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RESUMO

SAAD, Hugo Candia. Modelagem de Equilibrio de Fases para Misturas Contendo
Hidrocarbonetos, Diéxido de Carbono e Agua em Alta Pressdo Utilizando Equacdes de
Estado PC-SAFT e Peng-Robinson. Dissertacdo (Mestrado) - Escola de Quimica,

Universidade Federal do Rio de Janeiro, Rio de Janeiro, 2019.

A modelagem termodinamica do equilibrio de fases de fluidos é fundamental para
as decisGes praticas de exploracdo e producdo de petréleo. A utilizacdo de equacgbes de
estado é uma excelente metodologia, pois fornecem propriedades termodinamicas
rapidas e concisas que se mostraram Uteis para a maioria das aplicacfes de engenharia
guimica. Nesta dissertacdo, o desempenho de PC-SAFT e Peng-Robinson para
correlacionar dados de comportamento de fases da mistura de hidrocarbonetos sdo
comparados. Misturas investigadas incluem hidrocarbonetos leves na presenca de agua
e diéxido de carbono a diferentes temperaturas e pressées. Uma estratégia de estimativa
de parametros é discutida, e os resultados podem ser utilizados para avaliar a separacgao
do processo em misturas contendo até 78% de didxido de carbono e baixa concentracdo
de dagua. A metodologia baseada em equacgdes de estado, demostrou resultados
condizentes com o descrito na literatura, podendo ser considerada uma alternativa viavel

na operacao de sistemas offshore.

Palavras-chave: equacdes de estado, equilibrio de fase, mistura de hidrocarbonetos.
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ABSTRACT

SAAD, Hugo Candia. Modeling Phase Equilibria of Mixtures Containing Hydrocarbons,
Carbon Dioxide and Water at High Pressure Using the PC-SAFT and PR Equations of State.
Dissertation (Master of Science) - Escola de Quimica, Universidade Federal do Rio de

Janeiro, Rio de Janeiro, 2019.

The thermodynamic modeling of the fluid phase equilibrium is fundamental to the
practical oil exploration and production decisions. The use of state equations is an
excellent methodology as they provide fast and accurate thermodynamic properties that
have proved useful for most chemical engineering applications. In this dissertation, the
performance of PC-SAFT and Peng-Robinson to correlate phase behavior data of the
hydrocarbon mixture are compared. Investigated mixtures include light hydrocarbons in
the presence of water and carbon dioxide at different temperatures and pressures. A
parameter estimation strategy is discussed, and the results can be used to evaluate the
process separation in mixtures containing up to 78% carbon dioxide and low water
concentration. The methodology based on state equations, showed results consistent
with the one described in the literature, and can be considered a viable alternative in

offshore systems operation.

Keywords: equations of state, phase equilibria, hydrocarbon mixture
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1 Introdugdo

Em virtude do grande crescimento da utilizagdo do gas natural (GN) na matriz
energética mundial e brasileira, em uma época em que as atencdes estdo cada vez mais
direcionadas para o meio ambiente, o desenvolvimento sustentdvel e o uso de energias
limpas, o GN se apresenta como uma alternativa energética, por ser um combustivel
versatil, econémico e com alto potencial de crescimento de produgdo (AMARAL, 2009).

Analisando o periodo compreendido entre o inicio da producdao de GN em grande
escala no Brasil, e 0 ano de 2018, as reservas provadas de GN no pais aumentaram de
maneira acelerada. Este crescimento esta relacionado principalmente as descobertas
decorrentes do esforco continuo do pais para diminuir o grau de dependéncia do
petréleo. Com a descoberta e inicio de producdo do Campo de Lula, na Bacia de Santos,
localizada no poligono do pré-Sal brasileiro, com producdo didria superior a 35 milhdes
de metros cubicos de GN por dia, ocorre o aumento significativo da taxa de crescimento
da producdo de GN no Brasil, chegando a mais de 110 MMm?3/d. A Figura 1 representa o
volume mensal de GN produzido no periodo de 12 meses. Ja a Figura 2, ilustra os maiores
campos produtores de gas natural no pais, possuindo estes, grande destaque na

separacao de CO; produzido, oriundo principalmente de reservatérios carbonaticos.
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Figura 1: Historico de produgdo de gds natural no Brasil. Fonte: (Boletim Mensal de
Producdo, ANP, setembro/2018).



40

35,5
35
2 30
(90}
€
S 25
2
— 20
©
=}
=15
2 10,3
@ 10 71 66
© : .23 3,9 3,9 39
5 I I y ’ ’ 2,9 2,8 2,7 2,4 1,9 1,7 1,6 1,5 1,3 1,1 1,1 1
0 IIIIII..IIII---
2 R D RN 0 2 E O O 0O > . > X2 O
FEFEE LS @é O $° @ & N QRGN
SN IR S O & X QX0 &R @ XSS
R O O ¢ S X (» PG &
7 > @ & PXe) 2 .o %Q ] e\’b X
& N\ L © G
N7 © &

Figura 2: Os maiores campos produtores de gas natural no Brasil. Fonte: (Boletim Mensal

de Producdo, ANP, setembro/2018).

Conceitualmente, o gas natural possui origem da decomposicdo de matérias
orgéanicas soterradas em bacias sedimentares, por intermédio de eventos geoldgicos
associados ao processo de acomodagdo da crosta terrestre. Em sua composi¢cdo, é
apresentada uma combinacdo de gases inorganicos como Nz, HxS e CO,, além de
hidrocarbonetos saturados, como o metano, etano, propano e butano, dentre outros.
(SANT’ANNA, 2005).

O GN encontrado na natureza é uma mistura variada de hidrocarbonetos gasosos
cujo componente preponderante é sempre o metano (CH4). Comumente no pré-sal
brasileiro, além dos hidrocarbonetos, fazem parte da composicdo do GN bruto, em
grande quantidade, outros componentes, tais como o didxido de carbono (CO;) e agua
(H20), além poder conter outros compostos de enxofre e impurezas mecanicas. Apesar
da variabilidade da composicdo, esse é um parametro fundamental na determinacao da
especificacdo comercial do GN (GASNET, 2018). Concomitante, a especificacdo do gas
natural pela resolucdo ANP N216 de 17/06/2008 exige que o mesmo contenha no
maximo 3% molar de CO; para que esteja em condi¢des de exportagao (ANP, 2018).

Um dos principais problemas do GN é a presenca de gases acidos indesejaveis, tais
como diéxido de carbono, pois além de provocarem corrosdo e vazamento de
tubulagdes, reduzem o poder de combustdo do GN, diminuindo a qualidade do
combustivel. Outro fator importante é a injecdo do CO, em reservatérios de petréleo, o
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que propicia o aumento do fator de recuperagdo de reservas. Portanto, a separagao de
diéxido de carbono tende a ser cada vez mais necessaria na industria do petréleo
(AMARAL, 2009).

A utilizacdo mais frequente do gds natural é no despacho de usinas termelétricas,
como combustivel em fornos e caldeiras. Além disto, também é empregado na industria
quimica, de papel e celulose, alimenticia, automotiva, siderurgica, téxtil, cimento e
ceramica, atividades de mineracdo, para consumo domiciliar e como matéria prima direta
para producdo de fertilizantes e de metanol, devendo a producdo brasileira aumentar
nos proximos anos, de forma a suprir a demanda crescente e evitar grandes importacdes
de hidrocarbonetos (FORMIGLI, 2007).

Atualmente, o Brasil vem sofrendo uma gradual mudanca em sua matriz energética.
O gés natural foi o componente da matriz ndo renovavel que mais cresceu no pais, em
funcdo do aumento da producdo local advinda dos campos do pré-sal e de importacdes
da Bolivia, pelo “gasbol”, ou por GNL, em navios, principalmente de paises arabes (EPE,
2018).

Segundo THOMAS (2001), o gas natural pode ser destinado a: gds combustivel, para
geracdo de energia; gas-lift, para auxiliar a elevacdo dos fluidos do reservatorio; injecdo,
principalmente para aumento da recuperacao de petréleo; e exportacdo, para Unidades
de Processamento de Gas Natural (UPGN).

Segundo a Agéncia Nacional do Petrdleo, o pré-sal é uma sequéncia de rochas
sedimentares formadas ha mais de 1 milhdes de anos com a separagao do antigo
continente Gondwana nos atuais continentes sul-americano e africano. Os pogos sdo
aqueles cuja producdo é realizada no horizonte geoldgico, em campos localizados na area
definida no inciso IV do caput do artigo 22 da Lei n2? 12.351/2010, como o poligono do
pré-sal, e estd localizado em uma area de aproximadamente 149 mil quildmetros
guadrados no mar territorial entre os estados de Santa Catarina e Espirito Santo. A
distancia entre a superficie do mar e os reservatérios de petrdleo abaixo da camada de
sal pode chegar a 7 mil metros. As reservas sdo compostas por grandes acumulacdes de
oleo leve, de excelente qualidade e com alto valor comercial. A Figura 3 evidencia o

poligono do pré-sal, assim como blocos e campos em fase exploratéria ou de producdo.



Rio de Janeiro

Figura 3: Poligono do pré-sal delimitando os blocos e campos em fase exploratdria ou de
producdo. Fonte: (ANP, setembro/2018)

Os reservatérios de petrdleo na bacia de Santos geralmente sdo carbonaticos,
sobrepostos por cerca de 2 km de espessura de sal. Estes campos estdo localizados a
cerca de 290 km da costa do Rio de Janeiro, estdo entre 5 e 7 quilémetros abaixo do nivel
do mar, em aguas ultra-profundas, dentre eles destaca-se o Campo de Lula com altissima
producdo de hidrocarbonetos e CO, (FORMIGLI et al., 2009).

De acordo com FORMIGLI (2007), os campos do pré-sal possuem elevada razdo gas-
6leo (RGO). Estudos de GAFFNEY et. al., (2010), mencionam teores de até 78% de gas
carbonico. Portanto, a producdo de petréleo no pré-sal tem na remocdo de CO, uma
etapa de grande impacto econémico. Principalmente devido ao fato de que a emissdao do
CO2 ndo é uma alternativa sustentdvel, pois agrava o efeito estufa, tendo como op¢do a
sua injecdo em reservatorios.

O controle da concentragdo de dgua no gds natural é realizado principalmente pela

desidratacdo, com objetivo de evitar a formacdo de hidratos e a presenca de dgua livre



que, em contato com os gases acidos, podem ocasionar corrosdo de equipamentos,
reducdo da drea de escoamento em dutos e aumento da perda de carga, com redugao
da vazdo de gds transportado. Portanto, a especificacdo de ponto de orvalho de dgua é
importante para o processo de secagem e separacao do CO; da corrente de gas produzida
(MACHADO, 2012).

Pretende-se assim, por meio de estudos de equilibrio de fases de sistemas, estender
o conhecimento a sistemas terndrios, como é o caso de fracGes leves de petréleo
produzido concomitante com CO; e tragos de umidade.

Neste trabalho, o comportamento de fases do metano na presenca de CO; e H,0 é
investigado. O metano é altamente permeavel em diferentes membranas enquanto o
dioxido de carbono é frequentemente impermedvel. Na maioria dos processos
envolvendo umidade residual, como é o caso do processo de separacdo de gases acidos,
presente em unidades de producdo de petrdleo no pré-sal brasileiro, ocorre perda de
eficacia do processo. Nas aplicagdes industriais, a umidade e a concentracdo de CO;
possuem uma grande influéncia na separacdo de gdas natural, principalmente, na etapa
de producdo de hidrocarbonetos.

