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RESUMO

SHIGUEMATSU, Fabiana Mari. Célculo de Saturacdo de Agua em Gas Natural
Contendo Gases Acidos. Rio de Janeiro, 2014. Dissertacdo (Mestrado em
Tecnologia de Processos Quimicos e Bioquimicos) - Escola de Quimica,
Universidade Federal do Rio de Janeiro, Rio de Janeiro, 2014

O célculo de saturacdo de 4gua em gas natural contendo gases acidos vem se
tornando cada vez mais importante para o processamento de gas. O gas produzido
dos reservatorios apresenta-se saturado com agua, além de muitas vezes conter
também outros contaminantes, como o dioxido de carbono e o &cido sulfidrico.
Como consequéncia, problemas no transporte de gas natural devido a formacao de
hidratos e corrosdo podem ocorrer. O projeto de unidades de desidratacdo de gas
natural, quando contem gases &cidos, é igualmente problematico.

Considerando a relevancia e a necessidade do desenvolvimento e revisdo de
métodos para célculo de saturacdo de agua aplicaveis a gases acidos, propde-se
neste trabalho uma metodologia de calculo baseada em equacbes de estado
tradicionais, como Peng-Robinson (PR) e Soave-Redlich-Kwong (SRK), utilizando
regras de mistura e combinacdo classicas. O termo atrativo das equacbes de
estado, representado pelas fungbes a(T), é modificado para melhorar a acuracia em
relacdo ao célculo de pressdo de vapor de cada substancia pura correspondente.
Em consequéncia disso, torna-se necessario estimar novos valores para 0S
parametros de interagéo binaria k;; para uso com as equacgdes modificadas.

O célculo do teor de agua usando o método proposto mostra bons resultados para a
maior parte das misturas estudadas, principalmente aquelas formadas por
hidrocarbonetos leves ou com teores de gases acidos menores que 30% molar. No
entanto, para teores mais elevados de gases acidos, os resultados mostram
equivaléncia entre os métodos estudados. A partir da comparagdo com os dados
disponiveis na literatura, a metodologia proposta pode ser considerada similar as
equacdes de estado cubicas tradicionais de PR e SRK para a regido de altas
pressdes e elevados teores de gases acidos. Adicionalmente, como a maioria dos
resultados superestima a saturacdo de agua, pode-se considerar a metodologia
proposta conservativa para o calculo do teor de agua em gas natural contendo
gases acidos para projetos de unidades de desidratacédo de gas.

Palavras-chave: Teor de agua. Gas Natural. Gases acidos.



ABSTRACT

SHIGUEMATSU, Fabiana Mari. Célculo de Saturacdo de Agua em Gas Natural
Contendo Gases Acidos. Rio de Janeiro, 2014. Dissertacdo (Mestrado em
Tecnologia de Processos Quimicos e Bioquimicos) - Escola de Quimica,
Universidade Federal do Rio de Janeiro, Rio de Janeiro, 2014

The prediction of water content in natural gas containing acid gases is a trend subject
in the gas processing industry. Gas extracted from reservoir is saturated with water
and frequently contaminated with acid gases like carbon dioxide and hydrogen
sulfide. As a result of that, hydrate formation and corrosion are common issues
associated with natural gas transportation. Designing gas dehydration units
containing acid gases may be a complex task as well.

Considering the relevance of development and revision of water content calculation
methods applicable to acid gases, this work provides a methodology based upon the
standard cubic equations of state of Peng-Robinson (PR) and Soave-Redlich-Kwong
(SRK) with classical mixing and combining rules. The attractive term of the equation
of state, namely a(T), is modified in order to improve the vapor pressure calculation
of pure compounds. As a consequence, a whole new set of binary interaction
parameters k;; must be determined for these modified equations.

The water content calculations with the proposed methodology, show good results for
most part of the investigated mixtures, mainly to those containing light hydrocarbons
and those containing small concentration (less than 30% on molar basis) of acid
gases. For natural gas with higher acid gases content results are equivalent to those
obtained using classical methods. From the comparison with experimental data
available in literature, the proposed methodology can be considered similar to the
standard cubic equations of state of PR e SRK at high pressure and high acid gases
content conditions. Additionally, as the majority of results overestimate the saturated
water, we can consider the proposed methodology conservative for the prediction of
water content in natural gas containing acid gases for gas dehydration units design.

Key-words: Water content. Natural Gas. Acid Gases.
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1 INTRODUCAO

1.1 MOTIVACAO E INTRODUCAO AO TRABALHO

A industria do gas natural vem se tornando cada vez mais importante
levando-se em consideracdo o0 aumento da participacdo deste combustivel na matriz
energética do pais e a necessidade de diminuir cada vez mais 0s impactos
ambientais causados por combustiveis fosseis. Dentre os combustiveis fésseis, 0
gas natural contribui menos na taxa de emissdo de gases do efeito estufa (VAZ;
MAIA; SANTOS; 2008).

Com a mudanca na matriz energética, outras mudancas relacionadas ao
combustivel gas natural tiveram que ser realizadas. Por exemplo, a sua queima para
descarte em unidades de producdo de petréleo tem sido cada vez mais restritiva.
Contudo, este aproveitamento gera investimentos em outros processos para que
este gas esteja “proprio para consumo”. O gas produzido que vem dos reservatérios
vem saturado de agua e alguma vezes com outros contaminantes como o diéxido de
carbono (CO,) e o acido sulfidrico (H.S), o que traz como consequéncia problemas
no transporte deste gas devido a formacao de hidratos, problemas no material dos
dutos devido a corrosdo por acido carbbnico, maior perda de carga nas linhas devido
ao escoamento bifasico, caso haja condensacao de agua nos dutos.

No Brasil, antes da descoberta de petréleo na camada pré-sal, a maioria das
instalacbes de producdo de petréleo tinha problemas na producdo de gas,
principalmente, com o contaminante 4gua. Nas novas descobertas do pré-sal, as
reservas apresentam grande quantidade de gas associado, isto €, elevadas razdes
de gas-6leo (RGO), com a maioria dos campos com elevado teor de CO,, por se
tratar de reservas em rochas carbonéticas (até 40% molar). Além disso, alguns
campos apresentam importantes teores de H,S. Desta forma, é necessario
descrever o comportamento termodindmico de misturas de gas natural contendo
agua, CO; e H,S, para superar 0os novos desafios de engenharia.

No projeto das novas plataformas de producédo de Oleo das reservas do pre-
sal, os processos, de forma geral, s&o como qualquer plataforma tipica com

separacdo e tratamento de agua, 6leo e gas. O fluido que chega na plataforma
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passa pelo vaso separador de producdo, onde sédo separadas as correntes de 4gua,
Oleo e gas. Detalhando os processos tipicos da parte do gas, é possivel verificar a
maior quantidade e complexidade de processos nhecessarios para estes novos
projetos.

Apbés o vaso separador de producdo, o ga&s passa por uma unidade de
remoc¢do de H,S (quando necessario), depois é comprimido até, aproximadamente,
70 bar. Passa por uma unidade de desidratacdo onde o gas entra saturado em
umidade e sai com especificacdo menor que 1 ppm,. Quando necessario, passa por
um processo de ajuste de ponto de orvalho de hidrocarbonetos e em seguida, uma
unidade de remocéo de CO,. Nesta unidade, o gas entra com até 40% molar de CO,
em pressodes entre 40 e 60 bar e € especificado com no maximo 3% molar para o
gas tratado. O gas residual pode ter até 90% molar de CO, e sai com,
aproximadamente, 2 bar. O gas tratado é comprimido até 250 bar para exportacdo
para ser consumido em terra e usado como gas lift para elevacdo artificial da
producdo. Tanto o gas tratado como o gas residual com altos teores de CO, pode
ser comprimido até 550 bar para injecdo no reservatério. Um esquematico do
processo tipico € mostrado na Figura 1.1.

Neste esquema de processo, 0S pontos mais importantes relacionados ao
teor de umidade no gas sdo: a montante do processo de desidratacdo para um
projeto adequado desta unidade, gas de exportacdo/ gas lift e no gas de injecéo
para uma especificacdo adequada dos materiais por onde estes fluidos passarao.

Considerando os problemas relatados, relacionados aos teores de agua de
saturacdo no gas natural e que, a previsdo destes teores sdo dificeis quando ha
ocorréncia de gases acidos como CO, e H,S, o desenvolvimento e revisdo de
métodos que levem em consideracdo esses gases acidos é relevante e necessario.
Um erro de concentracdo de dgua saturada pode levar a projetos subdimensionados
da unidade de desidratacéo e/ou a problemas de hidratos e corrosao nao previstos,
causando paradas na operacdo das unidades e enormes prejuizos para toda a
cadeia de producao e de consumo dos derivados.

Ha muito tempo varias metodologias de calculo de teor de agua contendo ou
nao gas acido tém sido estudadas. Estes métodos vao desde cartas de leitura
desenvolvidas através de dados empiricos ou experimentais ao uso de equagdes de

estado e até de redes neuronais. Porém as faixas de composi¢édo e pressdo em que
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a maioria destes métodos foi testada, geralmente, ndo abrangem a necessidade
atual.

gas: 70 bar
40°C
0a 40% CO,
Compressao Desidratagao Remocgdo de
de gas > de gas > CO,
Remocao de
H,S il
A Compressao de gas Compressao de
gas]20 bar ~
20 2 602C para exportacdo/ CO,;
0a 40% CO, gas lift
Separacio@20 gag 250 bar +
bar e Tratamento Sleo para e x
) tach 3% molar CO, || Compressao de
de Oleo exportagao )
gas/ CO, para
v injegao
gas de
i' exportacdo/ gas
Tratamento de 4gua para lift gas: ZgiéSO bar
agua descarte 0 a 90%|molar co,
A 4
Poco \ gas/ CO, para

injecao

Figura 1.1: Esquema de Processo (Adaptado de NUNES et al.; 2012)

Este trabalho prop6e uma metodologia de calculo baseada em equacgbes de
estado mais usuais como Peng-Robinson (1976) e Soave-Redlich-Kwong (1972) e
regras de mistura classicas. Foram propostas duas modificacdes, na tentativa de

melhorar a estimativa do teor de agua de saturacdo de correntes contendo gases
acidos.
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A primeira proposta, baseada em Aznar (1991), foi de investigar a utilizagao
de funcdes modificadas de a(T) para melhorar consideravelmente a acuracia em
relacéo ao calculo de pressao de vapor de cada substancia pura correspondente.

A segunda proposta, como consequéncia e somando-se a primeira, foi de
melhorar o resultado das regras de combinagdo com a estimagao de parametros k;;
para as equacdes de Peng-Robinson e Soave-Redlich-Kwong para varias misturas

binarias importantes na composicdo da corrente multicomponente.

1.2 OBJETIVO

O objetivo deste trabalho é o desenvolvimento de um método e algoritmo de
calculo de saturacdo de agua em gas natural contendo gases acidos como diéxido
de carbono (CO,) e acido sulfidrico (H2S).

O algoritmo sera desenvolvido com as equagfes de Peng-Robinson e Soave-
Redlich-Kwong, adicionadas fun¢Bes modificadas de a(T) e novos parametros de
interacédo binaria k;;.

Como resultado do estudo serd apresentado uma comparacdo deste método

com dados experimentais e outros métodos disponiveis.

1.3 ESTRUTURA DA DISSERTACAO

Neste item sera apresentada, de forma resumida, a organizacéo do trabalho,

sendo esta estruturada em:

1. Introducdo: Apresenta as motivacdes, introducdo ao trabalho, objetivo e
organizacéo da dissertacao;

2. Revisdo Bibliografica: Descreve um historico sobre os estudos das
metodologias de calculo do teor de agua em gas natural desde 1942 até
os dias atuais, bem como as referéncias sobre os dados experimentais de
teor de agua em gas, pressao de vapor de componente puro e dados de
equilibrio liquido-vapor utilizados na metodologia deste trabalho. Este item

é finalizado com alguns comentarios sobre a revisdo e necessidade de
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melhorar a estimacao do teor de &gua em correntes;

Metodologia: Descreve a metodologia utilizada no calculo do teor de agua,
desde as equacdes de estado adotadas, regras de mistura e combinacéao,
calculo dos coeficientes de fugacidade, bem como as adaptacdes de
algoritmos, métodos numéricos e programas utilizados. Descreve,
também, os métodos auxiliares de ajuste de pressdo de vapor e de
estimacdo de parametro de interagdo binaria k;;, necessarios para o
desenvolvimento dos calculos principais de teor de agua;

Resultados I: Os resultados foram divididos em duas etapas. Neste item
sdo apresentados os resultados dos métodos auxiliares do ajuste da
pressédo de vapor e da estimagéo de parametros de interagéo binaria k;;;
Resultados II: Neste item, sdo apresentados os resultados finais dos
calculos do teor de agua com a devida discussao e comparacdes com
outros métodos;

Concluséo: Apresenta as conclusdes finais do trabalho e sugestdes para

trabalhos futuros.
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

Neste capitulo serd apresentada uma revisdo bibliografica de alguns dos
meétodos existentes para calculo do teor de agua em gas natural, bem como os
dados experimentais encontrados em literatura que serdo utilizados para validacao
da metodologia proposta. Em um terceiro item, foram incluidos alguns comentéarios

sobre a reviséo e a necessidade do célculo do teor de umidade em gas.

2.1 CALCULO DO TEOR DE AGUA

Antes de 1942, Olds, Sage e Lacey ja se preocupavam em entender o
equilibrio de fases hidrocarbonetos-agua, considerando a importancia do assunto
para a industria do petréleo. Aquela época existiam poucos dados experimentais a
elevadas temperaturas. Entretanto, alguns autores ja investigavam a possivel
formacdo de hidratos, portanto, com experimentos a pressdes elevadas e baixas
temperaturas. Comparando os dados experimentais de teor de dgua existentes na
época com o0s teores previstos pela equacao de Poynting, verificou-se que, exceto
para o sistema hidrogénio-agua, todos os dados experimentais apresentavam um
teor de agua maior que o previsto pela equacdo. Devido a falta de dados
experimentais, utilizando célula estatica com amostragem da fase vapor, estes
autores resolveram estudar a composicdo da fase gas de sistema metano-agua a
temperaturas variando de 37,78°C a 237,78°C e pressdes de até 689,5 bar (OLDS;
SAGE; LACEY; 1942; p.1223).

Em 1958, McKetta e Wehe reuniram dados experimentais de diversos autores
e construiram uma carta generalizada para leitura do teor de agua de varias
composicdes de gés natural. Com as informagfes de temperatura (entre -45,6°C e
148,89°C) e presséao (até 689 bar) do sistema, o teor de agua e a possibilidade de
formacdo de hidratos podem ser determinados, mas apenas para um gas com
densidade igual a 0,6. Para gases com densidades diferentes desta, e
compreendidas no intervalo de 0,6 até 1,8, ha uma forma de correcdo proposta

nesta mesma carta. Existe também uma corre¢éo para salinidade que varia entre 0 a
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4% de solidos totais na salmoura (MCKETTA, WEHE; 1958; p.153). Desde entéo,
este € um dos métodos mais utilizados para calculo do teor de &gua na inddstria do
petréleo. Contudo, este método ndo é valido para gases com elevados teores de
gases acidos (CAROLL; 2002).

Onze anos depois, em 1969, Sharma e Campbell desenvolveram um método
para estimar o teor de dgua de saturacdo em gas natural contendo gases &cidos
como acido sulfidrico (H2S) e até 20% de didéxido de carbono (CO,). O método é
baseado em conceito de fugacidade e utiliza a predicdo de propriedades criticas
desenvolvido por McLeod e Campbell (1969). A fracdo molar de agua € calculada
por uma constante K multiplicada pela razdo das fugacidades (dgua/gés seco)
elevada ao fator de compressibilidade. Este método foi testado para temperaturas
entre 26,7°C e 71,1°C e pressfes de até 137,9 bar (SHARMA; CAMPBELL; 1969;
p.136).

Em 1974 e, posteriormente, em 1988, Maddox publica em seu livro e artigo,
respectivamente, um método de calculo baseado em teor de agua efetivo de cada
componente “puro”, considerando hidrocarbonetos (incluindo nitrogénio), CO, e H,S,
sendo o teor de 4gua de cada um dos trés componentes lidos de graficos a partir da
pressao e temperatura do sistema. O calculo do teor de dgua da mistura é realizado
atravées da fragdo molar de cada componente multiplicada pelos valores
correspondentes lidos em cada grafico. A modificacéo realizada de 1974 para 1988
foi que em 1974, os dados para construgcdo dos graficos foram baseados em
equacao de estado e em 1988, os dados foram baseados em dados experimentais
de literatura e na contribuicdo parcial molar do teor de agua. Nesta Ultima verséo, 0s
graficos variam de 13,8 a 172,4 bar de pressdo e até 204,4°C de temperatura
(MADDOX; 1974; p.39, 1988; p.75).

Segundo Robinson et al., em 1977, havia trés métodos disponiveis para
estimar teor de 4gua em gas natural contendo gases acidos. Um dos métodos foi
publicado pelo Gas Processors Suppliers Association (GPSA), cuja estimativa do
teor de agua €é baseada na média molar da solubilidade de &gua em
hidrocarbonetos, H,S e CO,. As curvas do teor de umidade para H,S e CO, sédo a
partir de dados experimentais. Em geral, a previsdao de agua € maior quando estas
cartas sao utilizadas. O segundo método é de Maddox (1974), conforme ja
apresentado. Este método é similar ao do GPSA, porém o efeito da separagéo

liguido-liquido que causava uma previsdo maior de agua foi removido no método de
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Maddox. Campbell é considerado o autor das mesmas curvas que terminavam em
204 atm, sendo que o uso destas curvas modificadas pode ter resultados
subestimados de teor de agua a elevadas pressoes. O terceiro método também ja foi
apresentado, que é a correlagdo semi-empirica baseada no calculo de propriedades
de mistura desenvolvida por Sharma e Campbell (1969). A maior limitagcdo dos trés
métodos € que ndo ha como extrapolar a concentracdo de gases acidos ou as
condicOes de pressao e temperatura.

Robinson et al. (1977) descrevem um método de célculo de teor de agua em
gases acidos baseado em equacao de estado de Soave-Redlich-Kwong (SRK) para
ambas as fases, vapor e liquida. Segundo os autores, Evelein et al. (1976)
verificaram que a presséo de vapor de agua nao € prevista com acuracia satisfatoria
pela correlacdo de Soave e apresentaram uma alternativa para os valores do
parametro atrativo “a” para agua. Robinson et al. usaram estes valores para a agua
e as correlacdes de Soave para os outros componentes. Utilizaram regra de mistura
classica e regra de combinacdo geométrica com estimacdo de parametros de
interacdo binaria de acordo a proposta. Deste modo foram construidas varias cartas
isobaricas para auxiliar na estimativa do teor de 4gua para gases contendo metano
(C1), CO; e H5S. E, sendo baseado em equacdo de estado, em principio, ndo ha
limitacdo de faixa de condicdes a serem consideradas (ROBINSON et al.; 1977,
p.281). Em 1978, Robinson et al. construiram duas cartas de leitura de teor de agua,
uma para H,S e outra para CO,, com varias pressfes e variadas combinacdes de
composic¢des C1-H,S e C1-CO, (MADDOX; 1988; p.80 e 90).

Wichert e Wichert, em 1993, publicaram cartas de correcdo do teor de
umidade para gases acidos baseadas em dados experimentais da época. Em 2003,
com novos dados experimentais, fizeram uma correcdo destas cartas, pois as
originais resultavam em estimativas de teor de agua mais baixas, principalmente na
regido de baixas pressdes. Este método corrige o valor de teor de 4gua lido da carta
de McKetta e € valido para pressdes de até 700 bar, temperaturas de 10 a 175°C e
até 50% molar de H,S equivalente, ou seja, a soma do percentual molar de H,S e de
0,7 vezes o percentual molar de CO, (WICHERT; WICHERT; 2003; p,65).

Em 2002, Haridy et al. desenvolveram um modelo baseado na equacéao de
estado de Soave-Redlich-Kwong (SRK) para a faixa de até 30 % molar de H,S e
CO, e para pressfes de até 689 bar e temperaturas de até 238°C. Como

modificacdes, utilizaram uma nova equacdo para o calculo de volume molar do
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liguido com fatores dependentes de temperatura, a equacao de Riedel modificada
com um fator K (dependente da temperatura) para o célculo da pressao de vapor e a
equacdo de SRK para calculo do coeficiente de fugacidade com parametros de
interacdo binaria para agua-hidrocarbonetos, agua-CO, e agua-H,S (HARIDY et al.,
2002).

Valtz et al., em 2004, fizeram experimentos com CO, e dgua em uma célula
estatica e em pressoes de até 80 bar e temperaturas de 278,2K a 318,2K. Fizeram
comparacoes destes dados experimentais e de mais alguns dados de literatura com
3 modelos diferentes, sendo estes:

¢ Uso da equacao de estado de Peng-Robinson com regra de mistura de
van der Waals para calculo de fugacidade da fase vapor, usando
funcdo alfa proposta por Coquelet et al.(2004) Para a fase aquosa,
utilizou-se a Lei de Henry para calculo da solubilidade dos gases na
agua;

¢ Uso da equacao de estado de Peng-Robinson com regra de mistura de
Wong-Sandler, usando funcdo alfa proposta por Mathias-Copeman
(1983), que foi especialmente desenvolvida para compostos polares;

e Uso da teoria de SAFT-VR.

O segundo modelo representou melhor a fase vapor, porém foi o pior para a
solubilidade de CO, em &gua para altas pressdes. O primeiro e o terceiro modelo
tiveram, em média, resultados equivalentes para a predicdo da solubilidade do CO
(VALTZ et al., 2004; p.333).

Também em 2004, foi publicada a norma 1SO 18453, com o titulo de “Natural
Gas — Correlation between water content and water dew point”. Esta norma
recomenda o uso do estudo do Groupe Européen de Recherche Gaziére (GERG,
2004), que usa Peng-Robinson como equacdo de estado, com parametros de
interacéo binaria de GERG e regra de mistura classica. E valido para pressdes de 5
bar a 100 bar e temperaturas de -15°C a +5°C. Esta faixa pode ser extrapolada para
1 bar a 300 bar e -50°C a 40°C, porém com incertezas desconhecidas. Existe uma
faixa de composicao aceitavel, sendo que o teor de CO, maximo é de 30 %. Para o
H,S, o teor maximo considerado foi de 5 mg/Nm? (ISO 18453, 2004).

