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RESUMO

SIMOES, Victor Hugo Borges; LEMES, Nicole. Modelagem Termodinamica do Equilibrio
Liquido-Vapor de Reservatorios de Gas Natural Condensado com Equacdo Cubica de
Peng-Robinson. Rio de Janeiro, 2024. Trabalho de Concluséo de Curso (Graduagdo em
Engenharia Quimica) - Escola de Quimica, Universidade Federal do Rio de Janeiro, Rio de
Janeiro, 2024.

O gés natural é uma matéria-prima valiosa para industria petroquimica e uma importante fonte
de energia que tem ganhado espago no mercado, sendo claro seu crescimento nos ultimos anos.
Sobretudo, devido ao seu papel como combustivel de transicdo energética para substituicdo das
matrizes fosseis por matérias-primas renovaveis. Uma importante fonte de estudo diz respeito
a um fenébmeno que ocorre nesses tipos de pocos, que pode reduzir a qualidade do géas
produzido: condensacdo retrogada. Tal circunstancia representa a formacao de liquido ao se
baixar a pressao na producdo de gas em um poco, o que faz com que hidrocarbonetos valiosos
fiquem retidos e o gés perca valor. Este trabalho teve como objetivo a realizacdo da modelagem
termodindmica do equilibrio liquido-vapor de reservatdrios de géas natural condensado. De
modo a suportar o estudo desse fendmeno aplicou-se um algoritmo da literatura para se calcular
as curvas de equilibrio liquido-vapor desses sistemas e valida-las através da comparacdo com
dados experimentais, utilizando-se da equacdo de estado cubica de Peng-Robinson (PR) com
sua funcdo alfa original (PR78) e com a funcdo alfa de Almeida-Aznar-Telles (AAT). Foi
realizada, também, uma estimacao de parametros que auxiliou no aprimoramento dos resultados
obtidos com os modelos. Para os cinco fluidos estudados, o desvio médio utilizando PR78 foi

1,41%, enquanto AAT teve um desempenho similar com 1,39%.

Palavras-chave: Condensagdo Retrograda. Modelagem Termodindmica. Gas Natural.



ABSTRACT

SIMOES, Victor Hugo Borges; LEMES, Nicole. Modelagem Termodinamica do Equilibrio
Liquido-Vapor de Reservatorios de Gas Natural Condensado com Equacéo Cubica Peng-
Robinson. Rio de Janeiro, 2024. Trabalho de Conclusdo de Curso (Graduagdo em Engenharia

Quimica) - Escola de Quimica, Universidade Federal do Rio de Janeiro, Rio de Janeiro, 2024.

Natural gas is a valuable raw material for the petrochemical industry and an important energy
source that has gained market share, with its growth evident in recent years. This is primarily
due to its role as a transitional energy fuel, replacing fossil matrices with renewable raw
materials. An important area of study concerns a phenomenon that occurs in these types of
wells, which can reduce the quality of the gas produced: liquid dropout. This circumstance
represents the formation of liquid when the pressure drops in gas production from a well,
causing valuable hydrocarbons to be retained and the gas to lose value. This work aimed to
perform thermodynamic modeling of the liquid-vapor equilibrium of condensate natural gas
reservoirs. To support the study of this phenomenon, an algorithm from the literature was
applied to calculate the liquid-vapor equilibrium curves of these systems and validate them by
comparison with experimental data, using the cubic Peng-Robinson equation of state with its
original alpha function (PR78) and the Almeida-Aznar-Telles (AAT) alpha function. Parameter
estimation was also performed, aiding in the improvement of the results obtained with the
models. For the five fluids studied, the average deviation using PR78 was 1.41%, while AAT
had a similar performance with 1.39%.

Keywords: Retrograde Condensation. Thermodynamic Modeling. Natural Gas.
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1 INTRODUCAO

Em 2021 o gas natural representava 13,3% da matriz energética nacional e, no ano seguinte,
teve uma queda para 10,5% de participacdo (EMPRESA DE PESQUISA ENERGETICA,
2023). Apesar disso, no cenario mundial é possivel ver um crescimento nos ultimos 30 anos
tanto na sua producdo, como no seu consumo final, e o cenério brasileiro ndo difere muito,
apesar de demonstrar alguns momentos de instabilidade, ou até mesmo queda (IEA, 2023). Em
dezembro de 2023, a producdo de gas natural se encontrou 11,8% maior do que 0 mesmo més
no ano anterior e, durante o ano, pdde ser visto um singelo aumento da producdo com algumas
pequenas quedas (ANP, 2023).

1.1 GASES CONDENSADOS E CONDENSACAO RETROGRADA

Ao longo do tempo de producdo de um poc¢o de gas natural ocorre uma diminuigdo da
pressdo do reservatorio (KNIAZEFF e NAVILLE, 1965). Em reservatérios de gases
condensados, o abaixamento da pressdo leva a ocorréncia de um fenémeno denominado
condensacdo retrégrada, justificado pela ocorréncia de dois pontos de orvalho na mesma
temperatura nas misturas. Como em reservatérios, durante o processo de extracdo, a
temperatura usualmente ndo se altera (FAN et al., 2005), o abaixamento da pressdo ao longo
do tempo de producdo do poco leva a ocorréncia da condensacdo retrégada, que consiste no
aparecimento de uma fase liquida em equilibrio com o géas a uma pressdo entre as pressdes de
orvalho superior e inferior (FAN et al., 2005; KHOSHNAMVAND et al., 2017). Esse
condensado, que pode gerar entupimentos localizados, contém quantidades significativas da
fracdo Ce+, OU Seja, hidrocarbonetos que possuem ponto de ebulicdo maior ou igual que o n-
hexano, como metil-ciclopentano, e hidrocarbonetos que vao do heptano até dodecano e seus
derivados. Com isso, para além das dificuldades inerentes a obstrucéo do fluxo de gés para fora
do pogo, 0 gas produzido passa a ser um gas com poder calorifico maior, visto que 0 metano é
o principal componente da mistura (YAWS, 1998). Por outro lado, este gas contém menores
concentracdes de fracOes pesadas, hidrocarbonetos mais valiosos que ficam retidos no
condensado, cuja mobilidade ndo é suficiente para fluir. Logo, estes acabam por serem
perdidos, prejudicando a produtividade do pogo (FAN et al., 2005). Um gas assim considerado
“pobre” ¢ classificado como tendo um gal&o de hidrocarbonetos por mol (GPM) de gés natural,

enquanto um gas “rico” pode conter trés ou mais GPM (KIDNAY et al., 2019).
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Um outro desafio que a producdo de gases condensados apresenta é a condensacao
retrograda na coluna de extragdo de um pogo (Figura 1.1). Também neste percurso havera
mudancas nas condi¢des de temperatura e pressdo, podendo levar a formacéo da fase liquida.
Logo, se 0 gas ndo apresentar energia o suficiente para transportar o liquido até o topo da coluna,

este pode cair de volta no poco, causando estrangulamento (FAN et al., 2005).

Figura 1.1 — Esquema Simplificado da Producdo de Gas Natural.

Processamento de
Gas Natural

Fluxo na
coluna
(Pogo)

Coluna

Reservatorio

Fonte: elaborag&o propria.

A fim de evitar que 0 pogo perca sua produtividade e assegurar a qualidade do gas
formado, sdo utilizados projetos de recirculacdo de gas para manter a pressdo do poco elevada
e evitar o fendmeno de condensacdo retrograda (CHRISTENSEN, 2001). Para avaliar a
necessidade da recirculacdo é necessario verificar a razdo 6leo/gas do contetido do reservatorio,
usualmente expressa em barril de Oleo padrdo por milhdo de pés cubicos padrdo
(STB/MMSCF). A recirculacdo é indicada quando o contetdo de liquido é maior que 50
STB/MMSCF. Também € visto que reservatorios de gases condensados apresentam uma
producdo em razdo 6leo/gas na faixa de 10 a 400 STB/MMSCEF (SPEIGHT, 2018). Quando os
rendimentos sdo menores que 20 STB/MMSCF, mesmo ocorrendo o fenémeno de condensacdo
retrograda, a quantidade de condensado no reservatorio pode ser considerada insignificante
(MCCAIN, 1990).

Whitson et al. (1999) definiram dois pontos de estudo em um reservatério de gas
condensado que s&o importantes e relacionados as propriedades PVT do fluido: a variagdo do
rendimento do condensado ao longo da vida atil do reservatério; e a maneira pela qual duas

fases gas/oleo escoando proximo a boca do pogo afetam a produtividade do reservatorio. Além
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disso, é importante que a composicao dos condensados destes reservatorios seja conhecida para
0 projeto de posicionamento de pogo, estimativa de volumes de superficie, reservas e previsao
de comunicacdo fluida verticalmente (entre camadas geologicas) e horizontalmente (entre
blocos de falha). Para isso, € necessario um modelo PVT que descreva com precisdo a fase
chave, o comportamento volumétrico e de viscosidade, ditando os processos principais que
afetam a taxa de desempenho e de recuperacéao final de gés e 6leo (WHITSON et al, 1999).
Entretanto, os modelos termodinamicos de equacgdes de estado cubicas, muito usados pela
industria de petrdleo e gas para descrever 0s seus sistemas, ndo tém conseguido descrever
precisamente todas as propriedades PVT devido a dificuldade de se prever a variagcdo
composicional da fase vapor e do condensado, principalmente quando o sistema esta proximo
do ponto critico ou quando ha a formacao de pequenas quantidades de condensados logo abaixo
do ponto de orvalho (KNIAZEFF e NAVILLE, 1965; WHITSON et al., 1999; GALATRO e
MARIN-CORDEIRO, 2014; KHOSHNAMVAND et al., 2017; SPEIGHT, 2018).

E importante salientar também as dificuldades e perdas causadas pela condensacéo
retrégrada. Segundo Speight (2018), a deposicdo de liquido perto da boca do po¢o de um
reservatorio de gas condensado pode causar uma diminuicdo na capacidade de entrega de gas
que pode se aproximar de 100% em um reservatorio com permeabilidade inferior a 50 mD
(milidarcy). Além disso, os hidrocarbonetos mais valiosos ficam dentro dos reservatorios e,
portanto, ndo sdo produzidos. Boa parte dos pocos condensados de gas apresentam rapido
declinio na producéo devido ao acimulo de condensado quando a pressao do fundo do poco cai
abaixo da pressdo de orvalho. Em alguns estudos foi mostrado que essa perda de produtividade
foi devida ao fendmeno de liquid dropout quando a pressdo do poc¢o diminui para uma pressao
menor que a pressao de orvalho superior (FAN et al., 2005).

Segundo Barnum et al. (1995), o fator de recuperacdo dos poc¢os de gas condensado é
apenas afetado pelo bloqueio gerado pelo condensado formado na cabeca do pogo se o kh
(produto permeabilidade do poco e espessura da formacdo produtiva) do poco for inferior a
1000 md-ft, o que caracteriza reservatorios de baixa permeabilidade. Devido a acumulacgéo de
condensado no reservatorio, 0 movimento do gas se torna mais enxuto para sua exploracéo
(MOKHTARI et al., 2013).

Afidick et al. (1994) relataram que a produtividade do campo de producéo de Arun, no
norte da Sumatra, na Indonesia, teve diminuicéo significativa da sua producgéo apos 10 anos do
inicio da exploracdo. Apos testes de presséo transiente, foi percebido que a causa da perda foi
devido a acumulagéo de condensado perto da boca do poco. Em um outro exemplo em Arun, a

ExxonMobil reportou que dois de seus pocos ficaram improdutivos devido ao fendmeno de
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acumulacdo de condensado no reservatorio (BARNUM et al., 1995). Outras duas companhias,
Shell e Petroleum Development Oman, reportaram perdas de 67% da produtividade dos pogos
em dois campos de extracdo em Oma (SMITS, 2001).

Portanto, pode-se concluir que a condensacéo retrograda de gas natural representa um
problema bastante interessante para se testar o potencial de um modelo termodinamico que
descreva as fases liquida e gasosa em equilibrio. Para isso sdo necessarios ndo apenas modelos
termodinamicos, como também algoritmos computacionais eficientes. O grupo de pesquisas no
qual este trabalho foi realizado ja vem estudando esta problemética por meio do
desenvolvimento de rotinas eficientes para célculo do volume molar de sistemas de
condensacdo retrograda de gas natural (SIMOES et al., 2019), e o desenvolvimento e
aperfeicoamento do algoritmo usado no presente estudo foi realizado por do Carmo (2016). A
presente analise une os conhecimentos do modelo e do algoritmo para a geracdo das envoltdrias
completas de equilibrio de fases para estes sistemas, que delimitam a ocorréncia do fenémeno
de liquid dropout.

1.2 OBJETIVOS

Esse projeto final tem como objetivo principal a realizacdo da modelagem
termodindmica do equilibrio liquido-vapor de reservatérios de gas natural condensado com
equacdo de estado cubica de Peng-Robinson (PR), através da aplicacdo de algoritmos em
linguagem Fortran para gerar curvas de equilibrio liquido-vapor completas (envelopes de fases)
para estes sistemas e compara-las com dados experimentais disponiveis na literatura. Foi
também um objetivo deste trabalho avaliar diferentes modelos de fun¢des alfa na equacao de

PR para determinar a sua influéncia nos resultados.
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA
2.1 GAS NATURAL

Embora a data precisa da descoberta do gas natural seja tema de debate, € amplamente
reconhecido que sua utilizacdo data de tempos anteriores ao nascimento de Cristo. De acordo
com a American Public Gas Association, em cerca de 500 a.C., os chineses ja usavam gases
que vazavam da superficie para ferver a &gua do mar, condenséa-la e torna-la potavel (APGA,
2021). Embora existam registros antigos de uso de gases naturais, como 0s descritos, a
identificacdo do gas natural ocorreu nos Estados Unidos em 1626, quando exploradores
franceses testemunharam nativos americanos acendendo gases que escapavam nas
proximidades do lago Erie. No entanto, foi somente em 1785 que o gas natural comegou a ser
comercializado pelos britdnicos, sendo inicialmente derivado do carvdo e utilizado
principalmente para iluminar residéncias e ruas (APGA, 2021).

Assim como a historia ndo é bem definida, o termo gas natural € um pouco confuso na
literatura e é preciso fazer algumas consideragdes. Sabe-se que 0 gas natural € um componente
fossil gasoso formado por hidrocarbonetos leves e hidrocarbonetos liquidos de baixo ponto de
ebulicdo, principalmente metano, sendo encontrado em reservatorios de gas ou de 6leo (EIA,
2021a). Contudo, essa terminologia acaba sendo estendida para gases formados a partir do
Xisto e para os que sdo produzidos a partir de fontes bioldgicas, o biogas (SPEIGHT, 2019). A
fim de evitar confusdes, neste texto o termo gas natural faz referéncia apenas a gases
petroliferos, convencionais.

A teoria mais aceita para a origem do petrdleo e do géas natural € que estes foram formados
pela via termogénica. Esta se baseia na formacgdo a partir de matéria ou detritos organicos
comprimidos abaixo da superficie terrestre a grandes pressdes por periodos de tempo
geoldgicos. Ao longo dos anos, com a decomposicdo de animais e plantas, camadas espessas
foram depositadas e empilhadas acima da matéria organica, causando transformacdes nestes
materiais. Com 0 aumento da pressdo devido a compressdo de outras camadas de sedimentos,
combinado com efeitos subterraneos, os componentes individuais do gas e do petroleo foram
sendo gerados. O aprisionamento destas camadas de rocha forma os reservatorios. Speight
(2018) afirma que, baseado em experimentos de laboratorio, quanto mais profunda e quente
(300 - 350°C) ¢ a localizagéo das rochas precursoras de matéria organica, maior a probabilidade
da conversdo da matéria organica para formacéo de metano e outros hidrocarbonetos mais leves.
Entretanto, reservatorios de gases nem sempre serdo encontrados a mais baixas profundidades

que reservatorios de 6leos. Devido aos movimentos ocasionados pelos processos de formagéo
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geoldgica destas rochas e do préprio movimento tectonico, € comum que 6leos e gases fiquem
presos dentro de um mesmo reservatorio. Sendo assim, é possivel a existéncia de diversas
camadas de reservatdrios de 0leo-gas e de gas dentro de milhares de metros de uma mesma
formacéo subterranea (SPEIGHT, 2018).