O estudo do comportamento do equilibrio de fases de fluidos submetidos a altas
pressdes encontra varias aplicacdes em diversos segmentos industriais, com destaque
para ambientes offshore. O estudo e a compreensdo dos varios tipos de equilibrios
presentes sdo etapas fundamentais para projetos de equipamentos e processos de
escoamento de fluidos. Um dos grandes desafios do estudo do comportamento de fases
a alta pressdo é obter dados de transi¢cdes de fases, tais como: ponto de bolha, ponto de
orvalho, além de transicGes do tipo liquido-vapor e sdlido-liquido. Existem varias técnicas
para obtencdo de dados PVT a alta pressdo. Para transicGes do tipo liquido-vapor, o
controle da temperatura, estando a amostra sob pressdao constante, € um dos maiores
desafios, uma vez que o controle ndo s6 da temperatura, mas também da pressao é fator
chave na transicdo de fases (BRAGA, 2016).

Dessa forma, para o projeto e operacdo de unidades industriais em alta pressdo é
essencial descrever com precisdo o equilibrio de fases de sistemas envolvendo misturas
contendo CO», dgua e fracSes leves de hidrocarboneto (OLIVEIRA et al., 2011).

Muitos sdo 0s processos que ocorrem a altas pressdes, cujo o conhecimento do

comportamento de fases é fundamental. O estudo de sistemas-modelo compostos por
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um numero limitado de componentes pode fornecer informacdes Uteis visando melhorar
o entendimento do comportamento de fases de fluidos. Pressdo, temperatura e
composicdes sdo variaveis que determinam a condicdo de equilibrio termodinamico e as
variacOes de pressdo e temperatura podem levar as transicGes de fases (BRAGA, 2016).

O conhecimento de dados PVT sdao essenciais para remogao confidvel de
componentes acidos, como o diéxido de carbono do gas natural, sendo um importante
desafio técnico. Concomitante, as correntes de petrdleo bruto e de hidrocarbonetos
podem conter altos niveis de CO,. Por exemplo, as correntes do Campo de Mero chegam
a apresentar valores superiores a 60% de CO; do total de gas produzido. Portanto, tem-
se a necessidade de analisar as propriedades termodinamicas subjacentes dos envolvidos
nas misturas, assim como, os métodos moleculares que podem ser aplicados, e identificar
necessidades cientificas sobrepostas operacionalmente (TANG, 2011).

As teorias da Termodinamica Molecular desenvolveram-se vividamente ao longo
dos ultimos anos e os modelos derivados da aplicacdo de teorias moleculares provaram
ser altamente Uteis na compreensao, correlacdo e previsdo de misturas (TANG, 2011).

Deste modo, a descricdo termodinamica de sistemas que contém gases acidos com
hidrocarbonetos leves e dgua, utilizando modelos de equacdes de estado descritas por
PC-SAFT e Peng-Robinson se torna um procedimento importante. A relevancia técnica da
modelagem termodindmica abrange uma ampla gama de temperatura e pressao e, em
particular, inclui a regido em torno do ponto critico dos fluidos, sendo fundamental para

descrever o comportamento de fases das misturas estudadas.

1.1 Objetivos

O objetivo geral deste trabalho, é avaliar as condi¢Bes de equilibrio de sistemas
ternarios compostos por agua, didxido de carbono e hidrocarbonetos leves, de forma a
comparar o desempenho de PC-SAFT e Peng-Robinson para correlacionar dados de

comportamento de fases misturas a pressées e temperaturas variadas.

1.1.1 Objetivos especificos



Sdo avaliados os resultados da separacdo por membrana da mistura de gas de
metano e didxido de carbono com baixa concentracdo de dgua. Por questdes de segredo
empresarial os nomes das unidades foram alterados e tratados como hipotéticos.

A unidade de producdo de petréleo e gds natural ALFA, locada atualmente no
Campo de Lula, recebe a producdo de diversos pocos do pré-sal brasileiro e possui uma
capacidade de processamento de cerca de 120 mil barris de éleo equivalente por dia.
Contudo, o fluido oriundo de reservatdrios carbonaticos demostrou desafios novos em
diversos ambitos da producdo e processamento dos hidrocarbonetos.

Especificamente, o volume de CO; produzido junto a corrente de hidrocarbonetos
ocorre de maneira nunca antes registrada em nenhum campo produtor no mundo,
chegando a valores superiores a 60%. Portanto, ha a necessidade intrinseca de estudar a
operacao das plantas de processo e separacdo, assim como a sua eficiéncia.

Enfim, o objetivo especifico deste trabalho, pode ser resumido como a avaliagdo do
equilibrio de fases em misturas contendo hidrocarbonetos leves, diéxido de carbono e
agua, em diferentes faixas de temperatura, pressdo, e composicdo, descritas pelas
equacles de estado PC-SAFT e Peng-Robinson, tendo como base dados experimentais da
literatura. De maneira a garantir, a eficiéncia da separacdo do diéxido de carbono

presente no gas natural.

1.2. Motivagao

A motivacdo geral deste trabalho é determinar as melhores condi¢des de operacdo
de sistemas contendo gas natural, dgua e didxido de carbono, garantindo o maior volume
de producdo da commodity, concomitante ao enquadramento a legislacdo vigente.

As motivagdes especificas sao:

e Enquadramento a resolucdo ANP N216 de 17/06/2008, que determina que o gas
natural exportado contenha no maximo 3% molar de CO;, de forma a ndo ocorrer
sansdes de carater punitivo pedagdgico por érgdos reguladores;

e Fornecer, modelos termodindmicos que podem ser utilizados para operacdo de

sistemas na industria de petréleo;



Evitar o fechamento de pocos com alto teor de didxido de carbono, devido a
limitacdo de processamento e separacao de equipamentos instalados em unidades
de producado;

Avaliar a condicdo padrdo de operagdo de equipamentos, destinados a remogdo de
gases acidos, em sistemas offshore;

Estudar, as condi¢des adequadas de operagdo das plantas de processo e separagao,
assim como a sua eficiéncia;

Aprimoramento do conhecimento técnico, a respeito de novas condicGes de
producdo de correntes de hidrocarbonetos com altos niveis de CO,, nunca antes

desenvolvidos em larga escala no mundo.



2 Revisdo Bibliografica

Neste capitulo é apresentado uma revisao bibliograficas dos diferentes modelos de
equacles de estado descritas por PC-SAFT e Peng-Robinson utilizados para descrever
sistemas que contém gases 4acidos, hidrocarbonetos e dgua, assim como, um
levantamento na literatura dos sistemas investigados neste trabalho e a cadeia de

processamento do GN em unidades de produgao Offshore.

2.1 Introdugdo

O gas natural pode conter compostos acidos ndo-hidrocarbonetos leves, como o
gas didxido de carbono. Estes gases acidos devem ser removidos para adogar a fase
gasosa e o conhecimento do comportamento da fase subjacente do CO, com os
hidrocarbonetos é importante para processos industriais. A presenca de moléculas com
carbono e hidrogénio aumenta a complexidade de misturas, pois esses compostos
apresentam especificidades nas interacdes intermoleculares (TANG, 2011).

Sdo utilizados diferentes tipos de substdncias nos processos de absorcdo e
adsorcdo aplicados na industria para a separacdo do gas acido das correntes de gas
natural. Solventes quimicos tais como solucGes aquosas de alcanolaminas ou solucdes
aquosas de NaOH sao comumente usados para a absorcao de CO; a condicdes de baixa
pressdo. Embora estes solventes tenham uma alta capacidade para absorver gases acidos
também em altas pressdes, 0s processos de regeneragao sdo, na pratica, proibitivamente
caros (TANG, 2011).

A remocgdo de CO; oriunda do pré-sal é operacionalmente critica, devido a alta
fracdo de CO,/CHs (MEDEIROS et al., 2013). A Figura 4 resume 0S processos mais
importantes, destacando-se com fundo hachurado colorido aqueles com aplicagdo
offshore, com énfase para a separagdo por membranas, foco principal do trabalho

proposto e alternativa mais amplamente utilizada em plataformas do pré-sal brasileiro.



Processos de Remogio de Gases Acidos (CO;)

Adsorgdo Conversio Criogénico I
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Figura 4: Processos de remocdo de CO. Adaptado de SANTOS (2014).

O conceito de mdédulo de separacdo por membranas define o componente que
apresentar maior afinidade como aquele que terd a maior taxa de permeabilidade.
Conformeilustra a Figura 5, a corrente de saida, correspondente ao material que permeia
a membrana, é dita permeado, e a fracdo da alimentacdo que é retida, é dita retentado

(MIXA & STAUDT, 2008).

Alimentagao

Retentado de CO2

Permeado de
hidrocarbonetos
leves

Figura 5: Representacdo do modulo de permeacdo por membranas utilizado para o
processamento do gas natural. (Adaptado de MIXA & STAUDT, 2008)
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Atualmente, Contactores com Membranas, visam o aumento na eficiéncia, reducdo
de espago em plataformas e menores custos de operagdo e manutencdo. Para isto, a
aplicagcdao dos Contactores com Membranas na remogao de didxido de carbono do gas
natural em plataformas offshore é amplamente estudada. Como em uma das linhas de
pesquisas existente no Laboratdrio de Processos de Separacdo com Membranas, do
Programa de Engenharia Quimica, que lida com a separacdo de gases e vapores.
(AMARAL, 2009). Trabalhos anteriores incluem, por exemplo, a separacdo e o estudo do
fracionamento da mistura CHa/CO> (BORGES, 1985), purificacio do GN (SA, 2007), e
recuperacao de vapores de hidrocarbonetos (BRAGA JR, 2007).

Além disso, inumeros trabalhos tém sido realizados para maximizar a eficiéncia de
membranas, como é o caso de estudos que visam aumentar a eficiéncia de absorcdo de
gases acidos e diminuir o efeito de molhamento das membranas (FERON & JANSEN, 2002;
KUMAR et al. ,2002; SINGH et al., 2007), estudo e desenvolvimento de fibras poliméricas
(XU et al., 2008) e projeto e uso de médulos mais eficientes (MAVROUDI et al., 2006).

Quanto maior a pressao empregada no processo de separacdo, maior o volume CO;
capturado. Porém, a resisténcia mecanica da membrana limita a pressdo maxima do gas
alimentado, assim como a presenca de dgua em excesso pode propiciar a reducdo da
area permeadvel, sendo necessario entdo, a desidratacdo do gds. Dentre os possiveis
danos ocasionados as membranas por impurezas listadas por MONTEIRO (2009), pode-
se citar: presenca de liquidos; hidrocarbonetos de alta massa molar (C15+); particulados;
inibidores de corrosdo; e aditivos. A Figura 6 ilustra um conjunto de Contactores com
Membranas para remocdo de CO, agrupados horizontalmente em moddulos para

posterior instalacdo em unidades de producdo offshore de petrdleo no Brasil.
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Figura 6: Modulos de Contactores com Membranas de remocdo de CO; (Fonte: cedido
Petrobras).

No processo de separacdo, uma membrana ndo é necessariamente seletiva. Os
poros sd0 meso ou macroporos e o propodsito da membrana é estabelecer uma interface
definida entre o gas e a fase liquida. A distribuicdo de um soluto entre as duas fases ndo
¢ determinada pela membrana, mas é devido ao equilibrio vapor-liquido subjacente (AL-
MARZOUQI et al., 2008).

