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Sumario

Keste trabalho é desenvolvido um simulador PVT para modelar o comporta-
mento de {ases de misturas naturais de hidrocarbonetos. O simulador consiste de
wm programa computacional que baseia-se em equagdes que representam o com-
portamento de fases da mistura, no equilibrio, em processos termodinimicos de
expansio a massa constante ou de liberagio a volume constante, em condigdes di-
versas de pressio e temperatura. Usa-se a equacio-de-estado de Peng-Robinson
para determinar o comportamento de fases da mistura.

Apresenta-se também, uma metodologia de ajuste antomatico dos pardmetros da
equagao-de-estado para reproduzir dados experimentais do comportamento de fases
de uma mistura. A metodologia consiste emn determinar as propriedades criticas
da fracio pesada O, através de correlagoes disponiveis na literatura e ajustar os
parametros {1, e &, do metano (CHy) e da fragio mais pesada (C*} & o coefi-
ciente de interagho bindria entre esses componentes, bcp,~c+, de acordo com o
seguinte procedimento : primeiro, mantendo os valores tedricos dos pardmetros (g
e {1, calcula-se o foy, .o+ Que Teproduz a pressao de saturagio da mistura, Numa
segunda etapa, os parimetros {l; e Q, sio ajustados através de uma técnica de
regressio nao-linear com minimos guadrados, usando dados da regido de uma fase.

O procedimento de ajuste foi testado em amostras de fluidos do tipo gas e
condensado e dleo valdtil e verificou-se uma boa concordéncia entre 05 dados expe-
Fimentais e os valores preditos pelo simulador na regido de duas fases. Constatou-se
que o coeficiente de interagdo dcp,—c+> ¢ o pardmetro relevante para o ajuste da
pressio de saturagdo. Andlises dos pardmetros de regressic indicam que as variaveis
relevantes na regressao ndo-linear sao 1, e {1 do metano.
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Abstract

1n this work & simulator is developed to model the phase behavior
of reservoir hydrocarbon mixtures. The simulator consists of a computer program,
that is based on equations that represent the phase behavior of the mixture, at
equilibrium, under flash and differential liberation processes and various pressure
and temperature conditions. The Peng-Robinson EOS is used to predict the phase
behavior of the mixture,

We also propose a methodology for the automatic fitting of EOS parameters
for phase behavior matching. Critical properties of the heaviest, C*, fraction are
obtained from available correlations and fitting of F08§ parameters, §; and {1, for
CHyand CF as well as of the binary interaction coefficient, 6o, o+, are performed
according to the following procedure : First, keeping the theoretical values of (I,
and (1, we calculate the interaction coefficient bopg, ¢+ that matches the saturation
pressure of the mixture. In a second stage, the parameters £, and {3 for the CHy
and CF fractions are fitted through a non-linear leasts squares regression technique
to match PVT experimental data in the one-phase region.

The above procedure was used o adjust the Peng-Robinson EO8 to {our reservoir
hydrocarbon fluid samples, which include gas condensate and volatile oils. Phase
behavior in the two-phase region predicted with the EQS was verified to match
PVT laboratory data obtained under flash and differential liberation processes. 1t
was verified that the interaction coefficient, &gy, .o+, 18 the relevant parameter for
saturation pressure matching. Analysis of regressed parameters indicate, in all four
applications, that relevant parameters in the non-linear regression fitting are {1, and
0, of the CHy, fraction.
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1 INTRODUCAO

A ocorréncia de reservatdrios de petréleo portadores de éleo leve e de gés e
condensado, fez necessdrio o desenvelvimento de simuladores numéricos do escoamento
multifisico composicional em meios porosos e em tubulacdes,[17]. A composicio global
da mistura de hidrocarbonetos muda sensivelmente ao longo da vida produtiva desse
tipo de reservatorio, de forma que o tratamento PVT convencional, tipo beta [33], [42],
resulta inadequade na descrigdo do comportamento desses fluidos. A modelagem correta
do comportamento PVT dos fluidos é fundamental em estudos que objetivam a previsio
da maxima recuperagio de hidrecarbonetos.

Us simuladores numéricos composicionais modernos fazem uso de equagoes-
de-estada [5], [6], [26], cbicas geralmente, nos cilculos de equilibrio termodinamico de
fases. Uma equagao-de-estade descreve a relagdo existente entre a pressio, o volume
e a temperatura, seja de uma substéncia pura ou de uma mistura multicomponente.
Atualmente existe um certo nimero dessas equacdes na literatura, com uso em calculos
de equilibrio termodinadmico [16], [16], {26].