Como é possivel a existéncia de diferentes formagfes de gas natural, é necessario um
conhecimento geoldgico e experiéncia para produzir de forma rentavel e viavel os pogos de gas
(SPEIGHT, 2018). Dentre os critérios de avaliacdo de um poco, é importante verificar quais
sdo os elementos atdbmicos presentes nas rochas e suas propriedades, como: peso atdmico,
namero atdmico, concentracdo e identificacdo das fases minerais que contenham os elementos
especificos. A composicdo do reservatorio e do gas apresenta grande relevancia para
identificacdo das relacbes de fases presentes no reservatorio. Por exemplo, estes dados
permitem identificar o lugar geométrico dos pontos de orvalho e de bolha do gas para realizacéo
de avaliacBes analiticas das capacidades de operacdo e producdo do reservatério (SPEIGHT,
2018). Além do prdprio local onde o reservatorio se encontra, a composic¢ao do gas pode variar
em funcdo da posicdo geoldgica relativa em que se encontram 0s po¢os dentro de um
reservatorio.

Como dito, o gas natural pode apresentar composicdo diversa de acordo com o
reservatorio e a posicdo em que as rochas se encontram. Logo, é dificil estabelecer uma
composicao caracteristica, assim como definir quais sdo todos 0s seus componentes. Entretanto,
sabe-se que o gas natural é formado principalmente por hidrocarbonetos leves, com
predominancia do metano, e hidrocarbonetos liquidos em suspensdo (SPEIGHT, 2019). Em
algumas amostras de gas natural mais leves, a porcentagem de metano chega a 94%, enquanto
para gases mais pesados séo encontradas reservas com 46% de metano (ZHOU, 2005; AVILA
et al., 2006; ESMAEILZADECH, 2007; KHOSHNAMVAND et al., 2017). Além dos
compostos hidrocarbonetos, o gas natural também contém compostos inorganicos, como
diéxido de carbono (CO>), sulfeto de hidrogénio (H2S), vapor d’agua, nitrogénio e sulfito de
carbonila (COS) (SPEIGHT, 2019; EIA, 2021a). Speight (2019) apresentou uma classificacdo
em funcdo dos principais constituintes do gas natural, que pode ser vista na Tabelas 2.1.

Pode ser inferido através da classificacdo da Tabela 2.1 que, a depender da composicdo de
gas liquefeito de petroleo da amostra, por exemplo, pode ser viavel o processamento de etano,
propano ou até butano. Gases ricos em etano e propano podem ser aproveitados também para
producdo de etileno e propileno, que sdo precursores fundamentais da cadeia petroquimica para

a producéo de polimeros plasticos (EIA, 2021b).
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Tabela 2.1 - Principais Constituintes do Gas Natural.

Constituintes hidrocarbonetos Constituintes ndo

Gas seco

Gas liquefeito de
petroleo

Gés natural liquido

hidrocarbonetos

Metano (CHa)

Propano (C3Hs)

Isdbmeros de pentano

Diéxido de Carbono

(CsH12) (CO2)
Etano (C2He) n-Butano (CzH1o) Isbmeros de hexano Sulfeto de
(CeH14) Hidrogénio (H2S)
Iso-Butano (C4H10) Isbmeros de heptano Agua (H20)
(C7H1s)
Isdbmeros de octano Nitrogénio (N2)
(CeH1s)
Condensados (>CsH12) | Sulfeto de Carbonila
(COS)

Gasolina natural
(>CsH12)

Nafta (>CsH12)

Fonte: Adaptado de Speight (2019).

A composicdo do gas natural ndo sé afeta os produtos que podem ser obtidos a partir do
processamento, mas também suas formas de processamento e armazenamento, como por
exemplo o armazenamento por adsorcdo. Mota (1999) observou que 0s hidrocarbonetos mais
pesados e outras espécies adsortivas influenciam negativamente no armazenamento do gas
natural, sendo necessarios muitos ciclos para se alcancar um estado estacionario. Logo, seria
necessaria a remocao destes compostos antes de se entrar no ciclo de armazenamento. Além
deste exemplo, um dos fatores limitantes para a producdo de gas é a quantidade de agua
presente. Aléem da diminuicdo da qualidade do gas produzido, esta impureza impacta na
formagéo de hidrato de gés. Esse fendmeno acontece quando o gas e operado sob altas pressdes
e baixas temperaturas contendo uma quantidade elevada de moléculas de agua, que combinadas
com componentes do gas natural formam um sélido que apresenta aparéncia de gelo. Este
também pode ser formado quando o gas natural contém presenca de hidrocarbonetos liquidos
em combinacdo com tragos de agua, sendo importante uma estimativa precisa do ponto de
orvalho para evitar a formacdo de liquidos e consequentes hidratos. Esse composto formado

pode danificar as tubulacbes e equipamentos da producdo e escoamento do gas produzido,



25

gerando perdas na industria de gés natural da ordem de milhdes de ddlares anualmente
(GALATRO e MARIN-CORDEIRO, 2014; CARROLL, 2020).

A composicao dos gases produzidos dependera também do tipo de reservatério em que

estes se encontram. Existem trés tipos de reservatorios de gas natural:

e Reservatorio de gas seco, que produz uma Unica composi¢do de gas constante no
reservatorio, poco e equipamentos de separacao de arrendamento durante a vida Util do
campo de extracdo. Os gases produzidos desta maneira sdo chamados de gases nédo
associados;

e Reservatorio de poco de petréleo, no qual o gas produzido nessas condi¢cdes pode existir
separado do 6leo bruto na formacdo subterranea ou dissolvido no petréleo. Este gas é
chamado de associado e seu condensado é frequentemente chamado de lease
condensate;

e Reservatorio de gases retrogrados condensados, que produz liquidos, seja durante o
escoamento para a superficie ou em equipamentos de separacao. No reservatorio, 0 gas
se encontra em uma Unica fase e posteriormente muda para um sistema bifasico por uma
queda de pressao ou por mudancas na temperatura. Este reservatdrio requer que sejam
consideradas, portanto, mudancas no rendimento da extracdo a medida que a pressédo do
reservatorio diminui, minimizando o efeito de saturacdo de liquido perto da boca do
pogo e os efeitos do escoamento bifasico no sistema hidraulico do poco (SPEIGHT,
2018).

Como visto, reservatorios de gases condensados requerem estudos mais sofisticados que
0s outros reservatorios de gas natural. O gas condensado tem uma maior concentracdo de
hidrocarbonetos liquidos de alto ponto de ebulicdo que os gases dos outros dois tipos de
reservatorio, tendo, portanto, rendimentos de gas natural liquefeito maiores que nos

reservatorios de gases associados, se operado corretamente.
2.2 GAS NATURAL NO BRASIL E NO MUNDO

Com o enfrentamento do aquecimento global e das mudangas climaticas, tem-se buscado
combustiveis com baixa emissdo de gas carbdnico, projetos de larga escala com fontes
renovaveis e reducgdo das emissdes de carbono de fontes fosseis. A queima do gas natural para
obtencdo de energia é mais limpa que a queima de 6leo e carvdo. Enquanto o gas natural libera
cerca de 117 libras (Ib) de CO2 por milhdo de unidades térmicas britanicas (MMBTU)
equivalentes de gés natural, a queima de 6leo combustivel destilado gera 160 Ib/ MMBTU e a
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do carvéo gera 200 Ib de CO2/ MMBTU (EIA, 2021c). Visto isso, uma matriz energética gasosa
tem sido vista como uma opc¢ao de transicdo no cenario mundial. Até o final do século, o gas
natural desempenhara um papel crucial, tendo representado 24% da fonte primaria de energia
global em 2016 e sendo previsto se tornar o principal combustivel féssil em 2030, embora as
energias renovaveis devam dominar a partir de 2100 (ZOU et al., 2018).

No Brasil, a produgdo de gés natural cresceu com uma taxa anual média de 1,5% no periodo
de 2012-2022, como pode ser visto na Figura 2.1 (BP, 2023). Nestes dados, gases em
qgueimadores do tipo flare e gases reciclados ndo foram considerados, e foram inseridos dados
de transformacao liquido-gas. Além disso, a producéo brasileira foi cerca de 0,6% da producgéo
mundial no ano de 2022. Com isso, 0 Brasil se encontrou na trigésima segunda posi¢cdo de
produtores mundiais de gas natural nesse ano. A producdo mundial no ano de 2022 teve uma
queda de 0,2%, entretanto no periodo de 2012 a 2022 houve um crescimento com uma taxa
anual de 2% (Figura 2.2). O consumo de gas natural no pais também apresentou um aumento
de 1,7% no periodo de 2012 a 2022.

Com isso, em 2019, antes da pandemia de COVID-19, o gas natural, pela primeira vez
desde o inicio dos registros, chegou a 24,2% do consumo de energia no mundo, valor 0,67%
maior em relacdo a fatia que ocupava em 2018. Isso aponta para um potencial de investimento
nesta matriz energética. Neste cenario é importante perceber que o 6leo, apesar de representar
33,1% do consumo mundial, perdeu 0,50% da sua posi¢do em 2019, assim como o carvao, que
caiu 1,90%. Como grande destaque, as fontes renovaveis tiveram um aumento de 10,7% de
participacdo entre as fontes de energia utilizadas no mundo, evidenciando um rapido
crescimento (BP, 2020).

No Brasil, o consumo de gas natural caiu 21% entre 2021 e 2022, mas manteve um
crescimento anual de 4,2% no periodo de 2010 a 2021 (Figura 2.3). E também percebido que o
consumo no pais foi cerca de 39% maior no ano de 2022 em relacdo a sua produ¢do no mesmo
ano.

Como reflexo da insercdo de novas fontes energeéticas provenientes de biomassa, como o
biodiesel, e do aumento do uso de gas natural, no periodo de 2015 a 2022 houve uma queda de
10% das emissBes de didxido de carbono no Brasil (BP, 2023). Apesar de um retrospecto
positivo no aumento do uso de géas natural, a producgéo de petroleo no Brasil ainda € alta, em
cerca de 3,11 milhdes de barris diarios no ano de 2022. Isto representou um aumento de 3,9%
em relagdo a 2021 e 3,8% anual no periodo de 2012 a 2022. Além disso, 0 consumo no ano de

2022 foi de 2,51 milhdes de barris diarios, com 4,9% de crescimento em relacdo a 2021.
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Figura 2.1 — Producdo Brasileira de Gas Natural.
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Fonte: Elaboragéo propria com dados da BP (2023).

Figura 2.2 — Historico da Producdo Mundial de Gas Natural.
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Fonte: Elaboracdo prépria com dados da BP (2023).



Figura 2.3 — Consumo de Gés Natural no Brasil.
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Fonte: Elaboragéo propria com dados da BP (2023).
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O crescimento da producdo de dleo, por um lado, tem contribuido para 0 aumento da

producéo de gas natural. De acordo com a Figura 2.4, a partir de dados da Agéncia Nacional do
Petroleo, Gas Natural e Biocombustiveis (ANP) (ANP, 2018; 2019; 2020; 2021; 2022; 2023),

a producdo de gas associado ao petroleo cresceu 51,0% no periodo de 2018 a 2023,

representando 90% da producdo total de gas natural no ano de 2023. De certa forma, na matriz

energética brasileira, ainda ha dificuldades para desbancar a supremacia do petréleo. Na Figura

2.5, é visivel a disparidade da producédo de gas natural e petréleo em milhdes de barris de 6leo

equivalente, na qual a producao de géas natural foi de 21,7% da producéo total brasileira. Logo,

apesar de um relativo aumento da insercdo de gas natural no cenario nacional, ainda sera

necessaria uma longa caminhada para suplantar a producéo de dleo.



Figura 2.4 — Produgéo de Gases Associados e Nao Associados no Brasil.
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Fonte: Elaboragdo propria com dados de ANP (2018, 2019, 2020, 2021, 2022 e 2023).

Figura 2.5 — Producéo de Oleo e Gas Natural no Brasil.

e Petrgleo === G3s Natural Total

5000

4500

4000

3500

3000

2500

Producdo (Mboe/d)

2000

1500

1000 S—

500

2018 2019 2020 2021 2022 2023

Ano

Fonte: Elaboracdo prépria com dados de ANP (2018, 2019, 2020, 2021, 2022 e 2023).



30

2.3 RESERVATORIOS DE GASES CONDENSADOS

Os reservatorios de gases condensados sdo constituidos de fluidos de uma Unica fase,
consistindo predominantemente de metano, seguido de hidrocarbonetos de cadeia curta e
hidrocarbonetos pesados, também conhecidos como heavy ends. Entretanto, os reservatorios de
gases condensados apresentam desafios que outros tipos de reservatério de gases nao
apresentam. Durante a producdo de um poco, pode ocorrer a condensacao retrograda com o
abaixamento da pressdo do poc¢o abaixo da pressdo de orvalho superior da mistura. A fase
condensada formada é rica em hidrocarbonetos mais pesados, com isso ha uma perda de
produtos valiosos em termos de processamento, pois a fase liquida usualmente fica retida no
poco e, portanto, ndo é extraida. Além disso, a fase liquida formada contribui para a obstrucéo
do pogo pelo chamado fendmeno de “saturacdo da boca do poco”. Com isso, o gas produzido,
além de ser menos valioso, fica mais escasso, pois um menor fluxo de gas é gerado durante a
producdo. Na literatura € visto que o estrangulamento causado por saturacdo pode reduzir a
produtividade de um pog¢o em 50% ou mais (BARNUM et al., 1995; SMITS, 2001; FAN et al.,
2005; MOKHTARI et al., 2013). Esse fendbmeno também pode ser chamado de condensate
blockage, e depende de uma combinacéo de diversos fatores, como as propriedades das fases,
caracteristicas da formacdo do escoamento e a pressdo na formacéo e na boca do poco. Visto
iss0, é necessario conhecer esses fatores no inicio da producdo de um poco para avaliar sua
viabilidade e evitar problemas de producdo (FAN et al., 2005).

Como dito anteriormente, o fendBmeno de condensacao retrograda em pocos de extracao
esta relacionado a queda de pressdo. Com uma queda continua da pressdo, atinge-se um volume
maximo de liquido gerado para uma determinada composicao e temperatura. Ao diminuir a
pressao a partir desse ponto, o volume de liquido diminui até atingir uma nova pressdo de
orvalho (inferior), resultando no desaparecimento da fase liquida, como pode ser visto no
diagrama PVT na Figura 2.6 (FAN et al., 2005; SIMOES et al., 2019).

Na Figura 2.6 pode ser observado que a regido a esquerda do ponto critico, regido A, ou
seja, a uma temperatura menor que a temperatura do ponto critico, € delimitada superiormente
pela curva de pontos de bolha (representada pela cor azul). A regido acima da pressao de bolha
constitui-se de uma Unica fase liquida. O abaixamento da pressdo, mantendo-se a temperatura
constante, partindo-se de um ponto de operacdo acima da curva do ponto de bolha, leva a
formacéo de uma fase vapor quando a pressao de operacdo for menor que a pressao de bolha,

caracterizando o inicio de uma vaporiza¢do. Com uma continua diminuicéo da pressdo ao longo
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do envelope de fases até uma pressdo menor que a pressdo de orvalho (representada pela cor

vermelha), o sistema torna-se uma Unica fase gasosa.