Em 2007, Folas et al. publicaram novos dados de equilibrio de teor de agua
com nitrogénio, metano e gas natural e compararam estes dados, bem como dados

de literatura selecionados, com valores calculados com a equacgédo de estado CPA
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(Cubic Plus Association) e GERG (conforme publicada na ISO 18453). Os desvios
médios ficaram em torno de mais ou menos 1K para os dois modelos. O modelo de
GERG pode ser utilizado para faixas restritas de temperatura e pressao e pode ter
desvios inaceitaveis na faixa de trabalho estendida. O modelo CPA tem resultados
bons para a mistura bindria agua-metano para pressbes até 1000 bar e
temperaturas de 573K. Para misturas de gas natural o teor de agua diminui com o
aumento de componentes pesados. Ambos 0s modelos ndo consideram muito este
efeito, ou seja, superestimam o teor de agua das misturas de gases (FOLAS et al.,
2007; p.162).

Mais recentemente, em 2010, Zirrahi et al. publicaram um artigo de previsao
de teor de agua em gases acidos em equilibrio com agua pura e agua salina
baseado no calculo da constante de equilibrio sendo a razdo de fugacidade por
atividade. Este modelo nao iterativo é baseado na equac¢édo do potencial quimico da
agua utilizando uma equacéo de estado modificada de Redlich-Kwong para calcular
a fugacidade da fase géas. A fracdo molar de 4gua no gas, que é o0 que se deseja
calcular, € assumida como zero, no calculo da regra de mistura para eliminar o
procedimento iterativo. Para a fase liquida, o método considera o calculo de
atividade. Para este calculo, determina-se a solubilidade do C,;, CO, e H,S na agua
ou agua salina pelo método de Duan et al. (1992), Duan e Sun (2003) e Duan et al.
(2007), respectivamente. Esses artigos demonstram um modelo de célculo de
solubilidade em agua pura ou salina também néo iterativo onde utilizam equacdes
com parametros de interacdo calculados a partir de equacdes dependentes apenas
de presséo (P), temperatura (T) e até 11 coeficientes referentes a cada componente.
O modelo de Zirrahi et al. foi testado para varios dados experimentais de literatura,
resultando em um erro médio de 6,32% para mistura de gases acidos. (ZIRRAHI et
al., 2010; p.171).

Também em 2010, Shirvany, Zahedi e Bashiri desenvolveram um método de
calculo por redes neuronais. O modelo obteve um bom resultado para H,S até
89,6% molar, temperaturas entre 10 a 177°C e pressbes de 14 a 241 bar
(SHIRVANY, ZAHEDI e BASHIRI, 2010; p.156).

Em 2011, Bahadori desenvolveu um método para calculo de teor de agua em
gas natural com até 40% molar de gas acido (H,S equivalente), usando uma funcao

de Arrhenius combinada com uma matriz de Vandermonde. Este método empirico é
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vélido para pressfes de até 690 bar e temperaturas de 25°C a 180°C (BAHADORI,
2011; p.81).

Um resumo deste historico foi compilado na Tabela 2.1.

Tabela 2.1: Resumo dos métodos de calculo de literatura

média | max.
Ano Autor Tipo Gas| Composicdo | T (°C) | P (bar) |de erro| erro
carta para
densidade 0,6 |-45,6a| até
McKetta- (correcdo de | 148,9°| 689
1958 Wehe Carta (Grafico) | GN 0,6 al1,8) C bar
Fugacidade e
método de
estimativa de
condig@es criticas 26,7°C | até
Sharma- de McLeod e H,S e até 20% a 137,9
1969 | Campbell Campbell GA CO, 71,1°C| bar | +-6%
1974 W, = (W*Y)ue + 13,8a
/ 3 Cartas (W*Y)coo + 204,4° | 172,4
1988 | Maddox (Graficos) GA (W*Y)hos C bar
cartas (gréficos)
1977 baseadas em EDE
/ Robinson et SRK + “@” de
1978 al. Evelein et al. GA H,S, CO,
15,6°C
a até
237,8° | 689
1990| Bukacek Correlacao GN C bar
50% molar de
H,S
1993 equivalente até
/ Wichert- (H2Seq=0,7* | 10a 689 >+
2003 | Wichert Carta (Grafico) | GA %CO,) 175°C | bar |<1% 10%
Correlacdo até
baseada na carta 1000
2000| Ningetal. | de McKetta-Wehe | GN bar
até até
até 30% molar | 237,8°| 689 (3,1 a
2002 | Haridy et al. EDE SRK GA | de H,S e CO, C bar [5,5%
Comparacao
PR+Coquelet
+mistura
classica+Lei de
Henry,
PR+Mathias- 5,05°C
Copeman+mistura a
Wong Sandler, 45,05° | até 80
2004 | Valtz et al. SAFT-VR GA CO,, H,0O C bar




Tabela 2.1: Resumo dos métodos de célculo de literatura - continuagao
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média | max.
Ano Autor Tipo Gas| Composicdo | T (°C) | P (bar) |de erro| erro
PR+mistura 30% molar CO, | -50°C | 300
2004 | 1SO 18453 |classicatkj GERG | GA e 5mg/Nm3 a40°C | bar
GERG
GERG | a 300
-50°C bar
a40°C| CPA
CPA até
Comparacédo EDE C,eqgas até 1000
2007 | Folas et al. CPA e GERG GN natural 300°C bar
Comparacao sem até
Lie e com associagao C;, CO, H.S,| até 182
2009 | Firoozabadi (CPA) GA |H,O 177°C bar
Comparacao puro C4, puro 3,36,
Potencial quimico CO,, puro H,S | abaixo até 7,04,
da 4gua e EDE e mistura de de 500 8,4e
2010 | Zirrahi et al. RK modificada | GA | gases acidos | 107°C bar | 6,32% | 50%
Shirvany,
Zahedi, Comparagdo com até 89,6% 10°C a| 13,8 a
2010 Bashiri redes neuronais | GA | molarde H,S | 177°C | 241bar
40% molar de
H,S
Comparagao com equivalente até
Funcao tipo (H2Seq=0,75* | 25a 690 até
2011| Bahadori Arrhenius GA %CO,) 180°C bar 2,07% | 7%
2.2 DADOS EXPERIMENTAIS

Para verificacdo ou aplicacdo na metodologia utilizada, foram pesquisados

dados experimentais de teor de agua em gas natural, pressdo de vapor de

componente puro e dados de equilibrio liquido-vapor. Nesta pesquisa foram

considerados 16 componentes: agua (H2O), acido sulfidrico (H,S), nitrogénio (N,),

diéxido de carbono (CO,), metano (C,), etano (C,), propano (Cs), iso-butano (i-C,),

normal-butano (n-C,), iso-pentano (i-Cs), normal-pentano (n-Cs), hexano (Cs),

heptano (C-), octano (Cg), nonano (Co) e decano (Cio).

Para o algoritmo de célculo do teor de &agua, foram pesquisados dados

experimentais de teor de &gua com componentes de gas natural, dioxido de carbono

e acido sulfidrico.




23

Os dados de literatura de composicao, faixas de temperatura e de presséao,

equipamento utilizado no experimento, nimero de pontos experimentais utilizados e

a referéncia destes dados estdo apresentados na Tabela 2.2.

Tabela 2.2: Resumo dos dados experimentais de literatura de teor de agua

nO
Equipamento do p.
Composicao + H,O T (K) P (bar) Experimento exp. Referéncia
célula estatica com
298,15a | até 709 | amostragem da fase WIEBE E
CO, 348,15K bar vapor. 39 GADDY, 1941
célula estatica com
310,93 a | até 689 | amostragem da fase
C, 444 26K bar vapor. 46 OLDS, 1942
célula estatica com
310,93 a 22 a amostragem da fase REAMER et al.,
C, 377,59 K | 621 bar vapor. 14 1943
- SELLECK,
302,65a | 7a190 | célula de equilibrio de CARMICHAEL e
H,S 444,26K bar volume variavel. 74 | SAGE, 1952
310,87 a 34 a Nao informado neste ANTHONY e
C, 377,71 K | 347 bar artigo. 20 |McKETTA, 1967
310,95 a 48 a célula de equilibrio de HUANG et al.,
C,+CO, + H,S 449,85 K | 182 bar volume variavel. 18 1985
CO,+C, 69 a
C,+CO, +H,S 298,15a | 137,9 GPSA pag.20-8
H,S + C; 344,26K bar N&o informado. 11 | fig.20-12, 1988
13,039%CO, +
75,022%C, + 28 a MADDOX et al,
7,949%C, + 3,993%C;| 299,82K | 138 bar Nao informado. 5 11988 (RR-41)
célula estatica com SONG e
288,65 a | 34 a47 amostragem da fase KOBAYASHI,
C, 303,75 K bar vapor. 4 |1994
o NG, CHEN, e
3224 e 14 a célula de equilibrio de SCHROEDER,
CO,+H,S+C;+C; | 366,48K | 690 bar volume variavel. 51 |2001 (RR-174)
o NG, CHEN, e
CO,+H,S+C +Cyr+| 322/4¢€ 103 a | célula de equilibrio de SCHROEDER,
C;+i-C,+n-Cy 366,48K | 345 bar volume variavel. 8 ]2001 (RR-174)
célula estatica com
282,98 a |5al1l75| amostragem das fases MOHAMMADI et
C; 313,14 K bar vapor e liquida. 24 |al., 2004
célula estatica com
282,93 a | 5a30 | amostragem das fases MOHAMMADI et
C, 293,10 K bar vapor e liquida. 5 Jal., 2004
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Tabela 2.2: Resumo dos dados experimentais de literatura de teor de 4gua — continuacéo

nO
Equipamento do p.
Composicédo + H,0O T (K) P (bar) Experimento exp. Referéncia
célula estéatica com
278,22 a | 5a80 | amostragem das fases VALTZ et al.,
CO, 318,22 K bar vapor e liquida 30 | 2004
célula estéatica com
277,80a | 5a44 amostragem da fase CHAPOY et al.,
C, 297,90 K bar vapor. 22 | 2005
célula estéatica com
% molar: 94% C,; + 303,10a | 5a49 amostragem da fase CHAPOY et al.,
4% C, + 2% n-C, 361,40 K bar vapor. 21 [2005
equipamento com fluxo
continuo, saturador,
% molar: 84,4% C, + condensador, medicéo
10% C, + 4% C5 + 263,15a | 15a60 | por espelho resfriado e FOLAS et al.,
0,6%i-C, + 1% n-C, | 293,15K bar Karl Fischer. 10 |2007
equipamento com fluxo
continuo, saturador,
condensador, medicéo
253,15a | 100 e | por espelho resfriado e L@KKEN et al.,
GN (2,6% CO,) 293,15 K | 150 bar Karl Fischer. 10 | 2008
LUKACS e
ROBINSON,
1963 (apud
42 a 96 ZIRRAHI et al.,
H,S, C; 344,26 K bar N&o informado. 5 |2010)

Para a verificagdo da metodologia proposta, bem como para estimacao de
novos parametros para o calculo da pressdo de vapor, foram pesquisadas as
pressfes de vapor dos 16 componentes puros considerados neste trabalho. O
namero de pontos experimentais considerados, a faixa de pressao e temperatura e

as referéncias de cada componente puro estdao apresentados na Tabela 2.3.



Tabela 2.3: Resumo dos dados experimentais de literatura de pressao de vapor

Temperatura (K)

Presséao de vapor (bar)
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Composicao | n° p. exp.| min. Max. min. max. Referéncias

DDB

H,O 81 273 647 0,006 221 |ROWLEY et al., 2003
DIPPR, 2000

H,S 36 188 373 0,23 90 HAYNES, 2013

N, 109 63 126 0,13 34 DDB
DDB

CO, 58 217 303 5,18 72 ROWLEY et al., 2003
DDB

C, 333 91 191 0,12 46 DIPPR, 2000

C, 170 91 305 0,000015 49 DIPPR, 2000

Cs 184 95 369 | 0,00000007 41 DIPPR, 2000
DIPPR, 2000

i-Cq4 143 129 407 | 0,00000667 36 HAYNES, 2013

n-Cq 164 128 423 | 0,00000133 37 DIPPR, 2000

i-Cs 58 217 448 0,015 28 DIPPR, 2000
DIPPR, 2000 )
BOUBLIK, FRIED, HALA,

n-Cs 163 144 470 0,0000008 34 1973

Cs 95 178 503 0,0000136 28 DIPPR, 2000

C, 133 185 540 0,0000029 27 DIPPR, 2000

Cs 94 217 564 0,000024 23 DIPPR, 2000

Cy 49 220 511 0,0000076 6,6 DIPPR, 2000

Cio 84 244 490 0,0000172 2,7 DIPPR, 2000

Para a metodologia do ajuste dos parametros de interacao binaria k

ijs

foram

necessarios dados experimentais de equilibrio liquido-vapor. Nesse caso, foram

pesquisados 0s principais pares de componentes: H,O - H,S, H,0 - Ny, H,O - COy,
H2O - Cy1, H20 - Cyz, HaS - N2, H2S - CO2, H2S - Cyg, HaS - C, N2.CO2, N2.Cy, N2 - Co,
CO;-Cy, CO;z-Cy, Cy - Co.

Na Tabela 2.4 esta apresentado o par de componentes (1 e 2), o nUmero de

pontos experimentais usados na metodologia, a faixa de temperatura e presséao, a

fracdo molar de liquido (x) e vapor (y) e as referéncias.
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No caso da fragdo molar, a tabela apenas indica que tipos de dados foram

encontrados. Se forem os dados de equilibrio da fracdo molar de liquido e de gas (P,

T, x, y), as colunas x e y sdo selecionadas. Se forem os dados de equilibrio apenas

da fracdo molar do gas (P, T, y), apenas a coluna y é selecionada.

Tabela 2.4: Resumo dos dados experimentais de literatura de equilibrio liquido-vapor

Comp. [n°p T (K) P (bar)
1 2 |exp.| min |max| min | max Referéncias

KNAPP et al., 1982

H,S |H,O| 64 [303 444 | 7 52 SELLECK, CARMICHAEL, SAGE, 1952

H,O | N, | 19 | 258|293 | 5 50 FOLAS et al., 2007
KNAPP et al., 1982

CO, |H,O| 38 |278 623 5 | 250 VALTZ et al., 2004
MOHAMMADI et al., 2004
CHAPOQY et al., 2005

H,O| C, | 41 |278|444| 5 87 OLDS, SAGE, LACEY, 1942
MOHAMMADI et al., 2004
SONG, KOBAYASHI, 1994
ANTONY, McKETTA, 1967

H,O| C, | 54 1283|444 5 |682 REAMER et al., 1943

N, |H,S| 75 1200|344 1,4 | 207 KNAPP et al., 1982

CO, | H,S [150 | 225|366 | 7 83 KNAPP et al., 1982

C, |H,S| 62 |278 344 | 12 | 135 REAMER, SAGE e LACEY, 1951

C, |H,S| 87 [200|368| 0,7 | 83 KNAPP et al., 1982

N, |[CO,[111|218|293( 32 | 139 KNAPP et al., 1982

N, | C, [344) 89 [189( 0,22 | 50 KNAPP et al., 1982

N, | C, | 89 |139|290( 0,03 | 135 KNAPP et al., 1982

C, |CO,|233[153|301| 6 85 KNAPP et al., 1982

CO, | C, |196 (222 298| 5 60 KNAPP et al., 1982

C, | C, |211[130|283] 0,01 | 67 KNAPP et al., 1982

2.3 COMENTARIOS E CONSIDERACOES

Segundo Clark (apud Zirrahi et al., 2010, p.172), quanto maior a solubilidade

de moléculas polares, como H,S e CO,, em um solvente polar como H,0, acarreta
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um maior teor de 4gua na saturagdo, comparado a um gas como metano (C;) ou
outros hidrocarbonetos. Forgas moleculares, como ligagbes de hidrogénio entre
moléculas de H,S e H,0, levam a uma maior retencdo de agua pelos gases acidos.
Essa diferenca na quantidade de agua varia de acordo com as condicdes de
pressao e temperatura. Quanto maior a pressao, maior é a diferen¢a no teor de agua
comparado ao C;. Além disso, para metano puro, o teor de 4gua diminui com o
aumento da pressdo e aumenta com a elevacdo da temperatura. Seria razoavel
concluir que isso ocorre para a maioria dos componentes, porém para 0 CO; e H,S,
ndo existe essa tendéncia linear. Até certo ponto, essa regra é obedecida por
ambos, mas a uma determinada pressao e temperatura, préximo ao ponto critico, a
curva se inverte, e a partir deste ponto, quanto maior a pressao, maior o teor de
agua no gas. Um exemplo pode ser verificado nas varias isotermas do teor de agua

de CO; e H,S das Figura 2.1 e Figura 2.2, adaptadas do GPSA (1988).

CO, Puro
100000,0
— 75°C
- N
€ 10000,0 i~ —18°C
& v
© :
3 P 0
.g’ j; Z o [ S [ RN 31°C
3 1000,0 154
S ' 50°C
|—
25°C
100,0
001 010 100 1.000
P (bar)

Figura 2.1: Teor de 4gua em CO, (Adaptada de GPSA 1988 - Fig.20-4)

Essas discussdes foram explicitadas para mostrar como se comportam as
misturas binarias contendo agua. No entanto, o que se pretende descrever séo
misturas de hidrocarbonetos, gases acidos e agua. Sabendo que gases acidos tem

grande influéncia no teor de agua, essa € a grande dificuldade encontrada nos
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calculos; encontrar um modelo adequado para esta mistura e as interacbes

decorrentes dela para uma ampla faixa de condi¢cdes de pressdes e temperaturas.

H,S Puro
1000000,0
\‘
< — 171°C
z N N2
&100000,0 e . = —. i — 138°C
®
=
& U i g o e 104°C
Q
E 10000,0
S ’ 71°C
=
38°C
1000,0
001 010 100 1.000
P (bar)

Figura 2.2: Teor de 4gua em H,S (Adaptada de GPSA 1988 - Fig.20-5)

Os métodos mais simples e mais citados em artigos, livros e manuais sao as
cartas de teor de agua em géas natural como McKetta e Wehe (1958) e correlacdes
de Bukacek para gas natural corrigidas pelos métodos como Maddox/Campbell
(1988) ou Wichert e Wichert (2003). E quando h& possibilidade de uso de simulador
comercial, os célculos sado realizados por equacdes de estado disponiveis.

Para demonstrar que este estudo continua atual, pode-se verificar, na
literatura, artigos recentes sobre calculo de teor de dgua de saturacdo em gases
contendo gases acidos para captura e sequestro de carbono. E importante salientar
gue estes estudos usaram equacfes de estado e estimacdo de parametros com
novos dados experimentais (HAILONG et al., 2011; ZIABAKHSH-GANJI e KOOI,
2012).

Para este trabalho, algumas premissas devem ser consideradas:

1. E possivel incluir no estudo o equilibrio s6lido-liquido-vapor,

considerando a formacdo de gelo e/ou hidratos. No entanto, é

importante salientar que este trabalho ndo vai incluir esses calculos,
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focando o estudo no equilibrio liquido-vapor (FOLAS et al.,, 2007,
CHAPOQY et al., 2012).

2. Os fluidos de reservatorio sdo produzidos com uma agua salina. No
entanto, apesar de alguns autores terem considerado a influéncia da
salinidade no teor de &gua de saturacdo do gas produzido, esta
modelagem nao fard parte deste trabalho (McKETTA e WEHE, 1958;
ZIRRAHI et al., 2010).

3. Na Secdo 2.2, apesar de terem sido citados 0s equipamentos
utiizados nos experimentos, salienta-se que a metodologia de
aquisicdo, bem como a precisdo dos dados experimentais, ndo serao
discutidas neste trabalho. Para efeito de calculo e comparacéo, estes

dados foram considerados corretos.

Como pode ser visto na Secéo 2.1, varios autores desenvolveram modelos de
calculo para altos teores de gas acido, para altas e baixas pressdes ou altas e
baixas temperaturas, mas os modelos pesquisados, em geral, ndo atendem a todas
as faixas de composicdo de gas acido, pressdo ou temperatura que podem ser
atingidas pelas unidades de processo dos projetos das unidades de producéao de
petréleo da &rea do pré-sal. A norma ISO 18453, por exemplo, tem uma faixa de
composicdo maxima aceitavel, sendo que o teor de CO, maximo € de 30 %;
portanto, ndo atendendo a faixa de CO, esperado para o gas produzido na camada
pré-sal. Além disso, esta norma somente considera um teor maximo de 5 mg/Nm3 de
H.S. Dos métodos descritos, a correcdo para gases acidos de Wichert e Wichert
(2003) é o método grafico que mais se aproxima em termos de faixa de presséo e de
contaminantes para atender a maioria das condi¢des necessarias.

Métodos que usam equacdes de estado sdo intrinsecamente complexos do
ponto de vista numérico, exigindo, via de regra, o auxilio de ferramentas
computacionais para que possam ser utilizados. Apesar da dificuldade, sdo os
métodos mais utilizados e aceitos na industria. Na tentativa de buscar um método
mais simples para este trabalho, poucas modificacdes foram propostas nos métodos
mais tradicionais que ja existem que sao as equacdes de estado cubicas de Peng-
Robinson (1976) e Soave-Redlich-Kwong (1972) com regras de mistura e

combinacao classicas.



30

3 METODOLOGIA

Este trabalho propde uma metodologia de célculo, baseada nas equacdes de
estado cubicas de Peng-Robinson (PR) e Soave-Redlich-Kwong (SRK), regras de
mistura e combinacdo classicas. Estas escolhas foram realizadas na tentativa de
usar o mais simples ou o mais tradicional. A partir destes métodos usuais, foram
propostas duas modificacfes, na tentativa de melhorar a estimativa do teor de agua
contendo gases &cidos.

A primeira proposta, baseada na dissertacdo de mestrado de Aznar (1991), foi
de investigar a utilizacdo de fun¢bes modificadas de a(T) para melhorar a acuracia
em relacdo ao calculo de pressdo de vapor de cada substancia pura
correspondente.

A segunda proposta foi de melhorar o resultado das regras de combinagéo
com a estimagao de parametros k;; para as equacoes de Peng-Robinson e Soave-
Redlich-Kwong com funcées de a(T) modificadas.

Como base para metodologia, foram desenvolvidos programas utilizando o
software Matlab®, da empresa MathWorks®, uma linguagem amigavel para

computacdo numérica e desenvolvimento de algoritmos.

3.1 CALCULO DO TEOR DE AGUA

Nesta secao serd apresentada a metodologia utilizada para o calculo do teor
de &gua. Métodos usuais, encontrados em literatura, que se aproximam deste
calculo, sdo os algoritmos de ponto de bolha ou ponto de orvalho. No entanto, para
os calculos de ponto de bolha, por exemplo, sdo necessarios temperatura e fracao
molar do liquido para calcular presséo de bolha e fragdo molar do gas em equilibrio.
Para ponto de orvalho, sdo necessarios temperatura e fragdo molar do gas para
calcular pressao de orvalho e fracdo molar do liquido em equilibrio.