Para que uma equagio-de-estado seja de utilidade na modelagem PVT de uma
mistura natural de hidrocarbonetos, deve-se ajusté-la {1}, [4], [6], para reproduzir dados
experitnentais dessa mistura. Isto se deve, além das imprecisdes préprias da equacio,
a caracterizagio incompleta dos componentes da mistura, por causa de limitacbes nos
equipamentos de anélise PVT, ou seja, devido a existéncia de um pseudocomponente,
comurmmente denominado mais pesado, ¢ a falta de dados para caracteriza-lo.

De acordo com o exposto anteriormente, uma tarefa fundamental, que antecede
qualquer aplicagido pratica de simuladores numéricos do escoamento multifdsico compo-
sicional é a obtencdo, via ajuste, da equagio-de-estado que descreve o comportamento
PVT da mistura de hidrocarbonetos em questdo. Os dados a serem usados uo ajuste sio
obtidos através de processos de liberacio, conduzidos a volume constante ou processos de
expansado a massa constante, objetivando-se reproduzir as diversas condigdes a gue uma
mistura fica sujeita, tanto no reservatério guanto nos sistemas de produciio. A simulacio
matemaética desses processos, € conseguida mediante relacbes baseadas na termodindmica
do equilibrio, que por sua vez podem ser expressas utilizando-se equaces-de-estado.

O ajuste da equacio pode-se fazer mediante téenicas de tentativa e erro ou
de regressdo nado-linear, usando-se o critéric de minimos quadrados [1}, {4]. Essa dliima
técpica fornece critérios mais apropriados para o ajuste, além de {acilitd-lo grandemente.
Em contrapartida, os algoritmos préprios & técnica de minimos guadrados nio-lineares
devem ser desenvolvidos.

O objetivo deste trabalho consiste em desenvolver um simulador PVT, baseado
na equagdo-de-estado de Peng-Robinson, para simular o comportamento de fases de fluidos



de reservatdrio, em processos termodindmicos conduzidos a massa ou volume constantes.
Objetiva-se também desenvolver uma técnica de ajuste automatico da equacho-de-estado,
através do método de regressio nio-linear com minimos quadrados. Além disso, o simula-
dor poderé ser usado em calculos de equilibrio conduzidos a massa ou a volume constante,
que podem ser de utilidade em estudos proprios a engenharia de petréleo e no calculo de
propriedades das fases, tais como viscosidade, densidade e tensio interfacial em diversas
condiches de pressio e temperatura.

O simulador PVT aqui desenvolvido, utiliza a equagdo-de-estado de Peng-
Robinson [30], [8], [15], embora outras equagdes-de-estado clibicas possam ser aplicadas,
com tesultados equivalentes. A escollia de uma delas depende apenas da disponibilidade
de dados e parmetros necessarios a0 seu uso, assim ComMoE da capacidade da equagdo para
representar o comportamento de uma mistura em particular.



2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

Para o estudo do comportamento de certos tipos de reservatérios de petréleo,
sao desenvolvidos simuladores numéricos, que utilizam equacbes de balanco de massa ou
de moles dos componentes que constituem as diversas fases existentes no reservatério,
5], [10}. Esses simuladores sio conhecidos como simuladores composicionais. Além das
equagbes de balango, sdo necessirias ainda, equagdes adicionais que incluem a pressio
capilar, as rela¢des de saturagio e as condigbes de equilibrio termodinamico das fases. Ao
longo do tempo, o simulador descreve o movimento dos fluidos no reservatério e caleula
o estado de equilibrio numa série de pontos pré-fixados, chamados nds do reservatério.
Portanto, em cada nd do reservatdrio, as pressdes, as saturagdes e a fracdo molar de cada
componente no liquido e no vapor, sio calculadas ao longo do tempo.