Figura 2.6 — Diagrama PVT da Condensacéo Retrograda.
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Fonte: Adaptado de Simdes et al. (2019).

Caso o reservatorio seja de gases condensados, € mais provavel que este esteja na regiao
B, a uma temperatura maior que a temperatura do ponto critico e menor que a temperatura de
cricondenterma (temperatura méxima no qual ha ocorréncia do equilibrio liquido-vapor). Na
regido B, onde a pressdo € maior que a pressdo da curva de ponto de orvalho superior, o fluido
é constituido de uma unica fase gasosa. A diminuicdo da pressdo abaixo da pressdo de orvalho
leva a ocorréncia do equilibrio liquido-vapor, com a formacao da fase liquida. Com o continuo
abaixamento da pressdo, como anteriormente explicado, chega-se a um ponto de quantidade
maxima de liquido formado. Diminuindo ainda mais a pressao a partir deste ponto, a quantidade
de liquido comeca a diminuir até que a pressdo diminua a ponto de se igualar a pressao de
orvalho inferior. A partir deste ponto, uma Unica fase vapor existe.

Além disso, as propriedades fisicas das fases em equilibrio se alteram. Quando a presséo
diminui a partir do ponto de orvalho superior, foi observado que tanto a composicao do liquido
quanto a composicao do gas foram alteradas préximo a boca do poco, onde o liquido ficou mais
pesado e o gas ficou mais leve ao longo da fase produtiva. A viscosidade do liquido também
aumentou e a viscosidade do gas diminuiu com a producéo, visto que 0 gas é mais rico em

hidrocarbonetos leves menos viscosos e o liquido rico em componentes pesados mais Viscosos.
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Foi relatado que isso melhorou a mobilidade do gas em relacdo ao 6leo (EL-BANBI; MCCAIN;
SEMMELBECK, 2000).

A diminuicdo da pressao além do ponto de maxima formacao de liquido, gera a reflexdo
de que um poco poderia voltar a ser produtivo, podendo, assim, liberar o bloqueio do gas
formado pela condensacéo de liquido na boca do poco. Essa situacédo foi relatada por El-Banbi
e McCain (2000), segundo os quais, apos a saturacéo de um poco devido ao fendmeno de liquid
dropout a 68%, houve reversdo dessa situacdo com aumento da permeabilidade e producdo de
gas com a continua queda de pressao, tendo a saturacdo na boca do pogo voltado ao patamar de
55%.

Isso ocorre porque as fases de liquido, condensado e agua tendem a adentrar ainda mais
0s poros com a queda de pressdo até o ponto de maxima formacao de liquido. Devido a alta
forca de capilaridade, adesdo e sorcdo de goticulas de liquido a superficie, tem-se a condi¢do
de molhabilidade do meio poroso. Com a diminui¢do da pressao abaixo da pressao de maxima
quantidade de liquido depositada, a molhabilidade € alterada e a tensdo interfacial entre a
superficie solida e a fase liquida reduz significativamente. Dessa maneira, as goticulas passam
a ndo mais inibir os poros das rochas (VENTURELLA, 2020).

Isso reforga a necessidade de se dispor de ferramentas capazes de construir as curvas de
equilibrio liquido-vapor no contexto da producdo de pogos, pois o conhecimento dos pontos
PVT da curva pode auxiliar na busca da melhor estratégia para otimizar a producao.

Em funcdo da composicao do gas condensado, a producéo de liquidos pode ser diferente.
Para gases condensados pobres em hidrocarbonetos liquidos, a producéo de liquidos pode ser
inferior a 561 ppm (m?3%m3). J& para gases condensados ricos em hidrocarbonetos liquidos, a
quantidade de liquido que pode ser gerada é usualmente maior que 841 ppm (m3/md). E
importante salientar que esta classificacdo em funcéo da quantidade de hidrocarbonetos liquidos
é qualitativa e ndo apresenta limites quantitativos bem definidos (FAN et al., 2005).

Embora o efeito de bloqueio por condensado sempre ocorra em reservatérios de gases
condensados, nem todos serdo limitados pelo abaixamento de pressdo na regido préxima a
cabeca do poco. E importante entender quéo relevante é proporcéo da queda de pressio que é
experimentada dentro do reservatorio para a queda de pressdo total das areas distantes do
reservatorio até um ponto de controle na superficie. No caso de a queda de pressdo no
reservatorio ser significativa, uma queda de pressdo adicional devido ao efeito de condensate
blockage pode impactar a produtividade do poco. Essa situacédo é tipica de formacdo de baixo
kh. Entretanto, para sistemas tipicos de alto kh, se apenas parte da queda de pressao ocorre no

reservatorio, o efeito de bloqueio de liquido por uma queda de pressdo tera um impacto menor
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na producdo do que no caso anterior. De um modo geral, assume-se que o efeito de bloqueio
pelo liquido deve dobrar a queda de pressao do reservatério para uma mesma vazdo (FAN et
al., 2005).

E imprescindivel saber prever com facilidade o efeito de bloqueio do condensado que
se forma na regido em volta do poc¢o de extragdo. Dessa maneira, torna-se necessaria a utilizacao
de modelos para predizer a performance de reservatorios de gases condensados. Os modelos
utilizados incorporam propriedades de fluidos e rochas para predizer a influéncia da dindmica
do bloqueio do condensado para a producdo de gas e/ou condensado. Tipicamente, a
discretizacdo do reservatério é feita com apenas um tipo de malha (FFM, full field model)
(CANNON, 2021), mas usualmente esse modelo leva a uma superestimacéo da capacidade de
um poco. Para evitar a superestimacao, a discretizacdo da regido proxima a boca do poco pode
ser realizada com uma malha mais fina, capaz de descrever o comportamento do gas
condensado com maior exatiddo. Tendo em vista isso, a abordagem usualmente adotada é a
utilizacdo de um modelo FFM com refinamento de malha local perto do pogo, chamado de
LGR, local grid refinement. Simuladores modernos, como o simulador de reservatorio
ECLIPSE 300, apresentam a possibilidade da utilizacdo de um modelo LGR. Malhas mais
refinadas sdo utilizadas na regido préxima ao poco e malhas mais grosseiras séo utilizadas nas
regides mais distantes do poco (FAN et al., 2005).

As dificuldades computacionais para predizer esse fendmeno sdo fatores que limitam
uma rapida e eficaz resolucdo do problema exposto. Em cada elemento das malhas geradas
deve-se executar um célculo de equilibrio termodinamico, o que dificulta a incorporacao de
modelos termodinamicos mais avangados — e, portanto, mais lentos —, nesses programas, uma
vez que uma malha pode chegar a ter milhares ou até milhdes de elementos. Logo, a busca por
um modelo mais simples e que seja capaz de predizer de maneira satisfatoria as condi¢ées PVT
necessarias para mitigar os efeitos da condensacdo retrograda é fundamental. E isso é
plenamente possivel com equacBes de estado cubicas, como a equagdo de PR, amplamente
disseminada na industria de petroleo e gas (YOUNG, 2018).

2.4 MODELAGEM TERMODINAMICA

Os calculos do equilibrio de fases podem ser aplicados a diferentes faixas de pressdes. A
altas pressoes para misturas consistentes de fluidos normais € conveniente o uso de equagdes
de estado. Para calculos de misturas de hidrocarbonetos, equacfes como Peng-Robinson
(1976), Soave-Redlich-Kwong (1972) e suas modificacfes tém se mostrado suficientemente

precisas (MOLLERUP, 1981). Apesar disso, a complexidade para se prever o comportamento
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retrogrado de gases condensados sob condi¢des de reservatorio levou varios autores a tentarem
predizer esse fendmeno através de modelos complexos baseados na mecénica estatistica e na
mecanica quantica (KHOSHNAMVAND et al., 2017; NOVAK et al., 2018; PETROPOLOU,;
VOUTSAS, 2022; VIDAL; KOUKOUVINIS; GAVAISES, 2020). Contudo, como mostrado
no capitulo anterior, ha uma necessidade de realizacdo de célculos de equilibrio de fases em
cada elemento da malha na modelagem de um reservatério. Tendo em vista isso, torna-se um
desafio a implementacdo de modelos complexos para aplicacdo em grandes escalas.

Este capitulo tem por objetivo mostrar as principais equacdes e estratégias de modelagem

existentes para descrever termodinamicamente o fendmeno da condensagdo retrograda.
2.4.1 Equac0es de Estado Cubicas

As primeiras tentativas de representar o comportamento PVT de espécies quimicas
foram feitas por Boyle (1660), que realizou experimentos fisico-mecanicos com a pressdo do
ar e com o vacuo, em que se pdde constatar diversas caracteristicas fisicas do ar, assim como
foi possivel generalizar a lei que ficou conhecida como a Lei de Boyle. Esta lei foi a primeira
constatacdo na literatura da relacdo inversamente proporcional entre a pressao e o volume do
ar. Apesar disso, esta lei ndo fora o suficiente para representar adequadamente 0s
comportamentos de outras moléculas, pois ndo levava em consideracdo aspectos
composicionais da substancia avaliada.

Apenas no século XIX que van der Waals (1873) propds a primeira equacdo de estado
cubica que fosse capaz de representar de uma forma simples e generalizada o comportamento
PVT de espécies puras. Esta representacdo em formato cibico no volume, até a época, foi a
melhor representacdo do comportamento PVT de componentes puros, descrita pela Equacéo
2.1 (VAN DER WAALS, 1873):

p RT
-~ (V-b) V2

(2.1)

Nesta equacdo, P € a pressdo externa, V é o volume molar, R é a constante universal dos
gases, e a e b sdo parametros de atracédo e repulsdo molecular relacionados com as propriedades
criticas (temperatura e pressao) de cada substancia (parametro de coesao “a” e co-volume “b”).
O modelo de van der Waals foi considerado superior em relacdo aos modelos anteriores por
considerar o volume finito ocupado pelas moléculas no parametro de repulsdo. Essa
representacdo tornou-se viavel ao utilizar a condicdo de continuidade da isoterma no ponto

critico, 0 que permitiu que os parametros a e b fossem representados em termos da pressao e
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temperatura critica. Por conta disso, o fator de compressibilidade no ponto critico (Z¢) pela
equacédo de Van der Waals, independente da substancia avaliada, tem valor igual a 0,375. Van
der Waals foi o primeiro a predizer a existéncia de um ponto critico (VALDERRAMA, 2003).

O modelo de Van der Waals deu inicio a classe de equacdes de estado cubicas no
volume. Ao longo dos anos, diversos autores propuseram diferentes equag6es de estado cubicas
a fim de obter resultados mais acurados das propriedades termodindmicas (REDLICH e
KWONG, 1949; PENG & ROBINSON, 1976; NASRIFAR e BOLLAND, 2006). Em 2003, foi
estimado que havia pelo menos 400 modelos de equacges cubicas desenvolvidos na literatura
(VALDERRAMA, 2003).

A preferéncia por modelos cubicos frente a outros tipos de modelo ocorreu porque: 0s
calculos sdo relativamente simples para obtencdo de propriedades de espécies puras, nédo
necessitando de métodos matematicos complexos; representam corretamente a relacdo de
tendéncia do volume molecular ao valor do parametro de repulsédo quando a pressao do sistema
tende a infinito; para grande parte das aplicacOes, as propriedades termodindmicas e
volumétricas para fase gasosa sdo acuradas; é simples a extensdo do calculo para misturas
através da aplicacdo de regras de mistura, como modelos que incluem a energia livre de Gibbs
ou parametros dependentes da concentracdo; descrevem adequadamente as propriedades
termodinamicas de substéancias relacionadas ao processamento de hidrocarbonetos (PRIVAT e
JAUBERT, 2012; VALDERRAMA, 2003), de modo que foram promovidos sobretudo pela
industria de petroleo e gas.

As equacdes cubicas podem ser generalizadas pela Equacdo 2.2. Nesse caso 0S
parametros a, b, c1 e di podem ter valores constantes ou serem funcdes dependentes da
temperatura, pressao e/ou algumas propriedades do fluido como fator acéntrico, fator de
compressibilidade critica e temperatura de ebulicdo. Esses parametros apresentam restricdes
tedricas e empiricas. Além disso, seus valores dependem da(s) substancia(s) avaliada(s),
podendo ser encontrados na literatura ou ser estimados. Isso reflete uma grande desvantagem
da utilizacdo de equaces cubicas: suas aplicacdes sdo restritas a intervalos pré-estabelecidos
de temperatura e pressdo. Dessa maneira, ndo € possivel a obtencdo de todas as propriedades
termodindmicas de forma generalizada em uma mesma condicdo experimental
(VALDERRAMA, 2003).

RT a(T)

P= V—=b) VIV+d)+calV—d)

(2.2)
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Dentre tantas equag@es cubicas, destaca-se a equacao cubica de Peng-Robinson (PENG
e ROBINSON, 1976). A equacdo cUbica proposta pode ser vista na Equacdo 2.3 ou na sua
forma polinomial na Equacdo 2.4, em que Z é o fator de compressibilidade. Este modelo
permitiu a obtencao de valores mais acurados para a densidade de liquidos em relacao a equacao
de Soave-Redlich-Kwong (SRK) (Soave, 1972). A Equagéo 2.4 pode apresentar uma ou trés
raizes reais dependendo do numero de fases presentes no sistema. Numa regido bifésica liquida
e vapor, sao obtidas trés raizes, sendo a maior delas o fator de compressibilidade da fase vapor,

enguanto a menor é a compressibilidade da fase liquida.

b KT a(T) -
T (V=b) V(I +b)+b(V-b) (23)
73 — (1-B)Z%*+ (A—3B%— 2B)Z— (AB — B*—B%) =0 (2.4)

onde:

a(T)P

bP

B = — (2.6)
PV

Z == (2.7)

O termo semiempirico de atracdo, também conhecido como parametro de coesdo, (a)
traz uma modificacdo no termo atrativo da equacdo semiempirica de van der Waals, sendo
gerado em funcdo da temperatura, assimilando a proposta feita alguns anos antes por Soave
para a equacdo de Redlich-Kwong, por meio da incorporagdo de uma fungédo alfa (o), COMo
mostrado na Equacgdes 2.8 e 2.9 (PENG e ROBINSON, 1976; SOAVE, 1972),

0,45724

a=——""R2T2q(T) (2.8)
P

a2 =1+x(1-T1"? (2.9)

onde k ¢ uma constante caracteristica de cada substancia, T¢ € Pc S80 a temperatura e presséo

criticas, respectivamente. R é a constante universal dos gases e Tr é a temperatura reduzida
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calculada como a raz&o entre a temperatura e Tc. A constante k foi correlacionada com o fator

acéntrico de cada substancia, resultando na Equacdo 2.10.
Kk = 037464 + 1,54220 — 0,26992w? (2.10)

Peng-Robinson (1976) ao realizarem célculos de pressdo de vapor com as equacdes de
PR proposta e SRK, constaram-se uma melhor predi¢cdo, com menores desvios absolutos
médios, variancia e minimos quadrados, com a equacdo PR para nove parafinas (Cy, Cz, Cs, i-
Cs, n-C4, n-Cs, n-Cs, N-C7, n-Cg ) e para N2, CO2 e H>S. Em relacdo as densidades, PR obteve
melhores resultados na regido préxima ao ponto critico e para moléculas de maior tamanho. PR
prevé densidades de liquidos saturados que sdo maiores em baixas temperaturas e menores em
altas temperaturas do que os valores experimentais. Contudo, os valores de volumes de liquido
obtidos por PR sdo mais proximos dos valores experimentais do que com a equacdo SRK
(PENG e ROBINSON, 1976).