Para que um contactor de membrana seja uma unidade de separacdo efetiva, é
preciso garantir poros preenchidos por gas e ndo molhados. As condi¢ces de operacdo
de alta pressdo sdo mais severas a este respeito, uma vez que o aumento da densidade
da fase gasosa diminui a tensdo superficial para o liquido a temperaturas especificas.

Analisando o processo de escoamento de sistemas offshore, o fluido produzido sai
dos manifolds de producdo dos pocos e chega ao top side da plataforma por hisers.
Posteriormente, o fluido é escoado para a planta de separacdo e tratamento, onde o gas
¢é separado da corrente de 6leo. Dutos escoam a corrente composta em grande maioria
de gds natural, dioxido de carbono e resquicios de umidade, para unidades de secagem
do gas, denominadas peneiras coalecedoras, ou seja, retiram quase a totalidade da agua,
garantindo um teor residual maximo de 1 ppm, quando em funcionamento 6timo. A
Figura 7 ilustra o fluxograma de processo da unidade de producdo, evidenciando os
principais sistemas abordados.

Apods a remogdo de CO2, uma linha contendo didxido de carbono € destinada a

compressao e injecdo nos reservatorios, de modo a propiciar a recuperacao secundaria
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das reservas. Ja a corrente de gas natural pode seguir trés caminhos distintos, sao eles:
gas combustivel, destinado a geracdo de energia elétrica para abastecimento da prépria
plataforma produtora; gas lift, utilizado como método de elevacdo artificial nas colunas
de producdo; e exportacdo, em que o gas natural é injetado no gasoduto de exportacao
e segue para suprir outras unidades proximas ou ser processado em Unidades de

Tratamento de Gas Natural onshore.

Gas Combustivel Gas Lift
Compressor Unidade de ‘:j:::; :: :;:::1;:;0 Compressor Exportacé
inel i 3 & xportagao
Principal Desidratagdo e o, de Exportagio
Pogos
Compressor Compressor de Inietores
Unidade de de CO, Reinjegdo c:e Gbe
Recuperagéo
de Vapor

) Planta de Separagao
Manifold e Tratamento de Tanques de Offloading
de Produgéo Oleo carga —
l LEGENDA
- Corrente de Oleo
Corrente de Gis
Planta de Tratamento Descarte de N _
de Agua Produzida . Agua Produzida - Corrente de Agua Produzida

Figura 7: Fluxograma de processo de agua, 6leo e gas de uma unidade tipica de producdo
do pré-sal brasileiro.

De maneira complementar, a Figura 8 ilustra o fluxograma de processamento do gas
da unidade de producdo ALFA, indicando valores tipicos de pressao de operagdo, assim
como, o volume processado de CO; e de hidrocarbonetos leves, além do nimero de
trends de processamento de cada fase, como por exemplo, a presenca de dois
compressores de injecdo, em que no caso de falha de um equipamento a plataforma
possui outro de stand by para operar e garantir o funcionamento do processo de injecdo
de CO; nos reservatorios, ou ainda, a presenca de trés linhas de exportagdo para garantir

o escoamento do auto volume de gds produzido.
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Figura 8: Fluxograma de processamento do gas de uma unidade tipica de producdo do
pré-sal brasileiro(Fonte: Cedido Petrobras)

A tensdo superficial entre liquido-vapor influencia e controla muitos processos em
aplicacdes quimicas e de engenharia de reservatoérios sub-sea ou separadores em top-
side. Os Contactores com Membranas de absorcdo que sdo considerados para a
separacao do CO; do gas natural, por exemplo, dependem de poros ndo molhados para
garantir uma alta eficiéncia de difusdo através da camada de membrana. O controle e a
modificacdo de propriedades interfaciais demandam modelos preditivos baseados em
teorias moleculares como foi descrito por TANG (2011).

A temperatura e a pressdao dos pontos criticos geralmente sdo descritas em valores
muito altos e o comportamento em torno do ponto critico ndo é capturado por equagdes
classicas de estado.

Uma descri¢ao confidvel do comportamento de fases de misturas com boa robustez
para extrapolacdes em condicBes de estado é importante para a purificacdo de gases
acidos. Um modelo termodindmico € necessario para uma ampla gama de pressdo e
temperatura, incluindo a regido critica. O comportamento do fluido na vizinhanca do
ponto critico é influenciado pelas flutuacGes de densidade dos componentes. Isso leva a
um comportamento universal de todos fluidos que podem ser estimados. Portanto,
torna-se fundamental o amplo conhecimento das equac¢bes de estado, assim como a

aplicabilidade dos modelos utilizados.
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2.1.1Equacgdes de estado

Uma equacdo de estado relaciona temperatura, pressdao, volume molar e
composicdes (T, p, v, x;). Se for aplicado apenas com entalpias de componentes puros no
estado de gds ideal, uma equacdo de estado pode fornecer todas as outras propriedades
termodinamicas, como, por exemplo, potencial quimico, equilibrio de fase e entropia.
Modelos moleculares baseados em equacdes de estado também permitem o calculo de
propriedades interfaciais (TANG, 2011).

As equacdes cubicas de estado sdo aplicadas parametrizadas regularmente na
engenharia para impor a temperatura critica e a pressao critica, sacrificando em certa
medida, as propriedades volumétricas. Varios modelos baseados na Teoria de Associagao
Estatistica dos Fluidos (SAFT), foram descritos por (WERTHEIM, 1986); (RADOSZ et al.,
1989); (GALINDO et al., 1998); (GROSS & SADOWSKI, 2001), assim como (P"AMIES & VEJA,
2002), de modo a melhor descrever o comportamento da pressdo, temperatura e
composicdo na proximidade dos pontos criticos.

A teoria do grupo de renormalizacdo estudada por WILSON (1971), foi aplicada a
flutuacGes criticas, tratando a dificuldade de se utilizar diferentes escalas de
comprimento, especificamente para a escala molecular e a flutuagdo de densidade,
considerando os pacotes de ondas de aumento recursivo do comprimento de onda.

As equacgbes de cruzamento foram desenvolvidas para descrever a transicao das
teorias classicas do fluido ao comportamento da lei de escala (CHEN et al., 1990). A
aplicacdo pratica foi limitada a proximidade do ponto critico e o problema foi abordado
por KISELEV (1998), apresentando as equacdes que podem ser aplicadas como equacdes
classicas de estado para todo o estado fluido. Posteriormente, a abordagem se mostrou
util para fins de engenharia, e foi aplicada com sucesso com varias equacfes de estado
conforme publicado por KISELEV (1999).

Contudo, GROSS & SADOWSKI (2001) desenvolveram uma teoria do grupo de
renormalizacdo baseada em propriedades intermoleculares. Uma equacdo de estado de
SAFT modificada foi desenvolvida aplicando a teoria de perturbacdo de BARKER &
HENDERSON (1967) a um fluido de referéncia de cadeia dura. Esta equacdo de estado
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pode ser aplicada a misturas de pequenas moléculas esféricas, como gases e polimeros
encadeados.

As teorias baseadas em modelos moleculares produzem melhorias significativas em
comparacao as equac¢les de cubicas para descrever o comportamento da fase de
misturas assimétricas em termos de tamanho e de polaridade. Estas teorias de fluidos
usam potenciais intermoleculares como ponto de partida, tendo a termodinamica
estatistica amplamente utilizada para desenvolver modelos moleculares, com objetivo de
calcular propriedades termodinamicas e de transporte de misturas. As equacdes de
estado modernas resultantes sdo dadas em termos de energia de Helmholtz por
molécula, com base na teoria de perturbacao.

O presente trabalho, baseia-se na abordagem inédita para utilizacdo de equacdes de
estado, em condicGes previamente estudadas de maneira experimental, e
posteriormente aplica-se a extrapolacdo em condicdes de operacdo de sistemas offshore,
prevendo  possiveis comportamentos operacionais de misturas contendo

hidrocarbonetos leves, agua e didxido de carbono.

2.1.2Teoria da Perturbacdo

Na teoria de perturbacdo, o fluido de esfera dura é geralmente tomado como
referéncia e as forcas de atracdo nao direcionais (dispersivas) sdo consideradas como
perturbacdo.

Uma das formas para chegar a descricdo da cadeia atrativa de fluidos é primeiro
conectar as esferas duras a uma cadeia de esfera dura, enquanto subsequentemente
aplica-se uma teoria de perturbacdo para atrair correntes. Essa abordagem foi tomada
por GROSS & SADOWSKI (2001), que considerou uma referéncia de cadeia dura de fluidos
e reformulou a teoria da perturbacdo para a cadeia de fluidos.

Diversas equacdes de estado do tipo SAFT podem ser descritas, em que,
geralmente podem ser consideradas diversas variagdes, como: uma contribuicdo da
energia de Helmholtz de cadeias de esfera dura, considerando uma dispersao térmica
das moléculas de cadeia e a associacdo entre as esferas duras (WERTHEIM, 1986);
descrita como interagdes de ligacdo hidrogénio (CHAPMAN et al., 1986); considerando
um termo polar que descreve interacdes devido ao momento dipolar e quadrupolar
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(GROSS, 2005); e considerando o efeito de polarizabilidade eletrostatica (KLEINER &
GROSS, 2006).

Na termodindmica, devido a condicdo de equilibrio de fase, em que a entropia é
maxima para um sistema fechado de energia interna constante, volume e composicdo
definidos, é necessario utilizar modelos para determinar os potenciais quimicos. A
condicdo dos mesmos potenciais em todas as fases coexistentes é usada para calculo do
equilibrio de fase desses modelos (TANG, 2011).

Avaliar os potenciais quimicos de duas fases com diferentes modelos é comumente
utilizado. Isso é feito, por exemplo, para equilibrio liquido-vapor usando modelos de
excesso de energia de Gibbs. Embora este seja limitado a uma gama de temperaturas e
pressdes, além de exigir que as misturas estejam longe de seus pontos criticos. Contudo,
aplica-se a mesma equacdo de estado para todas as fases do equilibrio em uma ampla
gama de temperaturas e pressao, incluindo perto da regido critica (SMITH et al., 2005).

As equacOes de estado resultantes da teoria de perturbacdo sdo dadas em termo de

contribui¢des na energia livre de Helmoltz residual, a™*.

ares _ aref adisp

RT = RT RT

(1)

A contribuicdo para a atracdo dispersiva pode ser descrita pelo termo a%P. J4 o
termo de referéncia a™®/, inclui contribuicdes de esferas duras, de cadeia de esferas
duras e de associagdo.

O fluido de esfera dura € um modelo com um potencial ¢(r) ao longo da distancia
radial r de uma a outra particula esférica. O potencial é zero para todas as distancias r >
@, de modo que as particulas ndo interagem de forma atrativa. Em r = ¢ o potencial
mostra um comportamento repelente infinitamente forte.

Embora a esfera dura ndo mostre uma transicdo liquido-vapor e tenha
propriedades termodindmicas apenas préximas das de qualquer substancia real, é de
grande interesse pratico. A importancia é devido ao fato de que ela pode servir como
referéncia do fluido que ja possui caracteristicas similares a de substancias reais. Em
particular, o arranjo de moléculas esféricas, um ao redor do outro de uma esfera dura
fluida € uma boa aproximacdo de uma atracdo fluida com mesma densidade. Esta
observacdo é usada em teorias de perturbacdo, em que as propriedades de atracdo dos
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fluidos sdo desenvolvidas expandindo a funcdo de distribuicdo do par em torno de um
fluido de esfera dura. As vantagens que o fluido de esfera dura oferece, em primeiro
lugar, sdo que todas as propriedades sdo apenas em funcdo da densidade, independente
da temperatura. Em segundo lugar, o modelo da esfera dura ndo mostra uma transicdo
de fases liquido-vapor, com as regides instaveis envolvidas em todo o regime do fluido.
(HANSEN, 2006).