As predigdes do desemperntho de um reservatdrio de gas e condensado e de éleo
volatil [6], precisam da simulagdo composicional e da caracterizagio do comportamento
PVT das fases liquida e vapor no equilibrio. Um tratamento similar também é reque-
rido, quando se estuda o miltiplo contato que ocorre nos métodos de recuperagao de dleo
miscivel, envolvendo injeciio de polimeros e/ou didxido de carbono, [38]. Dados que ca-
racterizam o comportamento PVT das fases no equilibrio, sio obtidos experimentalmente
para uma determinada mistura multicomponente, através de processos termodinimicos
especificos. A determinagdo experimental envolve equipamentos sofisticados, ficando li-
mitada a certas condicdes de pressio e temperatura. b convenierte assim, dispor de
equacdes-de-estado que sejam capazes de reproduzir os dados experimentais e que possam
ser usadas em calculos de equilibric nas condigbes diversas de pressdo e temperatura, re-
queridas em estudos de simulagio. Atualmente, um certo nimero de equagdes-de-estado
eiibicas tem sido usado para o calculo do equilibrio {9], {10}, {16], {26].

Quando se trabalha com o equilibrio das fases emn misturas multicomponentes,
existem duas formas possiveis para o tratemento do assunto. Uma dessas formas fornece
um equacienamento distinto das fases liquida e vapor, utilizando uma equagdo-de-estado
para a fase vapor e correlagdes empiricas de coeficientes de atividade para a fase liquida
[31]. A outra forma seria a utilizagdo de uma iinica equagio-de-estado para representar
as fases presentes no sistema em equilibrio [9], [25], {30],{34].

Verifica-se que esta dltima metodologia vem sendo bastante pesquisada recen-
temente, com uso fregliente em simmladores composicionais [5], [6], [26], [27]. Além disso,
a predicdo do comportamento das fases de sistemas complexos de hidrocarbonetos tem
melhorado gradualmente ao longo dos anos. Artigos recentes {15}, {26}, [40], [43], usando
as equagdes-de-estado para predizer as fugacidades das fases liquida e gasosa dos consti-
tuintes de uma mistura multicomponente, tém estendido a sua utilidade para componentes
que apresentam um alto ponto de ebulicao.



Uma equacho-de-estado de determinada substancia ou mistura, € uma relacdo
matematica da forma:

[PV, T,m)=0; (2.1)
onde P representa a pressao, V o volume, T a ternperatura e m a massa dessa substancia.

B alguns casos {31], ha necessidade de se acrescentar propriedades is enume-
radas acima para se descrever completamente o estado de um sistema, e tais propriedades
devem ser incluidas na equacio-de-estado. Entretanto, os sistemas ou as misturas mul-
ticomponentes de hidrocarbonetos, apresentam um estado que pode ser completamente
descrito pelas propriedades PV, T e m.

A equagio-de-estado pode ser escrita em uma forma que dependa somente da
natureza da substéncia € ndo da quantidade da substincia que esta presente, se todas
as propriedades extensivas forem substituidas por seus valores especificos (por unidade de
massa ou por mol), correspondentes. Assim, se as propriedades V e m forem combinadas
em uma 86 propriedade v = V/m, a equagio-de-estado torna-se:

f(Po,T)=10 (2.2)

Foramn muitas as tentativas de representacao dos dados PVT mediante uma
Ynica equagdo. O objetivo era © de encontrar uma equacio que se pudesse ajustar aos
dados de quaisquer substincias, mediante a escolha apropriada de pardmetros perten-
centes & equagho. Mas, até agora, nio foi encontrada uma equagio cumprindo esses
objetivos. Existem, na literatura, vévias dessas equaches que sio convenientes para as
diversas aplicagbes da engenhana. Algumas delas, puramente empiricas, enquanto outras
s&o derivadas de suposi¢hes com vistas em propriedades moleculares.

A primeira equagio-de-estado pratica foi a proposta por J .D. van der Waals
[37], no ano de 1873, que pode ser escrita como !

(P+=5)(v —b) = BT ; (2.3)

onde a e b sho constantes positivas, caracteristicas de cada substancia particular. O
termo [af*ug] leva em conta as forcas de atragao entre as moléculas, que tornam a pressao
mais baixa que a exercida por um gas ideal. Analogamente, a constante b leva em conta
2 dimensées finitas das moléculas, que tornam o volume maior que o de um gés ideal.
(uando a e b sho nulas, 2 equagao se reduz & do gas ideal, que é aquele no qual, & medida
que a pressao diming, a3 moléculas individuals ficam cada ver mals separadas, e o volume
ceal das moléeulas se torna uma fragao cada vez menor do volume total ocupado pelo gés.
Além disso, as forgas de atragao entre as molécalas ficam menores em virtude do aumento
da distancia entre elas.

