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Aplicando a Equacao 3.7 na Equacgao 3.10 temos que:

AP 32uU Tw
- ‘D B.1)

= — 12
b= S0 (3.12)
~ u8U
T =5 (3.13)
Substituindo a equacao 3.13 na equacao 3.8 temos:
~ u8U pU? _ 16p 16
= D/2 ~ pUD  Re (3.14)

Para escoamentos exclusivamente laminares, o perfil de velocidade pode ser des-
crito pela equacéao (PEKER; HELVACI, 2008):

o Tw R2 2 pr2 R2 2

Sendo:
u = Velocidade horizontal na posigao “r’ (ML—2)
R = Raio interno total da tubulacéao (L)

r = Raio interno relativo da tubulacdo (L)

3.2.3 Fator de Atrito para Escoamento Transitério e Turbulento

No escoamento turbulento, as for¢as viscosas sao muito inferiores as forgcas de
inércia, portanto o escoamento é dominado por movimentos ndo coordenados de multi-
plas correntes em todas as dire¢des. Essa turbuléncia causa um atrito significativo e faz
com que seja diretamente proporcional ao quadrado da velocidade média (ABULNAGA,
2002).

Diferentemente do escoamento laminar, as rugosidades e imperfei¢cdes da tubu-
lacdo influenciam na perda de carga do fluido, j& que os multiplos fluxos eventualmente
passam pelas paredes em velocidades significativas, e perdem energia nessas irregu-
laridades

Existe muita discordancia sobre quando comeca o escoamento turbulento e
quando termina o laminar, principalmente por uma questdo de definicdo clara de
como cada um deles comeca a se manifestar ou deixa de fazé-lo. Visto isso, deve ser
considerada uma regido transitéria, onde nao se manifesta nem o regime laminar nem
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o turbulento, e essa regiao fica compreendida, seja qualquer rugosidade, aproxima-
damente entre 2000 < Re < 4000, como é possivel perceber no diagrama de Moody
(1944). As trés regides dos regimes de escoamento (laminar, transitério e turnbulento)
s&o indicados na figura 7.

Figura 7 — Exemplo de visualizacao dos tipos de escoamento

Fluxo
Laminar

Fluxo
Transitorio

Fluxo
Turbulento

As principais equacgdes para calculo do fator de atrito turbulento sdo empiricas,
e a sua determinacao € normalmente a partir de equacionamentos implicitos, como a
equacao de Coolebrook (1939) apud Wasp et al. (1977):

1 1,256 €
=g (2204 2 (3.16)

Outras equagodes foram também desenvolvidas, retirando a relagcao implicita do
fator de atrito, como as equacgdes de Swamee-Jain e Halland (HOLLAND, 1995):

0,0625
f= ’ (3.17)
(100 (38 + 575))
%z—&ﬁlog(%—j—l— (3;D)1711) (3.18)
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Para escoamento na regido transitéria, Wasp et al. (1977) recomendam utilizar
a equacao de Nukuradse:

0,0553

Churchill (1977) apud Abulnaga (2002) também propés uma equacao completa
para fluidos newtonianos, visto que considera escoamento laminar e turbulento, além
de poder ser usada para tubos lisos e rugosos.

f _ 2[(%)12+ (A+B)—1,5]1/12 (320)

A= { —2,457In Ké)o’g 1o, 276/0]]16

16
B = 37530
o Re

Sendo:
Re = Numero de Reynolds (-)
D = Didmetro interno da tubulacao (L)

€ = Rugosidade da tubulacéo (L)

3.3 Velocidade de Cisalhamento e Camada Limite

A velocidade de cisalhamento (ou Shear Velocity em inglés) é um parametro
proposto por Prandtl que pode se usado para a teoria e andlise de escoamentos
turbulentos em tubos (WASP et al., 1977). Apesar de considerado como uma velocidade,
esse conceito ndo possui uma representacao fisica direta.

U*:\/EzU\/z (3.21)
p 2

A partir dessa nova analise, Prandtl também propds o Pardmetro de Elevagdo
Adimensional e Velocidade Adimensional (ABULNAGA, 2002; PEKER; HELVACI, 2008).

yt=—7 (3.22)

Ut =— (3.23)

Sendo:

Ut = Velocidade Adimensional (-)
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y* = Elevagao Adimensional (-)
U* = Velocidade de Cisalhamento (LT—2)
v = Viscosidade cinematica do fluido (L2T—1)

A partir desse equacionamento e da definicdo desses novas medidas, foram
definidas as seguintes equacgdes para determinacédo da distribuicdo de velocidade
em tubos para escoamento laminar, transitério (também conhecida como camada de
amortecimento) e turbulento, respectivamente (PEKER; HELVACI, 2008):

y* se y™ menor que 5,0 (subcamada viscosa)
U =1<5,0in(yt) — 3,05 se y* entre 5,0 e 30 (camada de amortecimento)

2,5In(y™) 4+ 5,5 se y™ maior que 30 (camada limite turbulenta)
(3.24)

Para escoamentos turbulentos observou-se que, independente da velocidade
ou do numero de Reynolds, existem sempre efeitos de borda que reduzem a velo-
cidade do escoamento proximos a parede, ja que nessa regidao as forcas viscosas,
juntamente com a tenséo de cisalhamento e rugosidade, conseguem manter a coesao
das particulas a ponto de, em alguns casos, 0 escoamento ser laminar. Fora dessa
regido, o fluido se comporta como se nao sofresse qualquer atrito relativo a bordas ou
paredes (ABULNAGA, 2002).

Essa camada é conhecida como Camada Limite, e sua espessura com escoa-
mento laminar pode ser determinada pela equagdo em sequéncia:

i

= AR (3.25)

Prandtl observou que essa camada é subdividida em subcamadas, sendo uma

inicial laminar (proxima a parede), uma camada intermedidria e uma turbulenta. A de-

terminacédo de onde sao subdivididas € determinada a partir da Elevagdo Adimensional

y*. Avaliou-se, que para y* < 5,0, a camada é laminar, para 5,0 < y* < 30,0, a camada

e intermediaria, e para 30,0 < y* < 50,0, a camada é turbulenta. Para valores acima

de y* > 50, considera-se que a camada limite ndo mais existe, e que o escoamento é
totalmente turbulento (ABULNAGA, 2002).
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Figura 8 — Camada limite do escoamento sobre uma placa fixa (ABULNAGA, 2002)
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suposigdes é bem coerente com o observado experimentalmente (ver Figura 9)'.
Figura 9 — Relacao entre velocidade Adimensional e Parametro de Elevagdao Adimensional com
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Como é possivel notar, existem divergéncias de alguns autores quanto aos va-
lores de y* relativos ao inicio e fim da camada limite e da camada intermediaria,
entretanto, mesmo com essas diferencas, o resultado calculado por qualquer uma das

resultados experimentais (WASP et al., 1977)
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A equagéo indicada na figura 9 é numericamente equivalente a equacao 3.24.
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Para escoamentos exclusivamente turbulentos, K&rméan (1948) define o perfil de
velocidade pela equacéo:

u=—In— (3.26)

Sendo:
» = Constante de Von Karman (-)

A constante de Von Karméan é dada, conforme interpretacdo de dados empiricos,
pelo valor numérico de »z = 0,4 (WASP et al., 1977).
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4 Fundamentos de Suspensao de Sélidos em Liquidos

O escoamento de liquidos puros ao longo de tubulagdes possui relagdes normal-
mente triviais, uma vez que estas se baseiam normalmente em escoamento newtoniano.
A adicao de sdlidos (escoamento de polpa) modifica essa condicdo basica para es-
coamentos ndo-newtonianos, ou seja, escoamentos pouco intuitivos (WASP et al.,
1977).

Para compreender esse tipo de escoamento € necessario entender como se
comportam as particulas quando transportadas, e quais efeitos elas causam no pro-
cesso de carreamento por um liquido®.

4.1 Densidade e Concentracao de solidos

As principais caracteristica de um escoamento com mistura de solidos e liquidos
sdo a densidade e a concentracao relativa de sélidos, pois muitas das correlacdes
envolvem diretamente essa caracteristica basica. Esses atributos podem ser obtidos a
partir das equagdes em sequéncia (WASP et al., 1977):

100
P = G | 100-Cq
ot

4.1)

pCly
Ps

C, = (4.2)

Outra importante propriedade é a fracao volumétrica de sélidos, definida por:

o, = (4.3)

Sendo:
&, = Fracdo volumétrica de sélidos (-)
C, = Concentracao volumétrica de solidos (-)

C., = Concentragcdo em massa de sélidos (-)

4.2 Coeficiente de Arraste e Velocidade Terminal

O principio de Arquimedes afirma que a forca de empuxo desenvolvido por
um objeto estatico num fluido € igual ao peso do liquido de volume equivalente ocu-

' Apartir deste capitulo sera utilizada a palavra fluido exclusivamente para liquidos, visto que muitas
das suposicoes e relacdes que serdo mostradas ndo podem ser consideradas para gases.



Capitulo 4. Fundamentos de Suspenséao de Solidos em Liquidos 40

pado pelo objeto. Quando a densidade do objeto € menor do que a densidade do
liquido, o objeto flutua, e na situagéo inversa, ele afunda.

Para uma esfera imersa num fluido, a forca de flutuacao é calculada a partir do
peso do liquido que a particula desloca (ABULNAGA, 2002):

F, = (%) dypig (4.4)

Caso a forca de empuxo seja maior que o peso a esfera flutua, caso contrario a
esfera afunda. Sendo assim, para 0os casos em que 0 empuxo € menor que o peso da
esfera, acorre uma forca resultante para baixo, que puxa a particula com uma certa
aceleracao.

E de senso comum que, independente da particula ou da forca aplicada, sem-
pre se ha velocidade terminal de descida, ja que as forcas de resisténcia do liquido
eventualmente se igualam ao peso do corpo imerso.

Para o calculo dessa velocidade é necessario conceituar o Coeficiente de
Arraste, que representa um coeficiente no qual se avalia o equilibrio de forcas (ABUL-
NAGA, op. cit.):

AASC(DIOZUYt2

Fs:E+Fe:Fe+ 9

(4.5)

Portanto o coeficiente pode ser definido, para esferas, como (ABULNAGA, op.
cit.):

A(ps — p1)gd
Cp=—>—2=2F 4.6
P 3pU? (4.6)
Turton e Levenspiel (1986) desenvolveram uma equacao empirica para determi-
nagao do coeficiente de arraste, valida para esferas de todos os didmetros, indicada na
Equacéo 4.7:

24
Cp = —=—(140,173Rey®’
D Rep( + ) 6p )

0,413
141,163 x 104Re, %

(4.7)

Para essa relacao é usado o numero de Reynolds da particula, definido pela
Equacao 4.8 (WASP et al., 1977, passim):

Re, = % (4.8)

Sendo:
F. = Forca peso da esfera (MLT~2).
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F, = Forga da resisténcia do liquido ao deslocamento do sélido (MLT2).
F.= Forca de Empuxo (MLT—2).

A, = Area externa do sélido (L2)

U,= Velocidade terminal da particula (LT-!)

Cp = Coeficiente de arraste (-)

d, = Diametro da particula (L)

Re, = Numero de Reynolds da particula (-)

Na Figura 10, é possivel confirmar a relagao indicada com seus resultados
experimentais, indicando uma boa aproximacao.

Figura 10 — Dados experimentais para coeficientes de arraste de esferas em funcao do nimero
de Reynolds (TURTON; LEVENSPIEL, 1986)
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Para essa equacéo de cinco constantes € preciso uma resolugao matematica
ndo trivial e implicita. Devido a esse complicador, outras equacdes explicitas foram de-
terminadas para facilitar calculos, muito embora tenham limitado intervalo de aplicagéo:

A equagéo de Stokes, limitada em Re,, < 0,1 e particulas com d,, < 0,2mm (WASP
et al., 1977).

(ps — p1)gdz,

U, =
' 18pip
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A equacao de Grovier e Azizi (1972) apud Abulnaga (2002), limitada em 1 <
Re, < 1000.

(ps —p)g "™ dp™®
el 2( P (ul 9o (410

A equacéo de Herbrich (1991) apud Abulnaga (2002), (conhecida com Newton'’s

Law), limitada em Re, > 800.
Ut:5,45,/dp<ﬁ> (4.11)

g = Aceleracdo da gravidade (LT2)

Sendo:

O resultado da equacéao 4.11 pode ser avaliado diretamente pelo grafico do
coeficiente de arraste, visto que para o Re, > 800 o C,~0,4(ver Figura 10).

4.3 Correcoes para Velocidade Terminal

Outras consideracdes importantes foram feitas para correcéo da velocidade
terminal em funcéo do formato da tubulagao. A presencga de um recipiente de paredes
cilindricas tende a intensificar a interacao entre as particulas. Brown et al. (1950)
recomendam multiplicar a velocidade terminal por um fator de correcédo da parede F,,,
indicada na Equacao 4.12 (ABULNAGA, 2002).

1—(d,/D)**  Para fluxo Laminar
F, = (4.12)
1—(d,/D)"® Para fluxo Turbulento

Outra relacao importante para corrigir a velocidade terminal foi proposta por Tho-
mas (1963) apud Abulnaga (2002). Ele propés uma equacao empirica em funcao
da concentracdo da polpa, porque foi observado que a concentragédo volumétrica de
sélidos na polpa afeta diretamente a velocidade de sedimentacdo. Sua proposta é
indicada pela equacéao 4.13.

2,303l0g(Use/Uy) = —5, 90, (4.13)

A equacéao de Thomas esta limitada para U,./U,, entre 0,08 e 1,0, e tem repre-
sentacao gréfica indicada na Figura 11.
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Figura 11 — Representacao grafica da equacao de Thomas (ABULNAGA, 2002)
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Sendo:

®, = Concentracao Volumétrica de solidos (-)

U,.= Velocidade terminal corrigida da particula (LT~1)

Uo= Velocidade terminal da particula para baixas concentragdes (LT—!)

Outras possiveis correcoes para a velocidade terminal sao relativas ao formato
da particula, com seu fator definido por Albertson (1953) apud Wasp et al. (1977),
indicada pela equagéo 4.14.

(4.14)

Sk
S

Sendo:

a = O mais longo de trés eixos mutuamente perpendiculares (L)
b = O terceiro eixo (L)

¢ = O mais curto dos trés eixos mutuamente perpendiculares (L)
¥ = Fator de forma (-)

Com base nesse fator, foram determinados os valores dos novos coeficientes
de arraste, considerando que, para o calculo de Re,, o valor do d,da particula é usado
como o diametro de uma esfera com o mesmo volume da particula em consideragéo.
Na Figura 12 sdo indicados valores para o coeficiente de arraste modificados com
variagoes do fator de formato.
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Figura 12 - Influencia do Fator de Formato no coeficiente de arraste (ABULNAGA, 2002)
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A influéncia do formato é significativa no coeficiente de arraste, entretanto, como
demonstrado nas Figuras 13 e 14, o formato dos elementos naturalmente formados
tendem para uma esfera, principalmente considerando a influéncia do escoamento e a
tendéncia natural de cisalhamento das particulas entre si.
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Figura 13 — Area projetada de particulas naturalmente formadas (WASP et al., 1977)
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Figura 14 — Volume de particulas naturalmente formadas (WASP et al., 1977)
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Apesar de haver erros intrinsecos em considerar o formato desses elementos
como regular, observa-se que as particulas demonstram uma tendencia a se cisalharem
em formatos proximos a de uma esferas (conforme demonstrado pelas Figuras 13 e
14). Devido a esse fendmeno, efeitos de formato tendem a serem negligenciaveis no

célculo geral de minerodutos, e normalmente ndo sao considerados nos calculos de
minerodutos.
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4.4 Viscosidade em Polpas

Algumas equagdes consideram, para fins de simplificacao, a determinacao da
viscosidade efetiva de uma polpa a partir da concentracao de sélidos. Essa possibili-
dade, apesar de util como um referencial de “viscosidade minima”, ndo € precisa e tem
muitas limitag6es, pois inclui somente particulas de tamanho uniformes e esféricas, o
que é incomum em sistemas reais (WASP et al., 1977).

A definigdo de viscosidade efetiva € similar a de viscosidade newtoniana, pois
considera que a polpa em questao se comporta como quasi-newtoniana na faixa de
viscosidade medida (WASP et al., 1977).

d
R (4.15)
T

Outra forma de definicdo para viscosidade efetiva para escoamento em dutos é
(WASP et al., 1977):

Tw
— QU
85

Jhe (4.16)

Como forma de estimar a viscosidade efetiva, Einstein (1905) apud Wasp et al.
(1977) concluiu que poderia ser determinada pela equacéo:

He — 142,50, (4.17)
H

Essa relacdo de Einstein tem boa aproximag¢do em sistemas em que a interagéo
de particulas € minima, ou seja, sistemas extremamente diluidos (®, < 0,01) (WASP
et al., op. cit.).

Thomas (1965), entretanto, sugeriu uma equag¢ao mais abrangente, em que
poderiam ser consideradas todas as faixas de concentragdes. O resultado tem boa
aproximacao para diversos tipos de polpas testadas.

He — 142,50, + 10,0502 + 0,00273¢16:6% (4.18)

22}
Sendo:

&, = Fracdo volumétrica de sélidos (-)
ue = Viscosidade efetiva da polpa (ML~'T1)
w = Viscosidade do fluido de suspenséo (ML~'T1)

Muitos modelos tém sido propostos para representar a funcao viscosidade
em suspensdes ndo-newtonianas. A equacao do modelo que melhor representa uma
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determinada polpa depende néao apenas da natureza do comportamento da mesma,
mas também da qualidade e da gama de dados de viscosidade disponiveis. Assim,
uma equacao relativamente simples pode ser suficiente para representar dados de
viscosidade ao longo de apenas uma gama limitada da taxa de cisalhamento. No
entanto, se uma vasta gama de taxa de cisalhamento é coberta, uma equacao complexa
pode ser necessaria para representar toda a gama de dados (HU, 2006).

Apesar de um processo simples e satisfatério para predicao de viscosidade e
de eventual perda de carga em escoamentos, essa suposi¢do de escoamento quasi-
newtoniano considera particulas uniformemente esféricas. Esse tipo de sistema é
relativamente incomum, mas é de importancia pois os resultados calculado indicarem
um valor minimo de “viscosidade” para diversas suspensdes (WASP et al., 1977).

Essa suposicao, de um modo geral, deve ser empregada somente como analise
qualitativa, visto que, como alertado por Wasp et al. (1977), normalmente nao tem uma
representacao real da viscosidade aparente da suspensao.
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5 Escoamento de Polpas Nao-Newtonianas

Diferentemente dos fluidos uniformes, as polpas minerais tendem a se comportar
de maneira anémala, principalmente com o aumento da concentracao de sélidos. Essas
polpas nao podem mais ser considerados fluidos newtonianos, porque a representacao
de “viscosidade constante” ndo mais reflete satisfatoriamente o seu comportamento
no escoamento.

Existem modelagens matematicas para os diversos tipos de escoamentos nao-
newtonianos formados por esse tipo de sistema bifasico. Os modelos mais comuns e
de melhor representatividade sao os indicados na Tabela 1:

Tabela 1 — Tipos Principais de fluidos nao-newtonianos (PEKER; HELVACI, 2008)

Modelos Equacées Aplicacao Geral
Newtoniano T = UVt Todos os fluidos de moléculas simples.
Power Law
) Suspensodes coloidais tais como argila, leite, gelatina,
Pseudoplastico ou ; = :
( . P T = Kp%n sangue, amido, solugdes de polimeros.
Dilatante)
Plastico de Bingham T = To + MVt Pasta de dente, tintas, polpas minerais.

Herschel-Bulkley

Dispersdes sintéticas argila, suspensdes de lodo, fluidos
de perfuracao, metais semi-sélidos, plasticos
propelentes, massas, rejeitos minerais, polpas de
caulim.

(Pseudoplastico ou
Dilatante com tensdo 7T = T, + Ky}
de escoamento)

O fluido nao-newtoniano definido como Bingham, representa aqueles que pos-
suem a caracteristica de tensdo de cisalhamento linear com a taxa de deformacéao
somente apds uma tensdo minima aplicada (), ja os denominados Power Law sao
para os que apresentam tendencia a maior (dilatante) ou menor (pseudoplastico) “vis-
cosidade” ao se aumentar o cisalhamento. Ja o os do tipo Heschel-Bulkley s&o uma
combinacdo das duas propriedades, ou seja, polpas com caracteristicas de tensao
minima para escoamento e com variagcao na resisténcia ao escoamento com o aumento
da tensao

Os modelos citados sao apenas correlagdes que representam o efeito das
forcas de superficie, combinadas com a concentracéo da polpa. Um ou mais desses
modelos pode descrever o fluido, dependendo apenas da qualidade de ajuste aos
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dados experimentais, isto €, o coeficiente de regressao aplicado (PEKER; HELVACI,
2008).

Wasp et al. (1977) indica que a definicdo do que constitui uma “viscosidade”
adequada , mesmo em termos analiticos , € uma questdo sobre a qual ndo existe um
consenso geral. Uma série de definigdes de viscosidade tem sido empregadas a fim
de definir uma correlacao para escoamento em dutos, e uma delas é a “viscosidade
aparente”

Tw

Mo = — (51)
Ve

E importante ressaltar que a viscosidade aparente (1a) © a viscosidade efetiva
(1e) N@o sdo equivalentes, uma vez que possuem defini¢des intrinsecamente diferen-
tes entre si. Tais caracteristicas, em circunstancias especificas, podem ter valores
numeéricos coincidentes (WASP et al., 1977). Nas Figuras 15 e 16 estao indicados,
graficamente, as relacdes de tensao de cisalhamento e viscosidade aparente para os
principais equacionamentos de fluidos n&o-newtonianos independentes do tempo.