Para este trabalho, as variaveis que se tem disponiveis sado presséao (P),

temperatura (T) e fracdo molar do gas em base seca (y,s;), OuU seja, composicao do



31

gas normalizada sem &gua. E, portanto, deseja-se calcular a fracdo molar de agua
em equilibrio com este gas a T e P conhecidas.

Como os métodos usuais ndo podem ser aplicados diretamente para o céalculo
do teor de agua, o método proposto foi baseado na adaptacdo do algoritmo de
pressdo de orvalho por meio da condicdo de isofugacidade, usando a equacéo de
estado para as duas fases.

Neste trabalho, considerando que a pressdo de orvalho € uma variavel
conhecida e ndo ha necessidade de sua estimacéo, esta parte do algoritmo foi
substituida pela estimacdo do niumero de mols de 4gua (ny,,). Com a estimacao do
namero de mols de agua, pode-se converter a fragdo molar de cada componente do
gas em base seca (y,s;) para base umida (y;) através da equacéo:

o Obst (3.1)

Com os valores especificados de T e P e com a estimativa da fracdo molar do
gas em base Umida, pode-se calcular a fracdo molar de liquidos em equilibrio pela
sequéncia de calculos baseada no algoritmo de pressédo de orvalho. Se a soma da
fracdo molar de liquido resultar no valor um, a estimativa inicial do nimero de mols
de agua e, por consequéncia, a fracdo molar da fase gas em base Umida estdo
corretas. No entanto, se a soma da fracdo molar de liquido resultar diferente do valor
um, o numero de mols de agua deve ser reestimado e os célculos reiniciados.

O problema enfrentado com a utilizacdo deste algoritmo foi o de como fazer a
estimativa inicial do nimero de mols de agua para que 0 programa convergisse.
Dependendo do valor utilizado, o programa néo encontrava solucdo. Na tentativa de
solucionar este problema, optou-se por um método de convergéncia que, dentro de
um intervalo conhecido, sempre encontraria raizes, sendo este, o método da
bisseccao.

Como o numero de mols de agua pode variar de um valor proximo de zero a
um valor muito elevado, a alternativa foi encontrar uma funcdo que pudesse
representar o numero de mols de agua, mas que fosse possivel estabelecer um

intervalo limitado de calculo &, e &,. Esta funcdo foi entdo estabelecida como:
Ny20 = —In(<&) (3.2)
Com ¢ variando no intervalo de 0 a 1, o numero de mols de agua pode variar

de zero a infinito, atendendo assim, a premissa do método da bissec¢do e dos

valores da variavel nimero de mols de agua.
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Nas proximas secOes serdo descritas as bases tedricas e as metodologias
utilizadas para a implementacdo deste algoritmo para calculo do teor de agua em

gas natural contendo gases acidos como CO; e HS.

3.1.1 Equilibrio Liquido-Vapor Utilizando as Equac¢6es de Estado Cubicas

Conforme descrito na Secao 3.1 o método foi baseado no equilibrio quimico
entre as fases liquida (I) e vapor (v) representada pela igualdade dos potenciais

quimicos (y;):

w = uf (3.3)
gue € equivalente a igualdade das fugacidades, dada por:
ff=f i=12.,N) (3.4)

Para o equilibrio liquido-vapor, as fases devem estar nas mesmas
temperaturas (T) e pressdes (P), e neste caso, a fugacidade de cada espécie é a
mesma em todas as fases, ou seja, essa € a condicao de isofugacidade utilizada na
metodologia.

Expressando a fugacidade em termos do coeficiente de fugacidade:

V. P.0V =x.P.0! (i=1,2,..,N) (3.5)

O coeficiente de fugacidade das espécies, presentes nos sistemas
investigados nas formas liquidas ou de vapor, foi calculado a partir de equacdes de
estado cubicas, que sdo as equacBes mais simples para representar o
comportamento tanto de liquidos quanto de vapores. A partir da proposta de van der
Waals, em 1873, surgiram varias outras equacdes, consideradas casos particulares
desta. A equacao de van der Waals foi generalizada na forma:

b RT a;(T) (3.6)
V—b; (V+eb)V+ao.b;)

Com os valores das constantes de van der Waals a;(T) e b;, pode-se calcular

0o volume V por tentativa, iteracdo ou com rotina propria de um pacote
computacional, sendo a;(T) e b; calculados por:
a;(T) = a;. a(T;) (3.7)

) R TZ (3-8)
i = lpP—
ci
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R.T, (3.9)
Pci

bi:.Q..

Com a especificacdo dos parametros €, o, ¥, Q e a(T,), esta equacao se
reduz a cada um dos casos particulares.

Neste trabalho foram selecionadas duas equacdes de estado cubicas para o
modelo a ser estudado, Peng-Robinson (PR) e Soave-Redlich-Kwong (SRK). Apesar
de ndo serem as mais adequadas para compostos polares (Aznar, 1991), sdo as
equacdes mais utilizadas para célculos com hidrocarbonetos (Sandler, 2006, p.210),
mais aceitas pela industria e com mais dados disponiveis para pesquisa. Para estes
dois casos, os parametros da equacdo de estado cubica generalizada serdo

apresentados na Tabela 3.1.

Tabela 3.1: Par@metros das Equacgbes de Estado (SMITH, VAN NESS, ABOTT, 2007)

Eq. Estado a(T,) o € Q Y
SRK (1972) asrk (T, w) 1 0 0,08664 0,42748
PR (1976) apr(Ty, w) 14++2 1—-+2 0,07780 0,45724

. 2
Sendo: agp (T, ®) = [1 + (0,480 + 1,574.w — 0,176.w?). (1 — T,2)] ;

1 2
w<0,5: app(T,, w) = [1 + (0,37464 + 1,5226.w — 0,26992. w?). (1 — T,2)] ;

12
w20,5: apg(T,, w) = [1 + (0,379642 + 1,48503.w — 0,164423. w? + 1,016666. w®). (1 — T,2)]

T
onde: T, = —

c

Da maneira como foram apresentadas, as equacdes de estado sdo aplicaveis
a componentes puros; para misturas, regras empiricas tem sido propostas. Para este
trabalho, foram utilizadas regras de mistura e de combinacédo classicas, que séo
mais simples, sendo uma regra de mistura linear para o parametro B e uma regra de

mistura quadratica para o parametro A, conforme equacdes:

B=Zzi.bi (z=xouy)
i

A= ZZZi Zj' aij (Z = X ou y) (311)
i j

sendo os parametros de interacdo a;; = a;; € a fragdo molar z, representando as

(3.10)

misturas liquida (x) e de vapor (y).
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Os parametros de interacdo a;;, que representam atragdo entre duas
espécies, sdo obtidos a partir dos para@metros da equacao de estado para espécies
puras mediante uma regra de combinacdo. Neste trabalho, utilizou-se como regra de
combinacdo a média geométrica dos parametros puros associada a um parametro

ajustavel k;;, denominado de parametro de interacao binaria:

ijs
1 (3.12)
ai; = (a;.a;)%. (1 — ki)

O parametro de interacdo binaria foi introduzido para uma melhor
representacdo dos célculos com equacao de estado de misturas.

Conforme ja apresentado no inicio deste item, o calculo de volume usando
equacbes de estado pode ser realizado por tentativa, iteracdo ou rotina propria.
Nesta etapa serd apresentada uma equacdo equivalente, com o0 mesmo modo de
calculo de volume, considerando as regras de mistura e combinacédo ja descritas e
que foram usadas na metodologia de célculo. Estas equacfes sdo as do fator de

compressibilidade Z, que na sua forma polinomial cubica resultam em:

Z3+72.(B-1)+ Z.(qB—2.8—-3.82) + (B*+ B*—q.8%) = 0 (PR) (3.13)
Z3 -7+ 7.(q.B—B—B?%) —q.8? = 0 (SRK) (3.14)
onde para componentes puros:
_bi.P (3.15)
b=
_a;.a(Ty) (3.16)
U="p RT
e para misturas:
_B.P (3.17)
b= R.T
__A (3.18)
1=BRT

Sendo uma equacéao cubica, terdo como resultado trés raizes. Para o fator de
compressibilidade da fase liquida (Z'), considerar o maior valor das trés raizes e
para o da fase vapor (Z?), considerar o menor valor das trés raizes.

Com o célculo do fator de compressibilidade, é possivel calcular o coeficiente
de fugacidade e posteriormente a fugacidade, conforme descrito no inicio desta

secdo. Para os coeficientes de fugacidade, a equacgéo € descrita da seguinte forma:
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ln@i=%.(Z—1)—]n(z_ﬁ)_qi_l (3.19)
sendo:
q @ _ P (3.20)
i=q.(1 0
a=a(1+75-%)
1 Z+o.p (3.21)
I_G—e'ln(Z+e.,8)

a; varia de acordo com a regra de mistura escolhida. Considerando a regra
classica de mistura:

P 3.22

q.-8 B

qi

q. (z=xo0uy)

Para componente puro g; = q.

3.1.2 Algoritmo do Célculo do Teor de Agua

Nesta secao sera apresentado o algoritmo de célculo do teor de umidade de
saturacdo, bem como uma funcdo para calculo da composicdo da fase liquida em
equilibrio, conforme apresentado nas Figura 3.1 e Figura 3.2. Com a especificacdo
da pressdo (P), temperatura (T) e composicdo do gas em base seca (y,s), O
programa calcula composicdo do gas em base Uumida (y;) e composicdo da fase
liquida em equilibrio (x;) para os 16 componentes considerados: agua (H.0), acido
sulfidrico (H.S), nitrogénio (N,), didxido de carbono (CO,), metano (C,), etano (C,),
propano (Cs), iso-butano (i-C4), normal-butano (n-C,), iso-pentano (i-Cs), normal-
pentano (n-Cs), hexano (Cg), heptano (C7), octano (Cg), nonano (Cg) e decano (Cyo).

Primeiramente o0 programa estima uma pressdo de vapor de cada
componente (P,;) para gerar uma estimativa inicial da fracdo molar de liquidos em

equilibrio pela equacéo de Wilson:

(s4@rrn(1-0)) (3.23)

P,i = Pg.e
onde P, € a pressao critica do componente, T, €é a temperatura critica do
componente e w; € o fator acéntrico do componente. Estes dados estdo compilados
na Tabela 3.2.
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Tabela 3.2: Propriedades criticas e fator acéntrico (SMITH, VAN NESS, ABOTT, 2007)

Propriedades criticas f. acéntrico
Componentes T. P. V, Z. )
K bar cms3/gmol
H,O 647,1 | 220,55 55,9 0,229 0,345
H,S 373,5 | 89,63 98,5 0,284 0,094
N> 126,2 34 89,2 0,289 0,038
CO, 304,2 | 73,83 94 0,274 0,224
C, 190,6 | 45,99 98,6 0,286 0,012
C, 305,3 | 48,72 145,5 0,279 0,1
Cs 369,8 | 42,48 200 0,276 0,152
i-Cy4 408,1 | 36,48 262,7 0,282 0,181
n-C, 425,1 | 37,96 255 0,274 0,2
i-Cs 460,39 | 34,11 304,846 | 0,27 0,222
n-Cs 469,7 33,7 313 0,27 0,252
Cs 507,6 | 30,25 371 0,266 0,301
C, 540,2 27,4 428 0,261 0,35
Cs 568,7 24,9 486 0,256 0,4
Cy 594,6 22,9 544 0,252 0,444
Cio 617,7 21,1 600 0,247 0,492

Pela lei de Raoult, estima-se K;:

Ki=_

Pvi
P

(3.24)

Calculam-se as constantes a e b de van der Waals e a funcao a(T) de acordo

com as Equacdes (3.7) a (3.9) e Tabela 3.1. Determina-se o intervalo de &, para

aplicacdo do método da bissecg¢édo e calcula-se o numero de mols de agua para &1

pela Equacéo (3.2), ja apresentada na Secéo 3.1.

Com o algoritmo da Figura 3.2, estima-se a composicdo da fase liquida em

equilibrio e, na sequéncia, determina-se 0 nimero de mols de agua pelo processo

iterativo denominado de “loop da bissec¢ao”, que sera detalhado posteriormente na

Figura 3.3. Apdés o loop, o programa encontra a raiz, portanto os valores de

composicao x; e y; corretos ou, se necessario, refaz o calculo com o novo intervalo

de &.
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Especificar T, P, ypsi

y

Estimar P,;

A
Estimar valores de K;

'

Calcular a(T), a e b dos componentes puros.

v

Estabelecer intervalo &; e &,

v

Calcular numero de mols de agua para &, pela
funcéo ny,p = —In(<&)

v
Calcular composicédo da fase liquida
<1> através do algoritmo da Figura 3.2.

y

Calcular numero de mols de agua
através do Metodo da biseccdo,
conforme Figura 3.3.

y

[ Composicéao de y; e x; estao corretos ]

A 4

Figura 3.1: Algoritmo para célculo da fragdo molar de agua

Na funcédo calculo da composicdo da fase liquida em equilibrio, apresentada
na Figura 3.2, com o numero de mols de 4gua estimado, calcula-se a composicao da
fase gas em base umida (y;), conforme Equacéo (3.1). Pela lei de Raoult, estima-se
a composicao da fase liquida em equilibrio por:

_% (3.25)
X; = Ki

Calculam-se A e B por regra de mistura classica e regra de combinacao
geomeétrica, de acordo com as Equacgdes (3.11) e (3.10). Calculam-se os fatores de

compressibilidade Z¥ com valores de y; e Z' com valores de x; pelas Equacdes
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(3.13) elou (3.14). Em seguida, calcula-se o coeficiente de fugacidade (@?) e
fugacidade do vapor () usando os valores de Z¥ e y; e coeficiente de fugacidade
do liquido (@}) usando os valores de Z' e x; pelas Equacdes (3.19) a (3.22) e (3.4) e
(3.5).

Converter composicao de base seca (y,s;) para
base umida (y;)

v

Estimar valores da composicao da fase
liquida (x;)
v

Calcular A e B.

v

Calcular Z¥ com valores de y;

v

Calcular Z! com valores de x;
v
Calcular @? e f¥ (T, P, y;) usando y; e Z¥
v
Calcular @! (T, P, x;) usando x; e Z*

v

Estimar novo K;

v

Estimar novos valores de composicado da
fase liquida x;

Y

Sim
Fracdo molar de liquidos x;
calculada.

Figura 3.2: Fungéo para célculo da composi¢éo da fase liquida em equilibrio.
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Estimar novamente pela lei de Raoult, os valores de K; e x;, mas desta vez

pelos coeficientes de fugacidades e fugacidades ja calculados:

! 3.26
K = % (3.26)
S (3.27)

TP

Se x; for diferente de x;, adotar x; como a nova composi¢do da fase liquida e
recalcular novamente a partir do calculo de A e B por regra de mistura. Se néo, a

fracdo molar de liquidos (x;) esta calculada.

3.1.3 Método da Bissecc¢éao

O método da bisseccdo € um método para determinacdo de raizes de uma
equacao que utiliza as avaliagdes nas mudancas de sinal da funcdo associada para
tal. Dentro de um intervalo conhecido, a funcéo torna-se nula (raiz), o que pode ser
verificado pela mudanca de sinal (um resultado do intervalo € positivo e 0 outro é
negativo). O calculo da funcgéo se inicia no ponto médio do intervalo conhecido.

A cada iteracao, o intervalo € diminuido pela metade e o sinal € avaliado até
se chegar ao valor onde a diferenca das extremidades do intervalo € menor ou igual
a tolerancia desejada. Na Figura 3.3 estad apresentado o algoritmo do método da
bisseccao.

Neste trabalho, a funcdo avaliada € a soma da composi¢cdo da fase liquida
menos um (F; = (3 x;) — 1). Faz-se uma primeira avaliacdo de sinal com o célculo

da funcéo para o valor de &;. Se o resultado for negativo, considerar £; (como rtbis)
para o calculo de & da primeira iteracdo e a diferenca do intervalo como d&=¢,-¢ .
Se o resultado for positivo, considerar £, (como rthis) para o calculo de ¢ da

primeira iteragao e a diferenga do intervalo como d&=¢ -& .



Se F <0, rthissera &, ed¢ = &,- &
Sendo, rtbis sera £,ed¢& = £.- £,

'

Para 50 iteragOes fazer:

biseccao”

d & novo= d 5*0,5
d &= d & novo
Eo=rtbis+d &

v

Calcular nimero de mols de agua para &, pela

fungao ny,p = —In(<&)

!

Calcular composicédo da fase liquida
através do algoritmo da Figura 3.2.

'

F, =(in)—1

Se F,<0, rthis sera &.

v

Np20 = —ln(§2)

ApOs as iteracdes:
|F,|<0,0000000001 e
| x -y |>0,0017?

Novo intervalo:
5 1 novo: é: 1+0’05
f 1 = 5 1 novo
&, = 0,99999

Sim

@ [ Numero de mols de agua (ny,,) calculado. ]

Figura 3.3: Algoritmo do Método da bisseccado (Adaptado de PRESS, W. H. et al. (1992,

2002)).

40
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ApoOs a primeira avaliacao de sinal, iniciar as iteracdes do “loop da bisseccéao”.
Estas se iniciam com o céalculo do novo valor de ¢&, reduzindo a diferenca d& a
metade e somando-se este valor ao & escolhido (rtbis). Com este novo valor,

calcula-se novamente o numero de mols de agua e a composi¢do da fase liquida
pelo algoritmo da Figura 3.2. Uma nova avaliacdo de sinal é realizada e retorna-se
ao inicio do loop. A rotina do loop termina apos 50 iteracdes, admitindo uma
tolerancia menor que 10™. Para avaliagdo do resultado, sdo realizadas duas
verificacdes, a primeira € com relagdo a funcdo ter resultado um valor nulo e a
segunda é verificar se a solugéo encontrada € a desejada. Se a solu¢cdo encontrada

for a trivial, novo intervalo de & é estabelecido e os célculos séo reiniciados.

Neste trabalho, o nimero de mols de 4gua foi calculado para o intervalo de &
variando de 0,01 a 0,99999, pois atende a todos o0s casos avaliados, ou seja, 0 nyo
esta na faixa de 0,00001 a 4,6 mols. Caso o intervalo de estudo esteja fora desta
faixa, o intervalo de & deve ser aumentado, modificando &; para valor mais proximo
de zero e &, para valor mais proximo de um. Apesar de mais lento, este método

sempre vai encontrar raizes, sendo, portanto, mais robusto.

3.2 AJUSTE DA PRESSAO DE VAPOR

Como parte da metodologia, foi considerada a utilizacdo de funcbes
modificadas de a(T) para melhorar a acuracia em relacdo ao calculo de pressédo de
vapor de cada substancia pura correspondente. Para tanto, o estudo foi baseado na
dissertacdo de mestrado e artigos publicados por Aznar (1991, 1995, 1997). Neste
capitulo seréa feita uma breve descricdo das publicacées de Aznar e de como esta
metodologia foi aplicada neste trabalho.

3.2.1 Proposta de Aznar

Segundo Aznar (1991), equacdes de estado cubicas representam com
acuracia o equilibrio liquido-vapor em misturas binarias e multicomponentes se

forem usadas regras de mistura adequadas e se as curvas de pressdes de vapor de
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compostos puros forem reproduzidas com precisdo. Em seu trabalho, para que a
segunda premissa seja satisfeita, prop6s um modelo da fun¢édo a(T) com uma nova
forma de dependéncia com a temperatura, adaptada da forma proposta por Soave
(1984), mas usando trés parametros ajustaveis, conforme equacao:

a(T) =expm. (1 = T). |11 =T, |t +n.(T,7" — 1)] (3.28)

A funcéo exponencial foi incluida para conseguir o comportamento assintotico
de “a@” tendendo a zero quando T, tende ao infinito, enquanto o expoente I' possibilita
0 ajuste de curvas que apresentam pontos de inflexdo. As publicacdes demostraram
bons resultados com esta proposta, tanto na comparacdo da proposta de Soave
(1984) com Soave (1972) com a(T) modificado, quanto para Melhem et al (1989)
com Peng-Robinson (1976) com a(T) modificado.

Para o uso da nova equacao, os trés parametros (m, n e I') foram estimados
para cada equacdo de estado pelo método dos minimos quadrados, usando dados
pseudo-experimentais de pressao de vapor estimados pelas equagdes de Wagner
(1973), Antoine (1888) e Frost Kalkwarf (1953). Os parametros (m, n e I') originais
apresentados nos artigos de 1995 e 1997 para SRK e PR, respectivamente, e que

serdo objeto de uso nesta dissertacdo estdo apresentados na Tabela 3.3.

Tabela 3.3: Parametros originais estimados por Aznar (1995, 1997)

Pardmetros Aznar
Soave-Redlich-Kwong Peng-Robinson
Componentes m n r m n r Tmin T max
H,O 0,90656 | 0,01996 | 0,93564 | 0,81473 | 0,02707 | 0,96611 | 275 614,93
H,S 0,46788 | 0,09436 | 0,90027 | 0,35951 | 0,10865 | 0,91548 | 205 354,54
N, 0,43977|0,05934 | 0,93271 | 0,33208 | 0,07382 | 0,95495 70 119,89
CO, 0,62234|0,11978|0,93826 | 0,46189 | 0,16353 | 0,94571| 220 288,99
C, 0,42985 | 0,03859 | 0,93391 | 0,33181 | 0,04863 | 0,96106 95 181
C, 0,56561|0,04312|0,95944 | 0,47142|0,05114|0,99543 | 140 290,15
Cs 0,61939 | 0,05557 | 0,94652 | 0,53138 | 0,06071 | 0,98361 | 145 351,33
i-Cq 0,6551 | 0,0596 |0,94353| 0,5662 |0,06509|0,97948| 165 387,73
n-Cq4 0,67173|0,06293|0,94682 | 0,58249 | 0,06849|0,98301| 170 403,92
i-Cs 0,69452 | 0,06852 | 0,93572 | 0,59518 | 0,07842 | 0,9652 220 437,41
n-Cs 0,75368 | 0,05551 | 0,94642 | 0,66228 | 0,06209 | 0,98054 | 200 446,21
Cs 0,78128|0,07283 | 0,9358 |0,68783|0,08006 | 0,9679 220 482,5
C, 0,84945|0,07312]0,94083 | 0,75431 | 0,08112|0,97264 | 240 513,1
Cs 0,89205|0,08149|0,93618 | 0,79451 | 0,09048 | 0,96658 | 260 540,37
Co 0,95301| 0,0754 |0,92685|0,83101 | 0,09679|0,94867 | 345 564,87
Cio 0,95828 | 0,09842 | 0,91553 | 0,83101 | 0,12256 | 0,93515| 370 586,72
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3.2.2 Uso da Funcao a(T) Modificada neste Trabalho

A aplicacdo do método foi dividida em duas etapas. Na primeira, foram
calculadas as pressdes de vapor com os parametros da funcdo «(T) para Soave-
Redlich-Kwong e Peng-Robinson publicadas por Aznar em 1995 e 1997,
respectivamente. Para uma comparacdo, esses valores foram calculados nas
mesmas temperaturas dos dados de pressao de vapor experimentais de literatura,
obtidos conforme descrito na Secao 2.2, Tabela 2.3.