A equagho proposta por van der Waals é o exemplo mals simples, e nao tri-
vial, de uma equagac-de-estado que & cibica no volume. Essa classe de equagdes tem



ampla popularidade, pois a cibica € a equagao de menor grau capaz de representar si-
multaneamente o comportamento do liquido & do vapor. Em geral, as equagdes cibicas
apresentam-se explicitas na pressao e reproduzem bem as fases liquida e vapor era calenlos
de equilibrio Hquide-vapor {ELV), inclusive a altas pressdes.

As equagdes-de-estado que sho clibicas em volume {v) tém uma ou trés raizes
reais que satisfazem a equagio em cada temperatura {T) e em cada pressio {P). As
seguintes situagdes sdo possivels nesse caso {7}

o "Trés raizes reais e diferentes (regido de duas fases): a maior raiz ¢ o volume do vapor
e a menor o volume do lquido. A rafz intermedidria ndo tem significado fisico;

o uma raiz real e duas rafzes complexas conjugadas: regido de vapor superaquecido;
e trés raizes reais, das quafs duas pelo menos sao iguais: regido critica;

s irés raizes reals e iguais: ponto critico.

Apresentam ainda como vantagem o fato de que, em calculos de ELV, repre-
sentam bem as fases Hquida e vapor, nao sendo necessaria a utilizacio dos coeficientes de
atividade [31] para reproduzir os dados da fase liguida.

Desde o aparecimento da equagao de van der Waals, muitos autores propuse-
ram variacdes nas relagoes semi-empiricas. Uma das modificagBes de maior sucesso foi a
proposta por Redlich e Kwong (1949). A partir dai, muitas modificacbes da equagio de
Redlich-Kwong tém sido propostas na Lteratura, como por exemplo, Redlich e Dunlop
(1963}, Chueh e Prausnitz (1967}, Wilson (1969), Fudkvitch e Joffe (1970}, Soave-Redlich-
Kwong (1972), Peng-Robinson (1976) e muitas outras, 8], [10].

A equacio de Peng-Robinson (8], {15], {30}, que ¢ uma equagho-de-estado a
duas constantes, proposta em 1976, expressa a pressao como a soma de dois termos, uma
pressao de repulsao e uma pressio de atragdo, ou sejas

P=FPr+ Py (2.4)
A pressio de repulsio € expressa em termos do modelo de esfera rigida na
{forma:
T
[ (2.5)
v—b

Jé a pressio de atragio pode ser representada por:
_ —
o(v)

onde g{v) é uma fungio do volume molar v e da constante b, a qual esté relacionada com

Py (2.6)

o tamanho das esferas rigidas. O parametro @ pode ser tratado como uma medida da
forga de atragao intermolecular.



Dessa maneira, a equagdo de Peng-Robinson tem a forma:
RT a(T)

P= -
v-b vlv+b)+blv-b)

(2.7)

Alguns delalhes dessa equacio e também um resumo das principais equagoes-
de-estado que tém uso constante em aplicagdes de engenharia, encontram-se no Apéndice B.

Coats [6], em seu trabalho de simulagiio de um reservatério de gés condensado,
apresenta uma equagdo-de-estado generalizada, a qual representa diversas equacdes-de-
estado cibicas encontradas na literatura.

As equagdes-de-estado existentes sio apenas aproximacoes, quande usadas
para descrever o comportamento de fases de misturas naturais de hidrocarbonetos. Um
grande nimero de estudos {1}, [4], [20], relata comparagdes de resultados obtidos através
de diversas equagdes-de-estado ¢ dades de laboratdrio [1], [6], [16], para uma extensa va-
riedade de fluidos de reservatdrio, sob as mais diversas condigdes. O que se verifica nesses
trabalhos € que, sem realizar uma regresso ou um ajuste significativo dos parametros
da equagho-de-estado para um fludo particular, ndc se prediz, de forma adequada, o
comportamento PVT observado desse fluido. Isso se deve, além das imprecisdes préprias
da equacdo, a existéncia de componentes que ndo sdo bem caracterizados, denomina-
dos fragbes mals pesadas. A caraclerizacido desses componentes & incompleta, devido a
limitagGes dos equipamentos de andlise PVT, Dessa forma, para que uma equagio-de-
estado seja de utilidade na modelagem do comportamento PVT de misturas naturais de
hidrocarbonetos, € preciso ajusté-la para reproduzir dados experimentais dessa mistura.