Figura 15 — Tensao de cisalhamento pela taxa de cisalhamento para fluidos nao-newtonianos
independentes do tempo (ABULNAGA, 2002)
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Figura 16 — Viscosidade aparente pela taxa de cisalhamento para fluidos nao-newtonianos
independentes do tempo (ABULNAGA, 2002)
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Além da defini¢cao do tipo de fluido nao-newtoniano a ser empregado, outras
observacgdes importantes relativas ao escoamento sdo a sua caracterizagao quando
a sua homogeneidade (ou seja, se é heterogéneo ou quasi-homogéneo), e também
quanto a seu regime de escoamento (fluxo laminar ou turbulento). Também é impor-
tante classificar o tipo de escoamento heterogéneo, avaliando se a fase solida estd em
movimento ou estaciondria.

De forma geral, pode-se definir e classificar os possiveis casos de escoamento
bifasico como:

+ Escoamento homogéneo (ou rigorosamente quasi-homogéneno): Escoa-
mento onde as particulas sdlidas (n&o dissolvidas) estdo homogeneamente
distribuidas, em suspensao praticamente perfeita. A polpa tem visual “liso”, e
nao existe distincao de fases clara.

+ Escoamento heterogéneo: Escoamento com tendéncia de concentragao de
sélidos na parte inferior, em que se observar distincao de fases, entretanto sem
separacao entre sélido e liquido.

+ Escoamento com leito mével: Escoamento onde ha separacao de fases, e que
o depositado (leito) apresenta concentracao de sélidos superior ao suspenso.
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Nesse caso, o leito ainda se movimenta no sentido do escoamento, entretanto
com velocidade reduzida.

+ Escoamento com leito estacionario: Escoamento com separagao de fases,
entretanto o leito depositado ndo mais escoa no sentido do fluxo, provocando
um efeito de reducao de secg¢ao de escoamento (entupimento parcial a total).

A Figura 17 indica visualmente esses principais tipos de escoamento bifasicos
supracitados.

Figura 17 — Distribuicao de particulas e concentracao de sélidos em um tubo para diferentes
regimes de fluxo de polpas (HU, 2006)
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E importante considerar que, para um mesmo sistema, dependendo das con-
dicoes de operacdo ou suas caracteristicas reoldgicas (tais como tipo de fluido nao-
newtoniano, distribuicdo granulométrica, concentracdo de sélidos, velocidade do escoa-
mento, entre outras caracteristicas), pode-se variar a condicdo do escoamento para um
dos tipos citados na Figura 17. Na Figura 18 € mostrado, semi-quantitativamente, para
um caso especifico de um sistema conhecido. Nessa figura se mostra os tipos de esco-
amento em fungéo da variagcao de tamanho de particula e velocidade de escoamento.
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Figura 18 — Diagrama de regime de escoamento bifasico de polpa em funcdo de Ue d, (HU,

2006)
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Todas essas caracteristicas, como identifica-las, e as devidas relacbes usadas

para classificar o tipo de escoamento mais adequado para cada caso serao discutidas

nos itens subsequentes.

5.1 Suspensodes Homogéneas

O fluxo de polpa homogénea é caracterizado por uma distribuicao uniforme de
particulas sélidas através do liquido de transporte através da secc¢ao transversal duto.

Normalmente esse tipo de polpa apresenta alta concentracdo de particulas sélidas
finas (<40 um) de baixa densidade e exibe um comportamento viscoso. Um exemplo de
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escoamento homogéneo se da com a polpa de minério apdés moagem e espessamento,
em que as particulas sao muito finas e a concentragao de sélidos € elevada ( >40%
em peso). Embora nenhuma polpa seja completamente homogénea, pois consiste de
fases distintas, existem situagdes em que a suspensao pode ser descrita de forma
satisfatoria por modelos monofasicos (HU, 2006).

Um sistema definido como homogéneo (ou rigorosamente quasi-homogéneo)
tem como premissa que ndo havera formagéao de uma segunda fase mais concentrada
ao longo escoamento. E notério que misturas sélido-liquido se decantam naturalmente
com o tempo, entretanto, em sistemas dinamicos, essa decantacao pode nao ocorrer,
e,a definicao de fluxo homogéneo pode ser utilizada.

O escoamento homogéneo deve ser ainda classificado e modelado de duas
maneiras distintas: escoamento laminar ou escoamento turbulento. A Figura 19 indica o
comportamento qualitativo de perda de carga para polpas homogéneas em escoamento
laminar e turbulento.

Figura 19 — Perda de carga X velocidade para polpas homogéneas (WASP et al., 1977)
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Para as definicbes dos modelos, sera utilizado o numero adimensional de
Hedstrom, definido como o produto do numero de Reynolds pelo numero de plasticidade.
Esse ultimo é definido como a relacao entre a propriedade de tensao interna do fluido e
a tensdo de cisalhamento predominante no interior da tubulagao, indicada na Equacao
5.2 (WASP et al., 1977):

DUp % To/n D?pry

He = Pl = —
e = Re x . V/D pe
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Sendo:

He = NUmero de Hedstrom (-)

Re = Numero de Reynolds (-)

Pl = Numero de Plasticidade (-)

n = Coeficiente de Rigidez (ML~'T?)

Uma das suas principais avaliagdes qualitativas € a de que, quanto maior o
numero de Hedstrom, mais distante do comportamento de fluido e mais préximo ao
comportamento de sélidos. Devido a essa propriedade, esse numero é capaz de definir
caracteristicas implicitas da polpa, a fim de classifica-la na relacdo de propriedades
solido/liquido.

5.1.1 Regime Laminar

Conforme ja definido anteriormente, o0 escoamento laminar se d4 quando as for-
cas viscosas sao mais proeminentes que as de inércia, gerando assim um escoamento
com um perfil de velocidade dado em camadas sobrepostas que nao se misturam.

Assim sendo, a vazao volumétrica passando por uma tubulacédo de raio R, e
com um perfil de velocidade u(r) é dada por (WASP et al., 1977):

Q= /OR 2mu(r) dr (5.3)

Integrando por partes temos:

- R
Q=m [T2u(r) — /0 rQ—dZSnT) dr] O

Como o primeiro termo da equagao € zero, tanto para r=0 quanto para r=R
(visto que a velocidade em r=R é zero), temos que esse termo desaparece. Fazendo
uma substituicao de variaveis (WASP et al., 1977):

0= = f(7) (5.4)

e adicionando o termo T, de tensao de cisalhamento em r=R:
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@ _ i/OTw 2 f(r)dr (5.6)

TR 13

Aplicando essa equacéo para fluidos newtonianos, temos que:

—du T
ar f(r) = ; (5.7)
o _w_a [MT, T
TR3 D T3 0 L 4;“
b= i)

Aplicando essa correlagao de viscosidade newtoniana a equacao de definicao
do fator de atrito (equacéo 3.8), chegamos ao fator de atrito para o escoamento laminar:

16

I= Re

(5.8)

Aplicando o mesmo procedimento para os fluidos ndo-newtonianos, temos as
modelagens descritas nos subitens em sequéncia.

5.1.1.1 Modelo para Bingham

O conceito reolégico para polpas do tipo Bingham é aplicado para casos onde
se observa que, quando aplicada uma certa for¢ca (ou diferenca de pressao) para se
iniciar o escoamento, o composto resiste, somente se deformando (como um s0lido).
Somente ap6s uma certa tensao aplicada (>1,) a resisténcia sede e o escoamento se
inicia (como um liquido).

Um dos modelos aplicados para casos como esse é o proposto por Hedstrom
(1952) apud Abulnaga (2002), sendo uma proposta de modificacdo da equacao de
Buckingham (1921), nome pelo qual a Equacgao 5.9 ficou mais conhecida:

16 He, Heg‘

p— 1 J—
! Rey +6Reb 3f3Re]

Sendo:

Re, = 2UP (5.10)
My
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DQTOP

2
b

Hey = (5.11)

Re, = Numero de Reynolds para fluidos tipo Bingham (-)
He, = Niumero de Hedstrom para fluidos tipo Bingham (-)
ny, = Coeficiente de Rigidez para fluidos do tipo Bingham (ML~'T~1)

Outra importante relagao para os fluidos nao-newtonianos é a viscosidade
efetiva, visto que, por definicao, é possivel determinar o fator de atrito laminar pelo
numero de Reynolds, em funcédo da viscosidade efetiva (u.) (WASP et al., 1977), pelas
equacdes 5.12 e 5.13 em sequéncia.

~ 77(—) —+ =79 (5.12)

ILLeE8U/D:T][1—|—677—U} (513)
Rep = 222 (5.14)
e
16
f= Ren (5.15)

Sendo:

Rep = Numero de Reynolds para fluidos tipo Bingham calculado com Viscosi-
dade efetiva (-)

ue = Viscosidade efetiva (ML~'T)
T, = Tensao de cisalhamento na parede (ML=1T-2)

Ainsa para escoamento laminar, o perfil de velocidades pode, segundo Peker e
Helvaci (2008), ser dado pelas equagdes:

B %[R(%—TO) —r(%—m)} Parar, <r <R (5.16)
‘e E[ijL%_TO} Parar <7, |

M | 2Tw

Sendo r, definido como o “raio de entupimento” ou plug radius, que define a
raio, dentro do tubo, na qual a tens&o de cisalhamento no escoamento € menor que a
tensdo de escoamento (PEKER; HELVACI, op. cit.).

Rry  2He,R

. fRe (5.17)

Ty =
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Sendo:
r, = Plug radius ou “raio de entupimento” (L)

Os resultados das equagdes 5.16 sao indicados graficamente na Figura 20 in-
dica.
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Figura 20 — Efeito da tensao de escoamento e coeficiente de rigidez no perfil de velocidade para
vazao constante (PEKER; HELVACI, 2008)
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Os resultados da equagao 5.9 sao mostrados nas Figuras 20 e 21 mostram,
utilizando as definigbes de Reynolds com viscosidade efetiva (Figura 20) e coeficiente
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de rigidez (Figura 21). Ambas sao numericamente equivalentes.

Figura 21 — Fator de atrito versus numero de Reynolds utilizando viscosidade efetiva para
fluidos do tipo Bingham (WASP et al., 1977)
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Figura 22 — Fator de atrito versus numero de Reynolds modificado para fluidos do tipo
Bingham (ABULNAGA, 2002)
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5.1.1.2 Modelo para Power Law

A modelagem reolégica do tipo Power Law é a utilizada para fluidos que apre-
sentam caracteristica de aumento ou diminuicao de tensao de cisalhamento com a
variacao da taxa de deformagéo, seguindo uma fungéo de poténcia. Devido a esse fator
de poténcia no escoamento (Power, em inglés), foi dada essa nomenclatura genérica
para fluidos do tipo Dilatantes (fator de poténcia n>1) e pseudoplasticos (fator de
poténcia n<1). Importante ressaltar que com o indice de escoamento igual a unidade
(n=1), o comportamento reoldgico é idéntica ao de um fluido newtoniano.

Heywood (1991) apud Hu (2006) demonstra a equacao utilizando um numero de
Reynolds modificado, especifico para esse tipo de fluido. Na sequéncia, as Equacgdes
de 5.18 a 5.21 indicam os equacionamentos para utilizacdo em escoamento laminar de
fluidos do tipo Power Law, e os resultados numeéricos sdo mostrados na Figura 23:

16
N REP

(5.18)



Capitulo 5. Escoamento de Polpas Nao-Newtonianas 62

DUp 4dn n D n—1
fer =5, 1) (50) (5:19)
_ Tw B 4n n & n—1
He=3SU0/D ~ 557 () (5-20)
n  n,8Un
T =K (3-7) (5) (5.21)

Sendo:
Rep = Numero de Reynolds para fluidos do tipo Power Law (-)
K, = Coeficiente de fluidos do tipo Power Law (MT"2L~1)

n = Fator de poténcia ou indice de escoamento (-)

Figura 23 — Fator de atrito versus numero de Reynolds modificado para fluidos do tipo Power
Law (DODGE; METZNER, 1959)
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Metzner e Reed (1955) apud Abulnaga (2002), utilizando as relagcdées de Rabi-
nowitsch—Mooney, propuseram uma equagao para calculo de escoamento laminar. Em
sequéncia sao apresentadas as equacdes que definem sua relacéo:

88U r1+ 30"
=) 62
DAP
J* — d[ln( 4L )} (523)
d[in(5)]
como.
Ty = fp2U2
16 /14 30*
/= DUp( 4o ) (5.24)

Utilizando as relagcdes Rabinowitsch—Mooney, é possivel resolver a equacao de
Metzner e Reed (1955) interativamente:

Da* 2—o*
Rearg = % (5.25)
B 1+ 3n\" (0" —1)
V_Kp< - ) 8 (5.26)
16
_ 27
f= o (5.27)

Para o perfil de velocidade do escoamento laminar em fluidos tipo Power Law,
Peker e Helvaci (2008) indicam a equacgao:

1/n
U — R([;—wR> <n Z 1>R(n+1)/n _ r(n+1)/n (528)
p

Sendo:

o* = Indice de comportamento de escoamento modificado para fluidos tipo Power
Law (-)

Re r = Numero de Reynolds, considerando modificacdes de Metzner e Reed
para Power Law(-)



Capitulo 5. Escoamento de Polpas Nao-Newtonianas 64

Os resultados numéricos da equacao 5.28 sao mostrados na Figura 24 em
sequéncia:

Figura 24 — Efeito do indice n no perfil de velocidade para vazao constante (PEKER; HELVACI,

2008)
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5.1.1.3 Modelo para Herschel-Bulkley ou Modelo Generalizado

Essa modelagem também é conhecida cmom modelo de relagdes generalizadas.
O motivo disso se da pelo fato de essas equagdes também serem validas para os
modelos discutidos anteriormente, sendo necessaria apensas a substituicdo dos valores

inexistentes nos demais modelos para zero ou um (1o = 0 para Power Law e n = 1 para
Bingham).
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Hanks (1978) apud Malin (1998)" indica a relagao pelas equagdes abaixo:

L i e T (= T (ki M
onde:

ro =3 (550 ) 530)

Ren = 2 ()" ()" (5:31)

Hey, = (%) (%)2 - % (5.32)

f= w;feh (5.33)

Re;, = Nimero de Reynolds para fluidos do tipo Herschel-Bulkley (-)

He;, = Nimero de Hedstrom para fluidos do tipo Herschel-Bulkley (-)

| = Fator de corregao de nao linearidade para fluidos tipo Herschel-Bulkley (-)
Ky = Coeficiente de fluidos do tipo Herschel-Bulkley (MT"—2L-1)

Heywood (1991) apud Abulnaga (2002) correlaciona sua equacao a partir da
equacao de Buckingham (1921), fazendo equacionamento implicito do fator de atrito. A
relacdo é dada pela equacéao 5.33:

16 2Hey, 2He, dnHey, 2nHey
= 1 1-— 1 14— 5.34
! Reh< +fRe%L> { (2n+1)fRe? +(n—|—1)fRe%L +(2n+1)fRei”] ( )

Chilton e Stainsby (1998) indica uma relacdo empirica, propondo uma outra
definicao do niumero de Reynolds:

16
I (5.35)

1 A equagdo proposta por Malin (1998) esta modificada nesse trabalho devido aos resultados apresen-
tados pela original ndo condizerem com os graficos e resultados apresentados no préprio trabalho
de Malin (1998). Uma de suas equagoes (5.30) foi multiplicada por um escalar para ajuste, para que
todos os resultados gréaficos se tornem coerentes.

Sera discutido e demonstrado a necessidade desse ajuste nos resultados desse trabalho, especifica-
mente no item 8.4.
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pUD
Recs = n ) ) (536)
MW(34:1) (1—1X)(1—aX—bIX2—cX3)
n-1, K 1/n
Py = Tw" (1 —hX> (5.37)
Sendo:
! (5.38)
T ot '
2n
h— 5.39
(n+1)(2n+1) (5-39)
2n?
T hrD@nt1) (5:40)
_To _ 270
X = — —pr2 (5.41)

Recs = Numero de Reynolds de Chilton e Stainsby para fluidos do tipo Herschel-
Bulkley (-)

K,, = Coeficiente de fluidos do tipo Herschel-Bulkley (ML"—2L"!)
X = Relacao entre Tensédo de escoamento e de cisalhamento na parede (-)
w, = Viscosidade na parede da tubulagdo (ML~'T—1)

O perfil de velocidades pode, segundo Peker e Helvaci (2008), ser dado pelas
equacdes em sequéncia (r, definido na equagéo 5.17):

1/n (n+1)/n (14n)/n
1 ) R [(Tw_T()) - <M—To> } Parar, <r <R

- K_h Tw(n+1) R
U= AV R (n+1)/n
(K—}) o ln D) (rw — TO> Parar <r,

(5.42)

A Figura 25 indica os resultados calculados das equacgdes 5.41.



Capitulo 5. Escoamento de Polpas Nao-Newtonianas 67

Figura 25 — Efeito do indice n, K e 7y no perfil de velocidade para vazao constante (PEKER;
HELVACI, 2008)
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Os resultados das equacodes 5.35 a 5.37 sao apresentados nas Figuras 26 e
27 para, respectivamente, fluidos tipo Bingham e Power law.

Figura 26 — Fator de atrito versus numero de Reynolds de Chilton-Stainsby para fluidos do tipo
Bingham (n=1) (CHILTON; STAINSBY, 1998)

Fator de atrito de Fanning (f)

0.02
n=1.0
) \ =
Y -
‘ =
0.007 T T—
0.006 A SNE ————
0.00S 13 - "':-— I~ ] X
0.004 NS e
. ~.~_._- ~~ V.
5003 L [~ ““*E 0.2
* N ~ - { 0.3
N\ - --..H""" 0.4
0.002 \-\ ""'Lh 0.5
\J Laminar
f\‘s/RECS
0.001
1000 10000 100000

Novo Numero de Reynolds Recs



Capitulo 5. Escoamento de Polpas Nao-Newtonianas 69

Figura 27 — Fator de atrito versus numero de Reynolds de Chilton-Stainsby para fluidos do tipo
Power Law (CHILTON; STAINSBY, 1998)
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5.1.2 Transicao entre Regime Laminar e Turbulento

A determinacdo do momento em que ocorre a transi¢ao entre o regime laminar e
o turbulento € um dos principais desafios de modelagem e dimensionamento de escoa-
mentos em geral. Essa informagao € fundamental na escolha de qual modelagem a ser
usada, porque os resultados de fator de atrito laminares e turbulentos para um mesmo
escoamento sob as mesmas condi¢des sdo, na maioria das vezes, discrepantes entre
Si.

A transicao entre esses regimes ndao ocorre em um ponto, mas uma faixa
entre 2100 < Re < 4000 para os fluidos newtonianos (MOODY, 1944). Para os
nao-newtonianos, a transicdo ndo necessariamente coincide com esses valores de
Reynolds, pois s&o fluidos com propriedades distintas e, inclusive, com definicdes de
numero de Reynolds diferentes.

Para cada tipo de fluido seréo avaliados quais as modelagens passiveis de ser
utilizadas para a determinagao dessa transicao.

5.1.2.1 Transi¢ao para Bingham

Para os fluidos com comportamento do tipo Bingham, a analise mais simples
para determinagao dessa velocidade de transi¢cao pode ser definida a partir da definicao
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de tensao de cisalhamento na parede. Considerando que o termo T()D/677U >>
1 (WASP et al., 1977), a viscosidade efetiva pode ser aproximada para a equacgio 5.43:

~ 200 (5.43)

Na velocidade de transicdo a equacao muda para a relacao abaixo (WASP et
al., 1977):

~ Dmo
He =~ 50,
DUrp . 6UZp
Reyr = —METP ~ —TZ
Reyrt
Up = | 2220 (5.44)
6p

Wasp et al. (1977) indica que o valor de velocidade de transigao calculado
pela equagéo 5.44 deve ser usado somente como uma estimativa qualitativa, uma vez
que nao considera o coeficiente de rigidez ou viscosidade efetiva do escoamento.

Para valores quantitativos do Reynolds de transi¢éao, € recomendada a relagéo
empirica de Durand e Condolios (1952):

ReT N

(5.45)

2H€b

Reyr = 1 1
EpT |: + + SRGTN:|
Outra relacédo importante € a proposta por Hanks e Pratt (1967) apud Malin

(1997):

B HebT _ % l 4
Reyy = " (1 “Xr + 3XT) (5.46)
Xr
onde:
T0 27’0
X, = (5.48)

TwT B prsz“
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1,7 = Tensdo de cisalhamento na parede na transicdo laminar/turbulento (ML= T—2)
fr = Fator de atrito de Fanning na transicéo (-)

Ur= Velocidade de transicdo laminar/turbulento (LT—1)

Re,r= Numero de Reynolds de transigéo para fluidos tipo Bingham (-)

Rern = Numero de Reynolds de transicao para fluidos newtonianos (-)

Xr = Relacéo entre Tensao de escoamento e de cisalhamento na parede na
transicao (-)

Swamee e Aggarwal (2011) propuseram uma relagéo explicita a partir de alge-
brismos das duas equacéao anteriores de Hanks e Pratt (1967), indicada na equacao
em sequéncia:

2100(1 + £ey0.35  Para He, < 108
Reyr = (1+ 5656) ’ (5.49)
161Hep®* Para 10° < He;, < 10"
O Reynolds de transicao indicado na equacédo 5.47 é um valor adotado de
mudancga entre o regime laminar e turbulento para fluido newtoniano, normalmente
entre 2100 e 4000.

A comparagéao entre dados experimentais de transicao de varios fluidos ndo-
newtonianos do tipo Binghame e a equacédo 5.45 é apresentada na Figura 28.

Figura 28 — Variacao do nimero de Reynolds de transicao com numero de Hedstrom para
plasticos de Bingham para escoamento em tubos (WASP et al., 1977)
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5.1.2.2 Transi¢ao para Power Law

Para os fluidos do tipo power law, as relacdes dependem fortemente do indice
de comportamento n do modelo, entretanto a transi¢cdo se da muito proxima para uma
longa gama de indices. Dodge e Metzner (1959) indicam que essa transicao se da
entre:

2000 < Repr < 4000 para 0,2 < n < 2,0

Ryan e Johnson (1959 apud ABULNAGA, 2002) propuseram uma relagdo em-
pirica de forma a determinar, para cada fator de poténcia n, a devida velocidade de
transigao:

(n42)
6464n(n 4 2) D
(1+3n)?