Dois anos depois, Robinson e Peng (1978) propuseram uma mudanga no parametro K
de acordo com o fator acéntrico do componente, como pode ser visto na Equacdo 2.11. Essa
mudanca prop&e uma correlacdo mais acurada para descrever heptanos e fracfes mais pesadas,
com a adicdo de um termo cubico para substancias cujo fator acéntrico supera o valor de 0,491.
Essa nova proposta incorporada a funcéo alfa da Equacédo 2.9, deu origem a PR78.

Sew < 0,491: Kk = 0,37464 + 1,54226w — 0,26992 w?
, (211)

Sew >0,491: k = 0,379642 + 1,487503w — 0,164423w? + 0,016666w

Apos as equacdes PR e SRK, as equacBes que surgiram seguiram as linhas de: modificar
a funcdo o, buscando predizer mais acuradamente a pressdo de vapor e o equilibrio liquido-
vapor; modificacbes do calculo de volume molar, sobretudo através do conceito de translacdo
volumétrica; e a utilizacdo de um terceiro parametro de dependéncia da(s) substancia(s)
(VALDERRAMA, 2003; YOUNG, 2018).

Para modelar misturas com equages cubicas, € necessario considerar as contribui¢des

de cada componente na mistura.

n n
Amix = Z Z xixjai}- (212)

i J
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n n
i
aij = ,/aiaj(l - kl]) (214)

1
b = > (b; + b;)(1 — Bij) (2.15)

Para o coeficiente de fugacidade de um componente em mistura, Peng e Robinson
(1976) desenvolveram a relagdo termodindmica apresentada na Equagéo 2.16.

b.
Ing; = B—’_(z -1 -1In(Z-B)

mix

A [(2YNx;a;;  b; 7 + 2,414B
( L xidy b )m( ) (2.16)

" 2vZB\ @ Bmix) \Z—0,414B
onde:

e @ € o coeficiente de fugacidade do componente j na mistura;
e jeisdo varidveis auxiliares referente a um componente da mistura.
e y;é composicdo do componente i na fase gasosa;
e Zé o fator de compressibilidade da mistura;
e Regras de mistura:

o Bmix = X} x;b; (2.17)

o aij é definido seguindo a Equacéo 2.14.

onde kij é coeficiente de interagdo binaria obtido experimentalmente para os componentes i € j.
Esses coeficientes de interacdo binaria foram obtidos através de dados de equilibrio liquido-
vapor (VLE). Além disso, a Equacao 2.17 é uma consequéncia da substituicdo da Equacao 2.15
na Equacdo 2.13 considerando i igual a zero.

Peng e Robinson (1976) ao aplicaram a equacdo de estado desenvolvida por eles em
equilibrio liquido-vapor, os autores obtiveram resultados mais proximos dos valores

experimentais em relacdo ao obtido pela equacdo SRK. Tal resultado deveu-se sobretudo a
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mudanca da forma de obtencdo do pardametro de interagdo binaria, evidenciando seu

protagonismo no célculo de misturas.
2.4.2 Modificagdes da fungdo a de PR

Normalmente, equacdes de estado tém dificuldade de lidar com fluidos polares e hd uma
necessidade de precisdo nos calculos das propriedades de substancias puras, para garantir bons
resultados em sistemas complexos. Sendo assim, véarias propostas de modificacbes na
dependéncia com a temperatura da funcdo a(T) no termo atrativo vem sendo feitas (PRIVAT e
JAUBERT, 2012; YOUNG, 2018).

Coquelet et al. (2004) definiram quatro requisitos para que uma funcdo alfa seja
considerada termodinamicamente correta:

e para qualquer temperatura, deve resultar em um valor positivo e real;

e amedida que a temperatura tende a infinito, tem que ser uma funcdo decrescente que se
aproxima de um valor positivo;

e natemperatura critica, tem que ser igual a um;

e deve ser uma funcdo continua, assim como suas derivadas primeira e segunda.

Dentre as funcdes avaliadas no trabalho de Young (2018), a funcéo alfa de Almeida-
Aznar-Telles (1991) (AAT), que junto com as funcdes alfa de Androulakis et al. (1989) e
Schwartzentruber et al. (1990) demonstraram, em uma analise geral, apresentar os melhores
resultados, sendo estes superiores inclusive as performances apresentadas por modelos mais
tradicionais (YOUNG, 2018).

Young (2018) demonstrou que, para 0 metano, nos valores de funcdo alfa calculados
entre 0,5 e 5, para temperaturas reduzidas, os trés modelos alternativos mencionados possuem
um comportamento bem similar. Entretanto, considerando os requisitos definidos por Coquelet
et al. (2004), a funcéo alfa AAT os cumpre melhor em todo o intervalo analisado, por se tratar
de uma funcdo exponencial; a funcdo de Androulakis et al. (1989) se encontra negativa na
regido supercritica, enquanto a de Schwartzentruber et al. (1990) se torna crescente em
temperaturas mais elevadas. A Equacdo 2.18 apresenta a funcdo alfa de AAT, no qual os

parametros p, q e I" foram estimados para 56 componentes na tese de Young (2018).

a=exp[p(l — TN -T| "' +q(T"-1)] (2.18)
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2.4.3 Modelagem Termodinamica Aplicada a Fluidos de Reservatorios Condensados

A modelagem das propriedades do equilibrio liquido-vapor de fluidos de reservatorio
tem sido bastante explorada na literatura. Apesar das limitacGes das equacdes de estado cubicas
em lidar com a fase liquida, resultados satisfatorios foram obtidos na correlagéo de propriedades
volumétricas de equilibrio liquido-vapor de fluidos de reservatério complexos (SIMOES et al.,
2019; VALDERRAMA, 2003; FEYZI et al., 1998). Feyzi et al. (1998) chegaram a conclusao
de que, ao considerar o parametro "b" em uma equacéo de estado cubica com dependéncia do
fator acéntrico e/ou temperatura, as densidades da fase liquida, especialmente para compostos
pesados, e a regido perto do ponto critico podem ser estimadas com mais precisao. A equagdo
proposta também pdde ser usada para estimativa precisa de fatores de compressibilidade criticos
de compostos diferentes. O método foi desenvolvido com a equacéo de estado de PR e requer
temperatura critica, pressao critica e fator acéntrico como parametros de entrada. Além disso, a
equacdo proposta estima propriedades de liquidos, pressdo de vapor e fatores de
compressibilidade critica com maior precisdo para compostos puros e misturas, assim como de
compostos leves e pesados encontrados em fluidos de reservatdrios. Esta proposta de
modificacdo também forneceu melhoria na estimativa de densidades perto da regido critica e
densidades criticas, que puderam ser estimadas com um desvio médio absoluto de 2,0%.

Ao utilizar equacGes de estado para obter dados de equilibrio liquido-vapor de
reservatorios, usualmente duas abordagens sdo utilizadas: uma delas refere-se ao uso de pseudo-
componentes, que sdo o agrupamento da mistura do fluido em um ndmero limitado de fracdes
(VALDERRAMA, 2003). Um método eficiente de caracterizacdo deve ser capaz de converter
fragdes desconhecidas em alguns pseudo-componentes bem definidos (HOSSEINIFAR e
SHAHVERDI, 2023). Tal abordagem faz-se necessaria porque em um reservatorio de fluidos
de petrdleo pode existir um grande nimero de espécies mal definidas, desconhecidas. A total
deteccdo dos compostos do petréleo é descrita como bastante inviavel pela literatura
(HOSSEINIFAR e SHAHVERDI, 2023; RIAZI, 2005).

Os pseudo-componentes podem ser fracdes de numero de carbono Unico (SCN, por
exemplo Cs), grupos de hidrocarbonetos homologos, como parafinas e nafténicos, ou uma
combinacdo de ambos (HOSSEINIFAR e SHAHVERDI, 2023). Para esta abordagem com
pseudo-componentes, €& preciso calcular as propriedades utilizando correlagdes bem
conhecidas, dentre as quais destacam-se as de Pedersen, Thomassen, e Fredenslund (1984).

Além desta abordagem para correlacionar propriedades de equilibrio liquido-vapor de

fluidos de reservatorio com equacdes de estado, existe um método conhecido como
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“termodinamica continua”. Este tem por objetivo representar as propriedades de uma mistura
real de reservatério através de uma distribuicdo continua, usando alguma propriedade
caracteristica, como o peso molecular ou a temperatura normal de ebulicdo (VALDERRAMA,

2003). Esta abordagem ndo foi estudada neste trabalho.
2.4.4 Envelope de Fases Liquido-Vapor de Reservatdrios de Gases Condensados

Usualmente, os diagramas de equilibrio liquido-vapor de reservatorios sdo gerados
através de softwares de simulacdo usando equacdes cubicas como PR e Soave-Redlich-Kwong,
justamente por conta de sua simplicidade e desempenho satisfatorio em boa parte dos casos.
Zhou (2005) buscou, como um de seus objetivos, estimar a acuracia de pacotes comerciais,
como Prosim, PVTsim e PhasePro, diante dos resultados experimentais obtidos em sua tese.
Ele desenvolveu um aparelho para medicao das fases em equilibrio e as propriedades PVT de
misturas de gas natural baseado em um método isocérico. Esse método foi capaz de detectar 0s
limites do equilibrio liquido-vapor. Os dados experimentais de quatro amostras de gases
mostram que equacdes de estado cubicas, como PR e SRK, tém erros de 1-20% na previsao de
pontos de orvalho da mistura de hidrocarbonetos. Para a mistura de 91% em metano, 0s erros
obtidos foram de aproximadamente 1 a 6% para SRK e 1 a 8% para PR. Para a concentracédo
de 94% em metano, SRK apresentou 1-9% de erro, enquanto PR apresentou 2-16% de erro.
Entretanto, para uma mistura de 88% em metano, PR foi superior a SRK, com 1-8% contra 1-
12% de erro, respectivamente. Resultado similar da superioridade de PR para concentracdes de
metano mais baixas foi obtido quando a concentracdo de metano foi de 78%, no qual PR obteve
1-4,4% de desvio, enquanto SRK resultou em desvios de 4-18%.

A aplicacdo das equacdes de estado cubicas, todavia, enfrenta desafios significativos de
precisdo, particularmente na estimativa de densidades de liquidos e em regides proximas a
critica, bem como na previsdo de comportamento para componentes pesados, como Cio €
hidrocarbonetos mais densos (FEYZI et al., 1998). Como resultado dessas limitacGes, varios
autores buscaram alternativas, incluindo o estudo de Nasrifar e Rahmanian (2018). Nesse
estudo foi avaliada a eficacia da equacdo de estado preditiva de Peng-Robinson (PPR) e das
equacOes de Soave-Redlich-Kwong (PR2SRK) e Nasrifar e Bolland (NB) com um modelo de
contribuicdo de grupo nos pardmetros de interacdo binéria dependentes da temperatura. As
equacOes foram testadas em amostras de gases naturais sintéticos e reais, exigindo a estimacéo
de parametros de interacdo binaria que necessitaram de dados de fator acéntrico e temperaturas
e pressdes criticas dos componentes. Os resultados indicaram que PPR foi mais concordante

com os dados experimentais de gases sintéticos, enquanto para misturas reais de gases
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condensados PPR apresentou um desempenho variavel, sendo preferivel para gases “doces”, ou
seja, gases com baixa quantidade de H>S. Em geral, a auséncia de estimacéo de coeficientes de
interacdo binaria levou a resultados menos precisos, no entanto, sugerindo que as equacdes de
estado cubicas ainda sdo vantajosas, especialmente em misturas complexas de gas natural. Isso
corrobora a viabilidade da abordagem de PR com modificagOes para descrever efetivamente o
equilibrio liquido-vapor em sistemas de hidrocarbonetos.

No estudo de gases condensados e equacdes nao cubicas, destaca-se o trabalho de Novak
et al. (2018), que revela a viabilidade relativa da equacdo de PR. Neste contexto, 0 modelo
UMR-PRU (Voutsas et al., 2006) emerge como uma abordagem interessante, combinando a
equacdo de estado modificada de PR com translacao volumétrica e 0 modelo original UNIFAC,
que emprega parametros de interacdo dependentes da temperatura (Louli et al., 2007). Essa
metodologia foi aplicada para prever pontos de orvalho e o fenbmeno de liquid dropout em
gases sintéticos e reais, comparando seu desempenho com PR tradicional, SRK e PC-SAFT.
Notavelmente, 0 modelo PC-SAFT revelou limitagdes, exigindo um esforco computacional
substancial e mostrando insuficiéncia na previsdo do liquid dropout. A adaptacdo do modelo
UMR-PRU para caracterizar a fracdo pesada foi essencial para melhorar sua eficacia.

Para gases sintéticos, observou-se que PC-SAFT superestimou sistematicamente 0s
pontos de orvalho em condensados de gases assimétricos, especialmente na presenca de n-
hexadecano, enquanto PR mostrou resultados aproximados em misturas com maior
concentracdo de componentes leves. No entanto, o modelo UMR-PRU apresentou desempenho
superior, com menor desvio geral nas previsdes do ponto de saturacdo e maior precisao para
misturas complexas com hidrocarbonetos pesados. Quanto a previsao do volume de fase liquida
(VPL) no fendmeno de liquid dropout, PR, PC-SAFT e UMR-PRU tiveram desempenho
satisfatorio na parte de baixa pressdo da curva VPL versus P(x) até o VPL maximo, sem
vantagem notavel de um modelo sobre o outro.

Ao avaliar as propriedades de gases condensados reais com 28 amostras, a estabilidade
do modelo PC-SAFT foi questionavel, resultando em sua exclusdo das comparagdes. Alem
disso, UMR-PRU exigiu etapas adicionais na caracterizacdo, como a atribuicdo de uma
estrutura quimica especifica a cada pseudo-componente. Os resultados mostraram um desvio
absoluto médio da pressédo de orvalho de 6,8% para 0 modelo UMR-PRU, 9,0% para SRK e
10,0% para PR. UMR-PRU também apresentou um coeficiente de determinacao (R?) mais alto,
indicando sua superioridade em relagdo aos outros métodos, com um Rz de 0,88 em comparagéo

com 0,80 para PR. Esse estudo sublinha a importancia da adaptacdo de modelos ndo cubicos
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como 0 UMR-PRU para a caracterizacdo eficaz de fragdes pesadas e complexas em sistemas
de gases condensados.

Desde o seculo passado é conhecida a dificuldade da previsao do equilibrio de fases em
sistemas de multicomponentes. Michelsen (1982), por exemplo, abordou o problema da
estabilidade em célculos de flash isotérmicos. O autor também chama atencdo a andlise de
estabilidade de um sistema: dada condi¢cdo de temperatura e pressao, € preciso avaliar se uma
mistura esta em um estado de equilibrio estavel ou se pode se separar em multiplas fases. Sendo
assim, torna-se crucial sua realizacao, visto que um estado de equilibrio instavel pode levar a
erros significativos na previsdo do comportamento de fases, especialmente em sistemas
complexos como reservatorios de gas condensado. Para isso, foram apresentados métodos
matematicos que testam a estabilidade de uma mistura. Além disso, foram identificadas as
dificuldades inerentes ao desenvolvimento de algoritmos eficientes para este propdsito. A
necessidade da resolugdo de um demasiado nimero de equacBes ndo lineares esta entre os
grandes desafios desse tipo de problema. Isso acontece pois podem coexistir maltiplas solugdes,
gue podem ser Otimos locais ou globais, 0 que leva a necessidade de execucdo de calculos
computacionais intensivos. Michelsen (1982) também enfatiza que a precisao dos resultados do
equilibrio de fases depende tanto da robustez dos algoritmos utilizados quanto do modelo
termodindmico empregado, apontando que falhas na abordagem algoritmica podem levar a
previsdes incorretas dos pontos de orvalho e outras propriedades de fase criticas em sistemas
com condensacdo retrograda.