O algoritmo utilizado neste célculo esta apresentado na Figura 3.4.

Especificar T

v

Estimar P,

v

Calcular a, a e b dos componentes puros.

v

Calcular Z¥ e Zt.

v

Calcular @Y usando Z".

A 4

v

ol Calcular @' usando Z'.

[ Pressdo de vapor correta. ]

Figura 3.4: Algoritmo da Pressé&o de Vapor de Componente Puro (Adaptado de Sandler,
2006)

Com a especificagdo da temperatura, estima-se a pressao de vapor P, que,
para este algoritmo, utilizou-se a equacao de Wagner descrita nas Equacdes (3.30)

e (3.31). Em seqguida, calculam-se a e b pelas Equacdes (3.7) e (3.9),
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respectivamente; apenas modificando a funcdo «(T) pela Equacédo (3.28) e
utilizando os parametros m, n e I" originais da Tabela 3.3 da Secédo 3.2.1. Calculam-
se Z" e Z! pelas Equagdes (3.13) e (3.14), para PR e SRK, respectivamente; e ¢” e
¢! pelas Equac6es (3.19) a (3.22).

A razéo dos coeficientes de fugacidade deve resultar no valor um, portanto,

ot Ao ~ .
S€ |v 1| for menor que uma dada tolerancia, o valor da pressdo de vapor esta

calculado corretamente. Sendo, reestimar a pressdo de vapor pela razdo dos
coeficientes de fugacidade e reiniciar os célculos a partir dos coeficientes de
compressibilidade.

Para uma comparacdo de outros métodos com os dados experimentais, 0
algoritmo de célculo da Figura 3.4 também foi utilizado para o célculo de pressao de
vapor por Peng-Robinson e Soave-Redlich-Kwong. Além desta comparagdo também
foram utilizadas as equacdes de Antoine e Wagner.

Para Antoine, foi utilizada para o céalculo a equacéao:
Ap
T+ A, — 273,15

onde A,, A, e A, sdo as constantes de Antoine e encontram-se na Tabela 3.4.

(3.29)

logP, = A,

Para Wagner, foram utilizadas duas equacdes, onde W,, W), W,, W, sao as

constantes de Wagner e também se encontram na Tabela 3.4.

Tabela 3.4: Constantes para calculo da presséo de vapor (REID et al., 1997; POLING et al.,
2000; NIST, acessado em abril de 2013)

Antoine Wagner
Componentes | 44 Ap A, w, W, W, W,

H,O 5,11564 | 1687,53700 | 230,17000 | -7,77224 | 1,45684 -2,71942 | -1,41336
H,S 4,22882 | 806,93300 |251,39000

N, 3,61947 | 255,68000 |266,55000 | -6,11102 1,2189 -0,69366 | -1,89893
CcO, 6,81228 | 1301,67900 | 269,65600 | -6,95626 | 1,19695 -3,12614 | 2,99448
C; 3,76870 | 395,74400 |266,68100 | -6,02242 | 1,26652 -0,5707 -1,366
C, 3,95405 | 663,72000 |256,68100| -6,475 1,41071 -1,144 -1,859
Cs 3,92828 | 803,99700 |247,04000 | -6,76368 | 1,55481 -1,5872 -2,024
i-C, 4,00272 | 947,54000 |248,87000 | -6,95579 1,5009 -2,52717 | -1,49776
n-C, 3,93266 | 935,77300 |238,78900 | -7,01763 1,6777 -1,9739 -2,172
i-Cs 3,92023|1022,88000 | 233,46000 | -7,12727 | 1,38996 -2,54302 | -2,45657
n-Cs 3,97786 | 1064,84000 | 232,01400 | -7,30698 | 1,75845 -2,1629 -2,913
Ce 4,00139|1170,87500 | 224,31700 | -7,53998 | 1,83759 -2,5438 -3,163
C, 4,02023 | 1263,90900 | 216,43200 | -7,77404 | 1,85614 -2,8298 -3,507
Csg 4,05075 | 1356,36000 | 209,63500 | -8,04937 | 2,03865 -3,312 -3,648
Cq 4,07356 | 1438,03000 | 202,69400 | -8,32886 | 2,25707 -3,8257 -3,732
Cio 4,06853 | 1495,17000 | 193,85800 | -8,60643 | 2,44659 -4,2925 -3,908
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Para os componentes H,O, CO,, i-C4 e i-Cs, as constantes de Wagner

correspondem a equacéo:

np, = W, A-TH)+W, A-T)Y¥ +W.(1-T)3+W,.(1-T,)° (3.30)
T
Para os outros componentes as constantes de Wagner correspondem a
equacao:
np, = W, (1-T)+W,.(1-T)" +W.(1-T,.)% + W,.(1-T,)°> (3.31)
Ty
sendo:
P,=P,.P, (3.32)

Os componentes que apresentaram maiores desvios com relacdo aos dados
experimentais tiveram seus parametros m, n e I' reestimados em uma segunda
etapa. A nova estimativa foi feita baseada no mesmo método apresentado por
Aznar, apenas trocando os dados pseudo-experimentais por dados experimentais de
literatura. O algoritmo usado para esta estimacéo esta apresentado na Figura 3.5.

Neste algoritmo, as primeiras equacdes sao as mesmas apresentadas na
Sec¢do 3.1.1. Calcular a; e b pelas Equacdes (3.8) e (3.9), respectivamente; e f5; e g;
pelas equacdes dos componentes puros, Equacdes (3.15) e (3.16). Pelas Equagbes
(3.13) e (3.14), calcular Z¥ e Z' para Peng-Robinson e Soave-Redlich-Kwong,
respectivamente. Ja para o célculo de «a,,,,,, a partir das informacdes da dissertacao
de Aznar, igualando as fugacidades como condicdo de equilibrio, foram deduzidas

as seguintes equacdes de «,,,,,, para Soave-Redlich-Kwong e Peng-Robinson:

( 3
AN
l
b.RT | ‘Z”)"'l"(—zz_ﬁ)
Cnovo = ——— 75 > (SRK) (3.33)
Zl
In 77T B
\ Zv J
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Ler temperatura, pressao de vapor e fator acéntrico experimental.

v
Estimar Alfa inicial (a;,iciq;) COM equacdes da Tabela 3.1

v

Calcular a’ e b.

Tinicial = Xnovo

v
Calcular g; e B;

v

Calcular Z¥ e Z*.

A 4

Calcular Alfa novo (,0v0)-

-5
Anovo — Ainicial < 1077

»l [—
Finicial - Fnovo

Estimar Gama (I}iciai=1)

\—r Calcular X, Y, W.

v

Calcular m e n.

v

Calcular Gama novo (I;,5,,)-

Fnovo - Finicial < 10_5?

Parametros m, n e I' calculados.

Figura 3.5: Algoritmo de estimacao dos parametros para calculo de a(T) (Baseado em

Aznar, 1991, 1995 e 1997)
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b.R.T.2v2 1 , AR
o [zv+(1—\/§).31}'[21_z +ln<m)] PR (330
IZV+(1+\/E).[;|
anl+(1—\/§).ﬁJ
L Lzt + (1+V2).8 1)

aTlO‘UO -

Com os dados de a, obtidos dos dados experimentais de pressao de vapor,

calculam-se os parametros m, ne I'.

3.2.3 Método dos Minimos Quadrados

Para a estimativa dos parametros m, n e I', foi utilizado o método dos
minimos quadrados, conforme apresentado na dissertacdo de Aznar.

Neste método, o modelo empregado € linear nos parametros envolvidos. O
critério dos minimos quadrados estabelece que as melhores estimativas sdo aquelas
que minimizam a soma ponderada dos desvios quadraticos dos valores observados
das variaveis em relacéo aos seus valores calculados.

Em uma expressao linear W = ay + a;.X + a,.Y procura-se minimizar a soma
dos quadrados dos desvios entre o valor calculado e o valor experimental da variavel
W. Essa soma € denominada fung&o objetivo de minimizacéo e € dada por:

S = Z[Wiexp - (ao + al.X + a,. Y)]Z (335)
i

E a minimizacdo é obtida pelo critério da primeira derivada. Os parametros
sdo obtidos pela resolucédo simultanea das equacdes resultantes.
Aplicando este método a forma proposta de «a(T), Aznar chegou nas

seguintes equacoes:

X =[1— T, mnicial (3.36)
Y=T71-1 (3.37)
W=Iha (3.38)

sendo os parametros m e n calculados por:
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_ ZXW.ZYZ—ZYW.ZXY (3.39)
O XX2.YYZ—[RXY]?
_ ZXW.ZXY—ZYW.ZX2 (3.40)

[ XY]2—Y X2.) Y2
I' é calculado iterativamente pelo método de Newton-Raphson, sendo sua

estimativa inicial igual a 1 e a estimativa do valor novo dado por:

_ f Liniciar) (3.41)
Lnovo = Tinicial — T
drinicial
f Tnicia) = [m. (1 — T,) iniciat + 1. (T,™" = 1)] — Ina(T) (3.42)
d 3.43
/ =m.In(1 —T,).(1 — T,) inicial (3.43)
drinicial
Portanto:

ro— [m. (1 — T,)liniciat + . (T, = 1)] — Ina(T) (3.44)

novo — ‘inicial m. ln(l — Tr) . (1 — Tr)rinicial

3.3 ESTIMAGAO DE PARAMETROS k;;

Com a utilizagdo de fun¢des modificadas de a(T), os parametros de interacéo
binaria k;; também devem ser reestimados para ficar conforme as equagbes
modificadas.

Os parametros k;; foram estimados através da minimizacéo de fungées
objetivo pelo método numérico do enxame de particulas (Particle Swarm
Optmization - PSO). As funcdes objetivo foram entdo definidas e programadas em
Matlab.

O algoritmo de estimacgéo consistiu da estipulacao de uma variavel global de

referéncia k;;, definicdo dos parametros necessarios para o método do enxame de

j1
particulas e a chamada da rotina existente do enxame de particulas denominada

“Swarm”, conforme Figura 3.6.
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Definir valor de referéncia global

v

Definir pardmetros do “Swarm”:
Ponto inicial, n® de passaros e n° de

geracoes
Chamada da rotina Fungéo
“‘Swarm” > objetivo

\ 4

[ k;; final estimado ]

Figura 3.6: Estimacao de parametros k;;

Nas proximas secodes serdo apresentadas as funcdes objetivo minimizadas na

estimacédo dos parametros k;;, bem como uma breve descricdo do método numeérico

utilizado para minimizacao.

3.3.1 Funcao Objetivo

Para a estimacdo de parametros de interacdo binaria, foram pesquisados
dados experimentais de literatura de equilibrio liquido vapor, conforme apresentado
na Secdo 2.2, Tabela 2.4. Como pode ser observado nesta tabela, os dados de
equilibrio P, T, x, y foram encontrados para a maioria dos pares de componentes,
porém para alguns pares com agua, somente foram encontrados dados de P, T, y.

Considerando que a pressdo de bolha é mais simples de calcular que a
pressdo de orvalho, a estimacao de parametros foi realizada com a minimizacao da
funcéo objetivo da diferenca quadratica entre a pressdo experimental (P.,,) € a

presséo de bolha (Pg), conforme equacéao:

S1 = Z(Pexp - PB)Z (3.45)

Diante do exposto, apenas nos pares com agua, tendo ou ndo o valor da
fragdo molar de liquido experimental x, a fungdo objetivo minimizada considerou o

calculo do ponto de orvalho (P,), conforme equacéo:
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S = Z(Pexp - PO)Z (3.46)

Para o calculo do ponto de bolha, foi implementado o algoritmo baseado em
Sandler (1999), conforme Figura 3.7. Dados T e x, da mesma forma mencionada
nos itens 3.1.1 e 3.1.2, estimar P,;, K; e y;; pelas Equacdes (3.23), (3.24) e (3.25),
respectivamente. Calcular as constantes de van der Waals, a e b pelas Equacbes
(3.7) a (3.9), contudo, considerando a Equacéao (3.28) da fungéo a(T) modificada por
Aznar com parametros reestimados neste trabalho que serdo apresentados na
Tabela 4.1, complementando com os parametros originais da Tabela 3.3.

Estimar os valores de presséo de bolha (Pg) por:

3.47
PB = ZXi. Pvi ( )

Calcular A e B pelas Equacgdes (3.11) e (3.10); Z¥ e Z! pelas Equacdes (3.13)
e (3.14); 8¢ e @' pelas Equacdes (3.19) a (3.22) e f! pela Equagdo (3.4) e (3.5).
Estimar novo K; pelos coeficientes de fugacidade, conforme Equagao (3.26) e y; por:

R (3.48)
Yi=pvp

Se a diferenga de y; e y; for maior que uma certa tolerancia, y; serd o novo y
e retorna-se ao passo do calculo de A e B até que esta condicdo esteja satisfeita. Se
a condigao for satisfeita, somam-se os valores de y;, que deve resultar no valor um.
Se (|X(y;{) — 1|) for maior que uma certa tolerancia, estima-se nova pressao de bolha

Pj por:
! 3.49

e retorna-se ao passo da primeira estimativa de K;.

Se esta Ultima condicdo for satisfeita, os valores de pressdo de bolha e de
fracdo molar de géas estado corretos.

Para a pressdo de orvalho, o algoritmo foi adaptado apenas modificando
fracdo molar de liquido por fracdo molar de gas e vice-versa, bem como a estimativa
inicial de pressao de bolha pela equacéo de presséo de orvalho:

1 (3.50)

PO = Z_l
Pvi



Especificar T e x;.
v
Estimar P,;.
v
Calcular a, a e b dos componentes puros.

v
Estimar valores de presséo de bolha Pg.

v

Estimar valores de K;.

v

Estimar valores de y;.

v
Calcular A e B por regra de mistura classica.

v

Calcular Z¥ com valores de y;.
v

Calcular Z! com valores de x;.
v

Calcular @ (T, P, y;) usando y; e Z".
v
Calcular @t e f! (T, P, x;) usando x; e Z"
v
Estimar novo K;
A
Estimar valores de y;

Vi=Yi

Py =Ps. )

[ Pressao de bolha e fragdo molar de gas corretos. ]

Figura 3.7: Algoritmo da Presséo de Bolha (Adaptado de Sandler, 1999)

51
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e a estimativa da presséo de bolha nova Pg; pela equacéo da estimativa de pressao

de orvalho nova P}:
Po (3.51)

3.3.2 Método do Enxame de Particulas

A otimizacao das funcdes objetivo apresentadas na Secéo 3.3.1 foi efetuada
pelo Método do Enxame de Particulas (PSO — Particle Swarm Optimization), uma
técnica computacional desenvolvida em 1995 por Kennedy e Eberhart (EBERHART,
SHI, 2001, p.81).

O método do enxame de particulas é um algoritmo de otimizac&o heuristico
baseado no comportamento de animais que vivem em bandos como peixes e
passaros. O método consiste na otimizacdo de uma fungéo objetivo através de troca
de informacdes entre as particulas (passaros) de um grupo. Essas particulas
movem-se com velocidades variaveis no espago de busca (estimativa dos
parametros) e esse movimento de cada particula em cada iteracdo corresponde a
soma de trés termos: o primeiro é relativo a inércia da particula (modo como a
particula se move), o segundo estd relacionado com a atracdo da particula ao
melhor ponto que ela encontrou e o terceiro € relativo a atragdo da particula ao
melhor ponto que o grupo ja encontrou (SCHWAAB, 2007, p.355).

As principais vantagens deste método sdo a simplicidade das equacdes e a
robustez devido ao carater aleatério e global da busca.

O algoritmo utilizado neste trabalho foi inicialmente implementado em Fortran
por Costa Jr. em 2001 e traduzido para a versdo em Matlab por Secchi em 2002.
Foram usados pelo menos 3 passaros (particulas) e 10 geracles (iteracdes) como
entrada do algoritmo de Secchi. Os parametros cognitivo e social foram mantidos
iguais a 1 e peso de inércia igual a 0,5 com taxa de reducdo do fator inicial,
conforme padréo do programa.
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4 RESULTADOS | — ESTIMACAO DE PARAMETROS

Estimar parametros € usar um modelo como referéncia e variar os parametros
até que as predicdes do modelo reproduzam da forma mais proxima possivel os
dados experimentais, respeitadas as incertezas caracteristicas da medicédo
(SCHWAAB, 2007, p.229).

Neste capitulo serdo apresentados os resultados e a influéncia da
reestimacdo de parametros da funcdo a(T) de Aznar para ajuste da pressdo de

vapor, bem como os resultados da estimagdo de parametros de interacao binaria k;;

considerando esta fungdo modificada.

4.1 AJUSTE DA PRESSAO DE VAPOR

Aznar (1991, 1995, 1997) estimou parametros de uma funcdo a(T) proposta
para melhoria da determinacdo da pressao de vapor por equacdes de estado de PR
e SRK através de dados pseudo-experimentais. Para uma verificacdo destes
parametros estimados para os componentes considerados neste trabalho, foram
comparados os dados de pressdes de vapor experimentais de cada componente
puro, conforme dados de literatura apresentados no Capitulo 2, com os calculos de
pressdo de vapor utilizando os parametros de Aznar dos artigos de 1995 e 1997,
para as equacdes de estado de SRK e PR, respectivamente.

A diferenca entre a pressdo de vapor calculada e a pressao de vapor

experimental, dada pela equacéo:

pcalc _ pexp (4.2)

Dif % = gz 100
v

foi calculada para todos os dados experimentais de todos os componentes e
comparadas conforme exemplos das Figura 4.1 e Figura 4.3.

A Figura 4.1 compara os dados de pressao de vapor da agua pura e a Figura
4.3 os dados do CO; puro. Ambos os dados calculados pela modificacdo do a(T) de
Aznar para PR e SRK obtiveram bons resultados para os dois componentes,

apresentando desvios menores que 1% em toda a faixa de temperatura. Para todos
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0S componentes que obtiveram resultados semelhantes ao da H,O e CO,, os

parametros originais de Aznar foram mantidos no presente estudo.

H,0

A%PR_a(T)
® %SRK_a(T)

Dif. % em relacao a P, Experimental

270 370 470 570
T (K)

Figura 4.1: Presséo de Vapor de H,O Experimental x Calculada — Comparagédo com PR e
SRK com a(T) e parametros originais propostos por Aznar

Para verificagdo de qual seria a melhoria em se utilizar a fungao modificada
de a(T) de Aznar, outros métodos também foram comparados com os dados
experimentais, sendo estes: PR, SRK, Wagner e Antoine. Esta comparacdo esta
apresentada nas Figura 4.2 para H,O e Figura 4.4 para CO..

Pode-se observar, principalmente para a agua, que os calculos de presséo de
vapor utilizando equacdes de estado de PR e SRK tem um desvio maior do que o0s
outros métodos como Wagner e Antoine, de levemente positivo para temperaturas
acima de 450 K, chegando a valores maiores que 5% para temperaturas abaixo de
370 K. Dos componentes analisados, a modificacdo de a(T) nas equacgbes de PR e

SRK para a agua é a maior contribuicdo desta metodologia.
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©
rar]
c
Q
£
| .
Q
% & %Wagner
[FE]
o’ %Antoine
[1+]
o A%PR_a(T)
Uy
& ® %SRK_a(T)
< %
* %PR

£
v = %SRK
ae 0
='C=; 270 370 470 570

T (K)

Figura 4.2: Pressao de Vapor de H,O Experimental x Calculada — Compara¢ao com outros
métodos

Para o CO,, também pode ser notada uma melhoria com relacdo a PR e SRK,
mas nao tdo significativa quanto a da agua. A equacdo de Wagner continua se
mostrando a melhor correlacdo empirica e; na equacao de Antoine para CO,, a faixa
véalida de temperatura das constantes encontradas na literatura é muito estreita, ndo

sendo uma boa correlagéo.

A%PR_a(T)

5 ® %SRK_a(T)

Dif. % em relacao a P, Experimental

215 235 255 275 295
T (K)

Figura 4.3: Presséo de Vapor de CO, Experimental x Calculada — Comparagédo com PR e
SRK com a(T) e parametros originais propostos por Aznar



56

co,
s
= 5
e 4
.E 3
o
3 2 O %Wagner
> 1 .
o 0 %Antoine
© .
tg AY%PR_a(T)
h
8 ® %SRK_a(T)
g
£ -3 * %PR
L -4
5 = %SRK
e -5
o) 215 235 255 275 295
T (K)

Figura 4.4: Pressao de Vapor de CO, Experimental x Calculada — Compara¢do com outros
métodos

Alguns componentes que apresentaram desvios maiores que 5% em relacao
aos dados experimentais na faixa de temperatura de 173 K a 373 K, tiveram seus
parametros reestimados. Esses componentes foram: i-C4, n-Cs, n-Cg, n-C7, n-Cg, n-
Co, N-Cyp € H2S.

Conforme ja informado na Secdo 2.3, os dados experimentais ndo foram
tratados e foram considerados corretos. Apenas em casos extremos onde a
diferenca entre o valor calculado e o experimental deram resultados elevados com
pontos isolados, estes dados foram considerados outliers e foram excluidos do
processo de reestimacdo de parametros, conforme pode ser verificado, como

exemplo, nos dois pontos enfatizados no grafico do Ci, Figura 4.5.
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Figura 4.5: Presséo de Vapor de C,, Experimental x Calculada - Outliers

Na Figura 4.6, estdo os dados considerados no célculo da reestimacéo de
parametros de Cj,. Pode-se verificar que existe um desvio maior em temperaturas
abaixo de 290 K para as equacdes de Aznar, Antoine e Peng-Robinson.