(5.50)

RGPT =

Repr = Nimero de Reynolds de transi¢céo para fluidos tipo Power Law (-)

A Figura 29 indica a curva gerada pela equagao 5.50, assim como resultados
experimentais de transic&do de varios fluidos ndo-newtonianos do tipo Power Law.

Figura 29 — Comparacao de dados reais de Reynolds de transicdo com a equacao de Ryan
e Johnson (1959) (WASP et al., 1977)
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5.1.2.3 Transi¢ao para Herschel-Bulkley

Os fluidos do tipo Herschel-Bulkley, apesar de amplamente estudados, nao
possuem uma equacao definitiva para sua transigao laminar-turbulento, contudo Chilton
e Stainsby (1998) indicam que, para um numero de Reynolds modificado Re’,, tem-se
que a transicao ocorre na faixa indicada:

2500 < Rej < 5000

Sendo:

Re’,r = Numero de Reynolds modificado de transi¢ao para fluidos tipo Herschel-
Bulkley (-)

Esse numero de Reynolds modificado é definido na equacao 5.62.

5.1.3 Modelagem Turbulenta

O escoamento turbulento se da quando as forgas viscosas do fluido séo sobre-
postas pelas forcas inerciais, desfazendo completamente o perfil laminar de escoa-
mento, transformando-o em multiplos fluxos em todas as dire¢des e sentidos. Devido a
essa caracteristica de escoamento, as velocidade de linhas de fluxo ndo fazem mais
sentido, portanto a velocidade de escoamento a ser considerada deve ser a média.

Outra caracteristica importante € a de que nesses escoamentos a perda de
carga, para uma mesma vazao, € maior do que em escoamentos laminares, e que a
rugosidade e imperfeicoes das paredes da tubulacao influenciam tambem na perda de
energia do sistema.

Devido ao seu comportamento caoético e de dificil mensuracao, as relagdes para
regimes turbulentos se dao quase que exclusivamente por empirismo.

Nos itens subsequentes sdo explicitadas diversas modelagens turbulentas, para
cada tipo de fluido estudado.

5.1.3.1 Modelo para Bingham

Malin (1997) propde a equacao denominada Karman-Nikuradse, como uma boa
aproximacgao dos valores de perda de carga para fluidos tipo Bingham. A equacéo em
sequéncia indica a relagéo proposta:

— =4,0log(Rey/f) — 0,4 (5.51)

N
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Outra relacao foi desenvolvida por Hanks e Adadia (1971) apud Abulnaga (2002),
posteriormente modificada por Darby et al. (1992), resultando na equagao abaixo:

f =10"Re, " (5.52)

A= —1,47(1 + 0,146~ 293107 Her) (5.53)

Complementando a equacao acima, para estimar uma curva completa se utiliza
a relacao de Churchill (1977), modificada por Darby et al. (1992) apud Abulnaga (2002),
na qual se faz uma transicdo suave entre o fator de atrito laminar para o turbulento. A
relacdo é indicada na equacao 5.54 e 5.55:

f=0r+ fmm (5.54)
40.000
m=1,7+ Bon (5.55)

Sendo:
f, = Fator de Atrito laminar (Fanning) (-)
f, = Fator de Atrito turbulento (Fanning) (-)

Para o escoamento turbulento, o perfil de velocidades, segundo Malin (1997),
pode ser dado pelas equagdes:

1+ (1*%)%[20—7—”)—05 1—T—P2+ln (-5) Parar, <r <R
v § AR [ :
" 4 YO [2(1—T—P> -0 5(1—7”—?)2 Parar <r
» R ’ R — P

(5.56)
5.1.3.2 Modelo para Power Law

Dodge e Metzner (1959) apud Peker e Helvaci (2008), indica a equagao semi-
empirica:
1 4

« 0,4
_ 1=(c*/2))y _ D
N 0*0,75109(R€Pf ) 1,2

Malin (1998) indica que a relagdo pode ser também expressa da forma abaixo:

(5.57)

1

VI

4 o 0,4
n0775log(Repf(1 ( /2))) ~ s (5.58)
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Irvine (1988) apud Abulnaga (2002), indica uma equacao explicita para esse
tipo de fluido, indicada em sequéncia:

9 < - )1/(3n+1)
(n—1) n n)n
f _ 8 77 (14-3n) (559)

Re}:{(3n+1)

Essas equacdes, apesar de fornecerem boas aproximagdes para fatores de
atrito, ndo consideram a rugosidade da tubulagdo em seus calculos, e podem apre-
sentar, devido a isso, erros significativos para casos reais. Assim sendo, Govier e Aziz
(1972) apud Abulnaga (2002) sugerem um fator de correcao pela seguinte metodologia:

 Calcular o coeficiente de atrito para a suspensdo em um tubo liso usando um
dos métodos descritos;

» Usando o diagrama de Moody determinar a relagao entre o coeficiente de atrito
para tubo rugoso e tubo liso no valor do niumero de Reynolds.

+ Corrigir o fator de atrito calculado com a relagao entre rugoso/liso determinada.

5.1.3.3 Modelo para Herschel-Bulkley ou Modelo Generalizado

O modelo mais indicado para tubos lisos e rugosos € o de Torrance (1963) apud
Hu (2006), Abulnaga (2002), para escoamentos totalmente turbulentos:

feny 15 2% (5.60)

€ n

1
— = 1,767log
V7 (

Dodge e Metzner (1959) apud Malin (1998) também propuseram uma equacao
para tubos lisos:

1 4,0 2y 0,4
ﬁ =0 log(Rehf " ) -~ (5.61)

A equacao 5.61 tem seus resultados numéricos apresentados na Figura 30.
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Figura 30 — Resultado grafico e de testes efetuados para fluidos do tipo Heschel-Bulkley com
n=1 para escoamento laminar e turbulento (MALIN, 1998)
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Chilton e Stainsby (1998) também propuseram uma nova modificacao para nu-
mero de Reynolds, que pode ser utilizada na modelagem do escoamento turbulento
para uso idéntico ao newtoniano, ou seja, usando qualquer relagéo valida para esse
tipo fluido.

/ Recs
= .62
Rel = a3 X1 (5.62)

Esse método, apesar de apresentar bons resultados no trabalho de Chilton e
Stainsby (1998), ndo indica célculo proposto para o t,, para o regime turbulento, sendo
um procedimento inviavel para simulagdes.

Para o escoamento turbulento, o perfil de velocidades, segundo Malin (1998),
pode ser dado pelas equagdes:

U Para0<r<r,

ucll—<ﬂ) ] ParaR>r >r,
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Sendo:
27, \Yn/ n
_ w . (n+1)/n
te (KhR) <n+ 1>(R ») (5:64)
_ 2n(R—ry)? _ 2nrp(R—1p)
= <R2(1+3n) (1 + 2n) ) (5.65)

€ = Rugosidade da tubulacédo (L)

u. = Velocidade de escoamento no centro do tubo (LT™!)

5.2 Suspensoes Heterogéneas

Devido a tendéncia de sedimentacao de particulas, varios regimes de esco-
amento ou padrées podem ser encontrados em um escoamento de polpa em tubo
horizontal. Como ilustrado na Figura 17, polpas em suspensdes heterogéneas podem
ser classificadas nos seguintes regimes de fluxo (HU, 2006):

1) Escoamento heterogéneo - em polpas que escoam em alta velocidade, a
maior parte dos sélidos se encontram totalmente suspensos pelo liquido de
transporte devido a turbuléncia elevada;

2) Escoamento com com leito mével - em velocidades menores, a turbuléncia
do fluido nao é suficiente para vencer a gravidade, consequentemente as par-
ticulas se acumulam no fundo do tubo, formando um leito moével de particulas
empacotadas que se movem no sentido de escoamento;

3) Escoamento com leito estacionario - quando a velocidade da mistura é de-
masiadamente baixa para mover todas as particulas em solucéo, elas formam
um leito estacionario de deposicao, na parte inferior do tubo.

A Figura 31 indica qualitativamente a perda de carga de escoamento de polpas
bifasicas, assim como as tendéncias de crescimento e reducao da perda em funcao da
velocidade do escoamento. O gréafico também indica onde normalmente ocorre cada
tipo de escoamento da polpa.

Os regimes de escoamento afetam a dependéncia da perda de carga com a
velocidade de escoamento. Esses regimes também influenciam a eroséo do tubo e
outras caracteristicas de desempenho. Um diagrama de dependéncia do gradiente
de pressao em funcao da velocidade da polpa para varios regimes de escoamento
€ mostrado na Figura 31. A linha reta nessa figura representa o comportamento de
um liquido puro de transporte, tal como agua, num dado didmetro de tubulagéo. O
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gradiente de pressao para polpas é sempre maior do que a do fluido de transporte
para uma mesma velocidade, e a diferenca aumenta com o grau de heterogeneidade.
A medida que a velocidade diminui, a perda de carga da polpa diminui até atingir um
valor minimo e, em seguida, aumenta com a diminui¢éo da velocidade (HU, 2006).

Figura 31 — Diagrama esquematico de gradiente de pressdao em funcao da velocidade, com
indicacoes de regimes de fluxo (HU, 2006)
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Esse grafico exemplificado pela Figura 31 (também conhecido como “curva
J”, devido ao seu formato) pode fornecer muitas informagdes importantes sobre o
sistema em que se opera/modela, e sua avaliacao pode ser feita conforme as seguintes
orientagdes de avaliagao (todas semi-quantitativas):

» Velocidades superiores a U; - O ponto U; é definido como o momento onde
a variagao do logaritmo da perda de carga em relagao ao logaritmo da veloci-
dade média se torna constante. Para velocidades maiores que U; ndo ha taxa
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de crescimento na curva. A representacao fisica desse fenémeno se da ao fato
de o depositado ter pouca ou nenhuma influencia sobre a perdade carga no
escoamento, ou seja, o escoamento pode ser considerado homogéneo e sem
depositado.

Alog(%)

Aoy (U) = constante

* Velocidades entre U; e U. (ou U,) - Essa regido de escoamento apresenta
uma variagao na relacao Alog(AP/L) e Alog(U) crescente com o0 aumento da
velocidade de escoamento. E natural considerar que, quanto menor a velocidade,
menor a perda de carga (conforme observado na curva relativa a 4gua), entre-
tanto, para o caso de escoamentos bifasicos com sélidos, essa consideracao
pode néo ser verdadeira devido a forte influéncia da concentracao do leito na
perda de carga. Quanto menor a velocidade, maior a tendencia de concentra¢do
do leito e, consequentemente, maior a perda de carga relativa ao depositado,
ocasionando num comportamento “curvo”. Para essa regido, considera-se que
0 escoamento é heterogéneo.

Alog (%)

Alog(U) >0

» Velocidade U. (ou U,) - Esse ponto é conhecido como velocidade critica ou de
deposigéo, definido como a relagéo da derivada do logaritmo da perda de carga
e a derivada do logaritmo da velocidade média igual a zero. Esse é o ponto onde
qualitativamente se inicia a deposicao de sélidos na base da tubulacao, formando
uma camada de depositado que é “arrastada” na direcdo do escoamento. A
partir desse ponto ha a inversdo no comportamento da perda de carga, ou seja,
quanto menor a velocidade no escoamento, maior a perda de carga, devido,
justamente, ao depositado. Mais detalhes sobre o ponto critico serdo discutidos
no Item 5.2.1.

Alog(%) ~0
Alog(U)

» Velocidade menor que U, (ou U,) - Para velocidades menores que a critica,
a avaliacao € qualitativa, e ndo existe uma maneira precisa de determinar as
velocidades Uz e U4, No entanto essa regido néo € de interesse operacional e
portanto ndo é fundamental conhecer detalhes desse comportamento. Nessa
faixa da curva considera-se o escoamento com leito depositado, e forte tendéncia
a entupimento.
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Alog (%)

Alog(U) <0

5.2.1 Velocidade Critica ou Velocidade de Deposicao

O ponto de minimo indicado na figura anterior (U..) & conhecido como velocidade
critica, ou a velocidade minima para a nao formacédo de um leito de material. Essa
velocidade também é conhecida como velocidade de deposigéo, pois nela comega a ser
observado acumulo de sélidos no fundo, sendo que esses ndo sdao mais emulsionados
pela turbuléncia do escoamento.

Para operar dutos com tendencia a um escoamento heterogéneo, é fundamental
manter a operacao acima de U, visto que leitos moveis ou estacionarios apresen-
tam alta perda de carga relativa e baixa vazao de sélidos, o que é pouco interessante
do ponto de vista comercial e eficiéncia energética. Na modelagem de transportes hete-
rogéneos, somente se considera o regime turbulento, pois a turbuléncia é fundamental
para manter a suspensao de sélidos e viabilizar técnica e economicamente a operagao.

Gillies e Shook (1991) indica que, como a operacao estavel de minerodutos é
muito dificil para escoamentos abaixo da velocidade critica, a velocidade U. € o limite
inferior normal para viabilizar projetos de dutos com fluxo heterogéneo. Em funcéo
disso, a determinacao desses pontos criticos € fundamental para o conhecimento do
problema, e dimensionamento da tubulagao.

De acordo com Wasp et al. (1977) o ponto minimo do diagrama de perda de
carga pela velocidade normalmente n&o indica precisamente o ponto critico, ou seja, a
deposicao de sélidos pode ocorrer antes ou depois dessa velocidade. N&o € possivel
achar uma correlacao entre esses parametros que determine essa velocidade critica
com precisao.

Turian et al. (1987) fizeram um estudo abrangente, contemplando muitas rela-
cbes empiricas desenvolvidas ao longo dos anos por diversos pesquisadores, como
Oroskar e Turian (1980), Gillies e Shook (1991), Thomas (1979) entre muitos outros.
Nesse estudo comparativo foram mostrados 0s principais, com os erros, limitacées, e
suposicdes de cada modelo, sendo que os detalhes de cada caso serao tratados e
indicados nessa sessao. alguns dos modelos indicados nessa publicacdo de TURIAN
et al., op. cit. sdo mostrados na Tabela 2.
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Tabela 2 — Modelos de velocidade de deposicao e suas aplicacoes (TURIAN et al., 1987)

Modelo Equacao

Durand e U _p (5.66)

Condolios 29D(5 — 1) '

D G —0,1837

Tﬁorﬁas U 1,3762(S — 1)01878 504082 Dpn/gD(S = 1) (i)io’wgz (5.67)
2D(S—1) b o D

K.C U.

: —t —20+0,3log( = :
Wilson 29D(S — 1) * Og(DCD) (5.68)
Wasp et U 399@072156(%1/ ‘ (5.69)
al. 29D(5-1) D
Schiller e _ U gpoazs [1— e=094a0] (5.70)
Herbich 2gD(S—1)

X4

Oroskar U O (1 — B)X Dpn/gD(S — 1) (i)x‘“ (5.71)
e Turian 2D(S —1) = 14 D '
Gillies e U 0,51-0,0073Cp —12,5 {%‘“4} 2 (5.72)

= e g d .
Shook V29D((ps — p5)/py)
T.C.S. U st pp/ gD\ 037 1 dgy W =0-007 5 160
Pinto s—pe = 124( i ) ( D ) ‘ (6:72)

A Tabela 3 mostra o erro absoluto e RMS dos modelos apresentados na Tabela
2 (TURIAN et al., 1987)(PINTO, 2012).
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Tabela 3 — Erros relativos aos modelos de determinacao de velocidade de deposicao (PINTO,

2012)(TURIAN et al., 1987)

Modelo

Durand e Condolios

D. G. Thomas

K. C. Wilson
Wasp et al.
Schiller e Herbich
Oroskar e Turian
Gillies e Shook

T. C. S. Pinto

Erro Abs. Erro RMS
36,5% 0,41
29,9% 0,50
49,5% 0,62
26,6% 0,38

Ver Tabela4  Ver Tabela 4

Max 25% -

10% -

Turian et al. (1987) indicam, a partir de centenas de testes aplicados, que

o modelo que melhor se aplica é
constantes indicadas na Tabela 4.

o de Oroskar e Turian (1980), considerando as

Tabela 4 — Valores das constantes para equacao de Oroskar e Turian (TURIAN et al., 1987)

Caso X1 X2 X3

1 1,7951 0,1087 0,2501
2 108471 0,1126 0,03421
3 1,8176  0,1086 0,2525
4 1,3213  0,1182 0,3293
5 1,1228  0,07367 0

Variagao Variagao
X4 X5 Absoluta Quadratica
0,06623
0,00179 20,5% 0,34
-0,03093 0 21,5% 0,34
0 0,6486 20,6% 0,34
0 0 21,0% 0,36
0 0 21,3% 0,36

Uma modelagem a ser considerada € a de Pinto (2012), por ser a Unica que con-
sidera o didmetro da particula como parte de uma composi¢ao de particulas (diametro
de Sauter, Equacédo 5.74). Sendo assim, essa modelagem incorpora a interagao entre
solidos de diferentes diametros e formatos, que pode melhor representar sistemas mul-
tiparticulados. Apesar de o erro apresentado em seu trabalho ser baixo, a quantidade
de testes efetuados e a variedade de materiais ndo foi ampla, portanto o desvio pode
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nao ser representativo.
1

J
(I)vi
>

%

dy = (5.74)

Outro dado importante é relativo ao modelo de Gillies e Shook (1991), que
utiliza uma densidade hipotética relativa aos particulados menores que 74um, conforme
indicado abaixo:

C1ps® (1= Py)py
- [Pl -

Sendo:

o; = Densidade da polpa somente com particulas menores que 74um (ML™3);
¢, = Concentra¢cdo em volume de solidos menores que 74um (-);

®, = Concentracdo em volume total de sélidos (-);

®,;, = Concentracao em volume relativo ao diametro de particula “i” (-);

d,; = Diametro de Sauter (L);

d;= Didmetro de particula “i” (L);

F; = Constante de Durand para deposicao (0,7 a 1,4) (-);

S = p,/ps = Razdo das densidades entre o solido e liquido (-);

U. = Velocidade critica ou de deposicdo (LT™!);

Para escoamentos inclinados, Wilson e Tse (1984) apud Matousec (1997)
indicam que a velocidade aumenta em fluxos ascendentes, e diminui em fluxos descen-
dentes, com um valor maximo proximo aos 35° (ver Figura 32). Foi proposto um fator
de correcao de forma a alterar a velocidade de deposicao em fungao da inclinagdo, no
entanto esse parametro foi baseado na modelagem de velocidade de deposicéo de
Durand e Condolios (1952). E possivel que essa corre¢do ndo seja adequada para
analises quantitativas em outros modelos de célculo de velocidade de deposicao.

A equacao proposta € a que se segue:

Ug=U.+ Apy/ QQD(S — 1) (576)
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Figura 32 — Efeito do angulo de inclinagao do tubo no parametro de velocidade de
deposicao (WILSON; TSE, 1984)
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Sendo:

U.; = Velocidade de deposicdo inclinada (LT—1)

Ap = Parametro de correcao de velocidade de deposicao para tubulacao incli-

nada (-)

5.2.2 Modelagem Turbulenta

A modelagem de perda de carga em sistemas heterogéneos considera algumas

premissas:

1) Escoamentos exclusivamente turbulentos - devido a necessidade de tur-
buléncia para manter as particulas em suspensao, nao sao viaveis técnica e
economicamente sistemas dessa natureza em regimes transitérios ou laminares;

2) Exclusivamente fluxos heterogéneos - modelos desses sistemas nao con-
sideram leitos moveis ou estacionarios, ja que tais sistemas nao sao deseja-
veis para transporte. Existem modelagens para sistemas com altas concentra-
coes e leitos méveis (como o indicado por Gillies e Shook (2000)), mas séo de

pouco interesse comercial € ndo serdo abordados neste trabalho.
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Existem alguns modelos desenvolvidos para o calculo e modelagem desses
tipos de sistema, porém dois deles sdo os mais usados: o desenvolvido por Wasp et al.
(1977), conhecido como Modelo de Wasp, e o desenvolvido por Gillies et al. (1991),
conhecido como Modelo de Duas Camadas. Ambos sao bem aceitos e apresentam
bons resultados, no entanto partem de premissas bem diferentes e tém aplicacdes
mais ou menos vantajosas, dependendo do sistema.

5.2.2.1 Modelo de Wasp

Os sélidos das polpas podem se comportar de diversas maneiras em um escoa-
mento: podem estar emulsionados no liquido transportador em uma fase, comportando-
se praticamente como homogéneo; decantados no fundo da tubulacido em uma fase
mais concentrada em um escoamento totalmente heterogéneo; ou sob as duas situ-
acbes, simultaneamente, em que ocorrem uma fase superior (menos concentrada) e
uma segunda fase inferior (mais concentrada).

Esse modelo tem como premissa a de que o sistema é formado por duas fases
distintas: Uma superior (suspensos) menos concentrada e com mais finos, € uma
inferior (leito) mais concentrada e com mais particulas grossas. O método considera as
fases separadamente, avaliando as perdas nos suspensos e no leito, dando como o
resultado final a soma total de todas as perdas (suspensos + leito).

Wasp et al. (1977) propuseram uma metodologia a partir de informacgdes de
simples obtencéo da polpa, além de indicar parametros praticos para caracterizacao
de sistemas. A equacao proposta consegue avaliar se um escoamento tem tendéncia a
ser heterogéneo ou homogéneo, correlacionando as concentracdes da fase superior
(C) com a total (C,).