Usualmente, o equilibrio de fases com fracéo de vapor () e com temperatura ou pressao
especificada tem muitas caracteristicas em comum. O ponto de orvalho é definido como p=1 e
0 ponto de bolha como B=0. A principio, pontos de saturacdo sdo individualmente faceis de
serem calculados. Quando as pressdes sdo baixas a moderadas, a definicdo desses pontos de
saturacdo torna-se simples. Por exemplo, a temperatura de orvalho pode ser obtida pelos passos
a sequir, de acordo com Pedersen, Christensen e Shaikh (2024):

1. Fornecer uma estimativa da temperatura do ponto de orvalho.

2. Estimar os fatores de equilibrio utilizando a equagéo de Wilson (1969).

. j
3. Estimar a composicdo da fase liquida a partir de xi’+1 = i—l} onde i=1,2,...N, em que

i

J € um contador de iteragéo.
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4. Calcular os coeficientes de fugacidade da fase vapor e liquida usando os valores de
temperatura e composicdo da fase liquida anteriormente calculados, em que a

composicao do vapor é igual a composicdo da alimentacao.

5. Calcular os novos coeficientes k como Ink; = Ing¥ — Ing/

6. Caleular f, = TiL, -t~
i
d (00F  0g)
7. Calcular &z = yN Zi(der_ 200
T Kk; \ T aT

8. Calcular a (j + 1)-ésima estimativa da temperatura do ponto de orvalho como

f;«j

df,’
ar

TI*1 = TJ —

Contudo, a altas pressdes ndo é sabido antecipadamente que exista um ponto de
saturacdo para as condicdes prescritas. 1sso acontece em especial quando o sistema se encontra
a uma temperatura ou pressao maior que a maxima (no contexto de gases condensados,
temperaturas maiores que a cricodenterma ou pressdes maiores que a cricondenbar). Também
ndo é recomendado aplicar tal metodologia para obtencdo da curva completa do equilibrio
liquido-vapor, pois além de ser custoso computacionalmente, problemas de convergéncia
podem ocorrer a altas pressbes e nas proximidades do ponto critico. (MICHELSEN e
MOLLERUP, 2007; PEDERSEN, CHRISTENSEN E SHAIKH, 2024).

Michelsen e Mollerup (2007) exemplificam a metodologia usual para avaliar o ponto de
bolha a altas pressdes. Nesta situacdo, 0 comportamento da fase vapor ndo deve negligenciar a
dependéncia da composicao e deve ser descrita por meio de métodos de substitui¢do sucessiva.
Nestes, as estimativas iniciais de temperatura ou pressdo e a composi¢cdo da fase vapor séo
geradas pela constante de equilibrio (k) de Wilson (1969) com consecutivas aproximacoes
usando método de Newton, assumindo k independente da composi¢do na derivada da funcéo
residuo. Para estimacdo da pressdo de orvalho, a idealidade ocorre apenas a pressdes baixas,
entretanto, ainda € possivel aplicar o método de substituicdo sucessiva de modo satisfatorio
para a obtencdo desse ponto de saturagdo (MICHELSEN e MOLLERUP, 2007). Apenas &
necessario definir k em funcéo da composigéo da fase liquida e utilizar a composi¢éo do sistema

como a composigéo do vapor.
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Um dos grandes problemas da abordagem acima € quando o ponto de calculo esta
proximo do ponto critico, no qual a convergéncia se torna muito lenta. Além disso, a altas
temperaturas a qualidade da estimativa inicial fornecida pela equacao de Wilson (1969) se torna
ruim e a convergéncia para a solucdo trivial acontece a temperaturas e pressdes abaixo das
criticas. Michelsen e Mollerup (2007) constatam que um erro de “primeira ordem” na
composicao da fase incipiente leva a um erro de “segunda ordem” na temperatura de saturacao,
que € observado no método parcial de Newton para determinacdo da temperatura de saturacgéo.
As composi¢des sdo atualizadas por substituigdes sucessivas e convergem “lentamente”,
enquanto as temperaturas sao relativamente insensiveis ao erro de composigao.

Michelsen e Mollerup (2007) afirmam que a abordagem sugerida como alternativa ao
calculo isolado de pontos de saturacdo especificos, deve ser a construcdo sequencial de todo o
limite de fase, conhecido como método da continuacdo. Os pontos individuais nesta curva séo
gerados usando um método full-Newton, e as estimativas iniciais para calculos subsequentes
sdo obtidas a partir de informacGes geradas nas etapas anteriores (MICHELSEN e
MOLLERUP, 2007).

Portanto, os resultados da literatura ddo um bom encaminhamento no sentido de que a
melhora da equacéo de estado ctbica de PR com o uso de uma funcdo alfa alternativa e regras
de mistura baseadas em composicdo local pode trazer resultados interessantes para a
modelagem do equilibrio de fases de fluidos de reservatorio, evitando deste modo a adocéo de
equacbes complexas, que demandam grande capacidade de processamento. Além disso, é
importante a implementacao de um algoritmo que seja capaz de aplicar de forma satisfatoria os
métodos numéricos complexos necessarios, como também buscar os resultados globais e ndo
locais com base nas fungdes objetivo estabelecidas. Ainda mais importante é considerar um
calculo sequencial dos pontos de saturacdo com uma metodologia mais assertiva para 0s pontos

de chute inicial.
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3 ESTRUTURACAO DO ALGORITMO

O processo criado para a geracao do envelope de fases se inicia com a escolha do sistema

e da funcdo alfa. Assim, € realizada a leitura dos dados, seguida da estimacdo de parametros da

fracdo pesada, se necessaria, e do calculo dos parametros da equacdo cubica, e, entdo, sdo feitas

as estimativas iniciais de temperatura, pressdo e constante de equilibrio (k) para iniciar a se¢do
relacionada ao envelope de fases e gerar, efetivamente, os gréficos.

A geracdo do envelope de fases foi dividida em trés partes, que descrevemos

posteriormente: a determinacdo da temperatura de chute inicial, 0 método de substitui¢éo

sucessiva e 0 método da continuacdo, que é o loop principal.
3.1 DADOS EXPERIMENTAIS

No presente trabalho foram utilizados como dados experimentais informacdes relativas a
dois fluidos sintéticos (Fluido 1 e Fluido 2) e trés fluidos reais (Fluido 3, Fluido 4 e Fluido 5)
da literatura, como pode ser visto na Tabela 3.1. Nela estd contida as quantidades de pontos

reportados, as faixas de temperatura e pressdo, a designacdo de cada sistema e suas respectivas

referéncias.

Tabela 3.1 - Dados Experimentais.

N° de Faixa de P Designacao do
Fluido pontos Faixa de T(K) esignag Referéncia
(bar) sistema
(Tx P)
231,80 - 31,40 - 88,43 0 Zhou, 2005 - pag.
1 6 267,10+ 0,01 +0,02 Mmetano 91% 59
235,99 - 12,99 - 0 Zhou, 2005 - pag.
2 10 30452+001 106,58 +0,02 Me@n094% oo
243,2 - 2779 Avila et al., 2006 -
3 41 £0.1 2,2-61,6 sample 1 pag. 5181
236,9 - 2747 Avila et al., 2006 -
4 40 £0.1 1,1-78,4 sample 2 Dag. 5181
240,0 - 263,0 Avila et al., 2006 -
5 29 £0,1 2,1-56,0 sample 3 pag. 5181

Fonte: Elaboracdo prépria

Os fluidos sintéticos foram preparados pelas empresas DCG Partnership Inc. e Accurate

Gas Product Inc. a partir de dioxido de carbono com pureza de 99,995% fornecido pela empresa
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Matheson Trigas e propano com pureza de 99,99% fornecido pela empresa Scott Specialty
Gases (ZHOU, 2005). Os fluidos reais, por sua vez, foram coletados na entrada do gasoduto
Magreb-Europa, na Espanha, cuja composicdo € conhecida por ser extremamente assimetrica,
e foi determinada até a fracdo Ci» atraves de cromatografia gasosa (AVILA et al., 2006). A
composigdo dos fluidos pode ser vista na Tabela 3.2. As fragdes escritas como Cs, C7, Cs, Co,
C1o, C11 € C12 na Tabela 3.2 representam a composicdo dos compostos moleculares com a
quantidade de carbonos identificada no indice de cada uma dessas fracoes.

Para os célculos dos parametros de atracao e repulsédo da equacao de estado cubica de PR,
sdo necessarios dados de propriedades fisicas dos componentes. Além disso, visto as regras de
mistura, sdo necessarios dados de parametros de interagdo binaria também. Portanto, fez-se
necessaria a obtencéo das propriedades T¢, Pc, w, kij e z para cada componente de cada sistema.
Enquanto a composicdo foi extraida dos artigos de origem para cada fluido, os valores dessas
propriedades de cada componente do sistema foram retirados do software Aspen HYSYS® v12.

Para a comparacgédo dos efeitos das duas fungdes alfa na geracdo dos envelopes de fase
como proposto neste trabalho - a funcdo alfa PR78 e AAT -, utilizando a equacao de estado
cubica de Peng Robinson, tornou-se indispensavel a busca pelos parametros de AAT. Young
(2018) estimou esses parametros para substancias puras permitindo sua aplicacdo em sistemas
de multicomponentes neste trabalho. Apesar da vasta quantidade de compostos cujos
parametros foram estimados no trabalho de Young (2018), acusou-se a presenca de
metilciclopentano no Fluido 2, que ndo se encontra no trabalho do autor. A fim de possibilitar
sua utilizacdo, foi necessario considera-lo como parte da fracdo Ce. Apesar dessa aproximacao,
ndo € esperado que isso impacte negativamente nos resultados, ja que sua fragdo molar é de
0,006%.

Para os Fluidos 3, 4 e 5, ndo ha informacdes precisas das composi¢oes a partir de 6 ou
mais carbonos, como mostra a Tabela 3.2. Por conta disso e da disponibilidade de parametros
da funcéo alfa de AAT utilizada nesse trabalho, optou-se por enquadrar as demais fracfes como
parte constituinte da fragdo Cr-+.

3.2 ESTIMACAO DE PARAMETROS E CORRELACOES PARA A FRAGAO C7.

Como explicado anteriormente, € uma tarefa complexa determinar a fragdo molar de todas
as substancias presentes em amostras reais de 6leo e gas. Tendo em vista esta dificuldade,
métodos de caracterizacdo sdo utilizados para descrever partes do sistema de hidrocarbonetos.

Esta situacéo se aplica aos Fluidos 3, 4 e 5 deste trabalho, visto a auséncia dos dados de fracéo
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molar de todos os componentes de 6 ou mais carbonos. Para os Fluidos 1 e 2, a fragdo molar de
todos os componentes do sistema foi fornecida.

Tabela 3.2 — Composicao dos Fluidos (%).

Componente Fluidol  Fluido 2 Fluido 3 Fluido4 Fluido 5

4,377
Nitrogénio 2031  0.246 5,693 5,612

g;;)‘(')?}%de 0403 0,143 0,205 0199 087
Metano 90,991 94,045 82,770 83426 83

Etano 2949 1,867 7,901 7,675 8,828
Propano 1,513 1,802 2,137 2 2,038
i-Butano 0,755 0,356 0,344 0,298 0,229
n-Butano 0,755 0,706 0,529 0,453 0,33
i-Pentano 0299 0,201 0,124 0,098 0,055
n-Pentano 0,304 0,252 0,138 0,11 0,055
n-Hexano - 0,199 0,035567  0,029926 0,12437
Metilciclopentano - 0,006 - -

Cs - - 0,082906  0,069857 0,030888
n-Heptano - 0,100 0,009313  0,008754 0,003369
o - - 0,038465 0,036738 0,015185
n-Octano - 0,052 0,002263  0,001989 0,000798
Cs - - 0,011958  0,010561 0,004295
n-Nonano - 0,025 0,000479  0,000378 0,00019
Co - - 0,002549  0,002085 0,000918
C1o - - 0,000467  0,000362 0,000143
Cu - - 0,000031  0,000030 0,000019
Cr - - 0,000009  0,000004 0,000006

Fonte: Elaboracéo prépria
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De modo a obter valores para pressdo critica, temperatura critica e fator acéntrico da
fragcéo pesada, utilizou-se as correlagdes de Riazi e Daubert (1987) e Lee e Kesler (1975). A
fim de aplicar tais correlacdes, s@o usualmente necessarios dados de propriedades fisicas desta
fracéo, podendo ser temperatura de ebulicdo (Tv), SG, indice de refragéo (1), razéo carbono-
hidrogénio (CH), viscosidade cinemética (v) e MW. A correlacdo proposta por Riazi e Daubert
(1987) segue a Equacdo 3.1

60 = a,exp[b, 6, + ¢, 6, + d, 6,6,] 67265 (3.1)

Nesta equacdo, 61 pode qualquer um dos valores de Ty (°R), MW ou v a 100°F, enquanto
02 pode ser representado por SG a 60/60 °F, 1 a 20 °C ou CH. 6 € a propriedade a ser estimada
que depende da combinagdo dos pardmetros de 61 e 62. Além disso, a:;-f1 sdo constantes
especificas para cada propriedade, cujo valores dependem do par de parametros utilizados.

Lee e Kesler (1975) propuseram uma correlacdo termodindmica baseada no principio dos
estados correspondentes de trés parametros, na qual temperatura de ebulicao reduzida e pressédo
reduzida séo utilizados como dados de entrada, de forma a calcular o fator acéntrico. O objetivo
foi melhorar a precisdo de correlagdes volumétricas e termodinamicas, especialmente em baixas
temperaturas e regides criticas.

Desse modo, a partir de SG e de MW da fracéo C-+, € possivel calcular as propriedades
necessarias para a geracdo da curva de equilibrio. Assim como feito em trabalho anterior
(SIMOES et al., 2019), é possivel a utilizacdo de um método de Newton para a convergéncia
de Ty da fragdo pesada. Para isso, o sistema é inicializado com um chute inicial, neste trabalho
com o valor de 250 K. A funcdo residuo para este intuito foi construida a partir da correlacao
de Riazi e Daubert (1987) para célculo de MW em funcdo dos parametros SG e Tp, cOmo
mostrado na Equacdo 3.2. A derivada em funcdo da temperatura de ebulicdo foi calculada

numericamente. Alem disso, a atualizacdo da temperatura acontece através da Equacgéo 3.3.

fri® = ay explbyTy + €156 + dyT,SG1 T, "SGR — MW (3.2)

(it)
(it+1) _ n(it) fr
T, =T, —dfr(it) (3.3)
dT,
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A partir da convergéncia do método de Newton, é possivel calcular pressdo critica e
temperatura critica (), individualmente, para a fracdo pesada seguindo as correlacdes de Riazi
e Daubert (1987), utilizando Ty e SG como 61 e 62, respectivamente. Em seguida, € calculada a
temperatura de ebulicdo reduzida (Tor), que foi utilizada para se calcular o fator acéntrico pela
correlacdo de Lee e Kesler (1975). No caso de Twr > 0,8, € necessario calcular o fator de Watson
(WATSON et al., 1935), W, antes de se calcular o fator acéntrico. A Figura 3.1 demonstra a
metodologia aplicada para convergéncia da temperatura de ebulicdo e os célculos das
propriedades criticas e do fator acéntrico para a fragdo Cv-.