ApoOs reestimacdo dos parametros m, n e I' para Cy9, pode-se observar, na
Figura 4.7, que os resultados tiveram melhoria significativa, tanto para PR quanto

para SRK, mas ainda assim alguns valores ficaram acima de 5% de desvio.
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Figura 4.6: Pressao de Vapor de C,q Experimental x Calculada — Comparacdo com outros
métodos
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Figura 4.7: Presséo de Vapor de C,, — Comparacdo das EDEs PR e SRK com a(T)
modificado: parametros originais estimados por Aznar (a) X parametros reestimados neste

trabalho (b)

Outros exemplos de resultados da reestimacdo de parametros estao

apresentados nas Figura 4.8 e Figura 4.9 para i-C4 e nas Figura 4.10 e Figura 4.11

para H»S.
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Figura 4.8: Pressao de Vapor de i-C4 Experimental x Calculada — Comparacdo com outros

métodos
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Figura 4.9: Presséo de Vapor de i-C, — Comparacgdo das EDEs PR e SRK com a(T)
modificado: pardmetros originais estimados por Aznar (a) X parametros reestimados neste
trabalho (b)

Para o i-C4, pode ser observado na Figura 4.8 que os desvios comecam a
aumentar para temperaturas abaixo de 220 K para todas as equac¢des comparadas,
além dos dados experimentais para uma faixa de temperatura serem divergentes,
resultando em desvios positivos e negativos para a mesma faixa. Os dados foram
reestimados, e como pode ser observado na Figura 4.9, houve uma pequena
melhoria nos resultados.

Os resultados de n-Cs a n-Cg ndo serdo apresentados em forma de gréfico,

mas demostraram resultados um pouco melhores, similares aos do i-Cj.
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Figura 4.10: Pressao de Vapor de H,S Experimental x Calculada — Comparagcdo com outros
métodos
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Figura 4.11: Pressao de Vapor de H,S — Comparacao das EDEs PR e SRK com «a(T)
modificado: parametros originais estimados por Aznar (a) X parametros reestimados neste
trabalho (b)

Ja o H,S, Figura 4.10 e Figura 4.11, foi o0 que apresentou o pior resultado
considerando todos os dados experimentais encontrados para este composto, tanto
com os parametros m, n e I" originais quanto com os parametros reestimados neste
trabalho. Para a expressdo com parametros originais de Aznar, quase todos os
valores resultaram em diferencas acima de 2% com relacdo aos valores
experimentais. Os parametros reestimados ndo apresentaram bons resultados, mas
houve uma melhoria na faixa de temperaturas entre 270 K a 330 K, sendo, portanto,
adotado o parametro reestimado neste trabalho para os calculos finais com este
componente.

Os resultados dos parametros de m, n e I' reestimados sé&o apresentados na

Tabela 4.1.

Tabela 4.1: Parametros m, n e I' reestimados para SRK e PR

a(T) =exp[m. (1 =T). |1 =T, +n.(T,7" = 1)]

Soave-Redlich-Kwong Peng-Robinson
Comp. m n r m n r T min T max
H,S 10,166031| 0,24191 |0,599924]0,086659|0,243512|0,495879 | 187,66 | 363,15
i-C, 10,725094 | 0,04234 |1,004764|0,593993|0,060313| 1,01665 | 129,35 | 406,87
n-Cs |0,783998|0,052564 | 0,97682 |0,658804 |0,067617 | 0,986415| 143,61 | 468
Ce 0,829994 | 0,052046 | 0,950951| 0,70889 |0,066787| 0,96191 | 177,71 | 503,15
C; 0,8877410,056919|0,954753|0,771322|0,070604 | 0,971333| 185,3 540
Csg 0,8833790,080814 | 0,92349 |0,755446|0,098831|0,931388| 216,6 | 563,55
Cy 1,04977410,041667 | 0,972499 | 0,964067 | 0,046115|1,008765 | 219,66 | 510,93
Cy  [1,029074|0,066777|0,938748|0,947233|0,070111|0,975151 | 243,5 | 490,29
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4.2 ESTIMACAO DE PARAMETROS k;;

Os parametros de interagcdo binaria k;; sdo estimados de modo a reduzir

discrepancias entre os valores produzidos pelas equacdes de estado para certas
propriedades termodinamicas e o0s valores experimentais correspondentes para
misturas binarias do par i-j. A influéncia destes parametros nas propriedades das
fases pode ser avaliada através dos coeficientes:

(aAG/RT> B <6A5E/RT) B (6[11(2)) (4.2)
Ok TPz Okij TPz Okj T,Pz
Derivando a Equacéo (3.19), tem-se:
<6ln®> =Z‘{1— 1 N q.8 }_ (q.8) an+,8(1+\/§) (4.3)
ki) U Z-B Z2+2B.Z-BY 2. 28 Z+B(1-2)
onde:
_ 0Z (4.4)
7==—
<akij>T,P,z
— a(q.,B)) (4.5)
( F ) < akif T,P,z

E com a Equacao (3.13) do fator de compressibilidade para Peng-Robinson,
considerando a regra de mistura classica:
(aAGE/RT> _ <aA5/RT) __ @B .an +B(1++2) (4.6)
okij /., Okij /1 p, 2.J2.8  Z+B(1—-V2)
Substituindo as Equagoes (3.7) a (3.12) e Equagdes (3.15) e (3.16):

dAGE /RT 2.P (a. a,-)% Z+B(1++2) 47
< ok;; ) TR ap 74 BA—VD)
<aAéE/RT> - (4.8)
Okij TPz -

Qualitativamente € possivel verificar que os k;; sé@o indicagGes dos tipos de

interagcdes entre os constituintes da fase. Portanto, quanto menores forem os valores

de k;;, mais atrativo € o sistema e mais espontaneo € o processo de formacéo de

ij
fase homogénea. O grafico da Figura 4.12 ilustra essa variagdo. Para o valor de k;;

positivo, houve uma expanséo da curva de equilibrio C;-H,S (linha continua) e para
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o valor de k;; negativo, houve um encolhimento da curva (linha tracejada)

comparada aos dados experimentais (losangos).

C,-H,S
160
140 TN
/ * * \
120 ** ¢
/. .
. -~ N
100 - > + 277,65x_exp
E P % ¢ 277,65y _exp
=3 80 - & L.
= / L’ Py — =277,65x_kij=-0,09
7
60 s 6 — =277,65y_kij=- 0,09
/ - /5 ——277,65x_kij=0,09
7
40 7 L #4 —277,65V_|(|]=0,09
/o >
20 (&7 s
0
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1

Fragdao molar C,

Figura 4.12: Aumento da regido de duas fases com o aumento de k;;

De acordo com a metodologia proposta, os parametros k;; foram reestimados
para as equacdes de estado de Peng-Robinson e Soave-Redlich-Kwong, ambas
com a modificacdo do a(T). Os pares considerados nesta etapa foram: H,O - H,S,
H,0 - N, H,0 - CO,, H;0 - Cy, H3S - Ny, HyS - CO2, HoS - Cq, HpS - Cy, N2.COg2, Ny
C1, N2.C5, CO,-Cq, CO, - Cy, Cy - Co.

Na Figura 4.13 é mostrado o mesmo par C;-H,S comparando os dados
experimentais (losangos e circulos) com os calculados por Peng-Robinson com a
funcéo a(T) modificada e com k;; igual zero (linhas tracejadas pontilhadas). Pode-se
verificar que neste caso € necessario expandir a curva de equilibrio, portanto o
parametro de interagcdo binaria deve ser aumentado. Como pode ser visto na Figura
4.14, o parametro reestimado, valor 0,077 (maior que zero), gerou uma curva de
equilibrio (linha continua) melhor e consistente com os dados experimentais
(circulos e losangos) para as duas temperaturas apresentadas. Os valores com

maior diferenca ficaram proximos do ponto critico.
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Figura 4.13: Comparacao dos dados de equilibrio C;-H,S experimentais vs calculados com

k;j =0 para PR com a(T) proposto
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Figura 4.14: Comparacao dos dados de equilibrio C;-H,S experimentais vs calculados com

k;; estimado para PR com a(T) proposto
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Outro exemplo, apresentado na Figura 4.15, € do par C;-CO,, mas desta vez
com os calculos pela equacado de estado de SRK com a(T) proposto. Também para
este caso pode ser verificada a boa aderéncia da curva de equilibrio calculada com

0 k;; estimado de 0,096 (linhas continuas) e os dados experimentais para as trés

temperaturas (circulos, triangulos e quadrados).

c,-Co,

»>

100 173,15-173,35x_exp

>

173,15-173,35y_exp

90

&

80 219,26-219,85x_exp
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60 f 3 B 270x_exp
s ©®
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40
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/ ///*‘f —219,55x_kij=0,096
20 —
/ / /o/ / — 219,55y _kij=0,096
10 / - /
(_/_5,' —270x_kij=0,096
0

0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 —270y_kij=0,096
Fracdao molar C,

Figura 4.15: Comparacao dos dados de equilibrio C;-CO, experimentais vs calculados com
k;; estimado para SRK com a(T) proposto

Para a estimacdo de parametros binarios k;;, nem todos os pares importantes
tem dados experimentais de isotermas de equilibrio para a verificagdo da aderéncia.
Nestes casos, outras comparacfes foram realizadas como a diferenca entre a
pressdo experimental e a pressdo de bolha ou orvalho calculada em cada ponto
experimental.

A diferenca entre a pressao experimental e a pressao de bolha calculada para
0 par CO,-H,S é apresentada em funcdo da temperatura experimental e da presséo
experimental nas Figura 4.16 e Figura 4.17, respectivamente. Por estes graficos,

verifica-se um aumento da diferenca do valor experimental e calculado com k;; igual

zero (circulos preenchidos) quanto maior a pressao e quanto maior a temperatura
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até um determinado ponto, proximo a pressao critica do CO,. Em seguida essa

diferenca volta a diminuir.

Diferenga entre Pressao experimental e Pressao de bolha
calculada para CO,-H,S

12
cs
10 ® Dif Pexp - P_bol calc kij =0 e % o °
. - .
g o Dif Pexp - P_bol calc kij = 0,0951 0o, @ ® .

Pexp - Pholha calculado (bar)

T(K)

Figura 4.16: Diferenca entre presséo experimental e pressao de bolha calculada com k;;
estimado para CO,-H,S vs temperatura

Diferenca entre Pressao experimental e Pressao de bolha
calculada para CO,-H,S
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Figura 4.17: Diferenca entre pressao experimental e pressao de bolha calculada com k;;
estimado para CO,-H,S vs pressao
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Com o k;; estimado de 0,0951 (circulos sem preenchimento), verifica-se um

bom resultado, apresentando maiores diferengcas nas mais altas pressdes e
temperaturas.

Como demonstrado, os pares de componentes, mesmo contendo H,S ou
CO,, foram bem descritos pelo processo de estimacdo de parametros binarios.
Outros pares como C;-C,, C;-H,O e os pares com C, e com Ny, apesar de nao
apresentados, também apresentaram bons resultados. No entanto, para as misturas
binarias principais H,S-H,O e CO,-H,0, existem dificuldades em descrever os dados
experimentais.

Na Figura 4.18, esta apresentada a comparacao de 5 isotermas para o par
H,S-H,O. Devido a dificuldade de visualizacdo das curvas de ponto de bolha, na

Figura 4.19 é apresentada a mesma figura com mudanca de escala.
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=

Fra¢ao Molar H,S

Figura 4.18: Comparacao dos dados de equilibrio H,S-H,O experimentais vs calculados com
k;; estimado para SRK com a(T) proposto

Como pode ser verificado na Figura 4.19 (a), com o k;; igual a -0,027,

estimado com SRK contendo a(T) proposto, as curvas calculadas subestimam as

pressdes experimentais. Com o objetivo de expandir as curvas, fez-se uma tentativa
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de calculo com k;; mais positivo do valor estimado, Figura 4.19 (b). Pode-se

observar uma melhoria para a temperatura de 377 K, mas para os valores mais

baixos de temperaturas, o0s resultados ficaram mais
experimentais.

longe dos valores

H,S-H,0 (b)

]

o
]
o

Pressdo (bar)

iR
o
Pressdo (bar)

0 0,01 0,02 0,03 0,04 0 0,01 0,02 0,03 0,04
Fragdo Molar H,S Fragdo Molar H,S

Figura 4.19: Comparacao dos dados de equilibrio H,S-H,0 experimentais vs calculados com
k;; estimado igual a -0,027 (a) e k;; tentativa igual a 0,027 (b) para SRK com a(T) proposto
(mudanca de escala da Figura 4.18 para visualizacdo das curvas de ponto de bolha).

Da mesma forma, essa comparacao foi realizada para o par CO,-H,O, porém,

com a equacdo de PR contendo a(T) proposto, como pode ser verificado nas Figura
4.20 e Figura 4.21.
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Figura 4.20: Comparacao dos dados de equilibrio CO,-H,0O experimentais vs calculados com
k;; estimado para PR com a(T) proposto
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Figura 4.21: Comparacgéo dos dados de equill'brio CO0,-H,0 experimentais vs calculados com
k;; estimado igual a 0,045 (a) e k;; tentativa igual a — 0,1 (b) para PR com a(T) proposto
(mudanca de escala da Figura 4.20 para visualizagdo das curvas de ponto de bolha).

Neste caso, 0 k;; foi diminuido para -0,1 na tentativa de encolhimento das
curvas com temperaturas mais baixas. O resultado melhorou para as temperaturas
mais baixas, ficando muito bom para a temperatura de 318 K, mas piorou
significativamente para a temperatura mais alta.

Desta forma, conclui-se que ndo é possivel atender bem a toda a faixa de

temperaturas dos dados experimentais com apenas um valor de k;; para os pares
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H,S-H,O e CO2-H,O. No entanto, para este trabalho foram utilizados os valores
estimados.

N&o foi possivel estimar o parametro kj do par C,-H,O por problemas de
convergéncia do programa. Os parametros estimados para cada par de
componentes encontram-se nas Tabela 4.2 e Tabela 4.3 para Peng-Robinson com

a(T) modificado e Soave-Redlich-Kwong com a(T) modificado, respectivamente.

Tabela 4.2: k;; estimado para PR com a(T) modificado

kij H,O H,S N, CO, C, C,
H,0O 0 -0,02255 | 0,50446 |0,045492|0,514138

H,S |-0,02255 0 0,197839 | 0,095088 | 0,076501 | 0,08252903
N, 0,50446 |0,197839 0 -0,01019 |0,046043 | 0,01526768

CO, 10,0454920,095088 | -0,01019 0 0,095439|0,10349144
C 0,514138|0,076501 | 0,046043 | 0,095439 0 0,0020964
C, 0,0825290,015268 | 0,103491 | 0,002096 0

Tabela 4.3: k;; estimado para SRK com a(T) modificado

kij H,O H,S Ny CO, C C,
H.O 0 -0,02676 | 0,490938 | -0,00486 | 0,50837

H,S |-0,02676 0 0,211615/0,100891| 0,0774 | 0,0880227
N, 0,490938|0,211615 0 -0,01959 | 0,040897|0,01123905
CO, |-0,00486 |0,100891 | -0,01959 0 0,095929|0,11483196
C 0,50837 | 0,0774 |0,040897|0,095929 0 -0,0037904
C, 0,088023]0,011239|0,114832 -0,00379 0
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5 RESULTADOS Il - CALCULO DO TEOR DE UMIDADE

Com os resultados obtidos no capitulo anterior para os parametros m, n e I'

da funcdo a(T) modificada e os parametros de interacéo binaria k;; com esta fungéo

modificada para as equacdes de Peng-Robinson e Soave-Redlich-Kwong, os
calculos do teor de agua foram realizados para varias pressdes, temperaturas e
composicdes e foram comparados com os dados experimentais. Essa comparacao,

bem como a comparagdo com outros métodos sera apresentada neste capitulo.

5.1 TEOR DE AGUA

Nesta secdo serdo apresentados os resultados, em forma grafica e de tabela,
do teor de agua comparado com os dados experimentais de literatura conforme
referenciado na Tabela 2.2.

Na Figura 5.1 e Tabela 5.1, esta apresentada a comparacédo do par C1-H,O.
Os célculos apresentam bons resultados, em acordancia com os resultados dos
calculos de pressdo de vapor dos dois componentes puros e da estimacdo de

parametros k;;. Apesar deste par nédo ter sido demonstrado no capitulo anterior, os

dados experimentais comparados neste capitulo foram os mesmos utilizados para a

estimacdo dos parametros k;;, portanto, por consequéncia, era esperada a boa

ijr
aderéncia com os dados experimentais.

Como pode ser verificado no capitulo anterior, ndo foi possivel estimar o
parametro de interacdo binaria do par C,-H,O. Como premissa para os calculos do
teor de agua, considerando que os pares com agua tem um k;; elevado e néo pode
ser desprezado, todos os pares de hidrocarbonetos com agua, de C, a Cy, tiveram

seus parametros k;; igualados ao do par C;-H,O. Através da Figura 5.2 e Tabela 5.2,
€ possivel verificar que para o par C,-H,O a premissa adotada obteve um bom
resultado tanto para a equacédo de estado de Peng-Robinson com a(T) modificada

quanto para a de Soave-Redlich-Kwong com «a(T) modificada.
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Fracdo molar de H,0 experimental x calculada
H,0 + C, : Mohammadi et al., 2004; Chapoy et al., 2005; Olds et al., 1942.
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Figura 5.1: Sistema: H,O + C; - Fracdo molar de H,O experimental vs. calculada
Fragao molar de H,0 experimental x calculada
H,0 + C,: Mohammadi et al., 2004; Song e Kobayashi, 1994; Antony e McKetta,
1967; Reamer et al., 1943.
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Figura 5.2: Sistema: H,O + C, - Fragdo molar de H,O experimental vs. calculada
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Referéncia Condicbes H,O H,O calc

C, T (K) P (bar) exp PR_a(T) (kj estimado) SRK_a(T) (k; estimado)

282,98 11,47 0,001143 0,001115 0,001119

283,08 10,05 0,001240 0,001273 0,001277

283,15 10,03 0,001260 0,001282 0,001286

288,11 10,00 0,001780 0,001778 0,001782

288,15 10,05 0,001770 0,001774 0,001778

293,01 20,51 0,001170 0,001230 0,001232

293,01 9,92 0,002410 0,002438 0,002441

. 293,01 5,10 0,004640 0,004653 0,004658

S 293,11 9,90 0,002400 0,002458 0,002461

8, 297,97 5,63 0,005690 0,005707 0,005710

= 298,00 16,97 0,001959 0,001981 0,001982

© 298,01 6,08 0,005193 0,005307 0,005309

"(55 298,01 28,46 0,001218 0,001235 0,001237

E 298,11 10,10 0,003270 0,003263 0,003265

o 303,11 10,30 0,004400 0,004285 0,004284

§ 308,11 9,90 0,005820 0,005893 0,005889

313,12 10,90 0,007340 0,007042 0,007034

288,15 60,20 0,000314 0,000366 0,000368

297,93 60,00 0,000710 0,000659 0,000661

297,95 100,50 0,000418 0,000460 0,000463

303,13 175,60 0,000444 0,000451 0,000459

308,12 175,00 0,000565 0,000583 0,000592

313,14 100,30 0,001131 0,001036 0,001040

313,14 175,00 0,000777 0,000747 0,000757

277,80 491 0,001730 0,001777 0,001785

277,80 10,81 0,000830 0,000829 0,000833

277,80 21,96 0,000436 0,000429 0,000431

277,80 31,36 0,000321 0,000314 0,000316

279,30 11,78 0,000861 0,000848 0,000851

282,90 4,93 0,002640 0,002509 0,002516

282,90 6,88 0,001830 0,001813 0,001818

& 283,00 10,81 0,001220 0,001181 0,001185

8 282,90 14,58 0,000926 0,000885 0,000887

o 283,00 28,22 0,000530 0,000488 0,000490

Té 283,00 43,74 0,000313 0,000337 0,000339

E 287,70 9,93 0,001850 0,001743 0,001747

S 287,70 19,85 0,000933 0,000909 0,000911

&8 287,70 23,93 0,000775 0,000767 0,000769

© 292,70 9,76 0,002520 0,002430 0,002433

292,70 26,90 0,000926 0,000944 0,000946

292,70 27,35 0,000908 0,000931 0,000932

292,70 36,67 0,000703 0,000721 0,000722

297,60 10,08 0,003100 0,003172 0,003174

297,50 23,42 0,001440 0,001429 0,001430

297,90 36,75 0,001000 0,000982 0,000983

297,60 38,65 0,000876 0,000924 0,000925
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Tabela 5.1: Sistema: H,O + C, - Fracdo molar de H,O experimental vs. calculada -
continuacéao

Referéncia Condicdes H,O H,O calc
C, T (K) P (bar) exp PR_a(T) (kj estimado) SRK_a(T) (k; estimado)
310,93 137,16 0,000671 0,000763 0,000770
310,93 134,85 0,000671 0,000770 0,000777
310,93 208,62 0,000630 0,000618 0,000629
310,93 208,18 0,000645 0,000618 0,000629
310,93 86,16 0,001467 0,001027 0,001030
310,93 82,97 0,001278 0,001055 0,001058
310,93 417,12 0,000484 0,000470 0,000486
310,93 346,65 0,000506 0,000503 0,000519
310,93 279,18 0,000423 0,000547 0,000561
310,93 623,45 0,000408 0,000406 0,000422
310,93 553,63 0,000427 0,000424 0,000440
310,93 485,22 0,000423 0,000445 0,000461
344,26 681,55 0,001692 0,001517 0,001564
344,26 417,94 0,001890 0,001879 0,001922
344,26 351,52 0,002128 0,002034 0,002074
344,26 282,05 0,002301 0,002261 0,002295
344,26 210,63 0,002721 0,002638 0,002662
344,26 143,99 0,003394 0,003323 0,003335
344,26 96,45 0,004503 0,004409 0,004410
@ 344,26 62,89 0,006417 0,006194 0,006186
3 344,26 26,72 0,013350 0,013230 0,013201
1y 377,59 279,01 0,007123 0,007281 0,007352
55 377,59 209,23 0,008459 0,008686 0,008733
< 377,59 138,10 0,011200 0,011561 0,011577
(% 377,59 683,88 0,004722 0,004552 0,004667
&5 377,59 623,31 0,004620 0,004763 0,004877
g 377,59 547,25 0,005238 0,005079 0,005190
377,59 482,61 0,005336 0,005411 0,005517
377,59 417,82 0,005788 0,005828 0,005927
377,59 354,11 0,006253 0,006366 0,006455
377,59 622,54 0,004882 0,004766 0,004880
377,59 558,80 0,004943 0,005027 0,005138
410,93 688,61 0,012060 0,011337 0,011593
410,93 622,04 0,012530 0,011975 0,012226
410,93 554,60 0,013450 0,012752 0,012994
410,93 483,35 0,014370 0,013771 0,014000
410,93 421,07 0,015450 0,014907 0,015119
410,93 355,87 0,016710 0,016475 0,016663
410,93 281,62 0,018980 0,019073 0,019222
444,26 345,78 0,038350 0,037733 0,038114
444,26 281,60 0,043840 0,043356 0,043670
444,26 688,75 0,026160 0,024686 0,025224
444,26 624,49 0,027650 0,026138 0,026663
444,26 557,57 0,029710 0,027956 0,028462
444,26 487,65 0,031540 0,030322 0,030799
444,26 418,72 0,034570 0,033342 0,033780
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Condicbes H,O H,0 calc
Referéncia

C, T (K) P (bar) exp PR_a(T) (kj estimado) SRK a(T) (k; estimado)

_F_J 282,93 5,06 0,002442 0,002428 0,002439

kS g 288,11 18,59 0,001031 0,000950 0,000960

g & 292,95 10,49 0,002204 0,002259 0,002270

‘;OU = 293,10 29,90 0,000832 0,000810 0,000823

= 293,10 19,26 0,001305 0,001258 0,001270

© % _ 288,65 34,21 0,000525 0,000520 0,000532

= %§ 294,45 38,76 0,000650 0,000648 0,000666

3 S 299,85 43,45 0,000716 0,000775 0,000801

X 303,75 47,14 0,000736 0,000855 0,000890

310,87 34,25 0,001817 0,001999 0,002030

310,87 63,20 0,000666 0,000893 0,000964

310,87 69,20 0,000602 0,000856 0,000928

310,87 104,26 0,000543 0,000754 0,000827

310,87 137,93 0,000516 0,000702 0,000773

— 310,87 207,86 0,000500 0,000633 0,000700

g 310,87 277,01 0,000531 0,000587 0,000650

= 310,87 346,65 0,000462 0,000551 0,000611

g 310,98 35,04 0,001956 0,001965 0,001996

N 344,26 68,86 0,004699 0,005084 0,005238

§ 344,32 34,80 0,009899 0,009962 0,010053

g 344,32 103,54 0,003019 0,003557 0,003756

g 344,32 140,08 0,002717 0,003029 0,003241

E 344,32 277,70 0,002241 0,002330 0,002529

344,32 345,41 0,002032 0,002156 0,002346

344,37 207,79 0,002368 0,002592 0,002801

377,59 104,06 0,012160 0,013082 0,013503

377,65 138,22 0,010480 0,010566 0,011036

377,65 207,51 0,008363 0,008340 0,008843

377,71 278,53 0,007226 0,007257 0,007753

310,93 63,87 0,001330 0,000891 0,000962

310,93 136,33 0,000802 0,000706 0,000777

310,93 213,12 0,000723 0,000631 0,000697

— 310,93 356,62 0,000623 0,000548 0,000608

g 310,93 481,45 0,000620 0,000501 0,000556

A 310,93 552,27 0,000656 0,000480 0,000532

T 310,93 621,23 0,000647 0,000462 0,000512

E‘E 344,26 22,12 0,015570 0,015398 0,015460

°E’ 344,26 414,89 0,002034 0,002015 0,002195

é 344,26 482,72 0,002190 0,001907 0,002079

344,26 619,98 0,001960 0,001738 0,001896

377,59 283,88 0,007224 0,007167 0,007661

377,59 421,04 0,006346 0,006029 0,006485

377,59 488,48 0,005639 0,005657 0,006095
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Para os pares H,O-CO; e H,O-H,S, uma grande parte dos resultados
calculados ficou distante dos valores experimentais, como pode ser verificado pelas
Figura 5.3 e Figura 5.4 e Tabela 5.3 e Tabela 5.4, respectivamente.