Os resultados da principal consideracdo do Modelo de Wasp (Equagéo 5.77),
que determina, para cada didmetro de particula, a concentragdo relativa na fase
suspensa, sao indicados na Figura 33.

o &) -2 o7
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Figura 33 — Exemplo de efeito de tamanho de particula no C/C 4 (WASP et al., 1977)

1.0

4 Diametro Interno Duto = 12,0 Polegadas
0.2 - Concentragio de sélidos = 50% Por peso

Velocidade Escoamento = 6 pés/s

0 T T
10u 100 u 1,000 u 10,000
DIAMETRO DA PARTICULA (MICOMETROS)

Sendo:
C/C 4 = Razao de concentragao volumétrica da fase suspensa (-)
= Difusividade Adimensional da particula (-)

Valores C/C, ~ 1,0 indicam uma polpa com escoamento homogéneo, ou seja,
com menor a tendéncia de formacédo de um escoamento heterogéneo. Wasp et al.
(1977) indica que para valores de C/C4>0,8, o fluxo pode ser considerado homogé-
neo para todos fins praticos, e também recomenda a utilizagdo de § =1,0. Karman
(1948) indica, para escoamentos totalmente turbulentos, que sua constante seja ¢ =
0,4.

Kaushal et al. (2002), diferentemente do indicado no Modelo de Wasp, indica
que a difusividade adimensional da particula 3 tem relagédo direta com a concentragao
de sélidos na polpa, e portanto deve ser calculada para cada caso (Equacao 5.78).

5= €s _ 1040, 1950442205400 /®rmas (5.78)
&l

Sendo:
¢ = Difusividade da particula (L2T~!)
;= Difusividade do liquido (L>T—!)

®,,.. = Concentracédo volumétrica de sélidos maxima por deposicao por gravi-
dade (-)
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A deposicao volumétrica maxima por gravidade é indicada por Gillies et al.
(1991) como sendo de 0,75 para distribuicdes granulométricas amplas e 0,60 para
distribui¢cdes curtas. Para determinar o tipo de distribuicdo, deve-se utilizar o expoente
N de Rosin e Rammler (1933), indicado nas relacbes em sequéncia:

Py=1— 4" (5.79)

log {ln(l _1Ps>:| = N [log(d) — log(d,)] (5.80)

Sendo:
d,= Didmetro de referéncia (L)
N = Expoente de Rosin-Rammler (-)

P, = Distribuicdo granulométrica acumulada passante (-)

Gillies et al. (1991) indica que, para N > 2,0 a distribuicdo pode ser considerada
curta, e para demais valores, ampla.

Kaushal e Tomita (2002) também consideram um sistema para calculo da
concentracdo volumétrica maxima por gravidade (®,,..), utilizando a modelagem de
distribuicdo vertical de concentragédo proposto por Karabelas (1977) com modifica-
coes. Para determinacao desse valor, utiliza-se a concentracao determinada nesse
modelo para elevacgao relativa da tubulagéao de y'/D = 0,1.

A Figura 34 compara os resultados tedricos e experimentais da consideragao
proposta por Kaushal e Tomita (2002) sao comparados na Figura 34. Em sequéncia
€ apresentada a equacao determinada em seu estudo.
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Figura 34 — Relacao da concentracao maxima de deposicao por gravidade com concentracao
determinada pelo modelamento de Karabelas, na elevacao relativa de
y’/D=0,1 (KAUSHAL; TOMITA, 2002)

¢vﬂ,1f‘¢max

0.3

(5.81)
Sendo:

®,0, = Concentragéo volumeétrica na elevagéo y’/D= 0,1 (-)

y’ = Elevacao da secéao transversal da tubulac&o a partir do fundo do tubo (L)

Para a perda de carga geral, considera-se o fator de atrito utilizando equacdes
para fluidos newtonianos, determinado pela equacao de Coolebrook (1939) ou similar, a
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partir da densidade da polpa. Entretanto Kaushal e Tomita (2002) propdem a utilizagao
da equacao de Wood (1966) modificada, de forma a considerar a concentracéo de
sélidos na fase em suspensao no calculo.

Fns = (o, 026(¢/D)%?? +0,133(¢/D) + 22(6/D)0’44Remi’62(€/D)0’134) (1—33d,,) (5.82)

Sendo:

Re... = Niumero de Reynolds da fase em suspensao (-)

f,.s = Fator de atrito da fase em suspenséo (-)

. = Concentragcédo de sélidos em peso da fase em suspenséo (-)

E adicionado ao calculo de perdas na fase em suspensao um valor relativo ao
arraste e de atrito das particulas depositadas, presentes na fase mais concentrada
(leito) do tubo. As concentragdes volumétricas relativas ao leito sdo calculadas a
partir da relacdo C/C 4, considerando que a fracao de sélidos que nao foi suspensa
necessariamente se encontra no leito concentrado (WASP et al., 1977; KAUSHAL et
al., 2002; KAUSHAL; TOMITA, 2002):

o [9D(S —1)715
AP, = NpAP,®,; [U2—CODE’} (5.83)
A-Pleito = Z AR (584)
=1

Sendo:

AP; = Perda de carga relativa a particula de diametro d; (ML=1T—1)

APy, = Soma das perdas de cada didmetro de particula do leito (ML™'T~*)
Np = Constante de Durand (-)

AP, = Perda de carga relativa a 4gua para mesmas condigées (ML~!T—1)
®,,,= Fracdo de solidos no leito relativa a particula de diametro d; (-)

Wasp et al. (1977) recomendam a utilizagdo do valor de 82 para a constante de
Durand, no entanto é comumente usado valores numéricos superiores como fator de
seguranca em dimensionamentos.

Portanto é desenvolvido um calculo interativo para todos os didmetros de par-
ticula da polpa, até que o erro de concentracdo nas duas fases seja aceitavel. O
resultado final € a soma da perda de carga da fase superior (suspensao) com a fase
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inferior (leito). A Figura 35 mostra as principais etapas do método proposto para o
Modelo de Wasp.

Figura 35 — Representacao simplificada do algoritimo de calculo do Modelo de Wasp

Fracao Volumétrica de
cada diametro de
particula

Avaliagao do erro do Velocidade de
fator de atrito Deposicdo de cada
calculado (f_, . ..z50) particula {U,)

T TN P & Relacdo de
L‘i‘;r'gj ﬂ; F:':Hi'lc?': Concentracao Veiculo/
; Ty Depositado (C/C,) de
cada particula

Calculo da perda de Fracao volumétrica de
carga no depositado cada particula em
para cada particula cada fase (¢n.ooeitada ©

{ﬂ‘Pan:-sila:I-:--} ¢E‘J=F '3'}

5.2.2.2 Modelo de Duas Camadas

Gillies et al. (1991) desenvolveram um modelo de duas camadas para os fluxos
de polpa heterogénea que pode ser resumido como:

» Considera-se que o fluxo de polpa das misturas heterogéneas consiste em duas
camadas, cada uma com sua propria velocidade e concentracdo volumétrica,
mas presume-se que nao haja deslizamento entre as fases.

» Os soélidos na camada superior sao totalmente suspensos, com concentragao
volumétrica ®,; € movem-se a uma velocidade U;.

» Os sdlidos mais grosseiros na camada inferior sdo considerados como com-
pactados, no entanto, devido a forma irregular das particulas, existe uma certa
fracao de vazio entre as particulas.
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Resumidamente, o sistema consiste em duas camadas, escoando paralelamente
e independentemente, em que a superior € menos concentrada e a inferior € compacta
e mais concentrada. Essas camadas interagem entre si exclusivamente através da sua
interface, onde ocorrem perdas por atrito, mas nao sao considerados fenébmenos de
transferéncia de massa, de energia ou deslisamentos (ABULNAGA, 2002).

Na Figura 36 sao indicadas as principais consideracdes do modelo de forma
grafica.

Figura 36 — (a) Secao transversal para o modelo. (b) Concentraciao em funcao da elevacao
(GILLIES et al., 1991).

r————1——
O
N
!

lim

Inicialmente o0 modelo considera um balan¢o de massa, com base na polpa e
nos solidos, conforme equagdes que se seguem (GILLIES et al., 1991):

AU = AU, + AUy (5.85)

®,AU = &1 AUy + Py AUy + F (5.86)

Séo definidas também duas variaveis: Carga de Contato do fluxo (®.) e concen-
tracdo de particulas +74um (®,), indicadas nas equagdes subsequentes (GILLIES et
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al., 1991).
B, = B, + by (5.87)
D, =3, + 0, (5.88)
i = B1 + By (5.89)
P = (DzAAQ (5.90)
T @1),41((1/'1_;(;) ) AsUy 591
Sendo:

®, = Fracao volumétrica total de calculo (-)

¢, = Fragdo volumétrica total de particulas grossas (+74um) (-)

®. = Fragdo volumétrica de grossos (+74um) n&o suspensos (-)

¢, = Fragdo volumétrica total de particulas finas -74um (-)

¢, = Fragdo volumétrica de particulas grossas +74um camada superior (-)
Dy = Dy -Py (+)

®;;,, = Conc. volumétrica particulas na camada inferior (-)

A, = Area da seccao transversal referente ao fluxo camada superior (L2)
A, = Area da secgao transversal referente ao fluxo camada inferior (L2)
A = Area total da seccgdo transversal do tubo (L2)

U, = Velocidade do escoamento da camada inferior (LT™!)

U, = Velocidade do escoamento da camada superior (LT—1)

F; = Vazdo volumétrica de soélidos finos (-74um) totais (L3T1)

As perdas de carga sdo definidas a partir do balanco de for¢cas para cada uma
das camadas e para a intersegdo, sendo que o fator F, representa as forgas de empuxo
da polpa de finos nas particulas depositadas da camada inferior, juntamente com as for-
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cas de atrito entre as particulas e a parede, conforme equacdes em sequencia (GILLIES
et al., 1991):

7151 + 12512

=T g (5:92)
i —T12512 + 7252 + F (5.93)
Asprg
P e )] U ng) E@g;()ﬁe) — Beos () (5.94)

Sendo:

S; = Perimetro molhado do escoamento da camada superior (L)
S, = Perimetro molhado do escoamento da camada inferior (L)
S12 = Comprimento da interface superior e inferior (L)

By = Angulo definindo as camadas (rad)

ns = Coeficiente de atrito entre particula e o tubo (-)

F, = Forcas de empuxo e de atrito entre particulas (MLT2)

A angulagéo 3; pode ser definida pelas relagbes geomeétricas:

D228y — sen(28y)]

Ay = . (5.95)
4, _ DPlem = 26 —8$en(27r — 28y)] (5.96)
Sy = DB (5.97)

Si = D(r — By) (5.98)

5., = DV2 = c0s(25) 5.99)

2

As tensoes de cisalhamento para os céalculos das perdas na fase superior e
inferior sdo definidas conforme equagdes em sequéncia (GILLIES et al., 1991):

1 =0,5AU:p (5.100)
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T2 :0,5f2U22p2 (5101)

T12 = 0, 5f12(U1 — U2)2,01 (5102)

Visto que as areas de escoamento ndo sao circulares para cada fase, deve ser
utilizada a definicao de diametro hidraulico nos célculos de numero de Reynolds para
cada segmento circular de escoamento:

Y
S

As densidades sao calculadas de forma diferente, ja que consideram sempre
que os finos (-74um) estao presentes e homogeneamente distribuidos entre as duas
fases. Abaixo as relacdes de densidade (GILLIES et al., 1991):

Dy (5.103)

pi(1 = @) + p Dy

A Y (5.104)
py = Pf(l — Dpi) + psP s (5.106)

1 — @y, + P4

Para determinacao dos fatores de atrito f; e f, utilizar a equacao de Churchill
ou similar para calculo newtoniano, ja para o fator f;, deve ser utilizada a relacdo que
considera o diametro de interface (d,2), 0 didmetro minimo que se manteve depositado
na camada inferior, ou o diametro maximo que se manteve suspenso. Em sequéncia as
relacdes de atrito entre as fases. (GILLIES et al., 1991).

1+2Y
5+ 1,86log(d2/D Para (dy2/D) > 0,002
v — 0g(di2/ D) (di2/D) (5.108)

0 Para (d12/D) < 0,002

Sendo :
di» = Didmetro de particula da interface (L)

A relacao empirica que correlaciona a Carga de Contato no Fluxo (C.) com a
Média de Concentracéo in situ (C,) € a equacéo fundamental para a resolugéo do
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modelo, indicando qual a fracdo de sélidos grossos (+74um) que n&o € suspensa pelo
fluido. (GILLIES et al., 1991):

% — 001840 uce (5.109)
4gdso(ps — Pf)] oo

o = 5.110

{ o (5.110)

Sendo:
Us = Velocidade de deposicdo da particula dso (LT™1)
d*;o = Mediana de particulas grossas (+74um) (L)

Os resultados das equagdes a partir das distribuicbes granulométricas, assim
como também define a forma de determinar d;,, esta explicitado na Figura 37:

Figura 37 — Distribuicdo granulométrica definindo C;, ds, e d,, (GILLIES et al., 1991)
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DIAMETRO DA PARTICULA (um)

A concentracéao limite deve ser calculada conforme a equacao seguinte, sendo
que a concentragao maxima (®,,..) € definida como 0,60 para um indice de Rosin-
Rammler N>2,0 e 0,75 para demais valores (GILLIES et al., 1991).

(I)max - (I)lim

T = 0,074(U u) (1 — &,)01 (5.111)
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Sendo:

®,,., = concentragdo maxima por deposi¢ao (-)

O processo interativo para o calculo para esse modelo implica em aplicar as
equacoes e igualar o valor de ¢, com ®,, conforme indicativo na Figura 38:

Figura 38 — Representacao simplificada do algoritimo de calculo do Modelo de Duas Camadas

Determinar ds, e
Calcular ¢, p; e

Determinar ¢, e
comparar com
valor ¢,

Calcular
velocidades U, e
U,, calculando as

perdas i

Determinar A, de A,
ehA

Calcular A, /A a
partir da relagao ¢/

¢, e determinar B,

Calcular u_ e Cy da
particula ds,

Calcular ¢, e a
partir desse
calcular ¢, € ¢

Calcular ¢,, py, §, &

Py com valores ja
determinados

1) Calcular @, e ds, a partir da distribuicdo granulométrica (eq. 5.87);

2) Calcular gy e yy (este ultimo podendo ser por dados de laboratério) (eq. 5.104);

3) Calcular u utilizando dsg, ef, es, 1r € Cp (€9.5.110);

4) A partirde ¢,, U, ¢,,.. € U, calcular &,,, ®./P,. ¢. obtido a partir de ¢, (eq.

5.111 e 5.109).

5) Calcular ®, e ®, (eq. 5.89 a 5.90);

6) Calcular Ay, A, S1, Ss, Sia, B, (€q. 5.95 a 5.99) e a partir desses resolver
interativamente as equagodes de perda de carga e balango de vazao, e definir os
valores de U; e U, (eq. 5.92 a 5.94 e eq. 5.85 e 5.86);

7) Avaliar o valor de ¢, com o valor de ®, (eq. 5.87), e calcular interativamente o

valor de 3; até convergéncia.
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O processo interativo baseia-se em determinar quais as areas dos fluxos superior
e inferior que viabilizam o balan¢o de massa, e, a partir desse balanco, avaliar o balango
de energia sob o qual esse arranjo é submetido.

5.2.3 Distribuigao vertical de concentragéao

A determinacao da concentracao na secao vertical de um escoamento é impor-
tante para conhecer o sistema e sua operacdo. Com esses dados € possivel determinar
e/ou confirmar se um sistema opera de forma homogénea ou nao, e se for hetero-
génea, se esse promove uma operagao com elevada abrasao, perda de carga, além
de possibilitar diversas avaliagdes para tomadas de decisao.

Alguns modelos foram propostos para o célculo dessa concentracao a partir de
dados comumente conhecidos, principalmente propostos por Kaushal e Tomita (2013),
Karabelas (1977), Gillies e Shook (1994), porém esses modelos possuem requisicoes
de dados adicionais de laboratério, ou tém limitada aplicacao (baixas concentracées).

Entretanto, Kaushal et al. (2002) apresentaram modificacdes no modelo de
Karabelas (1977), abrangendo uma faixa maior de concentracao (até 30% em volume,
0 que € adequado para operagdes comerciais) e com boa aproximagado sem a ne-
cessidade de informacdes reoldgicas adicionais (normalmente propostas em outros
modelamentos).

O modelo de Karabelas (1977) parte do principio da difusividade turbulenta das
particulas e do liquido em tubos, assim como do equilibrio das velocidades terminais
das particulas. Com base nesses principios e aliados a conservac¢ao de quantidade de
movimento, energia e massa, foi possivel propor um modelo para avaliar a concentracao
vertical com o equilibrio de todas essas propriedades.

A equacao 5.112 indica que o escoamento de sélidos em funcao da gravidade
deve ser o mesmo do escoamento em fungao da turbuléncia difusiva, sendo essa a
principal consideragéo do modelo de KARABELAS, op. cit..

s£+UtC:0 (5.112)
dy

Em suas consideragdes principais, a difusividade do liquido (£;) e a difusividade
adimensional (3) sdo constantes para toda a sec¢ao transversal do tubo, e se relacionam
com a difusividade do sélido particulado (KARABELAS, 1977):

es = CRU” (5.113)

Sendo:
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¢ 4= Difusividade da particula (L>T~!)
{ = Difusividade turbulenta adimensional da particula (-)
R = Raio do tubo (L)

O valor considerado para o { é de 0,25 para toda extensédo do tubo. Com
isso foi determinada uma variavel que relaciona a velocidade terminal da particula
com sua difusividade, para cada tamanho de sélido, e, a partir dela, foi efetuada sua
manifestacdo ao longo de toda a area do duto. As relagdes que equacionam essa
premissa sdo as em sequéncia (KARABELAS, op. cit.):

U,;
K;= Clt}?‘ (5.114)
E(K;) = 2 / e Kicos®) sen(0)do (5.115)
T Jo
ou
K? K2
B(K,) = ”?j(”z_i) £ O(KY) (5.116)
Sendo:

K; = parametro de velocidade terminal com difusividade da particula “j” (-)
U:jo = Velocidade terminal da particula “j” (LT~2)

O (K,®) = Funcéo erro (-)

E (K;) = Pardmetro para correlacionar ao longo da &rea do tubo (-)

Utilizando as equacodes, relaciona-se, para cada elevagao no tubo, a concentra-
¢ao volumétrica de cada didmetro de particula em fungéo da sua elevagao. (KARABE-
LAS, op. cit.):

P;(y*) = ECE) ' (5.117)

v = —2 (5.118)

(5.119)

Sendo:
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®,(y*) = Fragdo volumétrica da particula " na elevagao “y” (-)
y = elevagao a partir do centro do tubo (L)

y* = Elevacao reduzida do centro do tubo (-1< y*< +1) (-)

v; = Fragcdo volumétrica relativa da particula “j” (-)

Outra possivel relacao é para distribuicoes com didmetros de particulas uni-
formes ou praticamente uniformes, em que a equacao pode ser simplificada para
(KARABELAS, 1977):

o 1
PY) =17 T (5.120)
@,
V=13 (5.121)

Sendo:
®, = Frag&o volumétrica total (-)
®(y) = Fracdo volumétrica na elevagao “y” (-)

No entanto, as considera¢des do modelo de Karabelas (1977) sao limitadas a
concentracdes volumétricas abaixo de 15%, pois, acima disso, 0s erros comeg¢am a ser
muito maiores do que aceitaveis, conforme demonstrado no trabalho de Kaushal et al.
(2002). Esses estudos comparam resultados com concentragdes variadas utilizando o
modelo de Karabelas.

Visto essa limitacdo, Kaushal et al. (2002) propée uma modificagdo no mo-
delo de Karabelas de forma a possibilitar uma estimativa da concentracao vertical
de concentragdes normalmente utilizadas em minerodutos comerciais (até 30% em
volume). Para isso sdo modificados dois aspectos: corrigir a velocidade de deposicéao
em funcéo da concentracdo e do numero de Reynolds da particula, e considerar a
difusividade do liquido e a difusividade adimensional como fung¢ao da elevagao na
tubulacéo e da concentracao. Em sequéncia as equacdes de modificacdo do modelo:

Uy = Uyjo(1 — ®,)? (5.122)
4,65 +19,5% Para 0,002 < Re, < 0,2
7 = (4, 35 4 17, 5%) Re;%%  Para0,2 < Re, <1,0 (5.123)

(4,45 +18% ) Re, %! Para 1,0 < Re,
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0,3690° 4 (1 1) Para 0 < y//D < 0,337
er =14 0,0775RU* Para 0,337 <y'/D < 0,663 (5.124)
0,3690° (% ~1)(2-%)  Para0,663 <y//D <1,0

B =% =1,0+0,12504¢"22054®/ Puac

==
Sendo:

¢;= Difusividade da liquido (L>T1!)

U;; = velocidade terminal corrigida da particula “j” (LT?)
U.jo = velocidade terminal da particula “j” (LT~!)

d; = Didmetro da particula “” (L)

y’ = Coordenada de Elevacao a partir da base do tubo (L)

Z = Parametro de corregao da velocidade terminal (-)
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6 Metodologia

O processo a ser adotado neste trabalho consiste na elaboragédo de um simula-
dor completo, contemplando fluidos bifasicos (exclusivamente sélido-liquido) de qual-
quer tipo de escoamento ndo-newtoniano listado nesse trabalho, sob condigao de
sistema isotérmico. Os modelos deverao ser capazes de calcular escoamentos do
tipo laminar e turbulento, seja para sistemas quasi-homogéneos ou totalmente hetero-
géneos.

Também é parte das atribuicbes desse simulador determinar: velocidades de
transicao laminar-turbulento do sistema; velocidades de deposicao de sélidos; perfil
de concentracdo na elevacdo da tubulacao; camada de depositado e de fluido em
suspensao; distribuicdo granulométrica ao longo da elevacao do tubo; perda de carga;
e indicar parametros de controle de interesse, como difusividade adimensional e fator
de atrito.