Desse modo, duas propriedades fisicas sdo primordiais para o célculo das propriedades
da fracdo pesada: SG e MW. Contudo, no trabalho de Avila et al. (2006) ndo foram fornecidas
estas propriedades fisicas nem outras que permitissem a caracterizacao da fracdo C7+ para uso
das correlagdes nos Fluidos 3, 4 e 5. Por esse motivo, decidiu-se estimar SG e MW para a fragéo
pesada de cada um desses fluidos de forma individual. Isso foi feito de modo que se obtivesse
o melhor ajuste possivel do envelope de fases.

Desse modo, a temperatura de saturacdo foi calculada para os pontos experimentais
apresentados na Tabela 3.1, com espacamento ndo uniforme entre 0s pontos experimentais.
Assim como no trabalho de Young (2018), foi utilizado para isso um algoritmo do tipo Quasi-
Newton (QN), juntamente com um algoritmo de enxame de particulas (PSO, Particle Swarm
Optimization). Tal estratégia se faz necessaria pois 0 método QN é deterministico, portanto,
ndo garante a obtencdo de um minimo global. Desse modo, 0 PSO pode ser usado como gerador
de pontos iniciais para a otimizacdo deterministica, aumentando a robustez e a eficiéncia do
procedimento, por melhorar o carater exploratorio sobre a regido de busca. Neste trabalho, o
algoritmo de PSO foi configurado com 150 particulas e 15 iteracdes, totalizando 2250 pontos.

Para definicdo da regido de busca do PSO, para ambos os parametros SG e MW, foram
considerados os dados de heptano como limite inferior e dados de eicosano como limite
superior. Segundo Perry e Green (1997), a MW do heptano é 100,20 g/mol e SG é 0,684 g/ml,
sendo estes os valores inferiores, enquanto MW do eicosano é 282,54 g/mol e SG é 0,789g/ml,
sendo estes os valores superiores da busca.

A funcdo objetivo desta estimacao utilizando o método de minimos quadrados pode ser
vista na Equacdo 3.4. Nela, Tcaic € atemperatura calculada para cada pressdo experimental usada
na estimacdo de parametros, Texp @ temperatura experimental para 0 mesmo dado e Nexp O

namero de pontos experimentais.



Nexp

F= Z (Tearc — Texp)2
i=1

(3.4)

o1

Os parametros estimados aplicados a modelagem do equilibrio liquido-vapor minimizam

0S erros experimentais ao gerar os envelopes de fases completos com seus valores otimizados.

Figura 3.1 - Caracterizacao da Fracdo Pesada C-+.
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(LEE e KESLER, 1975)

Fonte: Elaboracdo prépria
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3.3 GERACAO DO ENVELOPE DE FASES

Para gerar o envelope de fases completo do equilibrio liquido-vapor, foi desenvolvido um
algoritmo que inclui um método de substituicdo sucessiva e um 0 método da continuagdo com
reparametrizacdo aplicando um método full-Newton (MICHELSEN e MOLLERUP, 2007; DO
CARMO, 2016).

No método de substituicdo sucessiva, deve-se atribuir valores iniciais as variaveis do
sistema. No presente trabalho, é definido um valor inicial de temperatura. Considerando a
pressdo como input do sistema, € possivel calcular constantes de equilibrio iniciais a partir da
equacdo de Wilson (1969), para entdo ingressar no método de substituicdo sucessiva que
converge a temperatura (DO CARMO, 2016).

Em seguida, é aplicado o método full-Newton. Neste trabalho, este consiste num método
de Newton que resolve simultaneamente pressdo, temperatura e constante de equilibrio para
cada ponto da curva. Isso é necessario pois, para pressdes acima de 10 bar, ndo é possivel
considerar que as constantes de equilibrio sdo independentes da composicéo, principalmente
nas regides de condensacdo retrdgrada, ponto critico e ponto de bolha a altas pressdes, nas quais
a fase vapor apresenta maior dependéncia com a composicdo. Logo, é necessario convergir as
variaveis simultaneamente no método de Newton (DO CARMO, 2016).

Jé a proposta de algoritmo de continuacdo propde tracar o envelope de fases de uma Unica
vez sem a intervencao do usuério. Nele, a estimativa inicial de temperatura ocorre apenas no
primeiro ponto da curva, que converge segundo o méetodo de substituicdo sucessiva antes de
ingressar no loop principal, enquanto os demais pontos utilizam o resultado do ponto anterior
para convergéncia com o método full-Newton e controle do tamanho do passo (DO CARMO,
2016).

3.3.1 Determinacdo da Temperatura Proxima ao Ponto de Orvalho

No contexto da geracdo do envelope de fases liquido-vapor, 0 método de substituicdo
sucessiva teve por objetivo calcular estimativas para a convergéncia do primeiro ponto da curva
(DO CARMO, 2016). Contudo, antes de iniciar o calculo do método de substitui¢éo sucessiva,
é necessario definir as estimativas iniciais do sistema. Para garantir uma grande extensdo da
curva e evitar os efeitos de dependéncia da composicdo pela fase incipiente, atribuiu-se ao
primeiro ponto a pressao de 0,5 bar. Além disso, como ainda é necessario um chute inicial da

temperatura do sistema, foi utilizado o valor de temperatura igual a 120 K.
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Como mencionado anteriormente, a equagdo de Wilson (1969) € uma boa estimativa
inicial para as constantes de equilibrio do sistema. Ela pode ser vista na Equagéo 3.5.

PC' Tc.

O primeiro ponto consiste na menor pressdo de orvalho do envelope de fases. Portanto,
a fase bulk - fase existente antes de se alcancar o ponto de saturacdo - € a fase vapor. Sendo
assim, a composicao do sistema pode ser atribuida a fase vapor, de modo que z = y. Logo, é
necessario calcular a composicdo da fase liquida do ponto de orvalho através da Equacgéo 3.6.

x; = (i—l) (3.6)

Dessa maneira, todas as variaveis tém seu valor inicial atribuido, porém a temperatura
do sistema chutada anteriormente pode ndo ser uma temperatura préxima ao ponto de orvalho.
Sendo assim, € necessario determinar uma temperatura que seja proxima a este ponto de
saturacdo. Dessa forma, é verificado, através da energia livre de Gibbs, se as condicdes
escolhidas representam a fase vapor ou se o sistema esta em equilibrio liquido-vapor, se esta
mais préximo ao ponto de saturacdo de orvalho do que o de bolha. Pedersen, Christensen e
Shaikh (2024) descrevem um critério de identificacdo de fases, utilizando a razdo entre volume
molar e o covolume da equacédo de estado cubica (Vb). Caso Vy seja maior que 1,75, entdo a
fase vapor é a mais proxima. Do contrario, a fase identificada mais proxima é a liquida.

Em resumo, caso a energia livre de Gibbs do liquido seja menor que a energia livre de
Gibbs do vapor, entdo o sistema esta em um ponto de liquido, portanto, mais préoximo do ponto
de bolha do que do ponto de orvalho. Logo, a temperatura deve ser aumentada mantendo-se a
pressdo constante para ir a uma condi¢do mais proxima do ponto de orvalho. Em caso de uma
situacdo de equilibrio liquido-vapor, usa-se o teste de Pedersen, Christensen e Shaikh (2024):
no caso de a fase mais proxima ser a liquida, Vb < 1,75, entdo a temperatura também precisa
ser aumentada.

Esse processo € repetido até que a temperatura ndo precise mais ser corrigida, quando a
diferenca entre a temperatura calculada no ponto anterior e a temperatura calculada no ponto

atual seja nula.
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Para o céalculo da energia livre de Gibbs para as fases, é necessario o célculo dos
coeficientes de fugacidade de cada componente existente no sistema. Estes por sua vez sdo
calculados através da equacéo de estado cubica de PR, seguindo pelas etapas descritas na Figura
3.2. Primeiramente, sdo calculados os parametros de atracdo e repulsdo para cada componente
do sistema de acordo com a Equacédo 3.7 e Equacdo 3.8. O termo de atracdo leva em conta a
funcéo alfa escolhida, lembrando que neste trabalho foram testadas as funcdes alfa de AAT e
PR78.

Figura 3.2 - Célculo dos Coeficientes de Fugacidade com Peng-Robinson.

A
T Célculo da e Célculo da < Célculo da
T i fungao alfa - funcao alfa d funcio alfa
—— To, w, Ac Alfa B, kij, Z
Amix, Bmix
Y
Calculo da
funcdo alfa
VL Vv
T, B A, B, Amix,
Bmix, Z, kij
y ) 4
Calculo da Calculo da
funcao alfa fungdo alfa
CFL CFV

Fonte: Elaboracéo prépria

_ 0,45724
P

4

a; R?T¢ a;(T) (3.7)
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0,0778 )
b; = P—RTCi (3.8)
C;

Posteriormente, é aplicada a regra de mistura de van der Waals para calcular os
parametros de atracdo e repulsdo da mistura seguindo as Equacfes 2.12 e 2.13. Em seguida, é
possivel resolver a equacdo cubica no volume conforme a forma implicita na Equacéo 2.4. Com
os volumes definidos, é possivel calcular os logaritmos naturais dos coeficientes de fugacidade
de cada componente para as fases liquida e vapor como demonstram as Equacfes 3.9 a 3.11.

V+ EBmix
lnp; = Q0llIn————— 3.9
ng; = Qliny— B, (3.9)
1=( 1)(bi) In((V-B )(P)
Q =z Bmix n mix RT
dAmix
_ ( Amix > dz _ bi (3 10)
Bmix * RT = (3 - 0) Amix Bmix

dAmix

n
T =N A (L= k) (311)
i

Com os logaritmos naturais da fugacidade de cada componente, é possivel calcular a
energia livre de Gibbs do liquido e do vapor com as Equacges 3.12 e 3.13, além de aplicar o
teste de Pedersen, Christensen e Shaikh (2024). Todo esse processo pode ser visto na Figura
3.3, na qual o bloco “PR” simboliza o calculo dos coeficientes de fugacidade mostrado na
Figura 3.2. Com essa metodologia, é realizada uma boa estimativa da temperatura de orvalho

inicial para 0 método de substituicdo sucessiva.

n

AG, = z x; X Ing! (3.12)

i

n
AGy, = Z y; X Ing! (3.13)
i
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3.3.2 Método de Substituicao Sucessiva

Com um chute inicial mais preciso da temperatura de orvalho, o método de substituicdo
sucessiva pode ser iniciado. Nesta etapa, com todas as estimativas feitas, é possivel calcular as
constantes de equilibrio sem a aproximacao de Wilson (1969). Para isso é importante que as
constantes de equilibrio sejam descritas como funcdes dos coeficientes de fugacidade das fases
liquida e vapor, ¢'i e 9", respectivamente (DO CARMO, 2016). A Equacdo 3.14 representa a

constante de equilibrio em funcéo dos coeficientes de fugacidade.

Figura 3.3 - Determinagédo do Chute Inicial para Temperatura de Orvalho Inicial

T
X > PR
CFL (Z) (Z) CFV
v ¥
’ Calculo de energia Calculo de energia —
Shisl, de Gibbs Liguida de Gibbs Vapor CHhe M
T=Tn
Vv, Bmix)
Sim
< Gibbs L < Gibbs V
T=T+10
N&o
Y
N&o
Gibbs L = Gibbs V >
Sim
A
T=T+10 N&o
Vibe175 >
Sim

Fonte: Elaboracdo prépria
In ki(it) =1In q){r(x(it)’ T30, p) —1n go}/(z, T30, P) (3.14)

Com a nova defini¢do das constantes de equilibrio, € possivel executar 0 método de

Newton. E importante reforcar que os k sdo considerados independentes da composico, o que
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no caso da condicao do chute inicial anteriormente fornecido é plausivel, visto que a presséo
escolhida é 0,5 bar. Neste cenario, a funcdo residuo e a atualizacdo da temperatura estdo
descritas nas Equaces 3.15 e 3.16 (DO CARMO, 2016). A derivada descrita na Equacéo 3.16
foi calculada de forma numérica neste trabalho. A funcao residuo se baseia no balango material,

no qual o somatdrio da composicao da fase liquida €é igual & unidade.

n

. Z:
£.00 - z_k(;t) -1 (3.15)
i

i=1

(it)

T(it+1) — 7@t _ fr @ (3.16)
df,"
dT

O passo do método é definido como a razéo entre a fungéo residuo e sua derivada.
Quando o passo € menor que a tolerancia, o calculo termina e retorna a Gltima temperatura

calculada. Esse sistema esta descrito na Figura 3.4.
3.3.3 Método Full-Newton e Método da Continuagao

Este método surge como necessidade de resolver de forma simultanea pressao,
temperatura e composicao, através das constantes de equilibrio, e gerar a curva de forma
automatica sem a intervencao do usuario (MICHELSEN e MOLLERUP, 2007; DO CARMO,
2016). Como as variaveis do sistema apresentam grandezas distintas, foi proposta a criagao de
um vetor de variaveis independentes que contém o0s logaritmos naturais das variaveis acima
mencionadas. 1sso permite que a matriz Jacobiana fique bem condicionada e evita a divergéncia
numérica (DO CARMO, 2016).

Cada componente no sistema relaciona-se com uma constante de equilibrio, totalizando
n constantes. Além disso, pressdo e temperatura sao necessarias para resolucdo desse sistema,
sendo assim n + 2 variaveis totais. Portanto, faz-se necessario um nimero igual de equacdes.
Para as constantes de equilibrio, a funcdo residuo se baseia na definicdo de k descrita na
Equacdo 3.14, gerando as funcdes residuo definidas na Equacdo 3.17. A partir do balango
material de cada fase, surge a Equacédo 3.18, que garante que o somatorio de componentes de
cada fase seja igual a 1 (DO CARMO, 2016).

fTi = lnkl + lnq)i(yn, T, P) - ln(pi(x' T, P) (317)
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Figura 3.4 - Método de Substituicdo Sucessiva.
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Fonte: Elaboragéo propria

fran=) O =x)  (318)

Pelo Teorema de Duhem, é necessario especificar duas variaveis. Em caso de pontos de
saturacdo, a fragdo da fase incipiente é zero, portanto € preciso especificar apenas uma variavel,
sendo portanto especificada a pressdo do ponto a ser calculado. Assim como no método de
substituicdo sucessiva, a pressao € a variavel de especificacdo, S, para o primeiro célculo. A
funcao residuo ¢ descrita em fungédo do vetor de varidveis independentes X, e o subscrito S é o
indice da variavel especificada no vetor X, como mostrado na Equacéo 3.19 (DO CARMO,
2016).
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frasa=Xs—S  (3.19)

Para a solucdo do sistema através do método de Newton, é necesséario o calculo das
derivadas das funcbes residuo demonstradas acima. Essas derivadas compdem a matriz
Jacobiana (DO CARMO, 2016). A Figura 3.5 demonstra de forma simplificada a sequéncia de

calculos realizada no método de Newton acima especificado.