Em parte este desvio se deve ao parametro de interacao binaria, que néo € o
ideal para todas as temperaturas, mas principalmente, porque estdo em pressoes
mais elevadas, na regido onde ha um aumento de umidade com a elevagédo da
pressdo, como demonstrado nas Figura 2.1 e Figura 2.2.

O método proposto calcula o0 aumento do teor de agua na faixa de alta
pressdo e de mais elevado teor de umidade, no entanto, o resultado é
superestimado com relacdo ao dado experimental.

Os resultados que tiveram boa aderéncia a curva sdo os que obedecem a
tendéncia de diminuicdo do teor de agua com o0 aumento da pressao. Segundo Li e
Firoozabadi (2009), o ponto da curva onde ocorre a transicdo de diminuicdo para
aumento do teor de agua corresponde a0 momento do aparecimento de trés fases,

uma vapor e duas liquidas, que desaparecem com o aumento da temperatura.

Fracao molar de H,0 experimental x calculada
H,0 + CO,: Wiebe et al., 1941; Valtz et al., 2004.
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Figura 5.3: Sistema: H,O + CO, - Fracdo molar de H,O experimental vs. calculada
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Condic¢bes H,O H,O calc
Referéncia
CO, T (K) P (bar) exp PR_a(T) (kj estimado) SRK a(T) (k; estimado)
318,22 4,64 0,025000 0,021890 0,021902
318,22 10,44 0,012500 0,010394 0,010430
318,22 18,63 0,006500 0,006419 0,006470
318,22 30,01 0,004400 0,004600 0,004669
318,22 39,80 0,003800 0,003964 0,004053
318,22 49,56 0,003500 0,003682 0,003796
318,22 59,92 0,003300 0,003623 0,003775
318,22 69,30 0,002900 0,003761 0,003969
308,21 5,82 0,009600 0,010433 0,010457
308,21 8,19 0,007900 0,007634 0,007662
308,21 18,89 0,003400 0,003800 0,003840
308,21 29,70 0,002300 0,002811 0,002863
’<O'F 308,21 30,29 0,002300 0,002780 0,002833
N 308,21 40,05 0,002000 0,002444 0,002512
T_U-/ 308,21 49,85 0,001700 0,002328 0,002419
< 308,21 59,49 0,001600 0,002377 0,002503
N 308,21 70,56 0,001700 0,002722 0,002940
g 308,21 79,30 0,002300 0,004622 0,005846
308,21 79,63 0,002500 0,004919 0,006257
298,28 5,04 0,006500 0,006786 0,006809
298,28 10,07 0,003800 0,003636 0,003661
298,28 14,96 0,002800 0,002621 0,002649
298,28 24,83 0,001400 0,001830 0,001865
298,28 34,91 0,001300 0,001538 0,001583
288,26 4,96 0,003100 0,003726 0,003746
288,26 11,03 0,001400 0,001834 0,001853
288,26 19,41 0,000900 0,001191 0,001212
278,22 5,01 0,001500 0,001897 0,001912
278,22 7,55 0,001100 0,001311 0,001325
278,22 10,16 0,000700 0,001017 0,001030
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Condicbes H,O H,O calc
Referéncia
CO, T (K) P (bar) exp PR_a(T) (kj estimado) SRK_ a(T) (k; estimado)
298,15 1,01 0,030245 0,031768 0,031796
298,15 25,33 0,001736 0,001795 0,001830
298,15 50,66 0,001368 0,001447 0,001523
298,15 101,33 0,003511 0,009054 0,012546
298,15 151,99 0,003800 0,010875 0,015494
298,15 202,65 0,003984 0,012132 0,017603
298,15 455,96 0,004234 0,015679 0,023851
298,15 481,29 0,004221 0,015912 0,024275
298,15 506,63 0,004195 0,016131 0,024678
304,15 1,01 0,042080 0,045036 0,045040
304,15 25,33 0,002406 0,002496 0,002538
304,15 50,66 0,001696 0,001924 0,002009
304,15 101,33 0,003853 0,009219 0,012353
304,15 202,65 0,004445 0,013272 0,018770
304,15 405,30 0,005036 0,016927 0,025001
_ 304,15 506,63 0,005076 0,018056 0,027010
g 304,15 531,96 0,005023 0,018297 0,027445
% 304,15 557,29 0,005050 0,018525 0,027857
2 323,15 1,01 0,122295 0,123417 0,123231
gﬁ 323,15 25,33 0,006549 0,006497 0,006568
o 323,15 50,66 0,004050 0,004548 0,004679
3 323,15 60,80 0,003774 0,004439 0,004611
g 323,15 75,99 0,003695 0,004708 0,004985
323,15 101,33 0,004747 0,007365 0,008471
323,15 151,99 0,006444 0,014082 0,018000
323,15 202,65 0,007154 0,017274 0,022763
323,15 405,30 0,008022 0,023628 0,032830
323,15 607,95 0,008377 0,026843 0,038236
323,15 709,28 0,008469 0,027957 0,040165
348,15 1,01 0,318230 0,384193 0,383348
348,15 25,33 0,011243 0,019228 0,019349
348,15 101,33 0,008758 0,011905 0,012599
348,15 111,46 0,008574 0,012675 0,013594
348,15 126,66 0,009034 0,014325 0,015757
348,15 151,99 0,010099 0,017816 0,020528
348,15 202,65 0,011967 0,023871 0,029078
348,15 405,30 0,013939 0,035662 0,046604
348,15 607,95 0,014728 0,041174 0,055332
348,15 709,28 0,014794 0,043022 0,058357
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0,9

Fragao molar de H,0 experimental x calculada

H,O + H,S: Selleck et al., 1952
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Figura 5.4: Sistema: H,O + H,S - Fracdo molar de H,O experimental vs. calculada

Tabela 5.4: Sistema: H,O + H,S - Fragdo molar de H,O experimental vs. calculada

Referéncia Condic¢bes H,O H,O calc
H,S T (K) P (bar) exp PR_a(T) (kj estimado) SRK a(T) (k; estimado)
E 2 302,65 22,38728 0,002900 0,002612 0,002600
sC 312,04 27,57903 0,004200 0,001046 0,000988
g N 331,65 41,36854 0,008400 0,007834 0,007762
S § = 347,26 55,15806 0,014600 0,001401 0,814993
¥ ° 360,15 68,94757 0,024200 0,190920 0,184739
% § 371,87 86,18446 0,044800 0,216103 0,205380
N o 373,32 90,04553 0,057700 0,215940 0,204915
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Referéncia Condicbes H,O H,0 calc
H,S T (K) P (bar) exp PR_a(T) (kj estimado) SRK a(T) (k; estimado)
310,93 6,894757 0,010600 0,010416 0,010391
310,93 10,34214 0,007500 0,007280 0,007257
310,93 13,78951 0,006000 0,005735 0,005713
310,93 17,23689 0,005100 0,004829 0,004808
310,93 20,68427 0,004600 0,004248 0,004226
310,93 26,88955 0,004000 0,001076 0,001019
344,26 6,894757 0,050700 0,050778 0,050608
344,26 10,34214 0,035700 0,035065 0,034929
344,26 13,78951 0,027400 0,027269 0,027147
344,26 17,23689 0,022900 0,022644 0,022530
344,26 20,68427 0,019900 0,019611 0,019501
344,26 27,57903 0,016300 0,015953 0,015846
344,26 34,47379 0,014400 0,013942 0,013832
344,26 41,36854 0,013500 0,012817 0,012702
344,26 48,2633 0,013200 0,008052 0,008039
344,26 52,33121 0,013100 0,001216 0,001091
= 377,59 13,78951 0,095400 0,095191 0,094868
2 377,59 27,57903 0,052300 0,053521 0,053236
o 377,59 41,36854 0,040300 0,040633 0,040335
:{N: 377,59 55,15806 0,035300 0,035359 0,782159
= 377,59 68,94757 0,033600 0,033909 0,033508
° 377,59 86,18446 0,033500 0,203984 0,192494
(c,i'; 377,59 103,4214 0,034900 0,217404 0,206839
o 377,59 120,6582 0,037000 0,228731 0,218743
°© 377,59 137,8951 0,039800 0,238666 0,229083
S 377,59 155,132 0,043200 0,247591 0,238309
S 377,59 172,3689 0,046900 0,255737 0,246689
8 377,59 189,6058 0,050900 0,263261 0,254397
X 410,93 13,78951 0,262500 0,262967 0,262527
% 410,93 27,57903 0,141100 0,143823 0,143358
N 410,93 41,36854 0,101600 0,105569 0,105055
410,93 55,15806 0,084500 0,087918 0,723326
410,93 68,94757 0,075200 0,079004 0,720692
410,93 86,18446 0,069300 0,074952 0,074126
410,93 103,4214 0,067000 0,258116 0,077345
410,93 120,6582 0,067300 0,313655 0,277035
410,93 137,8951 0,069700 0,347532 0,313097
410,93 155,132 0,073700 0,374904 0,340366
444,26 13,78951 0,601900 0,607294 0,607272
444,26 27,57903 0,317200 0,325547 0,325127
444,26 41,36854 0,222800 0,233521 0,232907
444,26 55,15806 0,177600 0,189303 0,188541
444,26 68,94757 0,153400 0,164612 0,163715
444,26 86,18446 0,135400 0,147691 0,146618
444,26 103,4214 0,125800 0,548859 0,139096
444,26 120,6582 0,121200 0,470050 0,139725
444,26 137,8951 0,120300 0,326832 0,340987
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Visando a comparacdo com sistemas mais complexos, foram feitas
comparacdes com trés sistemas de gas natural de composi¢des diferentes, como
demonstrado nas Figura 5.5 a Figura 5.7 e Tabela 5.5 a Tabela 5.7. E depois com
sistemas com H,S e CO,, como nas Figura 5.8 a Figura 5.12 e Tabela 5.8 a Tabela
5.12.

O primeiro sistema de gas natural da Figura 5.5 e Tabela 5.5, contém, na sua
maioria, gas metano (94%), além de gas etano e também n-butano. Como esperado,
0s resultados quase nao apresentaram diferenca com relacdo aos valores
experimentais.

Com relacdo ao segundo sistema da Figura 5.6 e Tabela 5.6, além de metano
(84,4%), etano e n-butano, estdo também presentes propano e i-butano. Os
resultados foram satisfatorios, no entanto ja demonstram uma pequena diferenca
com relacéo aos dados experimentais disponiveis.

No terceiro sistema da Figura 5.7 e Tabela 5.7, além de hidrocarbonetos de
metano a decano, contém nitrogénio e didxido de carbono (2,6%). Neste caso, nota-

se uma diferenca mais significativa, com desvios sistematicos.

Fragao molar de H,0 experimental x calculada
H,0 + GN (94% C;; 4% C,; 2% nC,): Chapoy et al., 2005.
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Figura 5.5: Sistema: H,O + GN (94%C,, 4%C,, 2%n-C,) - Fragdo molar de H,O experimental
vs. calculada
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Condicdes H,O H,0 calc
Referéncia
GN | T (K) P (bar) exp PR_a(T) (k;j estimado) SRK a(T) (k; estimado)
303,10 511 0,008470 0,008470 0,008468
303,90 10,68 0,004300 0,004330 0,004330
303,10 24,15 0,001980 0,001923 0,001925
303,00 36,61 0,001270 0,001322 0,001324
322,00 5,26 0,022600 0,022629 0,022591
321,80 11,03 0,010600 0,010884 0,010868
322,00 19,24 0,006440 0,006470 0,006463
L’oo‘ 321,90 31,14 0,003960 0,004133 0,004131
Q 321,80 41,74 0,003050 0,003175 0,003175
:_5-' 332,60 5,10 0,039700 0,038855 0,038775
% 332,70 15,23 0,013400 0,013471 0,013448
2 333,00 29,15 0,007220 0,007437 0,007428
5_—% 332,90 49,02 0,004530 0,004669 0,004668
O 347,30 5,67 0,068900 0,066994 0,066844
347,10 15,34 0,025300 0,025206 0,025155
347,30 26,60 0,015100 0,015108 0,015083
347,20 41,15 0,009900 0,010112 0,010101
361,20 9,54 0,069800 0,070290 0,070143
361,40 17,40 0,040100 0,039597 0,039521
361,30 30,50 0,023600 0,023238 0,023202
361,00 45,99 0,015200 0,015822 0,015807

Composigéo (Yomolar): 94% C; + 4% C, + 2% n-C,

0,002

0,0015

0,001

Yu20 calculado

0,0005

Fragao molar de H,0 experimental x calculada
H,O + GN (84,4% C,; 10% C,; 4% C;; 0,6% iC,; 1% nC,): Folas et al., 2007.

—Experimental

<& PR_a(T) (kij estimado)
O SRK_a(T) (kij estimado)

Lo

0,0005

0,001

0,0015

Y20 €Xperimental

0,002

Figura 5.6: Sistema: H,O + GN (84,4%C;, 10%C,, 4%C;, 0,6%i-C,4, 1%n-C,) - Fracdo molar

de H,O experimental vs. calculada




Tabela 5.6: Sistema: H,O + GN Il - Fracdo molar de H,O experimental vs. calculada
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Referéncia Condicdes H,O H,O calc
GN Il T (K) P (bar) exp PR_a(T) (k;j estimado) SRK a(T) (k; estimado)
263,15 15,00 0,0001597 0,000207 0,000209
273,15 15,00 0,0003651 0,000438 0,000441
Tg 283,15 15,00 0,0007654 0,000876 0,000880
Q 293,15 15,00 0,0014583 0,001660 0,001664
;5-/ 273,15 40,00 0,0001297 0,000186 0,000188
o 293,15 40,00 0,0005733 0,000689 0,000693
3 263,15 60,00 0,0000506 0,000066 0,000068
i 273,15 60,00 0,0001021 0,000137 0,000139
283,15 60,00 0,0002263 0,000268 0,000271
293,15 60,00 0,0004254 0,000499 0,000504

Composicgéo (Yomolar): 84,4% C; + 10% C, + 4% C3 + 0,6% i-C4 + 1% n-C4

0,0004

0,00035

0,0003

0,00025

0,0002

Yuao €alculado

0,00015

0,0001

0,00005

0

Fragdao molar de H,0 experimental x calculada
H,0 + GN (C;-C,¢; 2,6%CO,; N,) : Lokken et al., 2008.

8

—Experimental

<& PR_a(T) (kij estimado)

O SRK_a(T) (kij estimado)

0,0001

0,0002

Yuz0 €Xperimental

0,0003

0,0004

Figura 5.7: Sistema: H,O + GN (C;-Cyg, 2,6%CO,, N,) - Fracdo molar de H,O experimental

vs. calculada

Esse aumento gradual da diferenca dos valores calculados com relagéo ao

experimental observada entre os sistemas pode ser explicado devido ao aumento de

hidrocarbonetos pesados na composi¢cdo. Como ja explicitado, foram adotados como

premissa valores iguais de parametros de interacao binaria para os pares com agua

e hidrocarbonetos de etano a decano. No entanto, para 0s outros parametros sem
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interagcdo com a agua (de propano a decano), a premissa adotada foi o valor de k;;

igual a zero.

Tabela 5.7: Sistema: H,O + GN Il - Fracdo molar de H,O experimental vs. calculada

Referéncia Condicoes H,O H,O calc
GN Il T (K) P (bar) exp PR_a(T) (k;j estimado) SRK a(T) (k; estimado)

253,15 100,00 0,000022 0,000026 0,000028
. 263,15 100,00 0,000041 0,000054 0,000057
§ 273,15 100,00 0,000086 0,000107 0,000112
o 283,15 100,00 0,000178 0,000203 0,000210
T 293,15 100,00 0,000341 0,000368 0,000378
E 253,15 150,00 0,000019 0,000025 0,000027
o 263,15 150,00 0,000037 0,000050 0,000054
§ 273,15 150,00 0,000072 0,000096 0,000102

283,15 150,00 0,00015 0,000175 0,000185

293,15 150,00 0,000291 0,000309 0,000323

Composic¢éo (Yomolar): 2,6% CO2 + 0,6% N2 + 80,14% C1 + 9,47% C2 + 4,62% C3 + 0,64% i-C4 +

1,14% n-C4 + 0,25% i-C5 + 0,24% n-C5 + 0,13% C6 + 0,11% C7 + 0,04% C8
+ 0,007% C9 + 0,002% C10

Para os gases acidos (GA), com teor de CO, e/ou H,S, o primeiro sistema

apresentado na Figura 5.8 e Tabela 5.8, considera de 16% a 29% molar de H,S e o

complemento da composi¢cdo em C;, sendo que todos os dados deste grafico estao

a temperatura constante de 344K. Os dois pontos com maior desvio sao os dois de

maiores pressdes, aproximadamente 96 bar,

mas ainda apresentaram bons

resultados. Na Figura 5.9 e Tabela 5.9, esta apresentado um sistema com 13%

molar de CO,, 75% de C;, 8% de C,, e 4% de Cs. Novamente, os dois pontos de

maiores desvios, foram os de maiores pressées, ambos acima de 100 bar.
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Fragao molar de H,0 experimental x calculada
H,0 + GA (H,S, C,): Lukacs e Robinson, 1963 (apud Zirrahi et al., 2010).
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0,009

0,008
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o
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V —Experimental

0,004

\0

< PR_a(T) (kij estimado)

Y20 Calculado

0,003

O SRK_a(T) (kij estimado)

0,002

0,001

0,002

0,004

0,006 0,008 0,01

Yi20 €Xperimental

Figura 5.8: Sistema: H,O + GA (H,S, C,) - Fragdo molar de H,O experimental vs. Calculada
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Y20 Calculado
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0,0004
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Fragao molar de H,0 experimental x calculada
H,0 + GA (13% CO,; 75% C, ; 8% C, ; 4% C, ): Maddox et al., 1988.
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—Experimental
<© PR_a(T) (kij estimado)
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o SRK_a(T) (kij estimado)

0,0000

0,0005

Yu20 €Xperimental

0,0010 0,0015 0,0020

Figura 5.9: Sistema: H,O + GA (CO,, C,, C,, Cs) - Fracdo molar de H,O experimental vs.

calculada
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Tabela 5.8: Sistema: H,O + GA | - Fragdo molar de H,O experimental vs. calculada

Condicdes Fracao molar H,O H,O calc
PR_a(T) (k SRK_a(T) (k;
Referéncia| T (K) P (bar) H,S Cy exp estimado) estimado)
E 344,26 96,16 | 0,1608 0,8392 |[0,004750 0,005113 0,005108
3 § fs § 344,26 69,62 | 0,4711 0,8289 |[0,006160 0,006352 0,006337
§ _g G & | 344,26 42,12 | 0,1918 0,8082 |0,009300 0,009388 0,009360
3838 (—,g" 344,26 9595 | 0,2764 0,7236 |0,005200 0,005716 0,005705
3 344,26 63,76 | 0,2920 0,7080 [0,006900 0,007257 0,007231

Tabela 5.9: Sistema: H,O + GA |l - Fragdo molar de H,O experimental vs. calculada

Condicdes Fracao molar H,O H,0 calc
PR_a(T) SRK_a(T)
Referén (kij (kij

cia T(K) P (bar) CO, Cq C, Cs exp estimado) estimado)
c—sf 299,82 27,58 | 0,1304 0,7502 0,0795 0,0399(0,001474( 0,001468 0,001474
o] % 299,82 41,37 | 0,1304 0,7502 0,0795 0,0399(0,001053| 0,001054 0,001061
_§ i 299,82 68,95 | 0,1304 0,7502 0,0795 0,0399|0,000695| 0,000737 0,000748
E 2 299,82 103,42 | 0,1304 0,7502 0,0795 0,0399|0,000505| 0,000598 0,000615
= ?_L 299,82 137,90 | 0,1304 0,7502 0,0795 0,0399|0,000421| 0,000544 0,000567

Nas Figura 5.10 e Figura 5.11 e Tabela 5.10 e Tabela 5.11, a composicdo

contém ambos os componentes, CO, e H,S em teores maiores, apresentando

também desvios maiores.