Existern duas possibilidades para o ajuste de uma equacdo-de-estado. Uma
delas é o ajuste das propriedades criticas do componente mais pesado, usando a prépria
equacao-de-estado. A outra possibilidade é estimar as propriedades criticas do com-
ponente mais pesado, usando correlagbes exisientes na literatura [8], e ajustar alguns
pardmetros da equagdo-de-estado. Esse ajuste pode-se fazer mediante tentativa e erro ou
através de métodos de regressio nio-linear,

Existem, publicados na lteratura, varios irabalhos que utilizam técnicas de
regressao e ajuste de parametros das equagdes de estado para reproduzir dados de labo-
ratdrio. No trabalho de R. K. Agarwal, Yan-Kun Li ¢ Long Nghiem [1}, é propesta uma
técnica de regressdo na qunal os parametros mais significativos sdo selecionados de uma
longa série de parAmetros durante o processo de regressao. Por sua vez, K. H. Coats e G.
T. Smart [4] descrevem as caracteristicas de um programa PVT, incluindo a regressao,
com a qual determinam-se os parametros necessariog para o ajuste de dados.

Uma base comum para calculo do equilibrio de fases liguido- vapor, é a unidade
de separacio em estégio simples. Essa unidade representa uma célula PVT, na qual uma
mistura fluida de compoesigio global conhecida & posta em equilibrio na temperatura e
pressio de interesse. Determinam-se as composicdes e os moles do liquido e do vapor, por
mol de mistura fluida.
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Para descrever a unidade de separagao, sao necessarias uma equagho de ba-
lan¢o material global, uma equagio de balan¢o material por componente, uma equagao
de restricio nas composicdes das fases ¢ também equagdes de equilibrie termodinamico
de fases. Isso resulta num sistema de equagdes nio-lineares, que necessita de um método
numérico iterativo para sua resolugdo.

Um método para resolugio, denominado substituigdo sucessiva, € sugerido no
trabalho de R. Nutakki e alii [28), com excelentes resultades para sistemas de hidrocar-
benetos. Esse método, entretanto, quase sempre diverge proximo a regido critica para os
calculos de ponto de bolha, ponto de orvalho e de equilibrio de duas fases. S&o necessarios,
entio, métodos iterativos mais eficazes para esses cilculos [26], [27).

Muitos autores sugerem métodos alternativos, entre eles D. D. Fussel e J. L.
Yanosik [13], que fizeram uma comparagio com o método das substituiches sucessivas
para célculo dos envelopes de saturagiio préximos a regido critica.

Uma das dificuldades encontradas na resolucio do sistema de equagdes nao-
lineares do equilibrio de fases, é quanto & estimativa inicial da solugdo. Dependendo do
valor assumido, os resultados podem n#o convergir para um valor satisfatério.

A estimativa inicial pode estar baseada em correlagbes empiricas existentes
na literatura [18], [41]. Para o caso das constantes de equilibrio, definidas como a razao
da fragao molar de um componente na fase vapor pela fragio molar na fase liquida,
K; = y:/xs, uma boa estimativa inicial é a sugestao apresentada por Peng-Robinson [28],
onde tais constantes sio fungdes apenas das propriedades criticas dos componentes da
mistura, numa determinada pressao e temperatura. Existem vérias outras sugestoes [28],
[25], com emprego Ireqiente em simuladeres de grande porte.

Os célculos de equilibrio, fornecem resultados com os guais se podem calcular
algumas propriedades {isicas de interesse, tais como a viscosidade, densidade e tensao in-
terfacial da mistura. Os valores das propriedades podem ser obtidos através de correlagbes.
Na literatura, sio apresentados métodos para se predizer viscosidades de fluidos de reser-
vatérios por intermédio de correlagbes, as quais consideram que a viscosidade é comple-
tamente descrita como sendo fungio da pressio, temperatura e composicido da mistura.
A correlagio proposta por Lohrenz et alii [20] é a mais usada na atualidade, fornecendo
resultados confiaveis. A densidade da fase gasosa é obtida diretamente da equagio-de-
estado, enquanto que, para a fase liquida, devido is imprecisoes das equagbes-de-estado,
utiliza-se a correlagio proposta por Alani-Kennedy [2]. No caso da tensac interfacial,
emprega-se a correlagdo proposta por Weinang e Katz [39].