O simulador contem um total de 4 (quatro) médulos:

» Moédulo Heterogéneo Wasp/Karabelas - modelo de escoamento heterogéneo
baseado nos estudos de Wasp et al. (1977), contemplando os melhoramentos e
modificacdes propostos por Kaushal e Tomita (2002). Esse sera complementado
pelo modelo de distribuicdo vertical de concentracdo de Karabelas (1977),
considerando os melhoramentos propostos por Kaushal et al. (2002);

* Médulo Heterogéneo Duas Camadas - Modelo de sistema de escoamento
heterogéneo, mas utilizando as equacodes propostas por Gillies et al. (1991) de
escoamento em duas camadas;

* Médulo Quasi-Homogéneo - Modelagem de escoamentos quasi-homogéneos,
em que serdo utilizadas as equacdes propostas por Malin (1998), Chilton e
Stainsby (1998), Torrance (1963) para fluidos do tipo Herschel-Bulkley; Heywood
(1991) e Malin (1998) relativos a fluidos do tipo Power law; e equagao de
Hedstrom (1952) e Hanks e Dadia (1971) para fluidos tipo Bingham. Também,
nesse simulador, serdo indicadas as velocidades de transicido homogéneo-
heterogéneo para os fluidos Herschel-Bulkley (CHILTON; STAINSBY, 1998),
Power law (RYAN; JOHNSON, 1959) e Bingham (DURAND; CONDOLIOS,
1952)(SWAMEE; AGGARWAL, 2011);

» Moddulo de Velocidade de Deposicao - Modelo exclusivo para as velocidades
de deposigéo, considerando as equacgdes de Pinto (2012) e diversas equacdes
propostas no estudo de Turian et al. (1987).
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Todo os modelos do simulador (com excecdo do modelo de velocidade de
deposicao) deverao ser capazes de calcular, ponto a ponto, de uma tubulagédo extensa
e de elevacgao variada, tendo somente, como a resolugao de calculo, 0 comprimento
minimo estipulado para o modelo. De forma a deixar mais claro o entendimento desse
conceito de calculo, considere o exemplo em sequéncia:

“Deve ser simulada uma tubulacdo de 10,0km com elevagdes variando de 0
a 300m. Verificou-se ser um valor razoavel de resolugdo o de 10m de tubulacao.
Sendo assim, o simulador efetuara seus calculos para os 10m primeiros metros de
tubulagao, utilizando os dados de entrada fornecidos. Como resultado, tera uma saida
de pressao, sendo a pressao inicial menos a perda de carga, e essa pressao de saida
sera a presséo de entrada dos préximos 10m a serem calculados, fazendo as devidas
ponderacgdes para a elevacao do proximo trecho. Esse processo seguira em cadeia de
célculos até finalizar o comprimento total.”

Importante considerar que quanto maior a resolucao de calculo, menor o erro
e maior a necessidade computacional necessaria. De modo geral os simuladores
requisitam, como entrada de dados, as seguintes variaveis:
* Distribuicdo granulométrica;
» Concentracéao de sdlidos;
» Vazao de operacéo;
« Diametro interno da tubulacao e rugosidade;

» Dados reolégicos (Viscosidade Efetiva, coeficiente de rigidez, tensao de cisalha-
mento, coeficiente de poténcia de power law, etc);

» Densidade dos sélidos;

+ Viscosidade e densidade do fluido transportador;

Os subitens em sequéncia irdo identificar detalhadamente a modelagem de
cada um desses simuladores.

6.1 Modulo Heterogéneo Wasp/Karabelas

Esse mddulo deverd ser capaz de calcular, para sistemas heterogéneos solidos-
liquido, a perda de carga, quantidade de sdélidos depositados, distribuicdo granulomé-
trica nas elevagdes da tubulagao, elevacao do depositado e velocidade de deposicao
(curva J).
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Outras informacoes relevantes que devem ser fornecidas sao: difusividade
adimensional, perda de carga relativa ao depositado e ao veiculo, ds, € drs.

A linha de célculo utilizada para o determinacao dos dados de saida segue
conforme abaixo:

1) Utilizando a modelagem da granulometria conforme Rosin e Rammler (1933) (Eq.5.79 e
5.80), os d+5 e d;, da distribuicao propostas sao determinados;

2) A velocidade terminal é calculada, para cada particula, a partir das equacgdes
de coeficiente de arraste proposto por Turton e Levenspiel (1986) e Reynolds de
particula (Eq. 4.7 e 4.8), via processo interativo;

3) As velocidade terminais s&o corrigidas com os fatores de parede para fluxo
laminar e turbulento (Eq. 4.12) indicada por Brown et al. (1950), e conforme
concentracdo (Eq. 4.13) segundo Thomas (1963);

4) Calculo da perda de carga conforme equacao modificada (Eq. 5.82) de Wood
(1966 apud KAUSHAL; TOMITA, 2002);

5) Célculo de Difusividade Adimensional 8 conforme Kaushal e Tomita (2002) (eq.
5.78);

6) Calculo das concentracdes ao longo da elevacao da tubulagdo conforme Kara-
belas (1977) modificado por Kaushal e Tomita (2002), indicado nas Equacgdes
5.113 a 5.124;

7) Determinacgao do C/C, para cada particula (Eq. 5.77);
8) Calculo dos Coeficientes de arraste de cada particula (Eqg. 4.6)
9) Calculo das perdas de carga do depositado e veiculo (Eq. 5.83, 5.84 e 3.7)

10) Seguir interativamente até erro aceitavel.

Com esses dados, € possivel calcular a curva J (perda de carga para varias
velocidades), porcentagens de sélidos no veiculo e leito (C/C 4 de cada particula), e
perfil de concentracao e distribuicdo granulométrica (modelagem de Karabelas) em
qualquer elevacéo.

Para a determinacao da elevacao do depositado, utiliza-se da quantidade de sé-
lidos depositados em funcéo da area transversal do tubo. Com o perfil de concentracao
determinado, calcula-se até qual elevacao se tem a quantidade de sélido definida como
depositada, usando como referéncia a area transversal da tubulacao.
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A equacao 6.1 indica a como calcular essa elevacao de deposicao.

(1—0%): g (6.1)

A. = Area do segmento circular (L?)

Importante reforcar que essa avaliacao é qualitativa.

6.2 Modulo Heterogéneo Duas Camadas

Considera-se calcular para sistemas heterogéneos sélido-liquido, a perda de
carga, concentracdes do veiculo e do depositado, velocidade do escoamento do veiculo
e do depositado, elevagdo do depositado no tubo.

As saidas também sao similares ao modelo de Karabelas/Wasp.

1) Utilizar a modelagem da granulometria conforme Rosin e Rammler (1933) (Eq.5.79 e
5.80), determinando os d5 e ds5, da distribuicao proposta, assim como os ds, e
d;5 para particulas com +74um;

2) Seguir procedimento de célculo exatamente como descrito no item 5.2.2.2,
utilizando as Eq. 5.85 a Eq. 5.111;

6.3 Modulo Quasi-Homogéneo

O mddulo Quasi-Homogéneo, diferente dos demais mdodulos de processo de
transporte descritos, possui uma quantidade maior de variaveis a serem consideradas,
visto que o escoamento pode ser laminar ou turbulento (0 que em escoamentos
heterogéneos sempre € turbulento), além de considerar 3 (trés) simulacdes distintas,
para cada tipo de fluido ndo newtoniano.

Assim sendo, esse devera receber entradas diferentes para cada modelo que for
requisitado, entretanto os dados de saida s&do os mesmos: Perda de carga, velocidade
de transicao Laminar/Turbulento.

6.3.1 Mdodulo Quasi-Homogéneo - Bingham

Para os fluidos do tipo Bingham, considerar o processo de simulagéo abaixo:

1) Calcular numero de Hedstrom do escoamento (Eq. 5.10);
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2) Calcular a velocidade de transigdo Laminar/Turbulento conforme Durand e Con-
dolios (1952) e Swamee e Aggarwal (2011) (Eq. 5.45 e Eq. 5.49);

3) Calcular o fator de atrito conforme modelo utilizado, ou seja, laminar (HEDS-
TROM, 1952), turbulento (HANKS; DADIA, 1971) e transicdo (CHURCHILL,
1977) (Eq. 5.52, Eq. 5.53, Eq. 5.54, Eq. 5.55 e Eq. 5.9), definido pela velocidade
de transicao calculada;

4) Correcgao de fator de atrito conforme indicado por Govier e Aziz (1972 apud
ABULNAGA, 2002) indicado no item 5.1.3.2;

5) Considerar fator de atrito de transigdo conforme Churchill (1977);

6) Calcular perda de carga (Eq. 3.7);

Para calculo utilizando outras equacdes propostas para bingham turbulento/laminar,
considerar a mesma metodologia indicada nesse item.

6.3.2 Modulo Quasi-Homogéneo - Power Law

Para os dados de saida, considerar a sequéncia de calculo abaixo:

1) Calcular a velocidade de transicao Laminar/Turbulento conforme Ryan e Johnson
(1959) (Eq. 5.50);

2) Calcular o fator de atrito conforme modelo utilizado, ou seja, laminar (HEYWOOD,
1991), turbulento (MALIN, 1998; IRVINE, 1988) (Eq. 5.18, Eq. 5.19, Eq. 5.58,
Eq. 5.59), definido pela velocidade de transi¢ao;

3) Correcéo de fator de atrito conforme indicado por Govier e Aziz (1972 apud
ABULNAGA, 2002) indicado no item 5.1.3.2.

4) Considerar fator de atrito de transi¢gdo conforme Churchill (1977);

5) Calcular perda de carga (Eq. 3.7);

Para calculo utilizando outras equagdes propostas para Power Law turbu-
lento/laminar, considerar a mesma metodologia indicada nesse item.

6.3.3 Modulo Quasi-Homogéneo - Herschel-Bulkley

Para os fluidos do tipo Herschel-Bulkley, considerar o processo de simulacéo

abaixo:
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1) Calcular numero de Hedstrom do escoamento (Eq. 5.32);
2) Calcular o numero de Reynolds do escoamento (Eq. 5.31);

3) Determinar por célculo interativo o fator 1) proposto por Malin (1998) e pelo
sistema de Chilton e Stainsby (1998) para escoamento laminar (Eq. 5.29, Eq.
5.30, Eq. 5.36, Eq. 5.37);

4) Determinar por célculo interativo o fator de atrito para escoamento turbulento
conforme Dodge e Metzner (1959) e Torrance (1963) apud Hu (2006) (Eq. 5.60 e
Eq. 5.61)

5) Calcular fator de atrito e perda de carga (Eq. 5.33, Eq. 5.35 e Eq. 3.7);
6) Calcular Reynolds modificado para verificar transi¢cao laminar-turbulento (Eq.5.62);

7) Correcéao de fator de atrito conforme indicado por Govier e Aziz (1972 apud
ABULNAGA, 2002) indicado no item 5.1.3.2.

8) Considerar fator de atrito de transicdo conforme Churchill (1977);

Para calculo utilizando outras equacdes propostas para Herschel-Bulkley turbu-
lento/laminar, considerar a mesma metodologia indicada nesse item.

6.3.4 Moddulo de Velocidade de Deposicao

O simulador de velocidade de deposicao é diferente dos demais, uma vez que
considera multiplas equacdes de deposicao a fim de serem usadas como método
qualitativo/comparativo para escoamentos heterogéneos turbulentos. Sua principal
funcado é fornecer uma faixa de velocidade de escoamento em que provavelmente
iniciard a deposicao de solidos, sendo um critério de avaliagdo a mais para o sistema.

Conforme estudo de Turian et al. (1987), séo utilizadas as equacgdes que forne-
cem os melhores resultados, listadas abaixo:

Oroskar e Turian (1980)

ol =x19*(1 - ,)* [Dp’\/m] (i))@ 60

29D(S — 1) e D

Gillies e Shook (1991)

) 2
U, _ 60,5170,0073013712,5 [%70,14
V29D ((ps — p1)/py)
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Pinto (2012)

U, B s pp/gDN\O3T [ dg U =007 40
(5_1)1/2_0,124( > ) ( . > e (6.4)
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7 Validacao dos Simuladores

A validagdo dos simuladores foi realizada através do comparativo com da-
dos reais de operagao de um mineroduto, e, a partir desse comparativo foi analisada,
estatisticamente, a qualidade de simulagao.

A seguir, serdo mostrados os dados recebidos e as metodologias de validacéao
adotadas para o estudo.

7.1 Dados do Mineroduto

Foram recebidos dados fisicos, de instrumentacao e de laboratério de 1 (um)
mineroduto de minério de ferro, referentes ao periodo de 02/04/2015 a 04/11/2015,
amostrados de 2 (duas) em 2 (duas) horas, totalizando 2603 amostras de operacao.

Para cada um desses pontos, foram fornecidos:

1) Vazéo de escoamento (instrumentos);
2) Concentracao de soélidos do escoamento (laboratério);

3) Presséo de operagdo em 6 (seis) locagoes distintas ao longo do mineroduto
(instrumentos).

Ainda foram fornecidos, indiretamente’ relacionados com os pontos de amostra-
gem de escoamento, 0s seguintes dados:

1) Densidade de sélidos de minério de ferro (laboratério);
2) Distribuicdo granulométrica (laboratério);

3) Dados reolégicos da polpa (laboratério).

Como forma de complementacao geral aos dados do escoamento, foi fornecido
também o perfil completo do mineroduto, com um total de 1323 pontos de elevacgao,
comprimento, didmetro e espessura da tubulacdo. Na Figura 39, esta a representacao
grafica dos dados fornecidos do mineroduto, para um ponto operacional, assim como a
simulacao calculada para esse caso. Importante notar que tanto os dados de pressao
de campo quanto a simulacao estido indicadas, no grafico, em metros de polpa.

1

O sentido de indiretamente nessa frase indica que nao foram fornecidos dados que relacionam,
diretamente, uma condicao de operacao (vazao, pressao, concentragao de sélidos, etc) com sua
respectiva reologia e distribuicao granulométrica. Os dados fornecidos foram amostragens sem
referencia direta, mas que sao representativos da operagdo normal no mineroduto.
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Figura 39 - Perfil, locacado das PMSs, dados de campo para pressao e simulacdo do mineroduto
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As PMSs (Pressure Mesuring Stations, ou Estag6es de medi¢do de pressao) sao
estacdes onde estdo instalados transmissores de pressao, juntamente com pressosta-
tos com selo diafragma. Esse equipamento é um pressostato comum, cujo diafragma
tem fungéo de separar fisicamente o fluido hidraulico da polpa.

A Tabela 5 mostra as principais caracteristicas, tanto construtivas quanto opera-
cionais, do mineroduto, conforme dados fornecidos.

Tabela 5 — Dados principais do mineroduto simulado

Comprimento total 157,67 km
Diametro interno médio da tubulagéao 20,66 polegadas
Diametro interno maximo da tubulagao 21,12 polegadas
Diametro interno minimo da tubulagao 20,19 polegadas
Elevacao total de transporte (Elevagao final menos inicial) -249,1m
Densidade média dos soélidos 4,9g/cm?3
Densidade média da agua 1,0g/cm?

Faixa de velocidade do escoamento 1,65m/s a 2,1m/s

Faixa da concentragao volumétrica de sélidos 26,0% a 34%
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Para determinacédo da densidade dos sélidos em laboratério utilizou-se o se-
guinte procedimento:

1) Uma amostra de minério € colocada na estufa até secagem total por 12h;

2) O solido seco € pesado e colocado em um recipiente de volume analitico (baldao
volumétrico) conhecido;

3) O recipiente € completado com agua e pesado novamente;

A partir desses valores € possivel determinar densidade dos sélidos pela equa-
cao:

mspi
my — Mg + pl‘/;)

Ps =

Sendo:

m, = massa dos solidos secos (M)

m

, = massa da polpa formada (M)
V, = Volume analitico da vidraria utilizada (L3)

Para a medicdo da vazao de escoamento no mineroduto, ndo foram utilizados
instrumentos de medigéao tipicos, como medidores ultrassonicos, eletromagnéticos ou
por diferenca de pressao, mas sim um sistema mais preciso cuja medicao se da em
funcao do sistema de bombeamento utilizado no mineroduto.

As bombas utilizadas nesse sistema s&o do tipo diafragma de pistao, ou seja,
a cada rotacdo da bomba indica um ciclo de movimentagdo do pistdo dentro do
cilindro, “empurrarando” esse volume de polpa para o sistema (mineroduto). Sabendo a
frequéncia de rotacdo da bomba e o volume da cavidade do pistdo é possivel saber a
vazao imediata no mineroduto, considerando que a polpa é incompressivel. A Figura
40 mostra um desenho esquematico desse tipo de bomba para melhor entendimento
desse método de calculo de vazao.
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Figura 40 — Desenho esquematico de funcionamento de uma bomba tipo diafragma de pistao,
com indicativo do cilindro para calculo da vazao (WEIR MINERALS, 2017)

Cavidade do pistdao de volume fixo

Portanto, o calculo de vazao seque a seguinte equacao:

Qv =N, V; (7.2)

Sendo:
Q, = Vazao volumétrica de escoamento (L3T!)
N, = frequencia de rotacdo da bomba (T—1)

V. = Volume da cavidade do pistéo (L?)

7.1.1 Distribuicdo Granulométrica

Foram fornecidas um total de 31 analises de granulometria distintas, efetuadas
em 2015. Nas Figuras 41, 42 e 43 e na Tabela 6, sdo mostradas a granulometria média
das amostras e a variacao encontrada. Na Figura 44, é mostrada uma foto de amostra
dos sélidos da polpa, evidenciando sua caracteristica de p6 fino.

As analises de granulometria foram realizadas por ensaio de peneiramento,
contendo peneiras de 42#, 65#, 100#, 150#, 200#, 270# e 325# (Mesh Tyler).
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Figura 41 — Granulometria passante acumulada média das analises recebidas?
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Dados desse grafico na Tabela 1B, nos Anexos.

Figura 42 — Grafico bloxplot da porcentagem de particulas retidas de cada diametro - Maiores
que 0,025mm?
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Algumas das amostras utilizadas para elaboracao desse grafico na Tabela 16, nos Anexos.
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Figura 43 — Grafico bloxplot da porcentagem de particulas retidas de cada diametro - menores
ou iguais a 0,025mm?
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2 Algumas das amostras utilizadas para elaboragao desse grafico na Tabela 16, nos Anexos.
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Figura 44 - Visual dos sélidos secos de minério de ferro da polpa do sistema

3

Tabela 6 — Distribuicao granulométrica média por passante acumulado, por massa retida e
avaliacao da variacao

Diametro da Passante _ Desyio Desyio
, Acumulado Retidas Padrao do Padao /
particula (um) médio Retido Retido
350 100% 0% 0% 0%

210 99,9% 0,06% 0,02% 32%

149 99,7% 0,2% 0,06% 28%

105 99,4% 0,6% 0,14% 23%

74 97,3% 1,8% 0,33% 18%

53 91,8% 5,6% 0,71% 12%

44 89,8% 2,0% 0,31% 15%

25 0% 89,8% 1,5% 1,5%

Como € possivel observar, as particulas grossas (+74um) possuem disperséo
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pouco significativa, mantendo-se baixa e constante em todas as analises, somente as
particulas finas (-74um) possuem alguma variagéo, entretanto ainda pouco significativa.

Conforme discutido previamente, a variacao das particulas tem forte influén-
cia no regime de escoamento (heterogéneo ou homogéneo) e na perda de carga,
entretanto, de acordo com as analises fornecidas, a variacdo na composi¢ao dessas
particulas na polpa é irrelevante. Portanto a consideracao da granulometria média para
todas as simulagdes é razoavel, e que variagcdes na granulometria que, por ventura, se
manifestem no sistema, podem ser absorvidas no erro esperado.

7.1.2 Reologia da Polpa

Foram analisadas um total de 31 analises reoldgicas, efetuadas no periodo de
26/09/15 a 04/11/15, em que foram indicados os coeficientes de rigidez (r,) e tenséo
de escoamento (1,) para polpas com multiplas concentracées volumétricas (®,).

Os testes efetuados para a obtencao da tensao de escoamento e coeficiente de
rigidez foram feitos por um redmetro do tipo cilindro concéntrico de modelo R/S Plus da
Brookfield.

O aspecto visual da polpa analisada é mostrado na Figura 45, e a Figura 46 é
um exemplo de uma dessas analises fornecidas, com sua devida representacao grafica.
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Figura 45 — Aspecto visual da polpa transportada no mineroduto na sua concentracao de
operacao
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Figura 46 — Exemplo de reologia da polpa fornecida e a regressao linear efetuada?
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@ Algumas das amostras de reologia fornecidas estéo indicadas na Tabela 17, nos Anexos.

Todas as andlises reoldgicas fornecidas, apesar de numericamente distintas,
apresentaram comportamento reolégico semelhantes ao da Figura 46, tipico de fluidos
do tipo Bingham. Portanto, para essa simulacao de mineroduto, foi utilizado, como
premissa de calculo, que a polpa se trata de um escoamento ndo-newtoniado de fluido
do tipo Bingham.

Como previamente indicado, ndo foram fornecidos valores de 1, e n, para cada
ponto operacional, portanto € dada a necessidade de equacionar uma relagéo entre a
concentracao volumétrica da polpa e as caracteristicas reolégicas principais de fluidos
tipo Bingham (tensdo de escoamento e coeficiente de rigidez).

Cada uma dessas amostras reoldgicas fornecidas foi associada a concentragao
de solidos da amostra testada, gerando relagdes entre essa variavel com o coeficiente
de rigidez e a tensdo de escoamento. Essa relacdo viabiliza, para cada ponto de
operacao, valores reoldgicos de entrada para o simulador em funcao exclusivamente
da concentragéo de sélidos. Essa premissa ja é utilizada na industria, e € conhecida e
esperada uma relacao direta entre esses parametros.