O potencial @(r), é utilizado para simetria esférica de fluidos. O tratamento de
substancias ndo-esféricas pode ser baseado nesse mesmo potencial (RADOSZ et al.,
2008).

Os fluidos podem ser considerados segmentos esféricos. No entanto, é possivel
representar moléculas maiores, isto é, como cadeias de segmentos esféricos ligados
tangencialmente. Este modelo molecular ainda preserva grande parte da esséncia de
uma molécula, seu tamanho e a representacdo da sua forma (RADOSZ et al., 2008).

Para descrever cadeias de esferas ligadas com base em fluidos esféricos é
necessario conectar esferas para formar uma cadeia, ocorrendo uma mudanca de
energia Helmholtz para conectar as esferas (WERTHEIM, 1984). Sua primeira ordem de
perturbacdo, a teoria (TPT1) foi desenvolvida para sitios especificos do centro de um
nucleo esférico, que pode interagir com outros sitios e o centro de outras particulas.

A teoria resultante fornece uma estrutura poderosa para modelar interacdes
especificas e direcionadas, como ligagdes de hidrogénio de fluidos. Se duas dessas
interacdes forem consideradas no limite infinito da atracdo, a teoria liga
irreversivelmente os nucleos esféricos as correntes. A teoria para conectar um nimero
m de nucleos esféricos a uma cadeia de esferas conectadas, levou as equacdes de estado
da Statistical Associating Fluid Theory (SAFT) (CHAPMAN et al., 1989), assim como a
inclusdo do termo de associacdo entre as cadeias levou a Perturbed Chain Statistical

Associating Fluid Theory (PC-SAFT), como descrito por GROSS & SADOWSKI (2001).

2.2 Modelagem Termodinamica

Nesta sessdo serdo apresentados modelos de equac¢des de estado descritas por PC-
SAFT e Peng-Robinson utilizados para descrever sistemas abordados na separacdo de gas

natural, diéxido de carbono e agua.
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Os modelos termodindmicos utilizados na literatura para o estudo do
comportamento de fases de sistemas envolvendo petréleo sdo formados na maioria por
equacgdes de estado do tipo van der Waals mais comumente chamadas de equagdes de

estado cubicas representadas através da seguinte equacdo geral (REID et al., 1987):

p_RL,__a __, (2)

v—b  v2+ubv+qb?

Com as escolhas apropriadas de v e g, modelos comuns, tais como o de Peng

Robinson (1976) (u=2, g = -1) podem ser obtidos.

2.2.1Equacgdes de Peng—Robinson

A equacdo de estado de Peng-Robinson pode ser dada por:

RT a

P = T BeeD)] (3)

onde, a e b sdo parametros de atracdo e o co-volume, respectivamente.

b= 0.07780% (4)
0.45724R?*TZ

a =" 1 4 f(w, TP (5)

fw,T,) = (03764 + 1.5422w — 0.2699w?)(1 — T,>°) (6)

Paraw < 0,49

fw,T,) = (0.379642 + 1.48503w — 0.164423w? — 0,016666w3)(1 — T,2) (7)

Paraw > 0,49
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onde, Tc, Pc e w sdo a temperatura critica, a pressdo critica e o fator acéntrico,
. , . T
respectivamente, e Tr é a temperatura reduZ|da(Tr = T—).
c

Para as correlacdes de dados P-V-T, a equacdo de estado de Peng—Robinson (PR)
representa uma melhora significativa quando o fator critico de compressibilidade Zc é
0,307. Considerando Zc para hidrocarbonetos 0,29 ou menor. Portanto, um terceiro
parametro - geralmente chamado de ¢ ou pardmetro de deslocamento de volume - pode

ser introduzido pela seguinte relagdo:

v® = 17(2)‘2?51 XiCj (8)

onde, v(® é o terceiro volume corrigido enquanto v?/ é o volume previsto pela equacio
dos dois parametros. A mudanca no volume leva a uma reducdo conveniente do fator Z.
Os valores de ¢; sdo comumente calculados comparando o volume molar liquido
observado na condicdo padrdo de temperatura (Ts:) e pressdo (Ps:) com aquele obtido
pelos dois parametros EOS (Equation of State) nas mesmas condi¢cdes. A diferenca

determina o ¢; para o componente .

Ci = UEOS(PSD Tst) - UOBS (Pst' Tst) (9)

Os parametros de deslocamento sdo geralmente definidos pela relacdo abaixo:
(10)

onde, b; é o co-volume de componente puro como definido acima.

A correcao do deslocamento de volume ndo tem efeito sobre a condicdo de
isofugacidade e, portanto, ndo afeta outras propriedades de equilibrio previstas, como a
pressdao de saturacdo e os valores de K. A aplicacdo do EOS em mistura de fluidos requer
uma regra de mistura para descrever as propriedades de seus constituintes puros. Para

sistemas de hidrocarbonetos, a regra de mistura de van der Waals é comumente usada.
— n n
a = Zi=1 Zj=1 XiXjQjj (ll)
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ay = [(@a)”™] (1 - ky) (12)

b =Y xib; (13)

onde, b; e a; sdo 0s parametros puros do componente dados por Egs. (13) e (15),
respectivamente x; representa a fragdo molar do componente i.

Os kjj sao geralmente referidos como Binary Interaction Parameters (BIP) e sdo
comumente calculados e parametrizados com valores experimentais de K (KATZ &
FIROOZABADI, 1978). Para sistemas de hidrocarbonetos, os BIPs sdo normalmente
definidos como zero, exceto para descrever as interacdes entre hidrocarboneto e nao
hidrocarboneto, e entre hidrocarbonetos leves e pesados. Um método alternativo para

avaliar os BIPs foi proposto por CHUEH & PRAUZNITZ (1968).

1\ B
0.6
ki =A|1- (M) (14)

V¢id3V¢j3

onde, v € o volume molar critico do componente i. O valor de B é comumente fixado em

6 e o coeficiente A é ajustado para corresponder as pressdes de saturacao da mistura.

2.2.2Equagdo de estado PC-SAFT

No modelo PC-SAFT (Pertubed Chain- Statistical Associating Fluid Theory), as
moléculas sdo formadas por segmentos esféricos que interagem entre si (HUANG &
RADOSZ, 1990, CHAPMAN et al., 1990). Além disso, dois tipos de ligacdes entre as esferas
podem ocorrer: covalentes, que contribuem para a formacdo de cadeias, e pontes de
hidrogénio, que promovem interacdes especificas (Chapman, 1990). A equacdo é dada
em termos da energia residual livre de Helmholtz como soma de contribuicdes de cadeias
duras, de dispersdo, de formacdo da cadeia e de associacao.

A modelagem contempla as especificagdes para componentes puros e

posteriormente suas interacdes em misturas.
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ares(PC—SAFT) — aed + acadeia + adisp + q@ss (15)

Os quatro termos do lado direito da equacdo acima foram descritos detalhadamente
por GROSS & SADOWSKI (2001).

Os termos de esferas de duras, de formacao da cadeia e de associacdo sdo iguais as
da equacdo SAFT (Statistical Associating Fluid Theory) proposta por HUANG & RADOSZ
(1990)

2.2.2.1 Termo de esferas duras

O termo a®?, representa a mudanca de energia livce de Helmholtz devido as
interacdes entre as esferas duras, para densidade e temperatura especificas, podendo

ser descrita por:

a®® = mag® (16)

onde, agd é a energia de Helmholtz por mol de segmentos e m é o nimero de segmentos.

Componente puro

O termo de esferas duras para um fluido puro pode ser descrito por:

ed 2
agt _ n-3n
RT  (1-1)2 (17)

onde, 7, é o fator de empacotamento, dado por:

TTN gy

n=—"pmd’ (18)

ou

n = 0.74048pmv°
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onde, p é a densidade molar das moléculas polissegmentadas, N4, é o numero de

Avogadro e v° o volume molar de segmentos, sendo:

v = TRe g3 (19)

onde, d é o didametro efetivo do segmento em fungdo da temperatura e T = 0,74048.

Segundo BARKER & HENDERSON (1967) o parametro d, pode ser obtido por:

o —u(r)
d=f0 [1—eKT]dr (20)

onde, u(r) é o potencial intersegmentar.

Uma solucdo aproximada da equacdo acima é dada por:

—3u0
d =a[1—CeW] (21)

onde, u® é a energia de interacdo entre os segmentos, especificamente para cada
componente, C=0,12 e T o diametro do segmento, independente da temperatura. Sendo

o volume molar v, usado como parametro ajustavel no lugar do segmento 7.

— T[Nav 3

6T (22)

Mistura

Segundo BOUBLIK et al. (1970), a energia livre residual de Helmhotz para uma

mistura de segmentos de esferas duras é dada por:

ed 343 -3 2
asd _ [@2) +3616263-36165(63) [0 &)° ]l (1_53)] (23)

RT PN gy &3(1-&3)2 (§3)?

onde, &, é uma funcdo proporcional a densidade molar, proposta por CHAPMAN et al.

(1990), conforme descrito abaixo:
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Sk = nNTavaiximi(dii)k parak =0,1,2¢3 (24)

Sendo, x; a fragdo molar da componente /, e m; o nimero de segmentos da molécula i.

2.2.2.2 Termo de formagao de cadeia

O termo (a¢®deia)

representa a mudanca na energia de Helmhotz devido as ligacdes
covalentes entre os segmentos, proporcionando a formacado de cadeias. Considerando a
teoria de associacdo de Wertheim e a energia de associagdo como infinita, pode-se obter
o termo de formacdo de cadeia, ou seja, os sitios de associacdo das moléculas se ligam
de maneira covalente, e a medida que varias destas ligacdes se formam, ocorre a

formacdo de uma cadeia de moléculas (NDIAYE, 2004).

Componente puro

acadela

= (1 -m)in(gy) (25)

RT

onde, g;; € a funcdo de correlagao de pares, calculada no diametro de contato pela

equacao:

(26)

Mistura

Para um conjunto de esferas duras, a fungao de correlagdo de pares g;;, pode ser

calculada pela equacdo de BOUBLIK et al. (1971).

(27)

2
1 3d;idjj & diidjj &°
Gii =7 -

=& dytdj; (1-83)? dii+d;jj] (1-§3)3

para segmentos de comprimentos iguais considera-se d;; = djj, logo:
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_ 1 3dy &
9i =175, 72 T e

di]?  &°
+2[7 (1-&3)3 (28)

Portanto, a alteracdo na energia livre de Helmholtz devido a formacdo da cadeia

molecular em uma mistura de esferas duras do mesmo tamanho pode ser expressa por:

acadeta

=Y x; (1 —m) In(g;) (29)

RT

2.2.2.3 Termo de associagao

O termo (a®%°¢) contabiliza a mudanga devido as interagdes entre sitios

especificos, localizados na superficie dos segmentos (NDIAYE, 2004).