Figura 3.5 - Método Full-Newton.
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v
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Fonte: Elaboracéo prépria

Ao fim da convergéncia das variaveis independentes do método full-Newton, esses
novos valores sdo utilizados para obter a convergéncia dos proximos pontos. Para que isso seja
possivel, & preciso calcular o vetor de sensibilidades, que apresenta as variagdes das variaveis
especificadas anteriormente. Aquela variavel que apresentar maior variacdo serd a variavel
especificada para o proximo ponto, pois é essa que faz com que o sistema varie mais
intensamente. Essa abordagem se faz necessaria para manter a estabilidade do método da
continuacdo. O vetor de sensibilidades é obtido através da Equacao 3.20, no qual of/0X

corresponde a matriz Jacobiana, 0X/0S € o vetor de sensibilidades e 0f/0S ¢ um vetor das
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derivadas das equacdes utilizadas em Newton em funcdo da variavel especificada (DO
CARMO, 2016).

of 0X of
X3S + i 0 (3.20)

Caso a variavel especificada for a que apresentar mais sensibilidade, o célculo das estimativas
iniciais passa para o proximo ponto seguindo a Equagdo 3.21, em que AS representa a variagao
da variavel especificada (DO CARMO, 2016). Neste trabalho foi definida a variacdo em 0,1,
inicialmente. Do contrario, se a variavel de maior sensibilidade diferir da variavel especificada,
0 parametro S deve ser atualizado, multiplicando seu valor pela sensibilidade da nova variavel
especificada. Além disso, é necessario dividir cada item do vetor de sensibilidades pela
sensibilidade da nova variavel especificada e apenas ap0Os isso atualizar as variaveis
independentes (DO CARMO, 2016).

. ) ¢
XU = X 4 - A (3.21)

Do Carmo (2016) e Michelsen e Mollerup (2007) sugerem que seja aplicada uma reducéo
ou aumento no passo de AS de acordo com a quantidade de iteragdes que o calculo demande no
método de Newton. Caso o método convirja em menos de 4 iteragdes, € reduzida AS, enquanto
quanto mais iteragdes, maior deve ser a reducdo de AS. Incrementalmente a esse tipo de ajuste,
é feito um ajuste da temperatura, para que se evite passos de temperatura muito altos. Neste
trabalho, foi definido uma méxima variacdo de temperatura permitida de 5°C, ou seja, se a
diferenga da préxima temperatura da anterior for maior que a maxima variagéo, reduz-se AS
pela metade e atualiza-se as variaveis independentes, até que a diferenca entre as temperaturas
fique igual ou menor a méxima variacdo permitida (DO CARMO, 2016).

Devido a dificuldade de se calcular os pontos do envelope de fases proximo ao ponto
critico - visto que o método pode apresentar problemas de convergéncia, pois neste ponto a
constante de equilibrio se iguala a unidade, portanto o valor de In ki = 0 -, é feita uma analise
da proximidade a esse ponto. Caso o maior logaritmo natural de k seja inferior a 0,01, deve-se
aplicar sucessivos passos nas variaveis independentes até que o maior k seja superior a 0,01.
Com isso, 0 sistema saltard o ponto critico e, portanto, mudara de calculo de ponto de orvalho
para célculo de ponto de bolha (DO CARMO, 2016). Isto fard com que se mude a definicao de

k na Equacédo 3.17, na qual y" passa a descrever a fase liquida e x passa a descrever a fase vapor
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(DO CARMO, 2016). No caso dessa mudanca de calculo dos pontos, € necessario atualizar o
vetor de varidveis independentes e com isso seguir para o célculo do proximo ponto. O método
da continuacao continuara executando 0s mesmos passos descritos anteriormente até que a nova

pressdo calculada seja inferior a 0,5 bar. A Figura 3.6 apresenta 0 método da continuagéo

completo.
Figura 3.6 - Método da Continuacéo.
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Fonte: Elaboracéo prépria
3.3.4 Modificagdes no Algoritmo

Como mencionado anteriormente, a depender da fungdo alfa utilizada no célculo de
equilibrio de fases, pode-se atingir resultados diferentes. Neste trabalho, além da avaliagédo
qualitativa através da geracdo da curva, foi avaliado, sobre 0s pontos experimentais disponiveis,
0 desvio médio absoluto obtido para cada fluido, de modo que se pudesse comparar O

desempenho de ambas as funcbes alfa. Para que isso fosse possivel, foi modificado o método
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da continuacéo, visto que se tornou um objetivo calcular a temperatura para pontos de pressao
experimentais especificos, a depender do fluido utilizado.

Como explicado, a atribuicdo do método da continuacdo € utilizar um ponto
anteriormente calculado como ponto de partida para determinar as sensibilidades das variaveis
independentes e os valores iniciais para o proximo ponto do método full-Newton, assim como
determinar a proximidade do ponto critico, pulando-o para evitar problemas de convergéncia.
Um dos primeiros passos executados para se ter comportamento similar na metodologia
proposta foi modificar a ordenacdo dos pontos experimentais, fazendo-os comecar do ponto de
orvalho mais baixo, passando pelo ponto de cricondenterma até o ponto de pressdo mais alto, e
diminuindo até o ponto de bolha mais baixo (caminho semelhante ao seguido pelo método da
continuacéo original). Para isso, foi necessario visualmente identificar, através da geracdo do
gréfico dos dados experimentais, a ordenagdo acima sugerida.

Com a metodologia de leitura de dados acima mencionada, foi necessario adicionar um
método de ajuste do passo de pressao ap6s a geracdo de cada novo ponto da curva gerada. O
objetivo desse ajuste é forcar o método da continuacdo a ndo dar um passo que supere a pressao
experimental mais proxima e sim que 0 passo seja exatamente do tamanho para se alcancar o
valor experimental.

Esse ajuste de pressdo foi adicionado ap6s o ajuste de temperatura anteriormente
mencionado. O passo, AS, deve reduzir se X P{(n+2) + AS > In(Pexp) > X P{(n+2) ou aumentar
se X P{(n+2) + AS <In(Pexp) < X P'(n+2) . Isso se faz necessario pois a sensibilidade da variavel
estimada foi maior que a sensibilidade da pressdo, de forma absoluta. Além disso, deve-se trocar
a variavel a ser especificada, S, para a pressdo. O vetor de sensibilidades deve ser atualizado
caso a varidvel especificada mude ao tornar a pressdo como a variavel especificada, conforme
ja explicado anteriormente. Além disso, para garantir que o passo de pressao diminua ou
aumente da forma desejada, deve-se atualiza-lo com a Equacdo 3.22, visto que a sensibilidade
da variavel especificada é igual a 1, portanto o passo s6 depende da diferenca entre as pressdes.
Caso, ndo haja mudanca da variavel especificada, o termo de sensibilidade se mantém o mesmo
para as variaveis independentes, sendo assim o passo deve ser atualizado seguindo a Equacéo
3.23. Para ambos 0s casos, AS torna-Se negativo caso o0 ponto de pressdo experimental
subsequente seja maior que o anterior, ou torna-se positivo caso 0 ponto de pressdo
experimental subsequente seja menor que o anterior. Com 0s passos atualizados, é possivel

atualizar o vetor de variaveis independentes de acordo com a Equacgéo 3.21.

AS =InP,, —S (3.22)
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InP,,, —
AS = [ M Fexp 5/3)( (3.23)

as

Com esse novo equacionamento, é possivel obter o desvio absoluto para cada ponto
experimental calculado, seja aplicando a funcéo alfa de PR78 ou de AAT. Para cada fluido,
executou-se o0 algoritmo explicado na seccdo 3.3 para se gerar o envelope de fases com ajuste

do passo da pressdo. O desvio médio absoluto foi calculado com a Equacéo 3.24.

n

ErroMédio = (z

l

i i
Texp - Tcalc

i
exp

x 100%) (3.24)
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4 RESULTADOS E DISCUSSAO
4.1 ESTIMACAO DE PARAMETROS

Os resultados obtidos ap0s a estimacao dos parametros das correlagfes para calcular as
propriedades da fracdo pesada dos fluidos reais podem ser observados na Tabela 4.1. Nessa
modelagem especifica para estimagdo e céalculo dos erros, dada a pressdo como variavel de
entrada do sistema, os valores calculados de temperatura foram comparados as temperaturas
experimentais. Como esperado, os erros obtidos ndo foram superiores a 1, evidenciando a
acuracia do modelo de estimacédo de parametros aplicado. O erro médio presente na Tabela 4.1
foi calculado como a média de cada desvio da temperatura de saturagdo calculada para cada

pressdo experimental do sistema de acordo com a Equagéo 4.1:

Nexp ITexp - Tcalcl
Zi:l (100 * —Texp

Erro Médio (%) = (4.1)

Nexp

Tabela 4.1 - Resultados da Estimacdo de Parametros para a Fragdo Cr-.

N° do Gravidade especifica ~ Massa Molecular Funcdo Erro Médio
Fluido (g/ml) (9/gmol) Objetivo (%)
3 0.683 103.8 0.145 0.35
4 0.683 100.8 0.270 0.67
5 0.683 103.9 0.142 0.49

Fonte: Elaboragdo propria

E possivel observar que os valores de SG e MW se aproximaram do limite inferior da busca
estabelecido no algoritmo PSO. Isso indica que o ponto 6timo dos pardmetros para estes
sistemas poderia ser encontrado a SG e MW inferiores ao limite estabelecido. Contudo, tais
valores ndo apresentariam um sentido fisico, pois estariam representando componentes de seis
ou menos carbonos, cujas fragdes molares ja foram definidas e utilizadas. E importante lembrar
que o algoritmo tem objetivo de minimizar o valor da funcdo objetivo, portanto este pode estar

compensando outros tipos de erro associados ao processo de geracgao da curva.
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Dentro do limite fisico estabelecido, é possivel notar que as propriedades estimadas para
as fracbes Cr+ dos fluidos avaliados tendem a convergir para as propriedades do heptano.
Segundo Perry e Green (1997), a MW do heptano € 100,20 g/mol e SG ¢ 0,684 g/ml. Visto isso,
tomou-se a decisdo de caracterizar as fracfes pesadas dos Fluidos 3, 4 e 5 como sendo uma
fragdo de heptano definida a partir de suas propriedades, sendo estas: temperatura e pressdo
criticas, fator acéntrico e parametros de interacdo binaria disponiveis no simulador Aspen
HYSYS® v12. Sendo assim, essa etapa inicial de estimagao de parametros teve um papel crucial

para fundamentar uma simplificacdo da estratégia de modelagem.
4.2 AVALIACAO DO EFEITO DA FUNCAO ALFA

Com a simplificacdo da caracterizagdo dos sistemas reais, todas as amostras passam a se
comportar como fluidos de composicdo definida, equiparando-se nesse aspecto aos fluidos
sintéticos. Dessa forma, a modelagem dos Fluidos 3, 4 e 5 passa a ser preditiva e ndo mais
correlacionada, ajustada.

A depender da composicéao do fluido, € esperada uma distribuicdo da curva de equilibrio
liquido-vapor diferente. Esse comportamento é percebido na literatura, como no estudo de
Nasser, Haidn e Manfletti (2023). Os autores estudaram cinco diferentes sistemas de gas natural
liquefeito (GNL) para compreender os efeitos menores das impurezas de hidrocarbonetos nas
capacidades de resfriamento e queda de pressdo no canal de resfriamento liquefeito do motor
de foguete. O primeiro é o metano puro, adotado como caso de referéncia. O segundo e o
terceiro GNL sdo GNL pobre e rico, que tém uma fracdo molar de metano de 97,5% e 88,7%,
respectivamente. As partes restantes sdo etano, propano, butano e nitrogénio. As duas ultimas
misturas ttm 95% de metano; as partes restantes sdo 5% de etano e 5% de propano,
respectivamente. O conhecimento da pressao cricondenbar é essencial para o projeto de motores
de foguete, pois ajuda a determinar a pressdo do equipamento requerida e medidas de seguranca.
E evidenciado que as impurezas de hidrocarbonetos tém um impacto em aumentar a presséo de
cricondenbar. Além do aumento da pressé@o, hd um aumento da temperatura de cricondenterma,
do ponto critico e da menor presséo de orvalho do sistema.

No referido estudo percebeu-se que no fluido pobre, com 97,5% de metano, a pressao de
cricondenbar aumenta de 4,6MPa do fluido controle para 5,1MPa. Ja para o fluido rico, com
88,7% de metano e, consequentemente, mais compostos hidrocarbonetos pesados, a pressao de
cricondenbar aumenta para 7,5MPa, representando um aumento de 63% da pressao em relacéo
ao fluido controle. Outra analise interessante a respeito desse estudo é o efeito isolado dos

hidrocarbonetos presentes na mistura. Para dois fluidos com 95% de metano, um deles com 5%
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de etano e o outro com 5% de propano, o fluido com 5% de etano apresentou uma cricondenbar
de 5,3MPa, enquanto no outro fluido a cricondenbar foi atingida a 7,0MPa (NASSER, HAIDN
e MANFLETTI, 2023).

Visto isso, é esperado que os sistemas com maior percentual de hidrocarbonetos mais
pesados apresentem maior pressdao e temperatura de cricondenbar e cricondenterma. Do
contrario, para sistemas mais ricos em metano e componentes leves espera-se uma menor
extensdo do equilibrio liquido-vapor, com menor pressdo de cricondenbar. Tendo em vista este
cenario, é possivel avaliar a composi¢éo dos componentes mais pesados de cada um dos fluidos
analisados nesse trabalho e consequentemente entender como que o envelope de fases é
construido. O Fluido 2, por exemplo, apresenta a maior concentracdo dos elementos mais
pesados, desde o hexano até o n-nonano, o que implica num envelope de fases com uma maior
area de grafico referente ao VLE e com pressdo de cricondenterma maior.

As Figuras 4.1, 4.2, 4.3, 4.4 e 4.5 representam as curvas geradas para os Fluidos 1, 2, 3,
4 e 5, respectivamente. Nessas figuras podem ser observadas duas curvas, relacionadas as
funcbes alfa PR78 e AAT, os dados experimentais e 0s pontos criticos. Os pontos criticos
mostrados nas figuras sdo aproximacdes calculadas a partir da média entre o Gltimo ponto de
orvalho e o primeiro ponto de bolha calculados.

O Fluido 1 apresenta a menor diversidade de componentes entre os fluidos. Por ser um
fluido sintético, além da sua composicao ser definida, seu componente mais pesado é o n-
pentano. Um pensamento plausivel esperado é que, por conta disso, sua pressdo de cricondenbar
deveria ser menor que a dos demais fluidos. Entretanto, isso ndo € o que acontece. O fluido com
menor pressdo de cricondenbar é o Fluido 5. Isso acontece pois, por mais que o Fluido 5
apresente fracdes até Ci2, a concentracdo dos componentes pesados € muito baixa, ja que 96%
aproximadamente da composicdo dessa amostra é formada por metano e etano, enquanto no
Fluido 1, 93% é referente aos mesmos elementos.

Ambas as fungdes alfa foram capazes de descrever o envelope de fases em sua total
extensdo para o Fluido 1, Figura 4.1 (a). E possivel perceber o acerto de alguns pontos
experimentais proximos ao ponto de cricondenterma com a fungdo PR78. Em parte, tal
comportamento é esperado, visto que por ser um sistema formado majoritariamente por
hidrocarbonetos, sobretudo leves, ndo ha uma diferenca muito grande molecular entre eles. A
equacéo de PR ¢é conhecida por apresentar baixissimos erros para esses sistemas, especialmente
guando aplicada a misturas de gases naturais compostas por componentes como metano, etano,
propano, butano e n-pentano, além de nitrogénio e didxido de carbono (PENG e ROBINSON,
1976).



Figura 4.1 — Curva de Equilibrio Liquido-Vapor PxT do Fluido 1: (a) Envelope de fases

completo; (b) Ampliacdo da curva préxima ao ponto critico.
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Em contrapartida, ao avaliar mais de perto a regido mais proxima a cricondenbar até o
ponto critico, € perceptivel que a funcédo alfa de AAT teve desempenho inferior, como mostrado
na Figura 4.1 (b). Neste sentido, a utilizacdo da fun¢do PR78 para essa regido aparenta ser mais
interessante, visto que AAT superestimou essa regido com uma amplitude mais perceptivel que
na regido mais proximo a cricondenterma.