Dados reol6gicos medidos para o coeficiente de rigidez e o resultado gréafico do
modelo empirico adotado para a polpa sdo comparados na Figura 47.
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Figura 47 — Concentracao volumétrica de solidos X coeficiente de rigidez e modelagem
reolégica®
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4 Dados das amostras indicadas no grafico estdo na Tabela 18, nos Anexos.

Dados reolégicos medidos para tensao de escoamento e o resultado grafico do
modelamento empirico adotado para a polpa sdo comparados na Figura 48.
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Figura 48 — Concentracao volumétrica de sdlidos X tensao de escoamento e modelo reologico?
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@ Dados das amostras indicadas no grafico estdo na Tabela 18, nos Anexos.

As relagdes empiricas utilizadas nas Figuras 47 e 48 sao, respectivamente, as
Equacdbes 7.3 e 7.4, das quais serdo fornecidos os valores de coeficiente de rigidez e
tensdo de escoamento para os simuladores a partir da concentracédo volumétrica de
sélidos. E importante frisar que essas equagdes sdo exclusivas para a polpa desse
mineroduto e ndo sdo validas para outros sistemas.

n = 102%15% (7.3)

7o = 4438¢5" (7.4)
7.2 Analise Estatistica

A analise estatistica para validacdo do simulador € realizada pela avaliagao do
erro de simulagdo. O conceito de erro € definido pela equagéo:

Bhtedid
Erro= ——=%

1 (7.5)

Bsimutado

A partir dos erros calculados, € montado um histograma para avaliacdo do
comportamento, calculando seu desvio padréo e verificando a normalidade da amos-
tragem. A verificagdo de confiabilidade se da também por densidade de probabilidade
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da curva normal (caso o comportamento gaussiano seja verificado) ou por quantidade
de amostras coletadas (caso a hipétese normal seja descartada), ambas dentro do do
intervalo erro estipulado.

As equacbes em sequéncia mostram a equacao referente ao comportamento
gaussiano.

Vet - (T a)’

- 7.
? k—1 (7.6)
1 (z—py)
Ny = e 2 7.7
0 o (7.7)

Sendo:

B = Variavel genérica

Ny = Curva normal (-)

X; = Amostra com dado real (-)

o = Desvio padréo (-)

k = Quantidade total de dados amostrais (-)
u, = Média dos dados amostrais (-)

Inicialmente se propde um limite de +-15% de erro, para mais ou para menos,
tendo em vista as incertezas tanto da reologia (indicadas no item anterior) quanto das
condi¢des de operagao de um mineroduto de +150km. Mesmo com essas incertezas,
é importante uma precisdo com confiabilidade minima de 95% dentro nessa faixa.
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8 Resultados da Simulacao

Definidas as premissas, dados de entrada e modelos fisicos e matematicos a
serem utilizados, é possivel iniciar as simulagdes do mineroduto e, posteriormente,
efetuar a validacao. A sequéncia do processo de simulacdo segue 0s seguintes passos:

1) Definigdo do sistema - Heterogéneo ou Homogéneo / Laminar ou Turbulento;

2) Calculo de perda de carga - Modelos matematicos adequados para o sistema e
regime;

3) Validacdo do sistema - Método estocastico.

Para as simulacdes e testes a serem aplicados, foram usados 100 dos 2603
pontos de operagéao disponibilizados e fornecidos, selecionados manualmente, visto que
foi necessario avaliar se possuiam todos os valores de entrada necessarios (pressao
dos pressostatos, concentragdo volumétrica, vazao, etc). Também foram descartados
pontos de operacdo em que se verificou um comportamento transiente (start-up, shut-
down, entre outros), visto que o simulador proposto é exclusivamente para regimes
permanentes.

A Figura 49 indica todos os pontos de operacéo disponibilizados, e, desses,
foram marcados os 100 utilizados como base comparativa do simulador.

Figura 49 — Resumo grafico de todos os dados de operacao recebidos e indicacdao dos pontos
utilizados no simulador
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Os itens em sequéncia apresentam os resultados de cada um desses passos,
indicando detalhadamente os processos adotados.

8.1 Definicao do Sistema

Conforme indicado por Wasp et al. (1977), para valores de C/C ,>0,8, pode-se
considerar o sistema como homogéneo. Sendo assim, a Figura 50 indica o resultado
de C/C4=0,985 para o caso mais critico (menor velocidade e menor concentragdo) do
mineroduto.

Figura 50 — Solidos suspensos (C/C ) para a operacao mais critica do mineroduto

98,5%

Sélidos Suspensos

B Solidos no Leito (depositados)

0,0% 10,0% 20,0% 30,0% 40,0% 50,0% 60,0% 70,0% 80,0% 90,0% 100,0%
% de Solidos em Volume

Wasp et al. (1977) e Hu (2006) indicam que a operagao na “curva J”, na
qual Alog(AP/L)/Alog(U) = constante, implica em operacao tipica para escoamento
homogéneo. Portanto, para a operacdo de menor concentragdo volumétrica e menor
velocidade, temos que o sistema opera nessa regido (ver Figura 51).
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Figura 51 — Ponto de operacao do mineroduto indicado na “curva J”
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De forma a confirmar os resultados simulados nas figuras anteriores, a Figura
52 mostra o perfil de concentracao, calculado conforme Karabelas (1977) e Kaushal e
Tomita (2002).

Figura 52 — Perfil de concentracao volumétrica na seccao do tubo
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Conforme o perfil de concentragao na secgao do tubo (Figura 52), a quantidade
de sélidos acumulados pela elevacao (Eq. 6.1) é mostrada na Figura 53. Associados
a quantidade dos solidos do leito (depositados) indicados na Figura 50, é possivel
estimar a elevacéao de depositados na tubulacéo.

Figura 53 — Estimativa de elevacao de deposicao na tubulacao
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Como se pode observar nas figuras anteriores, o perfil de concentracao € pratica-
mente homogéneo (Figura 52), associada com uma baixa deposicao de sélidos (Figuras
50 e 53) para essas condicbes operacionais, além dos testes propostos por Wasp et al.
(1977) e Hu (2006) indicarem escoamento homogéneo.

Com base nessas avaliacdes, o sistema pode ser definido como homogéneo
para todos os fins.

8.2 Definicao do Regime

Como previamente definido, trata-se de um sistema homogéneo nao-newtoniano
do tipo Bingham. Com base nisso, foram aplicadas as avaliagdes de transi¢cao propostas
por Durand e Condolios (1952), Swamee e Aggarwal (2011) e Chilton e Stainsby
(1998) (esse ultimo com n=1, visto que é transicdo proposta para fluidos do tipo
Heschel-Bulkley). Resultados desses testes de regime se encontram nas Figuras 54 e
55.
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Figura 54 — Teste de transicao para equacoes de Durand e Condolios (1952) e Swamee e
Aggarwal (2011) para todos os pontos de operacao utilizados?
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@ Dados das amostras e curvas indicadas no gréafico estdo na Tabela 8 e 15, nos Apéndices.

Figura 55 — Teste de transicao para teste proposto por Chilton e Stainsby (1998) (n=1) para
todos os pontos de operacao utilizados?

<
o® o
&
{)@
1,0E+04

o

3

=]

=

i3 Transigdo Turbulento

.:E —————————————————————————— - - - - - -
-]

Q

b=

[}

=

Q

£

u

EE e i

Transicdo Laminar
1,0E+03
1,0E+06 1,0E+07 1,0E+08

Hedstrom (He)

@ Dados das amostras indicadas no grafico estdo na Tabela 8, nos Apéndices.
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Conforme indicado nas Figuras 54 e 55, todos os pontos de operacao se
encontram na regido turbulenta, portanto é possivel definir que 0 escoamento opera em
regime turbulento.

8.3 Velocidade Critica

A determinacdo da velocidade critica € uma ferramenta para avaliacdo das
particulas que tendem a se depositar no sistema. Para essa determinacéo seréo
utilizados os modelos de Oroskar e Turian (1980), Gillies e Shook (1991) e Pinto (2012),
considerando o efeito de inclinacédo proposto por Wilson e Tse (1984) cuja inclinagcao
maxima do mineroduto deve ser de 8,9° ou 15%. Os resultados sdo apresentados
na Figura 56 indica, para concentracao de sélidos de 26% em volume (caso mais
critico).

Figura 56 — Velocidade critica para multiplos diametros de particula e indicacao de velocidade
de operacao do mineroduto?
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@ Valores do grafico estao indicados na Tabela 14, nos Apéndices.

Os diametros das particulas depositadas na tubulacdo sdo mostrados na Figura
57.
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Figura 57 — Amostra de materiais depositados no mineroduto

Conforme resultados da Figura 57, € indicado que, para a velocidade minima
de operagéo (1,65m/s) particulas maiores que 90um tendem a se depositarem, e que,
na velocidade maxima (2,1m/s), somente particulas superiores a 100um tendem a
depositar (intersecéo da linha de operagcdo minima e maxima com equacao de Gillies
e Shook (1991)). De acordo com a Figura 57, apesar de nao indicar comparativo
de comprimento, € possivel confirmar qualitativamente a coeréncia os resultados de
didmetro de deposicao.

E esperada completa suspenséo de sélidos para valores de velocidade de esco-
amento superiores a 4,38m/s (resultado da equacéao de Pinto (2012)), e que somente
para valores superiores a 6,5m/s (resultado para 350um da equagéo de Oroskar e
Turian (1980)) nao é mais esperada deposicao de qualquer didametro de particula menor
que 350um.

8.4 Simulacao da Perda de Carga

Para o mineroduto em questdo, como indicado pelos itens 6.4.3, 7.1 e 7.2, a
melhor representacao do sistema nas condi¢cdes de operacdo como indicado na Tabela
5 é:

+ Sistema Homogéneo;

* Regime Turbulento;

» Reologia Nao-newtoniano do tipo Bingham (ou Heschel-Bulkley com n=1).
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Sendo assim, foram aplicados os modelos cabiveis para sistemas desse tipo, ou
seja, conforme detalhado nos itens 6.3.1 e 6.3.3, para regime turbulento. Os resultados
de aplicacdo dos modelos para faixa de Re entre 500 e 500.000 sdo apresentados nas
Figuras 58, 59 e 60.

Figura 58 — Modelagem de fluidos tipo Bingham para multiplos Hedstrom conforme equacoes
de Hedstrom (1952) e Darby et al. (1992), considerando transicao laminar-turbulento
conforme Churchill (1977) e Reynolds critico por Durand e Condolios (1952)2
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4 Valores calculados para a construgao das curvas do grafico na Tabela 12, nos Apéndices.
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Figura 59 — Modelagem de fluidos tipo Heschel-Bulkley (n=1,0) para multiplos Hedstrom
conforme equacdes de Torrance (1963) e Malin (1998), considerando transicao
laminar-turbulento conforme Churchill (1977)2
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@ Valores calculados para a construgao das curvas do grafico na Tabela 11, nos Apéndices.
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Figura 60 — Modelagem de fluidos tipo Heschel-Bulkley (n=1,0) para multiplos Hedstrom
conforme equacodes de Chilton e Stainsby (1998) e Dodge e Metzner
(1959), considerando transicao laminar-turbulento conforme Chilton e Stainsby
(1998)4
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4 Valores calculados para a construgao das curvas do grafico na Tabela 10, nos Apéndices.

E importante notar que nas Figuras 58, 59 e 60 sdo encontrados resultados
muito semelhantes entre si, assim como resultados numéricos muito préximos aos
indicados na Figura 22 (referéncia para simulacéo de fluidos do tipo Bingham).

Outra observagao importante referente a Figura 58, foi utilizada a equagao
de Malin (1998) com seu escalar corrigido, visto que, em sua publicacao, é indicada
a equacao 5.30 multiplicada por 4. Os resultados com a equacéo corrigida (conforme
notada nesse trabalho) s&o coerentes tanto com a Figura 22, quanto com os resulta-
dos apresentados por Malin (1998) (Figura 30).

Os pontos de operagao do mineroduto sdo apresentados nas Figuras 61, 62 e
63, incluidos nos graficos referentes as, respectivamente, Figuras 58, 59 e 60, para
a devida avaliacao dos modelos. Nessas figuras, estao indicadas somente as curvas
de Hedstrom referentes a valores absolutos de 10° e 107, ja que todos os pontos de
operacgao calculados estao dentro dessa faixa.
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Figura 61 — Modelagem de fluidos tipo Bingham com pontos de operacao do mineroduto para
comparativo, utilizando as mesmas equacoes da Figura 584
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4 Valores experimentais e calculados indicados no grafico estao indicados na Tabela 8, nos Apéndices.

Figura 62 — Modelagem de fluidos tipo Heschel-Bulkley (n=1,0) com pontos de operacao do
mineroduto para comparativo, utilizando as mesmas equacoées da Figura 592
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4 Valores experimentais e calculados indicados no grafico estao indicados na Tabela 8, nos Apéndices.
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Figura 63 — Modelagem de fluidos tipo Heschel-Bulkley (n=1,0) com pontos de operacao do
mineroduto para comparativo, utilizando as mesmas equacées da Figura 60°
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4 Valores experimentais e calculados indicados no grafico estao indicados na Tabela 8, nos Apéndices.

Apesar de nao propriamente adequado para calcular escoamentos homogé-
neos, foi efetuada também a simulacao utilizando o modelo de Wasp (adequado para
sistemas heterogéneos), os resultados para esse modelo sdo apresentados na Figura
64 (conforme metodologia indicada no item 6.1), indicando as “curvas J” para con-
centracdes volumétricas de 34% e 26% e os mesmo pontos de operacao indicados
na Figura 49.



Capitulo 8. Resultados da Simulagao 133

Figura 64 — Comparativo de modelagem de curva J conforme simulador Wasp/Karabelas com
pontos de operacdo do mineroduto homogéneo?
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@ Valores experimentais e calculados indicados no gréfico estdo indicados na Tabela 8 e 13, nos

Apéndices.

8.5 Validacao Estocastica do Simulador

Para a validacdo do simulador, foi efetuada a analise de erro para o fator de
atrito ou perda de carga, conforme indicado no item 7.2. Também foi avaliado o compor-
tamento do erro, avaliando seu comportamento Gaussiano e formalizando o intervalo
de confianga do simulador, dentro do erro toleravel de 15%.

As dispersoes de erro comparativas de erro sdo apresentadas nas Flguras 65 a
72.
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Figura 65 — Dispersao de erro simulado/medido para resultados indicados na Figura 61

(simulador de fluidos homogéneos nao-newtonianos tipo Bingham)?
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@ Valores do grafico estéo indicados na Tabela 9, nos Apéndices.

Figura 66 — Disperséo de erro simulado/medido para resultados indicados na Figura
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62 (simulador de fluidos homogéneos nao-newtonianos tipo Heschel-Bulkley n=1)?
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@ Valores do grafico estdo indicados na Tabela 9, nos Apéndices.
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Figura 67 — Disperséo de erro simulado/medido para resultados indicados na Figura 63
(simulador de fluidos homogéneos nao-newtonianos tipo Heschel-Bulkley n=1)2
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@ Valores do grafico estdo indicados na Tabela 9, nos Apéndices.

Figura 68 — Disperséo de erro simulado/medido para resultados indicados na Figura 64
(simulador de fluidos heterogéneos nao-newtonianos)?
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@ Valores do gréfico estdo indicados na Tabela 9, nos Apéndices.
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Figura 69 — Histograma da dispersao de erro simulado/medido para a Figura 65 (simulador de
fluidos homogéneos nao-newtonianos tipo Bingham)?
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Figura 70 — Histograma da dispersao de erro simulado/medido para a Figura 66 (simulador de
fluidos homogéneos nao-newtonianos tipo Herschel-Bulkley n=1)@
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Figura 71 — Histograma da dispersao de erro simulado/medido para a Figura 67 (simulador de
fluidos homogéneos nao-newtonianos tipo Herschel-Bulkley n=1)@
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@ Valores do grafico estéo indicados na Tabela 9, nos Apéndices.

Figura 72 — Histograma da dispersao de erro simulado/medido para a Figura 68 (simulador de
fluidos Heterogéneos nao-newtonianos)?
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@ Valores do grafico estéo indicados na Tabela 9, nos Apéndices.
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9 Discussao dos Resultados

No capitulo 7, foram utilizados os recursos matematicos e modelagens, discuti-
das extensivamente nesse trabalho, para tornar possivel avaliar e simular um minero-
duto. Nesse capitulo, séo discutidos os resultados apresentados no capitulo anterior,
em que se avalia tais modelagens propostas e sua confiabilidade de simulagao.

9.1 Precisao e Exatidao dos Modelos

Nas Figuras 69 a 72, sdo mostrados histogramas de concentracéo probabilistica
dos erros, e nao foi possivel, por analise visual dessas figuras, confirmar que apresen-
tam uma distribuicdo Normal. Sendo assim foi feita uma andlise através do Grafico
de Probabilidade Normal, que avalia a proximidade dos dados da dispersdo com o
esperado para uma distribuicdo gaussiana.

Os gréficos que indicam esses testes para as dispersdes de erro dos modelos
testados estao nas Figuras 73 a 76.

Figura 73 — Grafico de Probabilidade Normal referente a Figura 65 (simulador de fluidos
homogéneos nao-newtonianos tipo Bingham)

y=13,61x - 0,0189
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Capitulo 9. Discussao dos Resultados 139
Figura 74 — Grafico de Probabilidade Normal referente a Figura 66 (simulador de fluidos
homogéneos nao-newtonianos tipo Herschel-Bulkley n=1)
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Figura 75 — Grafico de Probabilidade Normal referente a Figura 67 (simulador de fluidos
homogéneos nao-newtonianos tipo Herschel-Bulkley n=1)
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Figura 76 — Grafico de Probabilidade Normal referente a Figura 68 (simulador de fluidos
Heterogéneos nao-newtonianos)

y=18,172x + 1,2248
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Com base nos resultados das Figuras 73 a 76, € verificado que o comporta-
mento do erro tem boa aproximag&o ao gaussiano (todas as curvas com R?>0,96),
entretanto observa-se dispersdes e anomalias que podem indicar distribuicdo uniforme
multimodal (Figuras 73, 74 e 76) e unimodal inclinada para a direita (Figura 75).

Apesar dessas possibilidades de divergéncia da normalidade, seré considerado,
devido aos bons ajustes de reta observado nas Figuras 73 a 76, que as dispersdes
apresentam uma distribuicdo Normal.

Na Tabela 7, esta indicada a avaliacao de dispersao e confiabilidade de todos
esses modelos.
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Tabela 7 — Confiabilidade e desvio do erro das modelagens de escoamento turbulento
propostas para o simulador

Confiabilidade Média do Desvio

Modelo Simulado dentro do erro erro Padrao

toleravel (15%)? do erro
Bingham - Darby et al. (1992) 97% 0% 7%
Heschel-Bulkley - Torrance (1963) 96% 5% 6%
Heschel-Bulkley - Dodge e Metzner o oo o
(1959) 87% 9% 5%
Heterogéneo - Kaushal e Tomita (2002) 95% -7% 5%

2 Resultado por integracao da curva gaussiana dentro do limite de erro toleravel.

Tais resultados mostram uma preciséao dentro do esperado (superior a 95%) para
a maioria dos casos, com um caso especial de elevada precisao e exatidao (modelo
de Darby et al. (1992)).

9.2 Avaliacao dos Resultados de Simulacao

E possivel inferir pelos resultados da Tabela 7, que modelos especificos para
o tipo de escoamento (no caso, o modelo para Bingham proposto por Darby et al.
(1992)) possuem melhor representatividade de simulagcao que modelos de calculo
genéricos (como os modelos para Heschel-Bulkley). Esse resultado era esperado,
visto que modelos muito abrangentes tendem a perder precisdo e exatidao devidas,
justamente, a sua capacidade de utilizacao para larga gama reoldgica. Apesar disso, 0
modelo de Torrance (1963) apresentou boa precisdo e um desvio padrdo menor que o
modelo especifico, mesmo sendo uma equacao com aplicabilidade abrangente.

O modelo proposto por Dodge e Metzner (1959), apesar de apresentar boa
precisdo e exatidao, apresentou um comportamento no histograma inclinado para a
direita, mostrando uma distribuicao mais desequilibrada quando comparado aos demais
modelos estudados. O resultado de 87% referente ao a area da curva normal dentro
do limite de erro gera um contraste quando comparada ao resultado de contagem
de amostras dentro do limite, onde é observado 93% dentro do erro esperado. Essa
avaliacao indica que o modelo tem elevado potencial apresentar boa preciséo e exatidao,
entretanto o resultado ainda é inconclusivo quanto a sua eficacia em relacao as outras
equacoes.

Outra andlise importante é referente aos resultados do modelo de Kaushal e
Tomita (2002), que, apesar de uma aplicabilidade mais focada em escoamento do



Capitulo 9. Discussao dos Resultados 142

tipo heterogéneo, apresentou resultados precisos e coerentes com 0s experimentos
respectivos, mesmo para um regime homogéneo.

Com base nesses resultados, é possivel inferir também que os testes propostos
para definicdo do sistema (heterogéneo/homogéneo) e do regime (turbulento/laminar)
foram adequados para a faixa de trabalho, ja que indicaram modelagens para simulacéao
que tiveram resultados de elevada representatividade.

Importante considerar que os resultados da modelagem de reologia para co-
eficiente de rigidez e de tensao de cisalhamento utilizados (Eq. 6.7 € 6.8) possuem
erros intrinsecos, com variagdes, em alguns casos, maiores que 20%. Como também
indicado, as amostragens sao feitas a cada 2h, podendo, nesse periodo de tempo,
ocorrer variacoes reoldgicas nao consideradas nnas simulacoes.

Outro fator importante é o comprimento do mineroduto, superior a 150km, pos-
sibilitando que tanto a reologia quanto a granulometria variem significativamente no
escoamento, tendo em vista as intensas tensdes de cisalhamento. Tais variagcdes
operacionais nao sao viaveis de se medir, devido as magnitudes de distancia e impos-
sibilidade de se colher amostras (tubo normalmente enterrado e inacessivel). Mesmo
com tais incertezas intrinsecas de medicao, os resultados alcancados tiveram, com 95%
de assertividade, dentro da faixa de erro tolerado de 15%, sendo esse um resultado
favoravel para outras possiveis variancias que podem ocorrer durante a operacao € o
escoamento.