Componente puro

aassoc XA

=Sa(nx4-2) +im (30)

RT

onde, M é o nimero de sitios e X4 é a fracdo molar de moléculas n3o ligadas ao sitio A,

e pode ser dada por:

X4 = -

~ 1+Nay Xp pXBAAP (31)

em que, A4B é a forca de associacdo estimada por CHAPMAN et al. (1988), e pode ser

descrita por:

AB= g3g;, k4B (exp (ii:) - 1) (32)

k4B representa o volume de associacdo e €48 a energia de associacdo para o par

onde,
AB. A forca de associacdo depende do diametro o dos segmentos, e da funcdo de

correlagdo de pares avaliada no ponto de contato g;;.
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Mistura

Segundo CHAPMAN et al. (1990), para misturas, a energia livre de Helmholtz de
associacdo pode ser considerada uma média linear em relagdo as fracdes molares das

energias associadas dos componentes puros, logo:

assoc

ey [Ta (tnxh =20 4 ] (33)

RT

onde, M; é o nimero de sitios de associagdo da molécula i, e X4i é a fragdo molar de
moléculas i ndo ligadas ao sitio A. Portanto, o somatorio sobre A; fornece a soma de todos

os sitios de associacdo da molécula i, conforme descrito pela equacdo abaixo:

-1
X4 = [14 Noy 3 Sg, p; X458 A468)] (34)
sendo, X4i dependente da densidade molar p, conforme a equacao abaixo:

J4 a forca de associacdo A48 ¢ dada por:

AB; 4P 3, AiB;
A%Ti= gy [WCP( po )— 1] (0y) k*iEi (36)
sendo, g;; = (%)

2.2.2.4 Termo de dispersao

O termo a®S?, representa a contribuicdo na energia livre de Helmholtz devido as

interacdes dispersivas, ou de van der Waals entre os segmentos moleculares.

Componente puro
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A teoria da perturbacdo de BARKER & HENDERSON (1967) pode ser usada para
calcular a parte das interagGes dispersivas da cadeia, sendo dada por:
adl:Sp _ A1 A2

= + (37)
KTN ~ KTN = KTN

As equacgdes apropriadas podem ser escritas em fun¢do do potencial, conforme as

equacdes abaixo:

Ar 2 (€ 3
m——anm (E)O_ 11 (38)
e
-1
A2 _ 2 h azhe 2(£) .3
o = TTTpm (1+Zc+p ap) m (KT)GIZ (39)

sendo, /1 e I; funcBes da temperatura, no entanto, essa dependéncia é negligenciada.
Com este pressuposto, é possivel substituir /; e I; por séries de poténcia com fator de
empacotamento 7, onde os coeficientes da série sao fungdes do comprimento da cadeia,

como descrito pelas Egs. 41 e 42.

L(n,m) =X, a;(m)n' (40)
e
L(n,m) = ¥9_, bi(m)n! (41)

A expressdo proposta por LIU & HU (1996) expressa a dependéncia dos coeficientes

a;(m) e b;(m) sobre o nimero do segmento com precisdo e pode ser dada por:

m-—1 m-1m-2
a;(m) = ay; + —— Ayt ————ay (42)
e

m-—1 m-1m-2
by(m) = bo; + —by; + ———Dby; (43)

As equacles acima explicam a ligacdo de um segmento a um segmento vizinho mais

proximo e a possivel ligacdo deste segmento vizinho a um outro segmento vizinho mais
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proximo. As constantes do modelo ay;, a4;, @i, boi, b1; € byi, sdo obtidas a partir do
ajuste de dados experimentais de componente puro, de forma a aprimorar o modelo
molecular. Esses valores sdo tratados como constantes de modelo universal e sdo dados
na Tabela 1.

Tabela 1: Constantes do modelo universal para as equagdes 42 e 43 (GROSS &
SADOWSKI, 2000).

' Qoi Qqi Az

0 0.9105631445 -0.3084016918 -0.0906148351
1 0.6361281449 0.1860531159 0.4527842806
2 2.6861347891 -2.5030047259 0.5962700728
3 -26.547362491 21.419793629 -1.7241829131
4 97.759208784 -65.255885330 -4.1302112531
5 -159.59154087 83.318680481 13.776631870
6 91.297774084 -33.746922930 -8.6728470368
i bo; by b,;

0 0.7240946941 -0.5755498075 0.0976883116
1 2.2382791861 0.6995095521 -0.2557574982
2 -4.0025849485 3.8925673390 -9.1558561530
3 -21.003576815 -17.215471648 20.642075974
4 26.855641363 192.67226447 -38.804430052
5 206.55133841 -161.82646165 93.626774077
6 -355.60235612 -165.20769346 -29.666905585

Mistura

Comparagdes com dados de simulagdo de misturas de cadeia curta mostraram que
a estrutura ndo introduz nenhum erro significativo a regra de mistura de um fluido
(GROSS & SADOWSKI, 2000). Aplicando estas regras a um fluido de van der Waals, os

termos de perturbacdo sdo:

A . .
= 2Pl (0, m) i X xogmamy (K_Tj") o (44)
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4z 2 hc ozhe\ ™ = )% 3
— = —mpm (1 + z" + pW) L,(n,m) X, X x;x;m;m; (E) i (45)
onde, /; e I; podem agora ser avaliados para o niumero médio do segmento m; da mistura.

Os parametros para um par de segmentos diferentes sdo obtidos pela combinacao

convencional de Berthelot-Lorentz, conforme as equacdes abaixo:

Oij =%(O’l+0']) (46)

e

gij:1’£i+£j(1_kij) (47)

onde, um parametro de interagdo binaria, k;;, é introduzido para corrigir as interagdes

j
entre os segmentos de cadeias diferentes.

E importante salientar que na equacdo PC-SAFT, o Unico termo que necessita de
uma regra de mistura é o termo de dispersao.

Na equacdo PC-SAFT existem trés parametros independentes da temperatura

0
~ o 4 A . € N
para cada componente puro nao associativo, o parametro de energia, E' o didmetro do

semento, o e o numero de segmentos, m. Para compostos associativos, existem dois

AB
A .. . . . ~ € . ~
parametros adicionais: a energia de associagao — €o volume de associac¢do v*8.

O uso da equacgdo necessita de uma boa estratégia de estimacdo dos parametros.
Para componentes puros ndo associativos, os parametros sdao, normalmente, obtidos a
partir de dados de pressdo de vapor e de densidade do liquido saturado. GROSS et al
(1990) apresentaram os valores tabelados, assim como correlacdes generalizadas para
diferentes parametros de uma série de compostos incluindo alcanos, alcenos,
aromaticos, aminas, acidos, alcoois, éteres, ésteres e alguns polimeros comuns de baixo
peso molecular, especificamente neste trabalho, os pardmetros foram obtidos na

literatura publicada por MEDEIROS et al. (2016) e FATEEN et al. (2013).
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3 Metodologia

Neste capitulo, é descrito a metodologia utilizada para correlacionar os dados de
equilibrios de fases dos sistemas investigados. O Capitulo comeca com uma discriminagao
dos dados experimentais tirados da literatura através de uma analise de erros. O trabalho
foi desenvolvido com auxilio de métodos computacionais para calculo de equilibrios de

fases desenvolvidos no laboratério ATOMS.

3.1 Discriminagdo dos dados da literatura.

Inicialmente, foi criado um banco de dados experimentais dos sistemas a serem
estudados, através de pesquisa na literatura sobre equilibrio liquido-vapor de misturas
bindrias e ternarias entre hidrocarbonetos leves e CO,.

Previamente, trabalhos como de XU et al. (1992), modelaram sistemas com base em
dados experimentais de misturas contendo CO; e CHg, e utilizaram faixas de temperatura,
pressao e composicao, respectivamente de 288k a 293k, 50Bar a 80Bar, e 0 a 0.132 CHa.
MRAW et al. (1978), realizou estudos similares, porém para faixas de 163k a 218k e 6Bar
a 66Bar, assim como ARAI et al. (1971), que utilizou temperaturas variando de 253k a
288k. Contudo, ambos os trabalhos utilizaram modelos de PR, modificados de forma a
correlacionar os dados experimentais e os valores obtidos em simula¢do. Outros sistemas
analogos foram investigados por ROOF & BARON (1967), NEUMANN & WALCH (1968) e
AL-SAHHAF et al. (1983), porém considerando distintas faixas de P, T e fracdo molar de
diferentes misturas.

Para sistemas ternarios contendo CO,, CH4, e CaHe, os trabalhos de DAVALQCS et al.
(1976) e WEBSTER & KIDNAY (2001), apresentaram grande relevancia para comparagao
de modelos matematicos, gerados a partir de equacdes de estado, servindo como base
em comparacg8es com PR e PC-SAFT. Para sistemas contendo H,0O, foram consideradas
apropriadas extrapolacdes baseadas na validacdo de equacBes de estado que ja haviam
tido sua eficiéncia comprovada para diferentes faixas de P, T e fracdo molar de diferentes

componentes das misturas.

30



Posteriormente, o banco de dados foi avaliado quanto a consisténcia, de forma a
garantir a representatividade das informacdes geradas. O fluxograma da Figura 9 ilustra

o procedimento adotado.

Busca na literatura
de dados
experimentais

Agrupamento de
dados consistentes

Extensdo da aplicagdo
das equacgdes de
estado para diferentes
TeP

F Y

Organizacdo e
criagdo de banco de
dados binario e

Valores

‘L consistentes
ternario 5 5IM
NAO com a
literatura?
¥
Aplicacdo de
equacdes de estado
NAO Avaliagdo do
processo

Erro
superior
a3%7?

SIM

h

Erro
superior
a 3%?

\—4

SIM — Dados nao utilizados

Otimizacdo de
valores de Kij

Figura 9: Fluxograma de avaliacdo de dados

3.2 Parametros utilizados

As descricGes das principais propriedades dos componentes puros para substancias
ndo associadas sdo listadas pela Tabela 2, sendo a massa molar M, o nimero de
segmentos m, o diametro do segmento o, o parametro de energia do segmento &k, além

da temperatura critica T, o fator acéntrico w e a pressdo critica Pe.
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Tabela 2: Pardmetros de componentes puros para substancias ndo associadas

v w m o &k Pc Tc

Substancia [g/mol] [-] (-] [A] [K] [Bar] [K]
Metano 16.043 0.011 1 3.703  150.03 46. 190.40
Etano 30.070 0.099 1.606 3.520 19142 48.80 305.40
Propano 44096  0.153 2.2 3.618 208.11 42.50 369.80

Dioxido de Carbono 44.010 0.223 2.072 2785 169.21 73.83 304.21
Agua 18.015 0.344 1.417 40. 221.20 647.30

Conforme descrito por JIA et al. (2012), o desvio relativo absoluto médio (AARD) é
calculado pela média aritmética dos valores absolutos dos desvios relativos. Sendo estes
desvios relativos calculados pela diferenca entre os valores experimentais e os preditos,
divididos pelos valores experimentais como referéncia, dando um valor percentual em
relacdo ao valor experimental. Esse tipo de medida é adequado para varidveis expressas
em unidades absolutas, de modo que o resultado ndo é afetado pelo uso de sistemas de
unidades diferentes, sendo frequentemente usada na literatura em equilibrio de fases
para avaliar o bom ajuste de modelos termodinamicos (SANTOS et al, 2014).