Nessas figuras, os teores de H,S variam de 8% a 81% molar e de CO,, entre

10% a 95% molar. A Unica diferenca € que a Figura 5.11 contém C3 na composicao,

além do Cq, H,S e CO, da Figura 5.10. Para ambos os sistemas, 0s maiores desvios

sdo as combinacdes de elevadas composicoes de CO;, e/lou H,S e altas pressodes,

sendo que as pressodes elevadas variam de 100 a 690 bar.
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Fragao molar de H,0 experimental x calculada
H,0 + GA (H,S, CO,, C,): GPSA, 1998 e Huang et al., 1985.

0,16

o
0,14 ©
0,12 °

& /
0,1
/ —Experimental

/ <& PR_a(T) (kij estimado)
0,06 8

/ O SRK_a(T) (kij estimado)
0,04 @ o

Y20 Calculado
o
o
00

0 0,02 0,04 0,06 0,08 0,1 0,12
Yu20 €Xperimental
Figura 5.10: Sistema: H,O + GA (CO,, H,S, C,) - Fracdo molar de H,O experimental vs.
calculada

Fracao molar de H,0 experimental x calculada
H,0 + GA (C, ; CO,; H,S, C5): Ng, Chen e Schroeder, 2001 (RR-174).
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Figura 5.11: Sistema: H,O + GA (CO,, H,S, C,, C3) - Fracdo molar de H,O experimental vs.
Calculada
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Tabela 5.10: Sistema: H,O + GA Il - Fracdo molar de H,O experimental vs. calculada

Condicdes Fracdo molar H,O H,O calc
Referén PR_a(T) (kj  SRK_a(T) (k;

cia T(K) P(ar)| H,S CO, Cy exp estimado) estimado)
310,93 137,90| 0,0000 0,1100 0,8900 0,000855 0,000890 0,000907
344,26 68,95 0,0000 0,1100 0,8900 0,006023 0,006072 0,006082
310,93 137,90| 0,0000 0,2000 0,8000 0,000855 0,001017 0,001047

= 344,26 68,95 0,0000 0,2000 0,8000 0,005939 0,006356 0,006381
% 327,59 103,42| 0,0800 0,0000 0,9200 0,002338 0,002226 0,002230
:{ 344,26  94,25| 0,2750 0,0000 0,7250 0,005202 0,005756 0,005745
& 344,26 68,95 0,700 0,0000 0,8300 0,006150 0,006391 0,006375
O 310,93 75,84| 0,1000 0,6000 0,3000 0,001706 0,002105 0,002184
310,93 131,00( 0,8100 0,1000 0,0900 0,009309 0,041588 0,044305
298,15 103,42| 0,0000 0,9469 0,0531 0,002300 0,006446 0,008642
323,15 137,90| 0,0000 0,9469 0,0531 0,003466 0,009620 0,011741
310,95 48,20 | 0,1000 0,5955 0,3045 0,001910 0,002289 0,002329
310,95 76,00 | 0,0984 0,5980 0,3036 0,001710 0,002098 0,002177
310,95 125,20 | 0,0987 0,5978 0,3035 0,001870 0,002835 0,003150
310,95 169,30 | 0,0998 0,5975 0,3027 0,001990 0,003811 0,004443
380,35 83,60 | 0,0987 0,6044 0,2968 0,022500 0,026292 0,026564
380,35 129,30 | 0,0981 0,6033 0,2985 0,019600 0,023055 0,023591

g 380,35 171,70 | 0,0988 0,6024 0,2988 0,017900 0,022939 0,023850
% 310,95 62,60 | 0,5038 0,1742 0,3219 0,002140 0,002328 0,002340
< 338,75 84,30 | 0,6615 0,1497 0,1888 0,008660 0,009155 0,009224
© 310,95 130,00 | 0,8096 0,1004 0,0900 0,009320 0,041498 0,044211
% 310,95 164,60 0,8030 0,1071 0,0899 0,009050 0,043104 0,046175
i 380,35 75,60 | 0,7654 0,1137 0,1209 0,025300 0,032544 0,032325
380,35 122,70| 0,7732 0,1179 0,1089 0,026400 0,040364 0,040695
380,35 169,20 | 0,7545 0,1212 0,1244 0,029500 0,060573 0,063062
449,85 110,00 | 0,7606 10,1189 0,1205 0,093800 0,143183 0,142357
449,85 181,70 | 0,7926 0,1029 0,1045 0,113000 0,148625 0,148879
449,85 118,00 | 0,0936 0,6151 0,2914 0,095000 0,124566 0,125120
449,85 173,10| 0,0951 0,6031 0,3018 0,084800 0,105618 0,106803

Tabela 5.11: Sistema;

H,O + GA IV - Fracdo molar de H,O experimental vs. calculada

o Condic¢bes Fracdo molar H,O H,O calc

‘g © PR_a(T) SRK a(T)

© (ki (ki

o T(K) P (bar) H,S CO, Cy Cs exp estimado) estimado)

’5? 322,04 103,42 |0,0505 0,1645 0,7432 0,0396 |0,002225| 0,001970 0,002001
‘28 -| 322,04 275,79 |0,0588 0,1756 0,7252 0,0386 |0,001852( 0,001678 0,001788
2 E 322,04 689,48 |0,0647 0,1792 0,7134 0,0414 |0,001281 | 0,001591 0,001747
0% 366,48 103,42 |0,0474 0,1776 0,7252 0,0387 |0,011179( 0,011440 0,011513
?E ~| 366,48 275,79 |0,0621 0,1743 0,7197 0,0373 |0,006666 | 0,007698 0,007967

) 366,48 689,48 | 0,0635 0,1956 0,6937 0,0417 |0,005553| 0,006674 0,007149
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Tabela 5.11: Sistema: H,O + GA IV - Fragdo molar de H,O experimental vs. calculada -

continuacéao

c Condicbes Fracdo molar H,O H,O calc
S o PR_a(T) SRK_a(T)
©° (K (ki
T (K) P (bar) H,S CO, Cy Cs exp estimado) estimado)
322,04 13,79 |0,1191 0,4468 0,4011 0,0216 |0,011513 | 0,009491 0,009499
.| 322,04 103,42 |0,1290 0,4404 0,4069 0,0212 | 0,002580 | 0,003026 0,003143
322,04 275,79 |0,1474 0,4433 0,3848 0,0203 | 0,004139 | 0,005049 0,005778
322,04 689,48 |0,1485 0,4460 0,3790 0,0218 |0,004630 0,006427 0,007637
366,48 103,42 |0,1485 0,4330 0,3854 0,0203 |0,012696 | 0,014845 0,015052
~| 366,48 275,79 |0,1572 0,4366 0,3763 0,0199 |0,010082( 0,015838 0,017063
366,48 689,48 | 0,1354 0,4539 0,3805 0,0201 |0,010092 | 0,018066 0,020420
322,04 13,79 |0,1989 0,7309 0,0556 0,0030 |0,011569 | 0,009875 0,009899
.| 322,04 103,42 10,2434 0,6999 0,0480 0,0026 [0,006038 | 0,009165 0,010692
322,04 275,79 |0,2428 0,6981 0,0479 0,0026 |0,008523 | 0,023478 0,029699
322,04 689,48 |0,2425 0,6971 0,0478 0,0026 | 0,010001 | 0,032870 0,043296
366,48 13,79 |0,2115 0,6764 0,0495 0,0028 |0,059904 | 0,063938 0,063899
.| 366,48 103,42 [0,2438 0,6893 0,0491 0,0027 |0,015159 | 0,020345 0,020855
366,48 275,79 |0,2464 0,6837 0,0474 0,0026 |0,019909 | 0,043153 0,050153
366,48 689,48 |0,2213 0,7037 0,0493 0,0026 | 0,023218 | 0,064001 0,078784
322,04 103,42 |0,0952 0,1190 0,7442 0,0395 |0,002071 | 0,001996 0,002021
~| 322,04 206,84 |0,1095 0,1195 0,7310 0,0385 |0,001470( 0,001760 0,001836
= 322,04 344,74 10,1074 0,1175 0,7346 0,0384 |0,002125| 0,001685 0,001796
S 366,48 103,42 |0,0972 0,1155 0,7364 0,0394 |0,011559( 0,011447 0,011493
& |»| 366,48 206,84 [0,1022 0,1178 0,7357 0,0385 |0,005820 | 0,008335 0,008497
g 366,48 344,74 10,1029 0,1156 0,7371 0,0391 | 0,005308 | 0,007249 0,007523
g 322,04 13,79 |0,2004 0,3083 0,4554 0,0239 |0,011970( 0,009451 0,009449
S .| 322,04 103,42 |0,2696 0,2971 0,4082 0,0217 | 0,003407 | 0,003244 0,003342
ﬁ 322,04 206,84 |0,2860 0,2944 0,3945 0,0209 |0,004205( 0,005115 0,005635
qc; 322,04 344,74 10,2821 0,2958 0,3952 0,0211 |0,005911 | 0,006253 0,007041
) 366,48 103,42 |0,2588 0,2974 0,4091 0,0219 |0,012729( 0,014946 0,015072
5 |9 366,48 206,84 |0,2649 0,2958 0,4062 0,0219 (0,011111| 0,015029 0,015667
z 366,48 344,74 |0,2685 0,2929 0,4049 0,0218 |0,011895( 0,017188 0,018470
322,04 13,79 |0,3797 0,5403 0,0637 0,0032 |0,013063 | 0,009907 0,009914
.| 322,04 103,42 |0,4658 0,4736 0,0489 0,0026 |0,009074( 0,019719 0,023082
7| 322,04 206,84 [0,4631 0,4739 0,0492 0,0026 | 0,011257 | 0,030945 0,036964
322,04 344,74 10,4628 0,4736 0,0498 0,0026 |0,011285| 0,038323 0,046488
| 322,04 103,42 [0,1401 0,0576 0,7605 0,0402 | 0,001727 | 0,001988 0,002006
366,48 103,42 |0,1498 0,0609 0,7402 0,0387 |0,010448 | 0,011531 0,011554
3 366,48 206,84 |0,1631 0,0607 0,7309 0,0376 |0,007663 | 0,008589 0,008722
366,48 344,74 |0,1478 0,0595 0,7464 0,0395 | 0,006889 | 0,007300 0,007532
322,04 13,79 |0,3591 0,1548 0,4526 0,0238 |0,009762 | 0,009483 0,009469
ol 322,04 103,42 |0,3724 0,1542 0,4476 0,0230 |0,002683 | 0,003247 0,003312
7| 322,04 275,79 |0,4268 0,1488 0,3982 0,0213 |0,004821 | 0,006999 0,007618
322,04 413,69 |0,4325 0,1468 0,3941 0,0211 |0,005433 | 0,008134 0,008909
366,48 103,42 |0,3998 0,1489 0,4152 0,0218 |0,014321 | 0,015332 0,015368
S| 366,48 206,84 |0,4080 0,1506 0,4070 0,0217 [0,012803| 0,016599 0,017153
366,48 344,74 |0,4098 0,1485 0,4059 0,0217 |0,014063 | 0,019602 0,020727
=| 322,04 13,79 |0,6361 0,2789 0,0720 0,3530 | 0,009438 | 0,009364 0,009412
2| 366,48 13,79 [0,6298 0,2497 0,0549 0,0030 |[0,062698| 0,064135 0,063966
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Na Figura 5.12 e Tabela 5.12, além dos gases &cidos, C; e Cs, os dados

experimentais contém n-C4 e i-C4 na composi¢cao. Os desvios deste sistema foram

menores, apesar das altas pressoes, entre 100 bar e 340 bar. No entanto, os teores

de CO; e H,S nao ultrapassam o valor de 18% molar.

Y20 calculado

0,004

Fragao molar de H,0 experimental x calculada
H,0 + GA (C,; CO,; H,S, C;, i-C,, n-C,): Ng, Chen e Schroeder, 2001 (RR-174).

o

.

/ —Experimental

<& PR_a(T) (kij estimado)
/ o SRK_a(T) (kij estimado)

0,002 0,004 0,006 0,008 0,01 0,012
Yh2o €Xperimental

Figura 5.12: Sistema: H,O + GA (CO,, H,S, C4, Cs, i-C4, n-C,) - Fracdo molar de H,O

experimental vs. calculada

Tabela 5.12: Sistema: H,O + GA V - Fracdo molar de H,O experimental vs. calculada

Referéncia

Condicbes Fracdo molar H,O H,O calc

-
(K)

PR _a(T) SRK_
(ki a(T) (k;
P estima- estima-

(bar) [H,S CO, C; C, C3 i-C4 nCs| exp do) do)

Ng, Chen, e Schroeder
(2001)

322
322
322

19

103,410,047 0,169 0,704 0,045 0,021 0,003 0,009] 0,00187 | 0,00198 0,00201
206,810,051 0,173 0,696 0,045 0,020 0,003 0,009 | 0,00165 | 0,00169 0,00178
344,710,052 0,173 0,696 0,044 0,020 0,003 0,009 | 0,00146 | 0,00161 0,00174

366
366

20

103,410,049 0,173 0,691 0,044 0,020 0,003 0,009 0,01005 | 0,01145 0,01153
206,810,049 0,171 0,696 0,044 0,021 0,003 0,009 | 0,00611 | 0,00820 0,00841

322
322
322

21

103,410,144 0,057 0,717 0,047 0,020 0,005 0,007 0,00181 | 0,00201 0,00203
206,810,159 0,058 0,703 0,046 0,020 0,005 0,007 | 0,00176 | 0,00180 0,00187
344,7 (0,162 0,058 0,700 0,046 0,020 0,005 0,007 ]0,00179 [ 0,00177 0,00187
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5.2 COMPARACAO COM OUTROS METODOS

Nesta secdo serdo comparados de forma grafica os dados experimentais de
literatura com os métodos usando as equacgles de estado de Peng-Robinson e
Soave-Redlich-Kwong nas formas tradicionais e as equagfes de estado
acrescidas/modificadas pela funcdo «a(T). Além destes, serd feita uma comparacao
pelo método grafico de Mcketta e Wehe (1958) corrigido pela composicédo de gases
acidos pelo método grafico de Wichert e Wichert (2003), conforme cartas
apresentadas no Apéndice, Figura A.0.1 e Figura A.0.2. Os resultados das equacgdes
de estado tradicionais de PR e SRK foram calculados com os algoritmos da Secé&o
3.1, utilizando os parametros de interacdo binaria do programa comercial de
simulacdo Unisim® da empresa Honeywell. O método denominado de McKetta +
Wichert, apesar da impreciséao da leitura das cartas, foi escolhido pois atende a uma
ampla faixa de temperaturas, pressoes e composicoes.

Primeiramente, para o gas natural sem gases &acidos, verifica-se que 0s
métodos usando PR e SRK com a fun¢éo a(T) modificada apresentaram resultados

melhores que com as equacdes tradicionais, conforme Figura 5.13.

Fragao molar de H,0 experimental x calculada
H,0 + GN (94% C,; 4% C,; 2% nC,): Chapoy et al., 2005.
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o
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T:) 0,04 O PR (kij Unisim)
g 003 A ¢ PR_a(T) (kij estimado)
> Y A SRK (kij Unisim)
0,02 © SRK_a(T) (kij estimado)
0,01
0
0 0,02 0,04 0,06 0,08

Yu20 €Xperimental

Figura 5.13: Sistema: H,O + GN (94%C,, 4%C,, 2%n-C,) — Comparacao com outros
métodos
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No entanto, para o gas natural com hidrocarbonetos pesados e um teor baixo
de CO,, Figura 5.14, os métodos tradicionais apresentaram resultados equivalentes.
Os parametros de interacdo binaria dos hidrocarbonetos pesados foram
considerados iguais a zero para os métodos com a funcdo a(T) modificada e,
portanto, ndo se pode desconsiderar a influéncia dessas interacdes. Segundo Folas
et al.(2007), os hidrocarbonetos pesados influenciam na diminui¢do do teor de agua.

Os resultados apresentados, mais uma vez, concordam com essa observagéo.

Fragdao molar de H,0 experimental x calculada
H,0 + GN (C,-C,,; 2,6%CO0,; N,) : Lokken et al., 2008.
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(0] /:|
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0,00005 @ﬁ,

0

0 0,0001 0,0002 0,0003 0,0004
Yuz0 €Xperimental

Figura 5.14: Sistema: H,O + GN (C;-Cyg, 2,6%CO0O,, N,) — Comparacdo com outros métodos

Para os gases com teor de H,S e/ou CO, abaixo de 30% molar, conforme
Figura 5.15, Figura 5.16 e Figura 5.17 e Tabela 5.13, Tabela 5.14 e Tabela 5.15, as
equacbes de estado com a funcdo a(T) modificada apresentaram melhores

resultados ou equivalentes as equacdes tradicionais e o método grafico de McKetta
+ Wichert.
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Fragao molar de H,0 experimental x calculada
H,0 + GA (H,S, C,): Lukacs e Robinson, 1963 (apud Zirrahi et al., 2010).
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Figura 5.15: Sistema: H,O + GA (H,S, C;) — Comparag&o com outros metodos
Fragao molar de H,0 experimental x calculada
H,0 + GA (13% CO,; 75% C, ; 8% C, ; 4% C; ): Maddox et al., 1988.
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Figura 5.16: Sistema H,O + GA (CO,, C;, C,, C3) — Comparagdo com outros métodos
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Fragao molar de H,0 experimental x calculada
H,0 + GA (C,; CO,; H,S, C;, i-C,, n-C,;): Ng, Chen e Schroeder, 2001 (RR-174).
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Figura 5.17: Sistema H,0 + GA (CO,, H,S, C4, C;, i-C4, n-C4) — Compara¢do com outros
métodos

Nas Figura 5.18 e Figura 5.19 e Tabela 5.16 e Tabela 5.17sdo apresentados
0s sistemas com composi¢cdes de H,S e CO, com teores mais elevados. Como pode
ser observado, os 5 métodos comparados tem resultados similares. Todos o0s
meétodos apresentam boas predicdes do teor de umidade quando comparados aos
resultados experimentais a baixas pressdes, no entanto, a mais elevadas pressoes e
mais elevados teores de H,S e CO,, as equacdes de estado apresentam, em sua
maioria, resultados superestimados com relagcdo aos dados experimentais. Vale
salientar que o método grafico ndo se aplica para as condi¢cdes de elevados teores
de CO; e H,S.
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Fragao molar de H,0 experimental x calculada
H,0 + GA (H,S, CO,, C,): GPSA, 1998 e Huang et al., 1985.
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Figura 5.18: Sistema H,0O + GA (CO,, H,S, C;) — Comparag¢do com outros métodos
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Fragao molar de H,0 experimental x calculada
H,0 + GA (C; ; CO,; H,S, C;): Ng, Chen e Schroeder, 2001 (RR-174).
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Figura 5.19: Sistema H,O + GA (CO,, H,S, C,, C3) — Comparagdo com outros métodos
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5.3 COMPLEMENTO DA COMPARACAO COM OUTROS METODOS

Este é apenas um complemento da secdo comparacdo com outros meétodos,
onde serdo apresentados alguns dados experimentais e as diferencas percentuais
entre os dados experimentais e os métodos apresentados na Secao 5.2, bem como
resultados de outros métodos pesquisados em literatura. Os resultados dos calculos
dos outros métodos foram retirados de artigos e foram assinalados com (*) nas
tabelas apresentadas.

Grande parte dos métodos comparados foram referenciados no capitulo 2.1.
Excecédo pode ser feita para o Promax e Aqualibrium, que sdo programas comerciais
de simulacédo, conhecidos por terem métodos de calculo desenvolvidos para gases
acidos. Com relacdo ao método de Li e Firoozabadi (2009), fizeram comparacdes
com e sem a equacao de estado Cubic Plus Association (CPA).

Os resultados comparados séo os calculos da diferenca percentual absoluta
entre os dados experimentais e os métodos, determinados pela equacao:

Diferenca% = Yuzocalculada — yy,oexperimental 100 (5.1)
’ Yu2o0€xperimental )

Na Tabela 5.13, esta apresentado a comparac¢do do sistema H,S + C;. Os
métodos com menores diferencas percentuais foram os de Zirrahi et al, Promax e
Aqualibrium, no entanto, pode-se verificar que a maioria dos métodos obteve quase
todos os resultados abaixo de 10%. Para esta faixa de composi¢do de H,S, de até
30% molar, todos os métodos comparados poderiam ser utilizados.

Para o sistema CO,, C;, C,, C3, da Tabela 5.14, pode-se observar que os
métodos com a funcéo de a(T) modificada foram os melhores para pressoes até 41
bar, aumentando o desvio gradativamente com o aumento da pressdo. Comparando
com os métodos de PR (com k;; Unisim) e SRK (com k;; Unisim) para as pressoes
mais elevadas, os desvios foram um pouco maiores para os de funcdo de a(T)
modificada. I1sso ocorreu provavelmente porque o parametro de interacdo binaria
estimado para estes métodos atende melhor a temperaturas préximas de 380 K para
o par CO; - H,0.

Na primeira parte da Tabela 5.15, para o sistema CO,, H,S e C;, a mesma
observacédo pode ser feita, em todos os dados onde as composi¢cées de CO;, e H,S
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nao ultrapassaram 30%, mesmo com pressfes mais elevadas, os desvios para
todos os métodos comparados ndo ultrapassaram os 10% para a maioria dos dados
comparados. Os métodos ndo se mostram bons para teores de CO, de 95% e
pressdes acima de 100 bar. Para esta condi¢cdo, dentre os métodos comparados, 0s
melhores foram Promax, Aqualibrium e Zirrahi et al.

Considerando o mesmo sistema CO,, H,S e C;, na continuacdo da Tabela
5.15, neste caso com teores de CO, ou H,S maiores que 30 % e pressdes acima de
48 bar, a maioria dos dados para quase todos os métodos apresentaram desvios
maiores que 10%. Destacam-se os métodos Aqualibrium, Zirrahi et al e Li e
Firoozabadi com CPA, onde, de modo geral, os desvios foram menores.

Nas Tabela 5.16 e Tabela 5.17 estédo apresentados os dados experimentais e

as comparacfes com outros métodos ja apresentadas na Secéo 5.2.