9.3 Limitacao de Avaliacao do Simulador

Todos os modelos foram avaliados com elevada confiabilidade estatistica, em
uma faixa limitada de operagédo (nimero de Reynolds entre 6x10* a 2x10° e nimero
de Hedstrom entre 10° e 107). Sdo necessarios, entretanto, mais testes desses
modelos, principalmente ampliando as faixas de Reynolds e Hedstrom, para certificar
sua precisao e representatividade ao longo de toda a curva proposta.

Outra limitagao decorre do fato de que nao foi possivel testar a modelagem he-
terogénea de maneira quantitativa, assim como o regime laminar para escoamento
homogéneo, visto que os dados disponiveis do mineroduto nao operam em regiées que
propiciam essas condi¢cbes. Para validagao estatistica desses modelos, sdo necessarios
dados de sistemas heterogéneos e homogéneos laminares.

Modelos para escoamentos n&o-newtonianos de fluidos do tipo Power law e
Heschel-Bulkley, com valores de n diferentes da unidade também n&o puderam ser vali-
dados, uma vez que nao ha dados de operacao disponiveis com essas caracteristicas
reolégicas.

Também é importante ressaltar que o modelo heterogéneo de duas camada
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proposto por Gillies et al. (1991) foi testado com os dados operacionais disponibilizados.
No entanto o modelo ndo converge para sistemas homogéneos, visto que é uma
requisicdo de céalculo do modelo que haja uma segunda camada (despositado). Para
validacao desse modelo, é necessario 0 comparativo com um sistema totalmente
heterogéneo, preferencialmente com particulas grossas (+74um) em maior volume.
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10 Conclusoes e Sugestoes

que:

1)

A partir dos resultados apresentados nos capitulos 8 e 9, € possivel concluir

Os modelos para calculos de perda de carga para fluidos do tipo Bingham homo-
géneos, utilizados na simulagéo, possuem resultados precisos e representativos
dentro da faixa de erro estipulada e podem ser usados, com segurancga, para
simulacao desses escoamentos na faixa testada de Reynolds e Hedstrom.

Os erros intrinsecos do sistema (reologia e granulometria principalmente) foram
observados tendo em vista os resultados com desvio padrdo significativo. No
entanto a simulacao apresenta bons resultados quantitativos mesmo com tais
incertezas, inclusive com validade para tomada de decisdes.

Os modelos testados também apresentaram precisao e representatividade
suficientes para inferir que podem apresentar resultados adequados em outras
faixas de Hedstrom e Reynolds ainda n&o validadas. Portanto sdo candidatos
com elevado potencial para simulagdo com outras polpas.

Os testes de regime (laminar/turbulento) e de sistema (homogéneo/heterogéneo)
mostraram precisao na definicao, indicando modelos para simulagdo com bons
resultados. O que reforca a conclusao de que sejam bons candidatos a serem
testados em outras polpas e sistemas.

Os modelos para velocidade critica, apesar de nao validados quantitativamente,
apresentaram resultados, mostrando boa aproximagao com o depositado real
coletado.

O modelo de Wasp modificado, mesmo sendo uma modelagem mais ade-
quada para escoamento heterogéneo, apresentou boa precisao e represen-
tatividade em um sistema homogéneo, sendo também uma boa ferramenta
simulacdo nesse tipo de sistema.

A modelagem reoldgica da polpa, apesar de apresentar erros, mostrou-se
um sistema simples e preciso para utilizagcdo em simuladores. Sendo assim,
nao € necessario efetuar medicdes reoldgicas especificas da polpa para cada
simulacao, bastando somente ter uma base de dados reologicos para sua
modelagem.

O modelo de duas camadas néo é utilizavel para sistemas homogéneos, pois
n&ao ocorre convergéncia para esses casos. Esse modelo é menos robusto que
o0 proposto por Wasp.
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Sugestodes para trabalhos futuros:

1) Estudos com as modelagens homogéneas para ampliar as faixas de Hedstrom
e Reynolds, inclusive com outras polpas minerais e/ou organicas.
2) Estudos com as modelagens heterogéneas para validacao dos seus resultados.

3) Testes com fluidos tipo Power-law e Heschel-Bulkley para n # 1.

4) Estudos de sistemas de bombeamento mais adequados ou mais eficientes
para polpas ndo-Newtonianas bifasicas.

5) Modelagem transiente para polpa ndo-newtoniana.

6) Modelagem para simulacéo de fluidos Tixotrépicos e Reupéticos.
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Tabela 8 — Resultados de calculo para fatores de atrito de modelagens homogéneas, perdas de
carga para modelagens heterogéneas e dados medidos do mineroduto

He Re APWasp APM(;'cliClo
Nimero U

C, x10*  x103 Re“ fpgu, frorrance 1Dodge  faedido  (M/KM m/km
Amostra (m/s) Darby T Dodge  taredido ( ) ( )

1 1,94 298% 718,3 122 12943 0,0037 0,0036 0,0041 0,0036 6,12 5,26
2 1,79 30,8% 6369 101 10274 0,0040 0,0037 0,0042 0,0039 5,33 4,87
3 1,85 31,9% 5415 91 9857 0,0041 0,0037 0,0042 0,0036 5,75 4,83
4 1,90 30,8% 632,3 107 11444 0,0039 0,0036 0,0041 0,0039 5,98 5,47
5 1,89 31,3% 5873 99 10795 0,0040 0,0037 0,0041 0,0037 5,95 5,23
6 1,89 30,3% 673,8 112 11850 0,0038 0,0036 0,0042 0,0039 5,90 5,40
7 1,66 30,9% 6255 92 8757 0,0041 0,0039 0,0043 0,0038 4,60 4,12
8 2,00 31,1% 602,9 107 12117 0,0039 0,0036 0,0041 0,0038 6,57 5,86
9 1,90 29,7% 7325 122 12692 0,0038 0,0036 0,0042 0,0040 5,90 5,59
10 1,82 30,3% 680,8 109 11124 0,0039 0,0037 0,0042 0,0039 5,48 5,10
11 1,77 30,4% 666,8 104 10411 0,0039 0,0037 0,0042 0,0038 5,21 4,71
12 1,69 30,3% 676,1 101 9603 0,0040 0,0038 0,0043 0,0039 4,75 4,40
13 1,82 28,8% 816,2 130 12727 0,0037 0,0036 0,0042 0,0041 5,36 5,29

14 1,80 29,5% 746,8 117 11607 0,0038 0,0037 0,0042 0,0037 5,29 4,61
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He Re AF)Wasp APZ\/Iedido
Nimero U

C., 104 10° Re" ar orrance fDodee dido
Amostra (m/s) X X fDarey  fr fpodge  faredizo (M/km) — (m/km)

15 1,89 295% 746,8 123 12702 0,0037 0,0036 0,0042 0,0037 5,80 5,10
16 1,96 31,2% 5985 104 11635 0,0039 0,0036 0,0041 0,0036 6,33 5,36
17 1,95 30,9% 6232 108 11864 0,0039 0,0036 0,0041 0,0036 6,27 5,42
18 1,97 30,1% 699,5 121 13101 0,0037 0,0036 0,0041 0,0036 6,33 5,41
19 1,89 30,3% 680,8 113 11854 0,0038 0,0036 0,0042 0,0038 5,85 5,29
20 1,97 30,9% 6232 109 12037 0,0038 0,0036 0,0041 0,0037 6,36 5,63
21 1,70 31,3% 5873 89 8855 10,0041 0,0038 0,0042 0,0039 4,88 4,38
22 1,99 29,7% 730,2 127 13812 0,0037 0,0036 0,0041 0,0039 6,45 5,97
23 1,70 30,5% 657,6 98 9492 0,0040 0,0038 0,0042 0,0038 4,80 4,29
24 1,70 31,8% 550,1 84 8489 10,0042 0,0039 0,0042 0,0038 4,90 4,25
25 1,73 29,8% 7183 109 10482 0,0039 0,0037 0,0042 0,0037 4,94 4,33
26 1,70 30,6% 6529 98 9499 0,0040 0,0038 0,0042 0,0036 4,83 4,11
27 1,81 31,1% 609,77 98 10153 0,0040 0,0037 0,0042 0,0038 5,45 4,79
28 1,77 32,7% 4751 78 8428 0,0043 0,0039 0,0042 0,0037 5,36 4,53
29 1,76 33,1% 443,5 73 7961 10,0043 0,0039 0,0042 0,0039 5,28 4,72
30 1,70 31,5% 5741 87 8724 10,0042 0,0039 0,0042 0,0040 4,88 4,55
31 1,75 29,4% 758,7 116 11235 0,0038 0,0037 0,0042 0,0037 5,05 4,47

32 1,94 289% 806,6 137 14296 0,0036 0,0035 0,0042 0,0038 6,10 5,66
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He Re AF)Wasp APZ\/Iedido
Nimero U

C., 104 10° Re" ar orrance fDodee dido
Amostra (m/s) X X fDarey  fr fpodge  faredizo (M/km) — (m/km)

33 1,69 29,5% 7492 110 10317 0,0039 0,0037 0,0043 0,0039 4,68 4,32
34 1,70 28,3% 861,8 129 11869 0,0037 0,0037 0,0043 0,0041 4,72 4,61
35 1,70  29,5% 753,9 112 10580 0,0039 0,0037 0,0043 0,0040 4,78 4,54
36 1,70 29,5% 749,2 112 10526 0,0039 0,0037 0,0043 0,0040 4,78 4,57
37 1,70 30,6% 646,0 97 9433 0,0040 0,0038 0,0042 0,0040 4,84 4,49
38 1,71 28,8% 816,2 122 11422 0,0038 0,0037 0,0043 0,0042 4,80 4,78
39 1,79  27,7% 911,9 144 13760 0,0036 0,0036 0,0042 0,0043 5,17 5,36
40 1,75 26,1% 1060,6 168 15632 0,0035 0,0036 0,0043 0,0043 - -
41 1,68 29,2% 773,11 114 10547 0,0039 0,0037 0,0043 0,0036 4,66 4,00
42 1,69 29,6% 742,0 109 10234 0,0039 0,0037 0,0043 0,0032 4,69 3,58
43 1,70 28,4% 854,6 127 11771 0,0038 0,0037 0,0043 0,0042 4,72 4,77
44 1,70 30,3% 673,8 101 9714 0,0040 0,0038 0,0042 0,0041 4,82 4,63
45 1,70 31,5% 571,9 87 8703 0,0042 0,0039 0,0042 0,0041 4,89 4,62
46 1,71 32,0% 528,8 82 8349 10,0042 0,0039 0,0042 0,0041 4,95 4,69
47 1,73 31,3% 591,8 91 9152 0,0041 0,0038 0,0042 0,0042 5,01 4,96
48 1,89 29,6% 744,4 123 12677 0,0037 0,0036 0,0042 0,0043 5,81 5,96
49 1,94 319% 5394 94 10721 0,0040 0,0037 0,0041 0,0040 6,27 5,93

50 1,79 324% 499,5 82 8820 10,0042 0,0038 0,0042 0,0041 5,43 5,09
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He Re AF)Wasp APZ\/Iedido
Nimero U

C., 104 10° Re" ar orrance fDodee dido
Amostra (m/s) X X fDarey  fr fpodge  faredizo (M/km) — (m/km)

51 1,83 29,8% 7254 116 11408 0,0038 0,0037 0,0044 0,0042 5,48 5,49
52 1,70 31,1% 6052 92 8595 10,0041 0,0039 0,0046 0,0040 4,86 4,54
53 1,74 31,3% 591,8 92 8742 10,0041 0,0039 0,0046 0,0040 5,04 4,66
54 1,86 30,8% 6369 104 10486 0,0039 0,0038 0,0045 0,0040 5,70 5,34
55 1,87 31,5% 569,7 95 9715 0,0040 0,0038 0,0045 0,0039 5,80 5,35
56 1,83 31,2% 5985 98 9775 10,0040 0,0038 0,0045 0,0040 5,60 5,28
57 1,73 30,5% 6552 100 9375 0,0040 0,0038 0,0045 0,0040 4,95 4,67
58 1,73 30,6% 6529 99 9350 0,0040 0,0038 0,0045 0,0034 4,95 3,93
59 1,78 31,3% 5851 93 9106 0,0041 0,0039 0,0046 0,0041 5,31 5,04
60 1,70 30,2% 687,8 103 9540 0,0040 0,0038 0,0045 0,0041 4,81 4,69
61 1,84 30,7% 641,5 104 10422 0,0039 0,0038 0,0045 0,0041 5,62 5,41
62 1,78 32,0 5288 85 8461 0,0042 0,0039 0,0046 0,0041 5,36 5,12
63 1,78 31,5% 571,9 91 8948 0,0041 0,0039 0,0046 0,0040 5,32 4,99
64 1,92 31,7% 556,6 96 10091 0,0040 0,0038 0,0045 0,0039 6,15 5,67
65 1,92 33,2% 4338 78 8491 10,0042 0,0039 0,0047 0,0039 6,24 5,62
66 1,76 30,8% 632,3 98 9403 0,0040 0,0038 0,0045 0,0041 5,13 4,93
67 1,81 31,0% 611,9 98 9728 0,0040 0,0038 0,0045 0,0040 5,47 5,14

68 1,74 312% 596,2 92 8797 0,0041 0,0039 0,0046 0,0041 5,05 4,81
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He Re AF)Wasp APZ\/Iedido
Nimero U

C., 104 10° Re" ar orrance fDodee dido
Amostra (m/s) X X fDarey  fr fpodge  faredizo (M/km) — (m/km)

69 1,70 31,5% 5741 88 8264 0,0042 0,0039 0,0046 0,0040 4,89 4,58
70 1,69 29,6% 737,3 109 10055 0,0039 0,0038 0,0044 0,0041 4,74 4,65
71 1,97 29,9% 716,0 124 12922 0,0037 0,0036 0,0043 0,0040 6,31 5,99
72 1,76 31,2% 5962 93 9021 0,0041 0,0039 0,0046 0,0040 5,18 4,88
73 1,80 31,6% 5653 91 9042 0,0041 0,0039 0,0046 0,0040 5,43 5,00
74 1,86 31,0% 6164 102 10281 0,0039 0,0038 0,0045 0,0040 5,75 5,38
75 1,78 30,8% 632,3 100 9677 0,0040 0,0038 0,0045 0,0040 5,28 4,90
76 1,70 29,7% 732,5 109 10101 0,0039 0,0038 0,0044 0,0040 4,79 4,53
77 1,70 29,7% 732,5 109 10101 0,0039 0,0038 0,0044 0,0040 4,79 4,51
78 1,82 32,1% 5224 86 8747 10,0041 0,0039 0,0046 0,0041 5,59 5,27
79 1,81 30,9% 623,2 100 9875 0,0040 0,0038 0,0045 0,0041 5,46 5,32
80 1,78 31,4% 5829 93 9082 0,0041 0,0039 0,0046 0,0041 5,31 5,03
81 1,86 31,046 6142 101 10241 0,0039 0,0038 0,0045 0,0041 5,61 5,27
82 1,73 30,5% 662,2 101 9514 0,0040 0,0038 0,0045 0,0047 4,97 5,50
83 1,77 30,5% 657,6 103 9888 0,0040 0,0038 0,0045 0,0042 5,21 5,16
84 1,70 30,7% 643,7 97 9028 0,0040 0,0039 0,0045 0,0043 4,84 4,89
85 1,79 30,1% 697,1 110 10594 0,0039 0,0037 0,0044 0,0043 5,29 5,32

86 1,71 31,3% 587,3 90 8450 0,0041 0,0039 0,0046 0,0042 4,90 4,79
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Nimero U
Amostra (m/s)

87

88

89

90

91

92

93

94

95

96

97

98

99

100

1,83
1,83
1,88
1,95
1,70
1,65
1,98
1,97
1,99
1,84
1,80
1,99
2,00

2,00

o

32,6%
31,8%
32,3%
29,0%
32,8%
33,4%
31,2%
31,1%
31,9%
33,5%
32,2%
30,3%
31,6%

31,4%

He

x104

481,1
543,7
509,9
792,2
471,0
424,3
594,0
605,2
541,5
416,8
514,0
680,8
563,2

578,5

Re

x103

81
90
87
135
74
66
105
106
97
72
84
119
101

104

Reu

8369

9103

9075

13952

7138

6353

11144

11221

10564

7659

8478

12591

10943

11219

fDarby

0,0042 0,0039

0,0041 0,0039
0,0041 0,0039
0,0037 0,0036
0,0044 0,0041
0,0045 0,0042
0,0039 0,0037
0,0039 0,0037
0,0039 0,0038
0,0043 0,0040
0,0042 0,0039
0,0038 0,0036
0,0039 0,0037

0,0039 0,0037

fTorrance

fDodge

0,0047
0,0046
0,0046
0,0042
0,0048
0,0049
0,0045
0,0044
0,0045
0,0048
0,0047
0,0043
0,0045

0,0045

fMedido

0,0042
0,0043
0,0042
0,0043
0,0039
0,0039
0,0041
0,0041
0,0040
0,0039
0,0040
0,0040
0,0039

0,0039

AF)Was;o APZWedido

(m/km)  (m/km)
5,70 5,46
5,64 5,70
5,92 5,73
6,14 6,37
4,92 4,38
4,72 4,14
6,45 6,21
6,39 6,13
6,60 6,20
5,78 5,15
5,49 5,04
6,46 6,24
6,62 6,13
6,64 6,14

Tabela 9 — Resultado de histograma e curva normal para erro simulacao/Medido

Erro

-30%

-29%

Darby

0,0%

0,0%

Curva Normal

Torrance Dodge

0,0%

0,0%

Wasp
0,0% 0,0%  0,0%
0,0% 0,0%  0,0%

Histograma

Darby Torrance

0,0%

0,0%

Dodge

0,0%

0,0%

Wasp

0,0%

0,0%
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Erro

-28%

-27%

-26%

-25%

-24%

-23%

-22%

-21%

-20%

-19%

-18%

-17%

-16%

-15%

-14%

-13%

-12%

-11%

-10%

-9%

-8%

1%

-6%

Curva Normal

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

4,1%

0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,1%
0,1%
0,2%
0,3%
0,4%
0,6%
0,8%
1,1%

1,4%

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

6,1%

0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,1%
0,2%
0,3%
0,4%
0,7%
1,0%
1,4%
2,0%
2,7%
3,5%
4,3%
5,2%
6,1%
6,8%
7,3%
7,7%
7,7%

7,4%

Histograma
0,0% 0,0%
0,0% 0,0%
0,0% 0,0%
0,0% 0,0%
0,0% 0,0%
0,0% 0,0%
0,0% 0,0%
0,0% 0,0%
0,0% 0,0%
0,0% 0,0%
1,0% 0,0%
0,0% 0,0%
1,0% 0,0%
1,0% 0,0%
1,0% 1,0%
0,0% 0,0%
1,0% 1,0%
2,0% 0,0%
3,0% 0,0%
0,0% 1,0%
1,0% 0,0%
5,0% 0,0%
4,0% 0,0%

0,0%

0,0%

0,0%

2,0%

0,0%

0,0%

0,0%

1,0%

0,0%

2,0%

1,0%

0,0%

1,0%

2,0%

8,0%
10,0%
12,0%
6,0%

7,0%
10,0%
7,0%

7,0%

4,0%

0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
1,0%
0,0%
0,0%
1,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
3,0%
3,0%
3,0%
6,1%
2,0%
8,1%
2,0%
4,0%
13,1%
9,1%

15,2%
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Erro

-5%

-4%

-3%

-2%

-1%

0%

1%

2%

3%

4%

5%

6%

7%

8%

9%

10%

11%

12%

13%

14%

15%

16%

17%

Curva Normal

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

0,3%

1,9%
2,4%
2,9%
3,5%
4,1%
4,7%
5,3%
5,8%
6,1%
6,3%
6,4%
6,3%
6,0%
5,6%
51%
4,5%
3,9%
3,3%
2,7%
2,2%
1,7%
1,3%

1,0%

5,2%
4,3%
3,4%
2,6%
1,9%
1,4%
0,9%
0,6%
0,4%
0,2%
0,1%
0,1%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%

0,0%

7,0%
6,3%
5,4%
4,5%
3,7%
2,8%
2,1%
1,5%
1,1%
0,7%
0,5%
0,3%
0,2%
0,1%
0,1%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%

0,0%

Histograma
4,0% 3,0%
4,0% 2,0%
10,0%  2,0%
6,0% 1,0%
8,0% 5,0%
8,0% 6,0%
8,0% 5,0%
3,0% 3,0%
5,0% 6,0%
5,0%  10,0%
3,0% 15,0%
4,0% 5,0%
1,0% 4,0%
1,0% 7,0%
2,0% 6,0%
2,0% 3,0%
0,0% 3,0%
1,0% 1,0%
0,0% 3,0%
1,0% 1,0%
0,0% 1,0%
0,0% 0,0%
2,0% 0,0%

4,0%
4,0%
4,0%
2,0%
0,0%
3,0%
1,0%
1,0%
0,0%
1,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%

0,0%

51%
6,1%
4,0%
4,0%
1,0%
3,0%
2,0%
1,0%
2,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
1,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%

0,0%
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Erro

18%

19%

20%

21%

22%

23%

24%

25%

26%

27%

28%

29%

30%

Curva Normal

0,2%
0,1%
0,1%
0,1%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%

0,0%

0,7%
0,5%
0,3%
0,2%
0,1%
0,1%
0,1%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%

0,0%

0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%

0,0%

0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%

0,0%

Histograma
1,0% 1,0%
0,0% 1,0%
0,0% 1,0%
0,0% 1,0%
0,0% 0,0%
0,0% 1,0%
1,0% 0,0%
0,0% 0,0%
0,0% 0,0%
0,0% 0,0%
0,0% 0,0%
0,0% 0,0%
0,0% 0,0%