Os pardmetros de interacdo bindria utilizados tiveram como base a literatura
descrita por MEDEIROS et al. (2016) e FATEEN et al. (2013). Os valores foram regredidos
a partir de dados experimentais do ponto de bolha para varios compostos e misturas. Em
seguida, o modelo foi extrapolado para mistura contendo agua. Para esse parametro de
regressao, foi empregado um método de otimizacdo estocdstica chamado Particle Swarm
Optimization. Uma descricdo completa deste método esta disponivel em (SCHWAB et al.,
2008). A funcdo objetivo utilizada foi a soma dos quadrados dos desvios de pressdo do
ponto de bolha. Nos casos em que as moléculas sdo bastante semelhantes, de mesma
natureza, o valor pode chegar a ser considerado zero (MEDEIROS et al.,, 2016). De
maneira complementar, foram utilizados pardmetros descritos por FATEEN et al. (2013),
que desenvolveu uma correlagdo semi-empirica para kj, baseada na regra de mistura de
Huron-Vidal. O algoritmo para os cdlculos do ponto de bolha em cada ponto consiste em
loops de forma a alterar a fracdo molar de vapor para satisfazer a relacdo de equilibrio
entre a composicdo de vapor e a composicdo liquida. Um valor minimo do desvio entre

0s pontos experimentais e a predicdo do modelo foi buscado ajustando-se os pardmetros
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para minimizar a fungdo objetivo que é baseada nos conjuntos de dados experimentais,
na selecdo e equacionamento dos erros na previsdo da pressdo e da fracdo molar de
vapor, de modo que as previsdes correspondessem tanto a pressao experimental quanto
a composicdo experimental do vapor (FATEEN et al., 2013).

Os parametros kj; de sistemas bindrios em correlagdes de equilibrio Liquido-Vapor
para equacdes cubicas PC-SAFT e PR sdo apresentados na Tabela 3. Segundo SANTOS et
al. (2014), a adequada parametrizacdo visa grantir um erro maximo. Portanto, de forma
conservadora foi adotado o valor de 5%, quando correlacionado com os dados
experimentais descritos no Anexo 1.

Tabela 3: Matriz de correlacdo binaria de equilibrio Liquido-Vapor para equacgdes
cubicas PC-SAFT e PR para 230k, (MEDEIROS et al., 2016), (FATEEN et al., 2013).

PC-SAFT Peng—Robinson
Sistema Ki Ki
Metano-Etano 0 -0.0026
Metano-Propano 0 0.014
Metano-agua 0.514138 0.514138
CO2-metano 0.065 0.1039
CO,-etano 0.119 0.1344
CO2-propano 0.109 0.1552
CO»-agua 0 0.045492

3.3 Sistemas estudados

Os sistemas binarios e ternarios estudados sdo apresentados nas tabelas 4, 5 e 6.
Nestas tabelas, NPts representa o numero de pontos experimentais utilizados nas
correlacGes, assim como as condi¢cdes de pressdao (P) e temperatura (T) que foram
submetidas as misturas em diferentes concentragdes dos componentes (x1, x2, e/ou x3),
Os valores utilizados tiveram como base a literatura descrita por (DAVALOS et al., 1976;
XU et al., 1992; BIEN et al., 1993; WEl et al., 1995; WEBSTER & KIDNAY, 2001). Os Anexos

Al e A2, detalham todos os dados utilizados como referéncia experimental.
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Tabela 4: Resumo do banco de dados obtidos na literatura para sistemas CHa(1)+CO2(2)

Sistema Artigo NPts. T K] P (bar) X1
15 230 8.84-74.09 0.-0.58
DAVALQOS et al.,
11 250 17.68-86.17 0.-0.44
N 1976
8 10 270 31.89-88.84 0.-0.32
+
o~ 10 288.5 51.18-81.48 0.-0.17
O XU et al., 1992
13 2934 57.28-78.88 0.-0.13
BIAN et al., 1993 6 301 68.60-75.60 0.-0.25

Tabela 5: Resumo do banco de dados obtidos na

CHa4(1)+CyHe(2)+C0O2(3)

literatura para o sistema

Sistema Artigo NPts. TI[K] P (bar) X1 X2

14 230 11.50 0.1-0.057 0-0.943

S 18 230 15.20 0.023-0.105 0-0.896

O

t 13 230 25.30 0.072-0.232 0-0.768

T WEIl et al., 1995

c;) 17 230 3550 0.130-0.357 0-0.643

E:j 12 230 45.60 0.204-0.479 0-0.521
9 230 60.50 0.302-0.599 0-0.401

Tabela 6: Resumo do banco de dados obtidos na

CHa4(1)+CyHe(2)+C0O2(3)

literatura para o sistema

Sistema Artigo NPts. TI[K] P (bar) X1 X2
9 230 8.0 0-0.076 0.347-0.924
S 16 230 40.0 0.162-0.418 0-0.582
L‘[: WEBSTER & 8 230 70.0 0.549-0.730 0-0.942
? KIDNAY, 2001 20 270 28.0 0-0.172 0.228-0.828
g 10 270 55.0 0.095-0.360 0-0.640
8 270 80.0 0.249-0.535 0-0.466

3.4 Avaliagdo de erros

Nos sistemas investigados, foram avaliados os erros de correlacdo e os erros de

extrapolacdo. Considerou-se que os erros de correlacdo dizem respeito aos desvios
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observados em relacdo aos dados experimentais quando as equagdes de estado (Peng—
Robinson ou PC-SAFT) sdo utilizados com o parametro de interagdo bindrio estimado.
Neste caso, foi considerado um erro 5% para desvios médios relativos, como um indice
aceitavel para a abordagem proposta. Os erros de predicdo visam observar de que forma
se comporta a equacdo de estado, em condicBes diferentes das anteriormente
estudadas, e descrevem a capacidade de extrapolacdo dos modelos para representar

condicdes nas quais ndo se tem dados experimentais.
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4 Resultados e Discussdes

Neste capitulo sdo mostrados os resultados das simula¢Ges utilizando as equacdes
de estado em variadas condi¢Ges termodinamicas para diferentes composicdes de
hidrocarbonetos, didxido de carbono e dgua. Uma discussdo dos resultados também é
realizada para demonstrar as condi¢des de operagdo no processo de remogdo de gases
acidos, assim como a validacdo das equacdes utilizadas para posteriormente serem

empregadas na auséncia de dados experimentais.

4.1 Sistema Metano (CH4) + Didxido de Carbono (CO3)

Para o sistema metano e didxido de carbono, foram analisados 65 pontos
experimentais abrangendo pressGes entre 8.104 bar e 81.480 bar, temperaturas entre
230k e 301k, além de concentracdes variando entre O e 100% de cada componente.
Foram observados os desvios médios relativos, entre os dados simulados e os
experimentais, de forma a avaliar a representatividade das equacdes de estado quanto
aos dados obtidos empiricamente.

Pode-se observar nas Figuras 10 e 11 os diagramas de fase estudados. As isotermas
mostram os dados experimentais e os modelos abordados. Especificamente, conforme
evidenciado na Figura 8, as equacles de PR e PC-SAFT preveem o sistema de forma

satisfatoria para as temperaturas de 230k, 250k e 270k.
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Figura 10: Diagrama P-x,y para o sistema CO2(1)e CH4(2), nas temperaturas de 230k,

250k e 270k, utilizando modelos de PR, PC-SAFT e valores experimentais.

Porém, para as isotermas de 288.5k, 293.4k e 301k apenas o modelo de Peng—

Robinson descreve de forma satisfatdria o comportamento da mistura entre CO; e CHa,

conforme evidenciado na Figura 11.
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Figura 11: Diagrama P-x,y para o sistema CO2(1)e CH4(2), nas temperaturas de 288.5k,

293.4k e 301k, utilizando modelos de PR, PC-SAFT e valores experimentais.
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As temperaturas estudadas apresentam caracteristicas do sistema supercritico para
0 metano, visto que as isotermas foram superiores a temperatura critica considerada do
CH4 puro (Tc = 190.40k). Contudo, a pior representatividade do modelo PC-SAFT para os
sistemas com as maiores temperaturas, deve-se a utilizacdo de isotermas préximas ao
ponto critico do didxido de carbono (T¢c = 304.21k), podendo ser considerado comum a

existéncia de erros infinitos pontos proximos a horizontal no ponto critico.

4.2 Sistema Metano (CH4) + Etano (C;Hs) + Diéxido de Carbono (CO3)

A validacdo das simulacBes em sistemas ternarios, utilizando as equacgfes de estado
foi definida a partir da comparacdo de dados experimentais e as curvas geradas pelos
modelos. Para o sistema composto por metano, etano e didxido de carbono, foram
realizadas diferentes simulag®es baseadas nos limites de temperatura e pressado, assim
como diferentes concentracdes dos componentes.

As Figuras 12 e 13, representam o comportamento de misturas nas pressées de
25Bar e 35Bar, 45Bar e 55Bar respectivamente, ambas considerando a temperatura de

230k.
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Figura 12: Diagrama ternario para o sistema CHa + C;He + CO2, na temperatura de 230k e
pressdes de 25Bar e 35Bar, utilizando modelos de PR, PC-SAFT e valores experimentais

(WEI et al., 1995).

Especificamente, a Figura 12 ilustra que os modelos utilizados de Peng Robinson e
PC-SAFT apresentaram boa similaridade entre si, descrevendo o comportamento das
fases vapor e liquida, porém com o aumento gradual da pressdo a PC-SAFT exibe maior
erro quando comparada a dados experimentais ou a resultados obtidos por PR, sendo os
parametros de interacdo extremamente relevantes no ajuste da curva PC-SAFT. Tal fato
ocorre, possivelmente devido a PC-SAFT ndo apresentar boa representatividade préxima

a regido critica da mistura estudada.
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Figura 13: Diagrama ternario para o sistema CHa + C;He + CO2, na temperatura de 230k e
pressdes de 45Bar e 55Bar, utilizando modelos de PR, PC-SAFT e valores experimentais

(WEI et al., 1995).

A distancia entre as curvas fica mais evidente na Figura 13, onde o0 aumento mais
acentuado da pressdo proporciona uma maior presenca de metano na fragdo vapor, ou
seja, 0s componentes mais pesados como o etano, tendem a permanecer no estado
liquido. Esse aumento de pressdo garante uma maior proximidade ao ponto critico da
mistura, elevando o erro descrito pela PC-SAFT. Porém, um bom nivel de aceitacdo pode
ser considerado, devido a tendéncia de a curva gerada ser similar aos dados
experimentais. Portanto, pode ser considerada representativa a extrapolacdo dos dados

gerados para diferentes faixas de pressdes.
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4.3 Sistema Metano (CHa) + Propano (CsHs) + Didxido de Carbono (CO;y)

Assim como o etano, o propano é um importante componente do gas derivado de
petroleo, porém com maior peso molecular e propriedades cinéticas distintas do metano,
fatores relevantes para uma melhor comparacdo dos modelos baseados em equacgdes de
estado. Uma andlise de simulacdes ternarias foi realizada e expressa nas Figuras 14 e 15,
considerando respectivamente as isotermas de 230k e 270k. Os parametros de interacdo
binaria utilizados para os calculos em 230k foram os mesmos para as isotermas de 270k,
ndo acarretando erro significativo nos resultados.

A grande influéncia da pressdo no sistema pode ser visualizada na Figura 14, assim
como a relevancia do maior peso molecular do propano, entretanto, o aumento da
pressdo do sistema, propicia uma elevacdo significativa da fracdo molar deste

componente na fase liquida.

41



o Vapor
o Liquido
— PR

--- PC-SAFT

0.6
FRACAO MOLAR DE METANO

Figura 14: Diagrama ternario para o sistema CHas + CsHg + CO», na temperatura de 230k e
pressGes de 8Bar e 70Bar, utilizando modelos de PR, PC-SAFT e valores experimentais

(WEBSTER & KIDNAY, 2001).