3 MODELAGEM DO COMPORTAMENTO DE FASE
NO EQUILIBRIO

Entre os calculos freqlientes nos processos quimicos e na tecnologia do petrdleo,
estao os da pressao de orvalho, da pressio de bolha e do equilibrio de vaporizagio sibita
ou "Hash", assim como a simulacdo de processos conduzidos a massa e volume constantes,
Nesses calculos, supde-se que o equilibrio é atingido instantaneamente, sem depender da
velocidade com que uma espéeie quimica é transferida de uma para outra fase.

Uma fase € uma parte do sistema que é homogénea na composigio, limitada por
uma superficie fisica, mecanicamente separada de outras fases que podem estar presentes.
As fases mais importantes que ocorrem na produgie de petrdlec sio uma fase liquida,
que pode ser, 6leo, destilado ou condensado, e uma fase vapor ou gasosa, denominada gés
natural. A dgua pode estar presente como uma fase liquida adicional. Os separadores séo
equipamentos nsados para efetuar a separagio das fases liquida e gasosa.

A corrente de petrdlec a ser separada, normalmente é constituida por um
sistemna muliicomponente de hidrocarbonetos, definida pela sua composicgio, a qual é usu-
almente expressa em termos das fragbes molares de seus componentes, a pressio e tem-
peratura constantes, Alguns fluidos de reservatdrio também apresentam, geralmente, em
sua composicdo, além dos hidrocarbonetos, o sulfeto de hidrogénio { H,8), nitrogénio {Ny)
e o diéxido de carbono (C'0;}, em quantidades suficientes para afetar o comportamento
das fases do sistema.

A utilizagio de um cdlculo "flash”™ permite que se obtenham as comnposigdes e
as fragdes rnolares ou massicas de cada fase, sendo conhecidas a pressio, a temperatura e
& composi¢ie global da mistura. A seguir so apresentadas as equacgdes para tais calculos,
envolvendo conceitos do equilibric de fases e de métodos matematicos para sua solugdo.

3.1 EQUACOES DO CALCULO FLASH

Considere-se uma mistura multicomponente, de composigio global dada pelas
fraches molares zy, 23, ..., 2., Onde ne representa o ndmere total de componentes numa
determinada temperatura e pressio. Supondo que s6 hi duas fases em equilibrio, uma fase
Hquida, cujas fracdes molares sio x4, 24, ..., Tn., € uma fase vapor, cujas fragdes molares sfo
¥14¥25 - Une, € tomando-se 1 mol da mistura toda, o nimero total de moles do componente
i estd dado pela fragio molar z;, Chamando de L o nimero de moles da fase liquida e de
V o mimero de moles da {ase vapor, o balango de massa para o componente i fornece:

=L+ Vy, ;, 1=1,.,nc (3.1}

As equacgdes restritivas sao



;mxl (3.2)

ne
w1l (3.3)
1md

L+V =1 {3.4)

Com a finalidade de se reduzir o niimero de incégnitas, as equagdes (3.2, (3.3)
¢ (3.4] podem ser reescritas na forma:

1‘1*1“22& (3.5)

12

yp=1-3y (3.6)

2
Vel -—L (3.?)

Agora, substituindo-se as equagdes (3.5}, (3.6) e (3.7} na equagéo (3.1), tem-se
entao:

=L+ (1 ~Lyy; 5 1=2,... nc {3.8)
Pela condi¢de de equilibrio termodindmico, a seguinte igualdade € vélida:

fi= ff i i=1,..,1ncC {1.9)

As equagbes (3.8) e {3.9) formam um sistema de 2nc—1 equacdes, cujas
Zne — 1 incognitas sdo:

Tk 1=12,..,nc (3.10)

Adotando-se o método iterativo de Newion-Raphson para resolucio do sistema
nao-linear de equagdes, surgem as seguintes funcdes de residuos, provenientes das equagoes

(3.8) e (3.9):

Fi=fi—fl=0,; i=1,..,nc {3.11}
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Fg = Fepedl T L&?g_ﬂc+g - (1 - L)yg_nc+1 = ) : 1= nc-+ 3.., ‘..QZTLC -1 (3.12)

{0 esquema iterativo de Newton-Raphson conduz a:

AU = - [F)Y v =10,1,2,.. (3.13)
onde:
J = Matriz jacobiana que é calculada usando-se a solugéo da iteragao v,
F = Vetor da funcac de residuos, calculado com base na iteragéo v
AU = Vetor das incégnitas, dado pela diferenga (U — U¥);
v = Indice da iteracio.