O Fluido 2, como mencionado anteriormente, apresenta a maior concentracdo de
componentes mais pesados. Ao avaliar o n-nonano, por exemplo, o Fluido 2 apresenta a maior
quantidade deste componente, sendo 0,025% da composigéo total, sendo um dos componentes
mais pesados do sistema. Em relacdo aos Fluidos 3, 4 e 5, que apresentam de 0,0002 a 0,0004%
de nonano, a concentracdo € de 125 a 63 vezes maior. Isso implica numa maior extensdo da
curva, com a pressdo de cricondenbar maior que os demais fluidos, o que pode ser visto na
Figura 4.2 (a).

Na Figura 4.2 (b), assim como mencionado para o Fluido 1, a funcdo AAT superestimou
a regido proxima ao ponto de cricondenbar para o Fluido 2, com um afastamento axial mais
visivel do que para o Fluido 1. A regido de cricondenterma, por sua vez, foi descrita de forma
bem similar com as duas funcoes alfa.

Ao avaliar a composicdo do Fluido 3, ndo se tem a informacédo de todos os componentes
do sistema, apenas de fracdes de grupos de hidrocarbonetos, assim como para os Fluidos 4 e 5.
O Fluido 3 apresenta 91% de fracdo molar de hidrocarbonetos leves de metano a propano, com
5,7% de nitrogénio. Com isso, a fracdo molar restante para hidrocarbonetos mais pesados €é
menor que 3%. Ao avaliar mais profundamente a fracdo C7+, 72% de sua composicao €
representada pela fracdo C7. Além disso, para fragbes maiores que Cg, estes representam apenas
5% da composicdo da fracdo pesada. Isso indica a baixa influéncia desses elementos mais
pesados no sistema, ainda mais se considerarmos em termos absolutos os valores da composi¢éo
que pode ser vista na Tabela 3.2. Isso corrobora para aproximacao da fracdo C7+ como sendo
uma fracdo aproximada de n-heptano.

Diferentemente dos dados sintéticos, os pontos experimentais do Fluido 3 estdo
concentrados nos pontos de orvalho inferiores e na regido em torno da cricondenterma. Assim
como para os Fluidos 1 e 2, o comportamento do envelope de énfases foi satisfatoriamente
obtido pela metodologia aplicada, como pode ser visto na Figura 4.3 (a). Além disso, 0 modelo
apresentou uma excelente capacidade de descrever o comportamento da regido de

cricondenterma.



Figura 4.2 — Curva de Equilibrio Liquido-Vapor PxT do Fluido 2: (a) Envelope de fases
completo; (b) Ampliacéo da curva préxima ao ponto critico.
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Figura 4.3 — Curva de Equilibrio Liquido-Vapor PxT do Fluido 3: (a) Envelope de fases
completo; (b) Ampliacdo da curva préxima a cricondenterma.

B Dados (AVILA etal., 2006) e=——PR78
AAT m PR78 - Ponto Critico

m  AAT - Ponto Critico
100

90
80
70
60
50 /
40 ;
30 /

20
10

0 k= -
100 150 200 250
T(K)

P (bar)

Fonte: Elaboracdo Prdpria

B Dados (AVILA etal., 2006) =—PR78 AAT

70

60

50

40

P (bar)

30

20

10

240 250 260 270 280

Fonte: Elaboragdo Prdpria



71

Com uma ampliacdo nessa area Figura 4.3 (b), é perceptivel uma maior correlagdo entre os
dados experimentais e a curva gerada com AAT, do que com a curva criada com PR78. Neste
caso, PR78 subestimou os dados experimentais das temperaturas calculadas em pontos de
orvalho inferior e cricondenterma.

Jé& para o Fluido 4, sua composic¢do é muito similar & do Fluido 3, portanto a analise de
aproximacdo da fracdo Cs+ também se aplica a essa amostra. A diferenca se encontra na
concentracdo de metano, que € maior em quase 1%. Isso impacta diretamente na composi¢édo
dos componentes mais pesados, de modo que todos tém fracdo molar inferior a dos compostos
mais pesados reportados para o Fluido 3. Isso impacta diretamente na amplitude dessa curva,
de modo que o Fluido 4 apresenta uma pressdo de cricondenbar menor que a do Fluido 3. Esse
comportamento é visivel ao verificar que na Figura 4.3 (a) a pressao maxima do equilibrio é
maior que a pressdo maxima na Figura 4.4 (a).

Diferentemente do Fluido 3, os dados experimentais do Fluido 4 ndo se limitam a regido
de cricondenterma. E perceptivel, através da Figura 4.4 (b), que com o afastamento da regido
de cricondenterma em direcdo a regido de cricondenbar, a funcédo alfa PR78 comeca a descrever
melhor os pontos experimentais e AAT superestima essa regido. Contudo, AAT ainda tem
maior precisdo na regido de maxima temperatura de equilibrio no sistema.

Por fim, o Fluido 5 também apresenta muitas similaridades aos Fluidos 3 e 4. Isso
acontece pois todos foram extraidos do mesmo local, como descrito na secdo 3.1 desse texto.
A composicdo do Fluido 5 é mais pobre em relacdo aos outros dois fluidos. A diferenca esta
que este fluido apresenta quase 9% de etano, quase 1% a mais que as outras misturas. Por
apresentar a composi¢do mais pobre entre todas as amostras, a cricondenbar desse fluido foi a
menor entre todas. Apesar disso, a construcao do envelope de fases foi satisfatoria e 0 modelo
conseguiu prever o comportamento experimental, como pode ser visto na Figura 4.5 (a).

Assim como para os outros fluidos, a regido da cricondenterma foi mais bem descrita
pela funcdo alfa AAT, como é visivel na Figura 4.5 (b). Além disso, conforme os pontos
experimentais se aproximam da cricondenbar, a funcdo PR78 descreve melhor o equilibrio
liquido-vapor e AAT comeca a superestimar os resultados.

Ao avaliar o conjunto completo de envelopes de fases em sua total extenséo, é possivel
observar que ambas as funcdes alfa aplicadas a modelagem conseguiram descrever o
comportamento de maneira bastante satisfatoria. Qualitativamente, é possivel visualizar o ponto
critico do sistema, o ponto de crincodenterma, a curva de pontos orvalho e a curva de ponto de
bolha para ambas as escolhas de funcéo alfa. Para todos os fluidos, o comportamento esperado

foi alcangcado com a modelagem proposta.



Figura 4.4 — Curva de Equilibrio Liquido-Vapor PXT do Fluido 4: (a) Envelope de fases
completo; (b) Aproximacao da curva préxima a cricondenterma.
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Figura 4.5 — Curva de Equilibrio Liquido- Vapor PxXT do Fluido 5: (a) Envelope de fases
completo; (b) Ampliacdo da curva préxima a cricondenterma.
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Ao fazer uma andlise mais minuciosa sobre as curvas geradas neste trabalho, é possivel
perceber que AAT conseguiu descrever de forma mais acurada a regido proxima a
cricondenterma. E de extrema importancia que um modelo de equilibrio liquido-vapor
destinado a quantificacdo do fenbmeno de dropout preveja com mais precisdo 0s pontos
proximos a cricondenterma, pois é neste intervalo de temperaturas que hd uma maior
proximidade entre o ponto de orvalho superior e inferior para uma mesma temperatura.
Entretanto, do ponto de vista prético, a regido proxima a cricondenbar pode ser mais importante,
pois se a ideia € evitar que a condensacao retrograda ocorra, ndo se pode esperar que 0S
operadores tenham maior controle da temperatura do que da pressédo do sistema na boca do
poco. N&o se trata, nesse caso, de uma quantificacdo precisa do fendmeno de dropout, mas dos
limites de sua ocorréncia. Nesse caso, a funcdo PR78 parece ser mais precisa, embora AAT
retorne resultados mais “conservadores” (maiores pressoes).

Na Tabela 4.2 é possivel observar os resultados dos erros médios considerando a
utilizacdo das funcgbes alfa PR78 e AAT. E importante ressaltar que foi necessaria uma
adaptacdo do algoritmo de geracdo da curva de equilibrio liquido-vapor para se calcular as
temperaturas para cada pressdo experimental disponivel, conforme explicado na secdo 3.3.4,
com ajuste do passo de pressdo. O erro foi calculado seguindo a Equagéo 4.1. Como pode ser
visto, a funcédo alfa AAT foi superior para 3 dos 5 fluidos avaliados, todos os fluidos reais, e no
geral apresentou menor desvio médio. Contudo, a proximidade dos erros encontrados nao
mostra uma grande superioridade da escolha da funcdo AAT, visto que a diferenca final
absoluta entre os desvios ndo foi superior a 0,02%. Por outro lado, para todos os fluidos, a curva
gerada a partir da funcdo alfa AAT superestimou a regido de equilibrio liquido-vapor predita
com a funcéo alfa PR78.

Ao considerar a precisdo experimental fornecida pelos sensores de temperatura dos
equipamentos usados para obtencdo dos dados experimentais utilizados no trabalho, pode se
afirmar que o modelo de AAT apresentou diferencas de precisdo em relacdo a PR78. Para os
Fluidos 1 e 2, a preciséo experimental reportada foi de 10 mK. Com isso, qualquer diferenca
percentual que seja superior a 0,002%, dada a faixa de temperatura na qual os dados foram
obtidos, esta acima do erro experimental, mostrando uma melhor precisdo de PR78 para esses
fluidos. Ja para os Fluidos 3, 4 e 5, a precisao reportada para 0s sensores de temperatura foi de
0,1K, de modo que a diferenca percentual deve ser superior a 0,04%, dada a faixa experimental
destas amostras, para que haja significancia estatistica nas diferencas observadas entre os

modelos. Logo, pode-se afirmar que AAT apresentou superioridade a PR78 nesses sistemas.
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Tabela 4.2 - Resultados da Modelagem da Curva de Equilibrio Liquido-Vapor.

N° do Fluido Erro Médio PR78 (%) Erro Médio AAT (%)

1 0,93 1,13
2 4,10 4,33
3 0,76 0,53
4 0,38 0,28
5 0,89 0,66
Médias 1,41 1,39

Fonte: Elaboracéo prépria

Zhou (2005) utilizou diversos softwares comerciais para descrever o envelope de fases
dos Fluidos 1 e 2. Foi relatado que os erros variaram de 1-8% para o Fluido 1 em relacéo aos
dados experimentais. Através da modelagem aplicada neste trabalho, utilizando PR78, os erros
variaram de 0-2%, enquanto com AAT a variacdo foi de 0-3% para a mesma amostra. 1sso
demonstra a grande capacidade desse algoritmo frente a softwares comerciais. Ja para o Fluido
2, foi relatado que os erros variaram de 2-16%, enquanto na modelagem proposta com PR78 os
erros variaram de 0-8% e para AAT a variacao foi de 0-9%. Para esta amostra, a melhora na
predicdo foi perceptivel por ter diminuido pela metade a amplitude méaxima dos erros.

Avila et al. (2006) modelaram os Fluidos 3, 4 e 5 com uma fun¢do EF-EOS, que é uma
funcdo de excesso baseada na equacdo de estado de aproximacdo de ordem zero da teoria
reticular de Guggenheim. Com essa modelagem, foram obtidos erros em relacdo aos dados
experimentais de 1,3%, 0,5% e 0,4% para os Fluido 3, 4 e 5, respectivamente. Para os Fluidos
3 e 4, com ambas as funcdes alfa aplicadas a equacdo cubica de PR obteve-se resultados
superiores ao relatado pelos autores. Contudo, para o Fluido 5 0 modelo proposto pelos autores
obteve resultados mais acurados que a modelagem proposta neste trabalho para ambas as
escolhas de funcéo alfa. E importante ressaltar que a modelagem proposta pelos autores requer
a utilizacdo de um modelo de contribuicdo de grupo, ndo utilizando pardmetros de interacéo
binaria. Por esse sistema apresentar uma quantidade muito baixa de hidrocarbonetos pesados,
a menor entre os trés fluidos reais, possivelmente a descri¢do dessa fragdo como C7+ levou a

uma maior incerteza no calculo.
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5 CONCLUSAO

Dados os problemas encontrados pela inddstria de petroleo e gas causados pela
condensacdo retrograda de gas natural, foi desenvolvida uma estratégia de modelagem
termodinamica para gerar envelopes de fases de equilibrio liquido-vapor completos para
sistemas de gases condensados. Com esta previsibilidade dos pontos de satura¢do do equilibrio
liquido-vapor, fenbmenos como o de liquid dropout podem ser evitados, aumentando a
rentabilidade da exploracdo de um poco.

Para isto, foi gerado um programa que teve como referéncia o desenvolvimento do trabalho
de Do Carmo (2016). Com o modelo de equacdo cubica de PR, foram geradas curvas de
equilibrio liquido-vapor para misturas de gases condensados sintéticos e reais. Além disso,
pontos de saturacdo com valores de pressdo superior ou igual a 0,5 bar foram contemplados
neste estudo, garantindo uma ampla faixa de pressdes nos graficos gerados de forma
automatizada. Para todos os fluidos avaliados, foi possivel identificar os pontos criticos, pontos
de orvalho superior e inferior, e pontos de bolha de forma quantitativa. Dada a caracteristica do
equilibrio de fases, foi possivel também identificar os pontos de cricondenterma e cricondenbar.

Para os fluidos reais, cuja caracterizacdo da fracdo pesada € desconhecida, foram estimados
pardmetros das propriedades fisicas gravidade especifica e massa molar. A partir dos resultados,
foi proposta uma simplificacdo da modelagem, assumindo a fragdo C7+ com as propriedades do
heptano, dada a proximidade dos valores 6timos encontrados com as propriedades deste
composto. Com isso, os fluidos reais passaram a ser avaliados com uma modelagem
inteiramente preditiva e ndo mais correlacional. Isto permitiu avaliar a influéncia da utilizacéo
das funcdes alfa PR78 e AAT na geragdo das curvas do equilibrio liquido-vapor.

A estratégia de modelagem proposta se mostrou satisfatoria, reproduzindo qualitativa- e
guantitativamente bem o comportamento indicado pelos pontos experimentais. A funcéo alfa
AAT foi no geral sutilmente mais acurada que a funcdo alfa PR78, principalmente para regido
mais proxima do ponto de cricondenterma. Em contrapartida, a funcdo PR78 se mostrou mais

eficiente ao descrever a regido préxima a cricondenbar.
5.1 SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

A fim de validar e obter melhores resultados através da modelagem proposta, é possivel
explorar outras configuracOes para a equacdo de estado cubica de PR, bem como novos

sistemas:
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Utilizagdo de regras de misturas que utilizam modelo de composicdo local como
UNIQUAC. Em especial, as regras de mistura desse tipo calculam coeficientes de
atividade obtidos com modelos de energia livre de Gibbs em excesso na fase liquida e
vapor, sendo ideais para sistemas de ndo idealidade na fase liquida. Sistemas que contém
uma porcdo consideravel de dgua poderiam ser explorados com estes modelos. Em
especial, destacam-se as regras de mistura de Wong e Sandler (1992), Heideman e
Kokal (1990) e (LCVM) (BOUKOUVALAS et al., 1994), segundo orientacdo do
trabalho de Young (2018).

Estudo de mais sistemas como esses, avaliando a necessidade de estimagdo ou nao dos
parametros da fragdo C7+ e fazendo inferéncias indiretas sobre a composigdo desses
fluidos (COATS e SMART, 1986; UNGERER et al, 1995; YANG, CHEN e GUO,
1997; YAN et. al, 2001; MAJIDI et al, 2013). Aplicacdo da modelagem proposta para
fluidos reais de gases condensados, dado o carater preditivo que foi apresentado neste

trabalho com erros menores que 4%.
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