Considerando as faixas de pressdes abordadas, a andlise da representatividade dos
modelos também apresentou significativa relevancia, conforme pode ser verificado pela
similaridade entre as curvas geradas por modelos e por dados experimentais,

principalmente na fase vapor dos sistemas.
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Figura 15: Diagrama terndrio para o sistema CHa + C3Hg + COy, na temperatura de 270k e
pressGes de 54Bar e 79Bar, utilizando modelos de PR, PC-SAFT e valores experimentais

(WEBSTER & KIDNAY, 2001)

Com o aumento da temperatura do sistema de 230k para 270k, o comportamento
da mistura se altera. Como pode ser observado na Figura 15, as fracbes mais pesadas na
fase liquida passam a estar em menor proporc¢do quando comparadas com temperaturas
mais baixas, ou seja, as fracdes de metano e gas carbbnico na fracdo vapor aumentam e
o comportamento dos modelos estudados apresenta menor erro quando comparado

com dados experimentais.

4.4 Sistema Metano (CHa) + Didxido de Carbono (CO;) + Agua (H20)
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Foram realizadas simulacGes de sistemas ternarios considerando misturas de
diferentes fracdes molares de CO,, CHs e H,0, com isotermas de 313k e 323k, além de
pressdes de 4Bar e 72Bar, sendo estas, as condicdes tipicas de operacdo em sistemas

offshore instalados na unidade de produgdo ALFA.

4.4.1Abordagem especifica

O modulo de membranas para separacao de gas carbonico e hidrocarbonetos leves
instalado na unidade de producgdo de petréleo e gas natural denominada ALFA, opera de
forma especificada pelo manual de operacdes do fabricante. Desta forma, considerou-se
a faixa de operacdo do sistema entre 313k e 323k, assim como, a pressdo minima de
operacao de 4Bar e maxima de 72Bar. De forma a garantir a eficiéncia do processo, o
cenadrio ideal norteia o minimo de dgua presente no sistema, ou seja, o funcionamento
da unidade de secagem da plataforma deve estar em funcionamento atrelado a
especificacdo, garantindo a concentracdo maxima de agua em 1ppm. Contudo,
principalmente devido ao grande volume de gds produzido a frequéncia de operacdes
em que o teor de dgua se torna muito superior ao limite desejavel se torna rotineira.

Foram realizadas diferentes simulacdes baseadas nos limites de temperatura e
pressdo estipulados, assim como diferentes concentracbes dos componentes,
considerando teores minimos de agua até fragdes que chegam a 60%. Os resultados sao
apresentados nas Figuras 16 e 18, respectivamente para as isotermas de 313k e 323k.

Especificamente, na Figura 16 os modelos utilizados de PR e PC-SAFT apresentaram
boa similaridade entre si, descrevendo o comportamento da fase vapor, composta
basicamente por metano e didxido de carbono, além da fase liquida, tendo a d4gua como
principal componente junto com o CO; presente em pequenas concentracdes. Com o
aumento da pressdo aplicada no sistema, as fragdes de metano e gas carbdnico na fase

vapor torna-se ainda mais expressiva, assim como a proporcdo de dgua na fase liquida.
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Figura 16: Diagrama ternario para o sistema CHa + CO; + H,0, na temperatura de 313k e
pressdes de 4Bar e 72Bar, utilizando modelos de PR e PC-SAFT.

A forma ampliada das concentragdes dos componentes na fase liquida e vapor é
expressa na Figura 17. Sendo que, na fase vapor, ambos os modelos PR e PC-SAFT geram
resultados similares e evidenciam a presenca altamente predominante de metano e
dioxido de carbono proporcional as fragdes molares de entrada do processo. Ja na fase
liquida, o modelo PR apresenta uma variagdo cerca de trés vezes maior do que o PC-SAFT,
porém em valores absolutos esta variagdo se torna pouco representativa, na ordem de
0.001%, indicando que em ambas as equacdes a proporcao de dgua e didxido de carbono

é extremamente pequena.
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Figura 17: Diagramas binario para o sistema CO; + H,0, e CH4 + CO;, (expandidos da Figura
16), na temperatura de 313k e pressées de 4Bar e 72Bar, utilizando modelos de PR, PC-
SAFT.

Considerando a isoterma de 323k, a Figura 18 ilustra que os modelos utilizados de
Peng Robinson e PC-SAFT também apresentaram boa similaridade, descrevendo de
forma coerente o comportamento das fases vapor e liquida das misturas. Com o aumento
da pressdo aplicada no sistema, as fracGes de metano e gas carbonico na fase vapor
torna-se ainda mais expressivas, assim como a proporc¢do de dgua na fase liquida. Porém,
fica evidenciada uma maior diferenca entre as concentracdes de metano e didxido de
carbono na fase vapor, ou seja, a pressao de 4 Bar e a isoterma de 323k, a curva PC-SAFT
apresentou maior concentracdo de hidrocarbonetos leves e gas carbénico na fase vapor,

guando comparado com a isoterma de 313k.
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Figura 18: Diagrama ternario para o sistema CHa + CO; + H,0, na temperatura de 323k e
pressGes de 4Bar e 72Bar, utilizando modelos de PR, PC-SAFT.

As concentragdes dos componentes nas fases liquida e vapor sdo ilustradas de forma
ampliada na Figura 19. Na fase vapor, ambos os modelos PR e PC-SAFT continuam
gerando resultados similares. Porém, na fase liquida, o modelo PR apresenta uma
variacao menor do que o evidenciado na isoterma de 313k, contudo os valores absolutos

desta variacdo ainda sdo pouco representativos.
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Figura 19: Diagramas bindario para o sistema CO2 + H20, e CH4 + CO2, (expandidos da
Figura 18), na temperatura de 323k e pressdes de 4Bar e 72Bar, utilizando modelos de
PR, PC-SAFT.

Nas condi¢cbes entre 4-72Bar e 213-223k, o metano, possivelmente em estado
supercritico, ndo atinge o ponto de bolha, ou seja, apenas ha formacdo significante de
liqguido quando ha presenca de agua ou CO;, independente da fracdo molar de CHa. A
agua destaca-se como o componente principal na fase liquida quando comparado com o
CO,. Acredita-se que tal fato ocorra devido a grande diferenca entre as temperaturas
criticas dos componentes puros estudados (CHa = 190.40k; CO, = 304.21k; e H,0 =
607.30k).

Com a diminuicdo da pressao ocorre o aumento relativo da presenca de CO; na fase
liquida, porém essa concentracdo de didéxido de carbono ainda permanece
extremamente pequena quando comparada com a 3agua, ou seja, ndo apresenta
representatividade expressiva no sistema, independente da concentracdao de CO; na linha
de fluido.

Trabalhos descritos por CHAPQOY et al., (2016) e FOUAD et al., (2015) descrevem
resultados experimentais que corroboram com a extrapolacdo abordada. Portanto, os

dados gerados sdo considerados satisfatorios.

48



5 ConclusBes e Sugestbes

Neste capitulo constam as conclusdes chegadas neste trabalho, bem como as

sugestdes para trabalhos futuros utilizando esta dissertacao.

As capacidades de duas diferentes EOS, nomeadamente PR e PC-SAFT, foram
avaliadas neste trabalho, assim como, as propriedades de componentes puros, misturas
bindrias e ternarias, envolvendo os importantes componentes industriais didxido de
carbono, hidrocarbonetos leves e dgua, foram descritas e estudadas.

As EOS cubicas repetiram razoavelmente bem as propriedades criticas, embora ndo
pudessem garantir precisao satisfatéria em toda a faixa de temperatura, especialmente
na regido da fase liquida. O modelo PR obteve um ajuste melhor em toda a faixa de
temperatura, enquanto o PC-SAFT frequentemente superestimava as propriedades
criticas. Além disso, diferentes EOS cubicas mostram diferentes adaptabilidades, sendo a
PR mais adequado para misturas binarias CHa e CO,.

Os modelos foram representativos, de modo que PR mostrou melhores previsdes
do que PC-SAFT. No entanto, quando a temperatura estava abaixo de 270 k, os célculos
do PC-SAFT mostram precisdes consideraveis. A comparac¢do abrangente sugere que o
PR teve uma melhor adaptabilidade para varios sistemas. Talvez a regra de mistura
adotada fosse simples demais para refletir exatamente o comportamento dos sistemas
abordados. Contudo, a correcdo através da introducdo de parametros especiais de
interacdo binaria ou regras de combinagdo seja significativa para simula¢des, obtendo
previsdes precisas das misturas.

Neste trabalho, boas concordancias foram obtidas tanto para os sistemas binarios
guanto terndrios. Para mistura CHs-CO;, as fragdes molares representaram
satisfatoriamente os dados experimentais. Os desvios relativamente grandes perto do
ponto critico e de ebulicdo, foram principalmente causados pela troca de particulas entre
duas fases.

Para misturas, as predicGes das fracGes de vapor foram levemente superestimadas
em toda a faixa de pressdo, enquanto as fragcdes simuladas foram menores que os dados
experimentais. Com o aumento da pressdo, a fracdo molar de gas comecou a se

aproximar dos dados experimentais, enquanto as fraces molares liquidas se afastaram.

49



O PC-SAFT e o PR, mostraram boas adaptabilidades tanto para misturas binarias
quanto terndrias. Além disso, seus parametros moleculares podem trazer uma
compreensao direta e profunda sobre as caracteristicas moleculares. Portanto, as
modelagens utilizando PR e PC-SAFT, em condicdes tipicas de operacdo na unidade de
producdo ALFA, apresentaram boa representatividade. Teoricamente, curvas geradas por
ambos os modelos podem ser aplicadas a sistemas de diferentes correntes de
hidrocarbonetos leves, diéxido de carbono e dgua. Podendo abranger diversas condicdes
de processo e de producdo, auxiliando na tomada de decisdo da operagdo de sistemas
offshore.

Sugere-se para trabalhos futuros, obtencao de dados experimentais em laboratoérios
sobre o equilibrio de fases, considerando misturas ternarias contendo gdas natural,
dioxido de carbono e dgua. Concomitante, ao desenvolvimento de modelos matematicos
baseados em equacdes de estado, ou utilizagdo de modelos como CPA, que
possivelmente consigam descrever os dados obtidos laboratorialmente, concomitante
com a utilizacdo de regras de mistura mais precisas e adequadas a diferentes
temperaturas e modelos abordados. Descrevendo entdo, diferentes condicbes de

operacdo de equipamentos e sistemas na industria do petroleo.
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Anexo A: Dados experimentais

Anexo Al. Sistema Metano + Diéxido de Carbono

Com base em calibragBes, as precisGes associadas as medicdes experimentais

encontradas em Davalos et al. (1976), sdo: temperatura 0.01k, pressdo 0,03Bar (para

34Bar ou menos) e 0,05Bar (para 34-100Bar), composicdo 1,5%; Xu et al.(1992), sdo:

temperatura 0.01k, pressdo 0.2Bar, composicao 0,001; Bien et al. (1993), sdo:

temperatura 0,05K, pressdao 1%, composi¢ao 0,003.

Tabela Al.1: Dados experimentais utilizados para analise do sistema Metano(1) +

Didxido de Carbono(2) [Fonte: Davalos et al., 1976; Xu et al., 1992; Bien et al., 1993].