Tabela 5.13: Sistema: H,O + GA | (H,S, C,) — Comparacdo com outros métodos
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Dados| Condicbes |Comp. base seca| H,O Diferenca %

PR SRK

(kij (kij  *wichert/ *Sharma/ *McKetta/ *Zirrahi
Exp T(K) P (bar)| H,S C, Exp. |PR a(T) SRK a(T) Unisim) Unisim) Wichert Campbell Wehe *Promax *Aqualibrium et al.
§T£ 344,26 96,16 | 0,1608 0,8392 [ 0,00475 7,65 7,55 0,66 8,55 2,21 3,60 2,66 2,55 3,98 0,32
l§28344,26 69,62 | 0,711 0,8289 |0,00616 3,11 2,87 511 12,30 0,68 4,19 4,11 0,02 0,69 1,93
§§§ 344,26 42,12 | 0,1918 0,8082 | 0,00930 0,95 0,65 7,40 14,02 5,43 5,55 7,24 1,42 1,58 2,10
83 344,26 95,95 | 0,2764 0,7236 |0,00520 9,92 9,72 1,05 8,07 6,88 4,96 10,93 2,14 3,24 0,55
ég 344,26 63,76 | 0,2920 0,7080 | 0,00690 5,17 4,80 345 11,36 0,61 6,95 8,54 0,04 0,31 0,00
*Valores da diferenca % do artigo: Zirrahi et al., 2010

Tabela 5.14: Sistema: H,O + GA Il (CO,, C,, C,, C3) — Comparacdo com outros métodos

Dados Condicbdes Comp. base seca H,O Diferenca %

PR_ SRK_  PR(k;; SRK(k;; *Maddox *Sharmae

Exp. T(K) P(bar)| CO, C, C, Cs EXp. a(T) a(T)  Unisim)  Unisim) etal.  Campbell *Campbell

= ’;T 299,82 27,58 | 0,1304 0,7502 0,0795 0,0399 | 0,00147 | 0,43 0,00 14,49 25,44 4,70 6,70 3,60
= 008:': 299,82 41,37 | 0,1304 0,7502 0,0795 0,0399 | 0,00105 0,07 0,79 13,12 24,67 3,40 1,00 5,80
égg =|299,82 68,95 | 0,1304 0,7502 0,0795 0,0399 | 0,00069 | 6,03 7,56 5,75 19,19 0,60 1,80 0,00
R 299,82 103,42( 0,1304 0,7502 0,0795 0,0399 | 0,00051 | 18,39 21,60 8,57 8,07 7,10 13,30 6,70
= 7 299,82 137,90] 0,1304 0,7502 0,0795 10,0399 | 0,00042 | 29,11 34,52 21,91 2,28 11,00 19,00 9,50
*Valores da diferenca % do artigo: Maddox et al., 1988
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Dados Condicbes Comp. base seca H,O Diferenca %
PR SRK

(kij (kij  *Maddox *Robinson *Zirrahi
Exp. | T(K) P(bar)| H,S CO, C, Exp. PR_a(T) SRK_ a(T) Unisim) Unisim) etal. et al. *Promax *Aqualibrium et al.
310,93 137,90(0,0000 0,1100 0,8900 |0,00086 4,07 6,12 3,59 16,75 3,45 3,45 0,75 3,45 3,71
344,26 68,95 |0,0000 0,1100 0,8900 | 0,00602 0,82 0,98 6,04 13,23 3,15 0,35 1,35 0,70 0,41
o |310,93 137,90|0,0000 0,2000 0,8000|0,00086| 18,90 22,45 14,02 4,85 591 8,62 8,76 13,30 0,00
‘% 344,26 68,95 |0,0000 0,2000 0,8000 |0,00594 7,02 7,44 0,60 8,01 1,42 1,77 3,09 3,90 2,12
3:)‘ 327,59 103,42(0,0800 0,0000 0,9200]0,00234 4,76 4,60 13,69 21,69 5,41 0,90 7,02 541 4,85
% 344,26 94,25 |0,2750 0,0000 0,72500,00520 10,65 10,43 1,73 7,40 4,45 10,53 3,17 4,45 6,62
344,26 68,95 (0,1700 0,0000 0,8300|0,00615 3,92 3,67 4,37 11,60 4,79 0,69 0,74 1,37 4,58
298,15 103,42|0,0000 0,9469 0,0531(0,00230( 180,31 275,78 600,90 122,07 65,20 NA 12,86 15,70 31,10
323,15 137,90]0,0000 0,9469 0,0531[0,00347| 177,51 238,70 363,78 134,02 36,20 NA 37,61 43,10 0,11

*Valores da diferenca % do artigo: Zirrahi et al., 2010




Tabela 5.15: Sistema: H,O + GA lll (CO,, H,S, C,) — Comparacédo com outros métodos - continuacao
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Dados Condicbes Comp. base seca H,O Diferenca %
SRK *Lie *Lie
PR_  SRK_ PR(k;; (k;j Firoozaba- Firoozaba- *Pro- *Aquali *Zirrahi
Exp. | T(KY P(bar)| H,S CO, C, Exp. a(T) a(T) Unisim) Unisim) di(s/ CPA) di(c/ CPA) max brium  etal.
310,95 48,20 | 0,1000 0,5955 0,3045 | 0,00191 | 19,83 21,94 12,95 7,57 15,70 3,10 18,46 8,00 8,03
310,95 76,00 | 0,0984 10,5980 0,3036 | 0,00171 | 22,70 27,28 24,14 5,44 33,30 13,40 38,49 2,35 0,00
310,95 125,20 | 0,0987 0,5978 0,3035 | 0,00187 | 51,61 68,47 80,87 18,42 52,90 14,40 57,63 4,74 8,66
310,95 169,30 | 0,0998 10,5975 0,3027 | 0,00199 | 91,50 123,26 156,74 51,24 58,90 0,50 63,24 18,50 0,90
380,35 83,60 | 0,0987 0,6044 0,2968 | 0,02250 | 16,85 18,06 15,48 6,00 17,78 4,80 17,92 4,93 0,29
380,35 129,30 | 0,0981 10,6033 0,2985 | 0,01960 | 17,63 20,36 18,80 5,89 33,26 13,70 32,77 1,02 8,07
8B 380,35 171,70 | 0,0988 0,6024 0,2988 | 0,01790 | 28,15 33,24 31,95 14,79 39,66 13,40 38,93 1,56 7,57
2_ 310,95 62,60 | 0,5038 0,1742 0,3219 | 0,00214 | 8,76 9,36 1,43 20,57 41,12 23,83 59,54 8,41 8,41
w 338,75 84,30 | 0,6615 0,1497 0,1888 | 0,00866 | 5,71 6,51 3,37 21,26 59,35 37,18 72,11 18,87 0,69
g 310,95 130,00 | 0,8096 0,1004 0,0900 | 0,00932 | 345,26 374,37 331,78 66,22 90,89 22,31 94,02 26,84 3,72
§ 310,95 164,60 | 0,8030 0,1071 0,0899 | 0,00905 | 376,28 410,22 366,74 77,60 90,81 33,70 94,10 32,71 0,00
T 380,35 75,60 | 0,7654 0,1137 0,1209 | 0,02530 | 28,63 27,77 20,73 11,46 23,32 3,56 43,41 12,21 29,48
380,35 122,70 | 0,7732 10,1179 10,1089 | 0,02640 | 52,90 54,15 3555 17,33 51,89 13,26 63,59 7,99 13,74
380,35 169,20 | 0,7545 0,1212 0,1244 | 0,02950 | 105,33 113,77 67,69 36,57 64,74 5,42 71,87 13,93 0,36
449,85 110,00 | 0,7606 0,1189 0,1205 | 0,09380 | 52,65 51,77 48,43 46,59
449,85 181,70 | 0,7926 0,1029 0,1045 | 0,11300 | 31,53 31,75 16,93 15,28
449,85 118,00 | 0,0936 0,6151 0,2914 | 0,09500 | 31,12 31,71 30,31 27,96
449,85 173,10 | 0,0951 0,6031 0,3018 | 0,08480 | 24,55 25,95 23,37 20,39

*Valores da diferenca % do artigo: Zirrahi et al., 2010
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Tabela 5.16: Sistema: H,O + GA IV (CO,, H,S, C4, C3) — Comparacdo com outros métodos

Dados Condicdes Comp. base seca H,O Diferenca %
PR (k;; SRK (k;j  McKetta +
EXp. T(K) P (bar) H,S CO, C, Cs Exp. PR a(T) SRK a(T)  Unisim) Unisim) Wichert
322,04 103,42 | 0,0505 0,1645 0,7432 0,0396 0,00223 11,44 10,06 16,83 27,63 17,52
—] 322,04 275,79 | 0,0588 0,1756 0,7252 0,0386 0,00185 9,39 3,46 6,95 23,32 16,62
322,04 689,48 0,0647 0,1792 0,7134 0,0414 0,00128 24,17 36,38 37,29 7,31 12,20
366,48 103,42 | 0,0474 0,1776 0,7252 0,0387 0,01118 2,34 2,98 0,99 7,64 3,54
N 366,48 275,79 0,0621 0,1743 0,7197 0,0373 0,00667 15,49 19,51 16,07 5,69 14,77
366,48 689,48 | 0,0635 0,1956 0,6937 0,0417 0,00555 20,18 28,75 26,97 12,07 0,06
?’f 322,04 13,79 0,1191 0,4468 0,4011 0,0216 0,01151 17,56 17,49 26,30 33,80 27,61
;‘ o 322,04 103,42 0,1290 0,4404 0,4069 0,0212 0,00258 17,27 21,81 18,58 6,44 7,36
o 322,04 275,79 0,1474 0,4433 0,3848 0,0203 0,00414 21,98 39,60 49,93 2,44 21,13
é’ 322,04 689,48 | 0,1485 0,4460 0,3790 0,0218 0,00463 38,82 64,95 93,24 10,61 22,79
N " 366,48 103,42 0,1485 0,4330 0,3854 0,0203 0,01270 16,93 18,56 15,27 3,34 3,20
% ﬁ < | 366,48 275,79 | 0,1572 0,4366 0,3763 0,0199 0,01008 57,09 69,24 65,48 36,46 22,58
g ,‘_‘5 366,48 689,48 0,1354 0,4539 0,3805 0,0201 0,01009 79,01 102,34 104,56 55,81 2,19
A 322,04 13,79 0,1989 0,7309 0,0556 0,0030 0,01157 14,64 14,44 23,14 31,63 NA
“C’_ o | 322,04 103,42 | 0,2434 0,6999 0,0480 0,0026 0,00604 51,79 77,07 98,17 7,71 NA
2 322,04 275,79 0,2428 0,6981 0,0479 0,0026 0,00852 175,46 248,46 381,12 93,08 NA
(; 322,04 689,48 | 0,2425 0,6971 0,0478 0,0026 0,01000 228,67 332,92 553,18 125,21 NA
z 366,48 13,79 0,2115 0,6764 0,0495 0,0028 0,05990 6,73 6,67 0,94 4,46 NA
o | 366,48 103,42 | 0,2438 0,6893 0,0491 0,0027 0,01516 34,21 37,58 35,32 14,89 NA
366,48 275,79 0,2464 0,6837 0,0474 0,0026 0,01991 116,75 151,91 149,73 68,88 NA
366,48 689,48 | 0,2213 0,7037 0,0493 0,0026 0,02322 175,65 239,32 258,42 109,98 NA
322,04 103,42 0,0952 0,1190 0,7442 0,0395 0,00207 3,64 2,42 10,49 21,82 9,83
~ | 322,04 206,84 | 0,1095 0,1195 0,7310 0,0385 0,00147 19,76 24,92 16,51 1,69 6,59
322,04 344,74 0,1074 0,1175 0,7346 0,0384 0,00213 20,68 15,49 20,15 34,03 30,65
S| 366,48 13,79 0,6298 0,2497 0,0549 0,0030 0,06270 2,29 2,02 3,76 8,67 NA
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Dados Condicdes Comp. base seca H,O Diferenca %
PR (k;; SRK (kijj  McKetta +
EXp. T(K) P (bar) H,S CO, C, Cs Exp. PR_a(T) SRK_a(T) Unisim) Unisim) Wichert
366,48 103,42 | 0,0972 0,1155 0,7364 0,0394 0,01156 0,97 0,57 4,92 10,97 6,71
© | 366,48 206,84 0,1022 0,1178 0,7357 0,0385 0,00582 43,22 45,99 40,07 29,28 50,05
366,48 344,74 | 0,1029 0,1156 0,7371 0,0391 0,00531 36,56 41,73 35,72 24,21 25,89
322,04 13,79 0,2004 0,3083 0,4554 0,0239 0,01197 21,05 21,06 29,67 36,66 31,38
o 322,04 103,42 0,2696 0,2971 0,4082 0,0217 0,00341 4,77 1,90 7,37 26,41 25,73
322,04 206,84 0,2860 0,2944 0,3945 0,0209 0,00421 21,64 34,01 30,12 9,77 24,21
§ 322,04 344,74 | 0,2821 0,2958 0,3952 0,0211 0,00591 5,79 19,11 19,86 22,67 40,49
E 366,48 103,42 0,2588 0,2974 0,4091 0,0219 0,01273 17,42 18,41 13,68 2,71 2,71
S S| 366,48 206,84 | 0,2649 0,2958 0,4062 0,0219 0,01111 35,26 41,00 33,42 14,70 14,56
é‘ 366,48 344,74 0,2685 0,2929 0,4049 0,0218 0,01190 44,50 55,28 44,98 19,90 2,73
‘:'. 322,04 13,79 0,3797 0,5403 0,0637 0,0032 0,01306 24,16 24,11 32,06 39,40 NA
% o | = 322,04 103,42 0,4658 0,4736 0,0489 0,0026 0,00907 117,31 154,37 177,27 25,23 NA
g % - 322,04 206,84 | 0,4631 0,4739 0,0492 0,0026 0,01126 174,89 228,37 277,99 57,04 NA
@ E 322,04 344,74 0,4628 0,4736 0,0498 0,0026 0,01129 239,59 311,95 386,73 89,61 NA
GC’— 3132204 10342 | 0,401 0,0576 0,7605 0,0402 0,00173 15,12 16,13 5,36 7,26 8,68
2 366,48 103,42 0,1498 0,0609 0,7402 0,0387 0,01045 10,36 10,59 5,21 1,22 3,21
(;—, 3 366,48 206,84 0,1631 0,0607 0,7309 0,0376 0,00766 12,08 13,81 7,78 0,12 16,61
= 366,48 344,74 | 0,1478 0,0595 0,7464 0,0395 0,00689 5,97 9,34 2,98 4,96 0,96
322,04 13,79 0,3591 0,1548 0,4526 0,0238 0,00976 2,86 3,01 13,82 22,23 15,86
o | 322,04 103,42 | 0,3724 0,1542 0,4476 0,0230 0,00268 21,01 23,46 12,96 8,63 5,68
- 322,04 275,79 0,4268 0,1488 0,3982 0,0213 0,00482 45,18 58,02 44,06 3,28 NA
322,04 413,69 0,4325 0,1468 0,3941 0,0211 0,00543 49,72 63,98 51,09 3,31 NA
366,48 103,42 0,3998 0,1489 0,4152 0,0218 0,01432 7,06 7,31 1,43 7,78 12,41
S| 366,48 206,84 | 0,4080 0,1506 0,4070 0,0217 0,01280 29,65 33,98 21,22 5,12 NA
366,48 344,74 0,4098 0,1485 0,4059 0,0217 0,01406 39,39 47,39 29,27 8,21 NA
S| 32204 13,79 0,6361 0,2789 0,0720 0,3530 0,00944 0,79 0,27 10,12 19,33 NA




Tabela 5.17: Sistema: H,O + GA V (CO,, H,S, C;, Cg, i-C4, N-C,;) — Comparacdo com outros métodos
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Dados Condicdes Comp. base seca H,O Diferenca %

McKetta

PR (ki; SRK (k;; +

Exp. | T(K) P(bar)| H,S CO, C, C, Cs i-C, n-C, Exp. |PR_a(T) SRK a(T) Unisim) Unisim) Wichert
=9 322,04 103,42(0,0467 0,1690 0,7045 0,0449 0,0207 0,0034 0,0089 |0,00187| 5,74 7,62 0,41 13,48 4,13
gg 3 1322,04 206,84|0,0514 0,1734 0,6964 0,0446 0,0205 0,0033 0,0088 |0,00165 2,84 8,26 3,02 13,68 7,94
gﬁ 322,04 344,74(0,0523 0,1731 0,6960 0,0445 0,0205 0,0033 0,0088 |0,00146| 10,41 19,03 15,69 5,49 2,74
&;F“: o | 366,48 103,42|0,0493 0,1729 0,6913 0,0441 0,0203 0,0033 0,0088 [0,01005| 13,85 14,68 10,17 2,77 6,72
GCJ—E:' “ | 366,48 206,84]0,0490 0,1712 0,6964 0,0445 0,0206 0,0034 0,0089 |0,00611| 34,13 37,54 33,34 22,44 41,02
%% 322,04 103,42(0,1444 0,0575 0,7172 0,0469 0,0200 0,0050 0,0072 |0,00181| 10,73 11,90 1,44 10,88 2,94
538 | & |322,04 206,84(0,1586 0,0584 0,7031 0,0463 0,0198 0,0050 0,0071 [0,00176| 2,50 6,55 3,03 17,35 9,55
< 322,04 344,74(0,1617 0,0581 0,7003 0,0462 0,0198 0,0049 0,0071 |0,00179| 1,26 4,53 4,43 20,25 15,16
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6 CONCLUSAO

6.1 CONCLUSAO

Este trabalho teve como objetivo o desenvolvimento de método e algoritmo de
calculo do teor de umidade (agua de saturacdo) em gas natural contendo gases
acidos como dioxido de carbono (CO,) e acido sulfidrico (H.S) em varias condi¢cdes
de presséo, temperatura e composicao para atender as necessidades atuais do
processamento de gas natural.

O trabalho foi realizado comparando os resultados com dados experimentais
de literatura disponiveis, o que permite retirar conclusfes importantes para o
desenvolvimento de uma metodologia de céalculo mais confiavel.

Os resultados de comparacao de métodos de calculo de pressao de vapor de
varias substancias puras importantes demonstraram que as equacodes de estado de
Peng-Robinson e Soave-Redlich-Kwong apresentam desvios elevados em baixas
temperaturas. O uso da funcdo a(T), como proposto por Aznar (1991, 1995, 1997)
acarreta em melhoria significativa da pressdo de vapor para o calculo do teor de
agua. Esse estudo foi realizado para quase todas as substancias contidas no gas
natural. Para algumas substancias, os parametros originais propostos por Aznar
(1991, 1995, 1997) foram utilizadas. Porém, em alguns casos, os parametros foram
reestimados para melhorar a descri¢do de pressao de vapor de substancia pura.

Em particular, no caso do acido sulfidrico, a maioria das pressdes de vapor
calculadas por varios métodos apresentaram desvios maiores que 2%. Como pode
ser observado das figuras reportadas aqui, existe uma enorme flutuacdo dos dados
experimentais com evidentes outliers. A melhor contribuicdo da modificacdo da
funcéo «a(T) foi para o célculo da presséo de vapor do componente agua.

Para um conjunto de 14 sistemas binarios importantes, foram estimados 0s

parametros de interacdo binaria da regra de combinacdo geométrica, k;;, para as

equacdes de estado de PR e SRK com «a(T) modificados. Cabe salientar a

dificuldade de se encontrar dados experimentais de equilibrio na literatura,
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principalmente para os pares com agua. E por esta razdo, ndo foram considerados
todos os pares componentes presentes na mistura.

Em particular para as misturas binarias de CO»-H,O e H»S-H,O, os
parametros de interacdo binaria foram estimados independentes de temperatura,
conforme a proposta de desenvolvimento do modelo desta dissertagdo. No entanto,
observa-se que seria possivel descrever melhor os dados experimentais disponiveis
com parametros de interacéo binaria funcdes de temperatura.

O calculo do teor de 4gua com 0s novos parametros usando o método
proposto mostrou bons resultados para a maioria das misturas estudadas. Nas
misturas com hidrocarbonetos leves, as equacdes de Peng-Robinson e Soave-
Redlich-Kwong com a(T) modificado apresentaram melhores resultados.

Com relacdo aos gases naturais com CO;, e/ou H,S, pode-se concluir que
para teores de gases acidos menores que 30% molar e até 100 bar de presséao, a
maioria dos desvios ndo ultrapassam 10% de diferenca com relacdo ao valor
experimental. Com pressdes mais elevadas, a maioria dos desvios nao ultrapassam
20%, com poucos desvios na faixa de 20% a 45%. Os métodos usando as equacgdes
de estado de PR e SRK com a fun¢do a(T) modificada mostraram os melhores
resultados para a maioria dos casos estudados.

Para teores mais elevados de gases acidos, maiores que 30% molar e até
100 bar, a maioria dos desvios nédo ultrapassam 30% de diferenca com relagéo ao
valor experimental. J4 para pressdes acima de 100 bar, a maioria dos desvios
encontra-se na faixa de 30% a acima de 100%. Os resultados para estas condi¢cdes
mostraram equivaléncia entre os métodos utilizando a funcdo a(T) modificada e as
equaclBes de estado tradicionais de PR e SRK. Adicionalmente, conclui-se que,
como os resultados sdo em sua maioria superestimados com relacdo aos dados
experimentais para elevados teores de gases acidos e elevadas pressfes, estes sao
conservativos para o uso em projetos de unidades de desidratacdo de gas.

6.2 SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Como sugestdes para trabalhos futuros, recomenda-se:
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Levantamento de dados experimentais de varios dos sistemas binarios
gue compde a mistura multicomponente, principalmente para permitir
avaliar o efeito de temperatura sobre os parametros binarios das
equacdes de estado;

Utilizar a equagdo CPA “Cubic Plus Association” (1996) de forma
similar ao proposto por Li e Firoozabadi (2009) para descrever os
sistemas binarios de CO,-H,0 e H,S-H,O no que se refere ao modelo
de associacdo. No entanto, é importante reestimar os parametros de
a(T) para melhor descrever a pressédo de vapor de substancias puras.
Além disso, recomenda-se reestimar o parametro de interacdo binaria

k;:, usando o procedimento similar ao proposto neste trabalho.

ijs
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APENDICE I: CARTAS MCKETTA-WEHE E WICHERT-WICHERT
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Figura A.0.1: Gréfico de calculo de teor de agua em gas natural de McKetta e Wehe-(1958).
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Figura A.0.2: Gréfico de corre¢éo do célculo de teor de