0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%

0,0%

0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%
0,0%

0,0%

Tabela 10 — Fatores de atrito para multiplos Hedstrom para fluidos Bingham - Chilton/Dodge

Re

62

6202

9304

12405

fDodge

He = 10%

6,1355
0,0033
0,0079

0,0073

fDodge

He = 10°

54,6894
0,0092
0,0047

0,0073

fDodge

He = 106

528,1897

0,0614

0,0284

0,0165

fDodge

He = 107

5224,9270
0,5469
0,2459

0,1397
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fDodge Dodge fDodge Dodge
Re He = 104 He = He = 10° He =
108 107

15506 0,0069 0,0069 0,0109 0,0902
18607 0,0066 0,0066 0,0078 0,0631
21708 0,0063 0,0063 0,0059 0,0467
24810 0,0061 0,0061 0,0046 0,0360
27911 0,0060 0,0060 0,0037 0,0286
31012 0,0058 0,0058 0,0058 0,0233
34113 0,0057 0,0057 0,0057 0,0194
37214 0,0056 0,0056 0,0056 0,0164
40315 0,0055 0,0055 0,0055 0,0140
43417 0,0054 0,0054 0,0054 0,0122
46518 0,0053 0,0053 0,0053 0,0107
49619 0,0052 0,0052 0,0052 0,0094
52720 0,0052 0,0052 0,0052 0,0084
55821 0,0051 0,0051 0,0051 0,0075
58923 0,0050 0,0050 0,0050 0,0068
62024 0,0050 0,0050 0,0050 0,006
65125 0,0049 0,0049 0,0049 0,0056

68226 0,0049 0,0049 0,0049 0,0051
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fDodge Dodge fDodge Dodge
Re He = 104 He = He = 10° He =
108 107

71327 0,0048 0,0048 0,0048 0,0047
74429 0,0048 0,0048 0,0048 0,0043
77530 0,0047 0,0047 0,0047 0,0040
80631 0,0047 0,0047 0,0047 0,0037
83732 0,0047 0,0047 0,0047 0,0035
86833 0,0046 0,0046 0,0046 0,0032
89934 0,0046 0,0046 0,0046 0,0046
93036 0,0046 0,0046 0,0046 0,0046
96137 0,0045 0,0045 0,0045 0,0045
99238 0,0045 0,0045 0,0045 0,0045
102339 0,0045 0,0045 0,0045 0,0045
105440 0,0045 0,0045 0,0045 0,0045
108542 0,0044 0,0044 0,0044 0,0044
111643 0,0044 0,0044 0,0044 0,0044
114744 0,0044 0,0044 0,0044 0,0044
117845 0,0043 0,0043 0,0043 0,0043
120946 0,0043 0,0043 0,0043 0,0043

124048 0,0043 0,0043 0,0043 0,0043
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Re

127149

620238

fDodge

He = 10*

0,0043

0,0032

fDodge

He =
10°

0,0043

0,0032

fDodge

He = 10°

0,0043

0,0032

fDodge

He =

107

0,0043

0,0032

Tabela 11 — Fatores de atrito para multiplos Hedstrom para fluidos Bingham - Malin/Torrance

Re

500

1000

2000

3000

4000

5000

6000

7000

8000

9000

10000

fTorrance

He = 10°

0,0426
0,0187
0,0087
0,0057
0,0048
0,0047
0,0046
0,0045
0,0044
0,0044

0,0043

fTorrance

He = 10*

0,1328
0,0419
0,0146
0,0083
0,0057
0,0048
0,0046
0,0045
0,0044
0,0044

0,0043

fTorrance

He = 10°

0,9276
0,2475
0,0681
0,0326
0,0196
0,0133
0,0097
0,0075
0,0061
0,0053

0,0048

fTorrance

He = 10°

8,3715
2,1334
0,5482
0,2489
0,1426
0,0928
0,0654
0,0487
0,0378
0,0302

0,0247

fTor'r‘ance

He =107

81,1448
20,4067
5,1448
2,3015
1,3017
0,8371
0,5839
0,4307
0,3310
0,2625

0,2133
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f fTorrance fTorrance fTorrance fTorrance
Torrance

He = He = He = He =
Re He = 10° 104 10° 106 107
20000  0,0040 0,0041 0,0041 0,0071 0,0548
30000  0,0039 0,0039 0,039 00045  0,0249
40000  0,0038 0,0038 0,0038 00040  0,0144
50000 0,0087 0,0087 0,037 00038 0,096
60000 0,036 0,0036 0,037 00037 0,072
70000 0,0036 0,0036 0,036 0003 0,008
80000 0,036 0,0036 0,0036 00036  0,0050
90000  0,0085 0,0035 0,035 00085 0,045
100000 0,0035 0,0035 0,035 00035 0,042
200000  0,0033 0,0033 0,033 00083 0,034
300000  0,0082 0,0032 0,032 00032  0,0032
400000 0,0031 0,0031 0,0031 0,0031 0,0031
500000  0,0030 0,0030 0,030 00080 0,000
600000 0,0030 0,0030 0,0030 00030  0,0030
700000  0,0029 0,0029 0,029 00029  0,0029
800000  0,0029 0,0029 0,0029 00029  0,0029
900000  0,0029 0,0029 0,029 00029  0,0029

1000000 0,0029 0,0029 0,0029 0,0029 0,0029
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fTorrance

fTo’r"r’ance

Re He = 10°
1100000 0,0028
5000000 0,003

He =
104

0,0028

0,003

fTorrance

He =
10°

0,0028

0,003

fTorrance

He =
10°

0,0028

0,003

fTorrance

He =
107

0,0028

0,003

Tabela 12 — Fatores de atrito para multiplos Hedstrom para fluidos Binhgam - Hedstrom/Darby

Re

500

1000

2000

3000

4000

5000

6000

7000

8000

9000

10000

Agua

0,0320
0,0160
0,0080
0,0091
0,0085
0,0094
0,0089
0,0085
0,0082
0,0080

0,0078

1:Darby

He =103

0,0426
0,0187
0,0087
0,0056
0,0045
0,0041
0,0039
0,0038
0,0037
0,0036

0,0036

1:Darby

He = 104

0,1328
0,0419
0,0146
0,0083
0,0057
0,0047
0,0044
0,0043
0,0041
0,0041

0,0040

fDarby

He = 10°

0,9276
0,2475
0,0681
0,0326
0,0196
0,0133
0,0098
0,0077
0,0066
0,0060

0,0058

fDarby

He = 106

7,6552
2,1334
0,5482
0,2489
0,1426
0,0928
0,0654
0,0487
0,0378
0,0302

0,0247

fDarby

He = 107

78,8819
19,6066
5,1448
2,3015
1,3017
0,8371
0,5839
0,4307
0,3310
0,2625

0,2133
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Re

20000

30000

40000

50000

60000

70000

80000

90000

100000

200000

300000

400000

500000

600000

700000

800000

900000

1000000

Agua

0,0065
0,0059
0,0056
0,0053
0,0051
0,0050
0,0048
0,0047
0,0046
0,0041
0,0038
0,0037
0,0036
0,0035
0,0035
0,0034
0,0034

0,0033

fDarby

103

0,0031
0,0029
0,0027
0,0026
0,0025
0,0024
0,0024
0,0023
0,0023
0,0020
0,0018
0,0017
0,0017
0,0016
0,0016
0,0015
0,0015

0,0015

fDarby

He =
104

0,0035
0,0032
0,0030
0,0029
0,0028
0,0027
0,0027
0,0026
0,0025
0,0022
0,0021
0,0019
0,0019
0,0018
0,0017
0,0017
0,0017

0,0016

fDarby

He =
10°

0,0049
0,0045
0,0043
0,0041
0,0039
0,0038
0,0037
0,0037
0,0036
0,0031
0,0029
0,0027
0,0026
0,0025
0,0025
0,0024
0,0023

0,0023

fDarby

He =
106

0,0073
0,0051
0,0046
0,0043
0,0041
0,0040
0,0039
0,0038
0,0037
0,0032
0,0030
0,0028
0,0027
0,0026
0,0025
0,0025
0,0024

0,0024

fDarby

He =
107

0,0548
0,0249
0,0145
0,0098
0,0074
0,0060
0,0052
0,0047
0,0044
0,0033
0,0030
0,0028
0,0027
0,0026
0,0025
0,0025
0,0024

0,0024
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Re

1100000

fDarby fDarby fDarby
Aqua = He = He =
9 107 10* 10°
0,0033 0,0014 0,0016 0,0023

fDarby

He =
106

0,0023

fDarby

He =
107

0,0023
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Tabela 13 — Perda de carga para concentracoes maximas e minimas de solidos - Wasp/Tomita

C,=26% C,=234% Agua
U(m/s) AP (m/km) AP (m/km) AP (m/km)

0,2 3,18 0,57 0,07
0,3 1,63 0,37 0,15
0,4 1,14 0,39 0,25
0,5 1,01 0,49 0,38
0,6 1,03 0,63 0,53
0,7 1,16 0,81 0,71
0,8 1,34 1,02 0,91
0,9 1,58 1,26 1,14
1,0 1,86 1,53 1,39
1,5 3,77 3,26 2,99
2,0 6,46 5,61 5,18
2,5 9,86 8,57 7,95
3,0 13,96 12,14 11,30
35 18,77 16,31 15,23
4,0 24,26 21,08 19,74
4,5 30,44 26,44 24,83
5,0 37,30 32,39 30,49
55 44,84 38,93 36,74
6,0 53,06 46,06 43,56
6,5 61,96 53,77 50,96

7,0 71,54 62,07 58,94
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Tabela 14 - Velocidade critica (deposicao) para multiplos diametros de particulas

U, (m/s) U, (m/s) U, (m/s)
partioula (o Gillies-Shook  Oroskar Pinto
10 0,56 5,25 4,38
20 0,56 5,48 4,38
30 0,56 5,61 4,38
40 0,56 5,71 4,38
50 0,59 578 4,38
60 073 5,85 4,38
70 1,01 5,90 4,38
80 1,36 5,95 4,38
90 1,72 5,99 4,38
100 2,03 6,03 4,38
200 3,41 6,28 4,38
300 3,74 6,44 4,38

350 3,82 6,50 4,38
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Tabela 15 — Reynolds de transicao para equacoes de Swamee e Durand

He

18

177

1773

17728

177279

1772788

17727880

177278802

ReT

Swamee

2504

2535

2818

4414

9230
20506
45871

91596

ReT

Durand

2503
2529
2767
4242
9935
28457
87205

273036
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Tabela 16 — Amostragens de granulometria por peneiramento passante acumulado - Mesh

(Tyler)
#42 #65 #100 #150 #200 #270 #325 <#325
100 99,94 99,77 99,30 97,94 93,36 91,70 8,30
100 99,90 99,59 98,78 96,82 91,20 89,10 10,90
100 99,95 99,77 99,26 97,90 93,44 91,86 8,14
100 99,94 99,76 99,23 97,78 93,02 91,22 8,78
100 99,91 99,64 98,92 97,10 91,71 89,97 10,03
100 99,95 99,75 99,15 97,32 91,15 88,86 11,14
100 99,93 99,67 98,90 96,59 89,65 87,18 12,82
100 99,93 99,69 98,94 96,74 90,21 87,89 12,11
100 99,91 99,55 98,47 95,66 88,43 85,93 14,07
100 99,94 99,70 98,99 96,95 90,76 88,69 11,31
100 99,94 99,76 99,17 97,36 91,32 89,05 10,95
100 99,94 99,73 99,08 97,11 90,81 88,41 11,59
100 99,94 99,73 99,10 97,20 91,12 88,85 11,15
100 99,95 99,76 99,15 97,32 91,41 89,07 10,93
100 99,96 99,80 99,27 97,68 92,53 90,65 9,35
100 99,94 99,74 99,11 97,20 91,17 89,06 10,94
100 99,95 99,77 99,12 97,09 90,67 88,35 11,65
100 99,96 99,82 99,30 97,67 92,55 90,89 9,11
100 99,96 99,80 99,25 97,58 92,38 90,62 9,38
100 99,95 99,77 99,25 97,62 92,27 90,38 9,62
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#42

100

100

100

100

100

100

100

100

100

100

100

#65

99,96
99,97
99,97
99,97
99,97
99,92
99,93
99,92
99,93
99,96

99,94

#100
99,82
99,87
99,85
99,83
99,86
99,66
99,69
99,67
99,70
99,79

99,71

#150
99,36
99,51
99,47
99,36
99,48
99,01
99,01
98,99
99,08
99,25

99,00

#200
97,84
98,25
98,15
97,87
98,24
97,25
97,10
97,11
97,32
97,50

97,06

#270
92,68
93,51
93,43
92,94
93,81
91,92
91,28
91,51
91,98
91,74

91,34

#325 <#325
91,07 8,93
91,76 8,24
91,73 8,27
91,26 8,74
92,29 7,71
90,08 9,92
88,88 11,12
89,35 10,65
90,19 9,81
89,33 10,67
89,05 10,95

Tabela 17 — Alguns dos testes reoldgicos utilizados para definicao de tipo de fluido (Bingham)

Teste 1

Yt (s71)

200,04
196,62
193,26
189,88

186,51

Teste 1

7o (Pa)

10,88
10,20
10,03
9,90

9,80

Teste 2

Ve (s71)

200,06
196,63
193,25
189,89

186,50

Teste 2

7o (Pa)

11,02
9,79
9,60
9,45

9,38

Teste 3

Ve (71

200,04
196,63
193,26
189,88

186,51

Teste 3

7o (Pa)

11,55
10,78
10,62
10,47

10,38

Teste 4

Ve (s71)

200,04
196,63
193,25
189,88

186,51

Teste 4

7o (Pa)

10,16
9,29
9,09
8,96

8,82
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Teste 1 Teste 1 Teste 2 Teste 2 Teste 3 Teste 3 Teste 4 Teste 4
Yt (™) o (Pa) G 0 (Pa) V(87 o (Pa) V(s o (Pa)
183,14 9,66 183,14 9,30 183,14 10,22 183,13 8,72
179,76 9,61 179,77 9,19 179,76 10,14 179,77 8,67
176,39 9,50 176,38 9,16 176,39 10,07 176,39 8,55
173,02 9,39 173,02 9,09 173,02 9,94 173,01 8,48
169,64 9,32 169,65 8,99 169,65 9,83 169,64 8,42
166,27 9,28 166,28 8,90 166,27 9,75 166,27 8,35
162,90 9,20 162,90 8,83 162,89 9,70 162,90 8,24
159,53 9,12 159,52 8,78 159,52 9,61 159,53 8,19
156,16 9,04 156,15 8,85 156,15 9,52 156,16 8,11
152,78 8,97 152,77 8,64 152,78 9,44 152,78 8,04
149,41 8,91 149,39 8,61 149,40 9,35 149,41 7,98
146,03 8,81 146,03 8,50 146,03 9,26 146,04 7,92
142,66 8,72 142,66 8,44 142,66 9,16 142,66 7,86
139,29 8,64 139,29 8,48 139,29 9,06 139,29 7,79
135,92 8,55 135,91 8,36 135,92 9,01 135,91 7,71
132,55 8,51 132,54 8,28 132,54 8,95 132,55 7,62
129,17 8,43 129,17 8,22 129,17 8,85 129,17 7,59
125,80 8,34 125,79 8,19 125,80 8,75 125,79 7,52

122,42 8,30 122,42 8,10 122,42 8,70 122,43 7,45
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Teste 1 Teste 1 Teste 2 Teste 2 Teste 3 Teste 3 Teste 4 Teste 4
Yt (™) o (Pa) G 0 (Pa) V(87 o (Pa) V(s o (Pa)
119,05 8,22 119,05 8,04 119,05 8,61 119,05 7,41
115,68 8,16 115,68 7,98 115,68 8,55 115,68 7,32
112,31 8,07 112,31 7,93 112,31 8,45 112,31 7,27
108,93 8,00 108,93 7,87 108,93 8,38 108,93 7,21
105,56 7,94 105,56 7,80 105,56 8,31 105,56 7,15
102,19 7,86 102,19 7,75 102,19 8,24 102,19 7,06
98,81 7,78 98,81 7,69 98,82 8,15 98,81 7,02
95,44 7,72 95,44 7,63 95,44 8,08 95,44 6,97
92,07 7,64 92,07 7,56 92,07 8,03 92,07 6,88
88,70 7,54 88,69 7,54 88,70 7,93 88,70 6,80
85,32 7,46 85,32 7,49 85,32 7,85 85,32 6,73
81,95 7,38 81,95 7,42 81,95 7,76 81,95 6,66
78,58 7,29 78,58 7,35 78,58 7,67 78,57 6,60
75,20 7,21 75,21 7,30 75,21 7,62 75,20 6,53
71,83 7,12 71,83 7,26 71,83 7,55 71,83 6,45
68,46 7,06 68,46 7,19 68,46 7,48 68,46 6,38
65,09 7,01 65,08 7,11 65,08 7,43 65,09 6,32
61,71 6,97 61,71 7,01 61,71 7,35 61,71 6,29

58,34 6,84 58,34 6,92 58,34 7,22 58,34 6,26
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Teste 1 Teste 1 Teste 2 Teste 2 Teste 3 Teste 3 Teste 4 Teste 4

Ye(s™h) o (Pa) Ve (s7) 7o (Pa) Ve (s 7o (Pa) G 7o (Pa)

54,97 6,69 54,97 6,96 54,97 7,10 54,96 6,13
51,60 6,64 51,59 6,88 51,59 7,09 51,59 6,03
48,22 6,59 48,22 6,74 48,22 6,96 48,22 6,03
44,85 6,39 44,85 6,77 44,85 6,82 44,85 5,90
41,47 6,39 41,47 6,63 41,47 6,80 41,48 5,85
38,10 6,22 38,10 6,63 38,10 6,61 38,10 5,75
34,73 6,18 34,73 6,50 34,73 6,58 34,73 5,68
31,35 5,96 31,35 6,51 31,36 6,39 31,36 5,52
27,98 5,91 27,98 6,31 27,98 6,29 27,98 5,53
24,61 5,77 24,61 6,30 24,61 6,19 24,61 5,35
21,23 5,56 21,24 6,25 21,24 5,96 21,28 5,31
17,86 5,48 17,87 6,04 17,86 5,84 17,86 5,26
14,49 5,34 14,49 5,94 14,49 5,77 14,49 517
11,12 5,16 11,12 5,85 11,12 5,56 11,12 4,91
7,74 4,69 7,74 5,48 7,74 5,22 7,74 4,47
4,37 3,91 4,38 4,55 4,37 4,41 4,38 3,67
1,00 2,47 1,00 3,13 1,00 2,99 1,00 2,35

Tabela 18 — Valores de constantes reoldgicas disponibilizados e valores calculados conforme
modelos propostos
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0,279
0,287
0,303
0,304
0,307
0,309
0,310
0,310
0,310
0,312
0,313
0,313
0,313
0,313
0,314
0,314
0,315
0,315

0,316

Tenséo de
Escoamento
(Dina/cm?)

22,60
33,26
40,81
74,50
27,63
75,60
55,73
42,00
38,56
66,38
48,75
36,53
41,39
43,44
46,04
57,85
56,20
42,36

47,00

Coeficiente
Rigidez (cP)

16,94

16,27

24,04

20,23

26,93
26,44
21,47

21,26

Modelo - Limite
escoamento
(Dina/cm?)

29,85
33,23
41,46
42,03
43,70
44,59
45,04
45,15
45,32
46,30
46,76
46,82
46,94
47,00
47,47
47,65
47,83
47,95

48,56

Modelo -
Coeficiente Rigidez
(cP)

13,84
15,32
19,24
19,53
20,39
20,85
21,09
21,15
21,24
21,76
22,01
22,04
22,11
22,14
22,40
22,49
22,59
22,66

22,99
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Tenséo de " Mo'dello ) Modelo -
P, Escoamento C'oleﬁmente Limite Coeficiente

(Dina/cm?) Rigidez (cP) esc.oamento Rigidez (cP)

(Dina/cm?)

0,316 53,04 25,36 48,62 23,03
0,317 52,96 25,37 49,05 23,27
0,319 48,82 24,15 50,24 23,93
0,319 51,92 24,30 50,43 24,04
0,319 44,59 23,60 50,49 24,08
0,319 44,63 - 50,56 24,11
0,320 48,77 - 51,00 24,37
0,320 43,19 - 51,00 24,37
0,320 58,21 18,78 51,13 24,44
0,320 56,31 23,53 51,26 24,52
0,321 52,07 22,30 51,58 24,70
0,321 52,36 23,20 51,71 24,78
0,321 67,13 23,20 51,71 24,78
0,321 40,11 20,51 52,04 24,97
0,322 47,44 22,12 52,30 25,12
0,322 51,99 23,74 52,37 25,16
0,322 61,53 - 52,70 25,35
0,323 42,53 19,21 52,83 25,43

0,323 46,60 21,53 52,83 25,43
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P,

0,323
0,323
0,323
0,324
0,324
0,325
0,326
0,326
0,326
0,326
0,327
0,328
0,329

0,334

Tenséao de
Escoamento
(Dina/cm?)

63,84
61,25
58,90
49,19
54,22
44,19
45,27
52,04
73,51
48,66
47,90
58,23
46,40

62,20

Coeficiente
Rigidez (cP)

27,82

27,01

20,93

24,08

22,40

24,27

Modelo -
Limite
escoamento
(Dina/cm?)
53,24
53,30
53,30
53,37
53,77
54,05
54,87
55,08
55,15
55,29
55,92
56,34
57,28

60,17

Modelo -
Coeficiente
Rigidez (cP)

25,67
25,71
25,71
25,75
25,99
26,15
26,64
26,77
26,81
26,89
27,28
27,54
28,12

29,96
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