Davalos et al., 1976

x1 yl P(Bar) T(K)

0 0 8.104 230
0.027 0.399 15.195 230
0.050 0.526 20.260 230
0.115 0.683 32.416 230
0.170 0.728 | 40.520 230
0.235 0.751 48.624 230
0.318 0.764 55.715 230
0.397 0.752 61.793 230
0.394 0.762 62.806 230
0.472 0.757 65.845 230
0.534 0.751 68.884 230
0.526 0.732 69.289 230
0.543 0.730 69.897 230
0.561 0.725 70.707 230
0.584 0.716 71.315 230

0 0 17.849 250
0.01 0.104 20.260 250
0.023 0.223 23.603 250
0.053 0.361 30.390 250
0.105 0.491 40.520 250
0.166 0.575 50.650 250
0.237 0.605 60.780 250
0.326 0.615 70.910 250
0.400 0.605 78.100 250
0.405 0.564 79.521 250
0.446 0.558 80.837 250

0 0 31.910 270
0.014 0.083 35.455 270
0.018 0.108 36.975 270
0.032 0.162 40.216 270
0.040 0.190 | 42.141 270
0.077 0.282 50.650 270
0.113 0.353 58.551 270
0.166 0.405 70.191 270

0.260 0.411 80.615 270
0.319 0.375 85.173 270
(Xuetal., 1992)
x1 yl P(Bar) T(K)

0 0 51.187 288.5
0.015 0.052 55.886 288.5
0.042 0.108 62.077 288.5
0.061 0.137 65.977 288.5
0.061 0.138 66.078 288.5
0.086 0.167 71.082 288.5
0.112 0.185 75.082 288.5
0.128 0.195 78.180 288.5
0.129 0.194 78.681 288.5
0.175 0.175 81.48 288.5

0 0 57.286 293.4
0.017 0.040 61.385 293.4
0.020 0.048 62.284 293.4
0.025 0.058 63.185 293.4
0.039 0.085 66.384 293.4
0.050 0.094 68.183 293.4
0.063 0.115 71.782 2934
0.071 0.122 73.182 293.4
0.076 0.126 73.981 293.4
0.079 0.128 74.279 293.4
0.097 0.135 77.180 293.4
0.113 0.135 78.880 293.4
0.132 0.132 79.780 293.4

(Bian et al., 1993)

x1 yl P(Bar) T(K)

0 0 68.580 301
0.500 0.01 70.302 301
0.012 0.021 71.923 301
0.018 0.028 73.582 301
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0.022

0.033

74.684

301

0.025

0.036

75.581

301
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Anexo A2. Sistema Metano + Etano + Didxido de Carbono

Com base em calibracbes, as precisGes associadas as medicdes experimentais

encontradas em Wei et al. (1995), sdo: temperatura 0.02k, pressdo 0,1%, composi¢cdo

0,002; Webster & Kidnay (2001), sdo: temperatura 0,001K, pressdo 0,1%, composicdo

0,002.

Tabela A2.1: Dados experimentais utilizados para analise do sistema Metano(1) +

Etano(2) + Didxido de Carbono(3) [Fonte: Wei et al., 1995; Webster & Kidnay, 2001]

(Wei et al., 1995)

x1 x2 yl y2 | P(Bar)| T(K)
0.057 |0.943|0.368(0.632| 11 230
0.043 |0.899(0.274(0.604 | 11 230
0.035 |0.864(0.219(0.584 | 11 230
0.025 [0.813|0.161[0.554 | 11 230
0.016 [0.745(0.100|0.523 | 11 230
0.009 |0.674|0.063[0.491| 11 230
0.004 |0.574(0.028 0.453 | 11 230
0.002 |0.487(0.013|0.420| 11 230
0.001 |0.314|0.005(0.348 | 11 230
0.001 [0.247(0.015(0.311| 11 230
0.003 |0.188(0.032(0.272| 11 230
0.004 |0.136(0.051(0.226| 11 230
0.007 [0.053|0.096|0.118 | 11 230
0.021 0 |0194| 0O 11 230
0.105 |0.896|0.511|0.489| 15 230
0.090 |0.852(0.437|0.467| 15 230
0.082 |0.822(0.400|0.453 | 15 230
0.076 |0.7920.369|0.439| 15 230
0.069 |0.756(0.3380.425| 15 230
0.061 [0.701(0.300|0.403 | 15 230
0.054 |0.642(0.271(0.384| 15 230
0.054 |0.635(0.272(0.381| 15 230
0.050 [0.595(0.2580.368 | 15 230
0.048 |0.570(0.2480.359| 15 230
0.044 |0.520(0.238(0.341| 15 230
0.040 [0.44710.227|0.317 15 230
0.036 |0.364(0.220(0.289 | 15 230
0.033 [0.319(0.220(0.272| 15 230
0.028 [0.204(0.223(0.223 | 15 230
0.025 [0.110(0.250|0.154 | 15 230
0.023 |0.056 |0.300|0.098 | 15 230
0.028 0 |0377| O 15 230
0.232 |0.768 |0.683 | 0.317 | 25 230
0.217 |0.722 {0.638 [ 0.295 | 25 230
0.200 |0.654 |0.589|0.274| 25 230
0.193 |0.627 |0.573(0.264 | 25 230
0.178 |0.548 (0.540(0.242 | 25 230
0.166 [0.478(0.523(0.221| 25 230
0.155 |0.420(0.513|0.206 | 25 230
0.145 |0.3560.510(0.187 | 25 230

0.126 |0.259|0.508 | 0.157 | 25 230
0.117 |0.2160.510|0.142 | 25 230
0.088 |0.0780.539|0.074| 25 230
0.074 |0.009|0.579|0.012 | 25 230
0.072 0 0585 O 25 230
0.357 |0.643|0.764|0.236| 35 230
0.347 |0.608|0.734|0.225| 35 230
0.340 |0.595|0.7220.221| 35 230
0.325 |0.548|0.692|0.207 | 35 230
0.317 |0.515|0.677|0.197 | 35 230
0.309 |0.486|0.666|0.188 | 35 230
0.300 |0.456|0.655|0.180| 35 230
0.391 |0.423|0.646|0.171| 35 230
0.279 |0.369|0.637|0.155| 35 230
0.269 |0.345|0.631|0.148 | 35 230
0.255 |0.301|0.616|0.140| 35 230
0.238 |0.245|0.625|0.118 | 35 230
0.221 |0.199|0.624|0.105 | 35 230
0.197 |0.146|0.631|0.085| 35 230
0.164 |0.072|0.648 0.051| 35 230
0.151 |0.044 |0.655|0.034 | 35 230
0.130 0 10679 O 35 230
0.479 10.521|0.800|0.200 | 45 230
0.466 |0.487|0.774|0.188 | 45 230
0.450 |0.440|0.746|0.173 | 45 230
0.428 10.380|0.720|0.153 | 45 230
0.401 |0.309|0.699|0.129| 45 230
0.380 |0.252|0.689 |0.113 | 45 230
0.353 |0.208 | 0.687 | 0.095 | 45 230
0.333 |0.172|0.687 | 0.083 | 45 230
0.312 |0.140|0.687|0.071 | 45 230
0.243 10.049|0.695|0.031| 45 230
0.221 |0.022|0.711|0.015| 45 230
0.204 0 07201 O 45 230
0.599 |0.401|0.816|0.184 | 55 230
0.581 |0.357|0.785|0.169 | 55 230
0.558 |0.311|0.755|0.150 | 55 230
0.503 |0.199|0.719|0.099 | 55 230
0.483 |0.168|0.717|0.085| 55 230
0.441 10.115|0.718 | 0.059| 55 230
0.351 |0.035|0.730|0.020 | 55 230
0.325 |0.014|0.735|0.009 | 55 230
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0.157 | 0.813 |0.737|0.199| 28 270
0.156 | 0.801 |0.714 |0.198 | 28 270
0.147 | 0.791 |0.676|0.195| 28 270
0.140 | 0.784 |0.652 |0.195| 28 270
0.132 | 0.762 |0.603 |0.191| 28 270
0.124 | 0.745 |0.563 |0.187 | 28 270
0.115 | 0.722 |0.515|0.184 | 28 270
0.098 | 0.680 |0.436|0.177| 28 270
0.083 | 0.639 |0.368 |0.170 | 28 270
0.075 | 0.606 |0.327 |0.165| 28 270
0.067 | 0.571 |0.286|0.160 | 28 270
0.056 | 0.525 |0.240|0.154 | 28 270
0.048 | 0.503 |0.208 |0.149| 28 270
0.040 | 0.471 |0.176|0.143 | 28 270
0.032 | 0.438 |0.144 |0.137| 28 270
0.022 | 0.379 |0.101|0.127 | 28 270
0.015 | 0.335 |0.069|0.118 | 28 270
0.010 | 0.298 |0.047 |0.111| 28 270

0 0.228 0O |0.009| 28 270
0.360 | 0.640 |0.854|0.146| 54 270
0.288 | 0.505 |0.649|0.126| 54 270
0.282 | 0.487 |0.630|0.126| 54 270
0.248 | 0.408 |0.549|0.113| 54 270
0.230 | 0.357 |0.507|0.105| 54 270
0.191 | 0.265 |0.439|0.087 | 54 270
0.180 | 0.235 |0.418 |0.082 | 54 270
0.146 | 0.141 |0.369|0.056 | 54 270
0.144 | 0.133 |0.365|0.055| 54 270
0.095 0 0.313| O 54 270
0.535 | 0.466 |0.843|0.157| 79 270
0.530 | 0.459 |0.831|0.157| 79 270
0.501 | 0.404 |0.756|0.150| 79 270
0.441 | 0.285 |0.609 |0.138| 79 270
0.425 | 0.248 |0.570(0.132| 79 270
0.288 | 0.041 |0.400|0.029| 79 270
0.253 | 0.010 | 0.400|0.006| 79 270
0.249 0 0.397| O 79 270

0302 | o |o0739] o | 55 | 230
(Webster & Kidnay, 2001
x1 X2 yl y2 | P(Bar) | T(K)
0076 | 0.924 [0.872|0.128] 8 | 230
0.070 | 0.899 [0.750|0.124| 8 | 230
0.054 | 0.849 [0.593/0.120| 8 | 230
0.041 | 0.797 |0.448|0.116| 8 | 230
0.029 | 0.727 |0.324|0.107| 8 | 230
0.021 | 0.660 [0.231|0.105| 8 | 230
0.016 | 0.607 [0.177|0.098| 8 | 230
0012 | 0564 [0.137/0.097| 8 | 230
0 |0347| 0 |0078| 8 | 230
0418 | 0582 [0.956|0.044| 40 | 230
0414 | 0549 [0.926|0.042| 40 | 230
0.404 | 0541 [0.913|0.042| 40 | 230
0397 | 0521 |0.894|0.041| 40 | 230
0.369 | 0.415 |0.822(0.036| 40 | 230
0.362 | 0.379 |0.805[0.035| 40 | 230
0.347 | 0333 |0.785[0.032| 40 | 230
0.345 | 0329 [0.783|0.032| 40 | 230
0341 | 0313 [0.777|0.031| 40 | 230
0325 | 0.262 |[0.760|0.028| 40 | 230
0.304 | 0.227 |0.748|0.026| 40 | 230
0.287 | 0.160 |0.734[0.021| 40 | 230
0.275 | 0.143 |0.7280.020| 40 | 230
0.244 | 0107 |0.719[0.017| 40 | 230
0217 | 0.071 [0.712|0.013| 40 | 230
0162 | 0 |0701| 0 | 40 | 230
0.730 | 0.270 [0.942[0.059] 70 | 230
0.727 | 0.271 [0.938|0.060| 70 | 230
0.700 | 0.128 |0.822|0.050| 70 | 230
0.686 | 0.109 |0.798 [0.048| 70 | 230
0.679 | 0.084 |0.776 [0.042| 70 | 230
0.637 | 0.041 |0.733[0.023| 70 | 230
0.589 | 0.017 [0.722|0.009| 70 | 230
0548 | 0 |0722] o | 70 | 230
0172 | 0.828 [0.797|0.203| 28 | 270
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