Por sua vez, a malriz jacobiana é

1 @ 8F] ?«F] 8F1 3F1 i
Gz, Oz Owp Oy aL
oF, OB &, 9K oR
Hz, O e Dy Dfe a8k

§F2;zc-i . 3F2‘nc—~1 aF?;m—d . 3F2‘nc-1 8F2‘nc—1

e 33—'2 a-rrw 632 83}'?&: 8L e

Os elementos da matriz jacobiana sao as derivadas das fungdes de Tesiduos em
relacio as composicies das fases liquida e gasosa e em relacio a fragdo molar da corrente
liquida. Esses elementos sao:

¢ Derivadas em relacio & composicio da fase Hquida:

;
Ji,:#_% - i=1,..nc; j=1l.,ne~1 (3.14)
3l 8m}+} ¥
Jijeme =Ly 1=mnc+ 1,.,2nc—1 {3.15)

Jij =03 1«<j<nc—1¢e jF#Fi—mne {3.16]
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s Derivadas em relagao & composi¢ho da fase gasosa:

afy ,
Jij = 5&—%‘; ; i=1,.,nc; J=nc..2nc—2 (3.17)
Jijer=—(1=L); 1=nctl.. 2ne—1 (3.18)
Ji; =0 nesj<ne~2¢ jF1-1 (3.19)

¢ Derivadas em relacio & fragio molar da fase Hquida:

Jg‘_}' = { ; i o= 1}..‘,?’},6 ; } = 2ne¢ — 1 (320)

Jij =~ Tienetr T Yienct1 5 i=ne+1,..,%nc—1; j=2nc~—1 {3.21)

As derivadas das funcbes de residuos apresentadas pelas equagbes (3.14) e
{(3.17}, sho as derivadas da fugacidade de cada componente da mistura em cada fase
(liquida ¢ vapor), e podem ser determinadas numérica ou analiticamente, uma vez que se
dispde de uma expressao matemética para a fugacidade, provenijente de wma equagio-de-
estada. A derivada analitica é trabalhosa para ser determinada e depende da equagao-
de-estado escolhida, enquanto que a expressao da derivada numérica pode ser empregada
independente da equacio-de-estado utilizada pelo simulador. Novamente, o método das
diferencas finitas centradas pode ser gmpregado para a determinacéo numérica das deri-
vadas, e o Apéndice C apresenta as expressbes dessas derivadas.

Uma boa estimativa inicial € importante para assegurar a convergéncia do
método de Newton-Raphson a solugéo procurada. Estimalivas inadequadas podem le-
var a solugdes sem nenhum significado fisico ou, inclusive, provocar a divergéncia do
método. Essas observaches conduziram a propor um métedo de soluco iterativo hibrido,
198]. As primeiras iteracbes sao efetuadas ntilizando o método da substituigio sucessiva,
que garanie a convergéncia, porém de forma lenta. Uma estimativa mais préxima da
sohicho, tirada desse método, & usada como estimativa inicial das incognitas do método
de Newton-Raphson, cuja velocidade de convergéncia a solugao € quadrética, comparada
com o método da substituicio sucessiva. No método da substituigio sucessiva, parie-se

de:

K= 1=1,.,n¢ (3.22)
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Substituindo-se a equagio (3.22) na equagho {3.1), encontram-se as seguintes
relaghes:

P
g’

mi = 1 +'§/r(]{=__ 1\) ; ?’: 11“‘:nc (3-23)

Eg}‘:{ .
B= T VRS {1, ..,8€ (3.24)

Utilizando as equagoes restritivas (3.2} e (3.3) nestas equacgbes e comnbinando-
as, surge a seguinte equagao:

i 28 (f!’.r{ — 1)
T4V (K ~1)

1=l

=0 (3.25)

Na equacio (3.25), as incognitas sao V e os valores da constante de eguilibrio
K,. Usando valores estimados para ]i’f”}, onde » indica o nfvel iterativo, pode-se en-
contrar o valor de V que satisfaz a equagao. Em seguida, determinam-se 08 valores das
composigoes das fases nas equagdes (3.23) e (3.24). Usando agora a equagdo de estado
{(B.36) e a equagao (B.48), calculam-se as fu gacidades de cada componente em cada fase do
ssterna. Uma nova e melhor estimativa das constantes de equilibrio, K §”+1}, sao obtidas

a partir da relagao:

K+ = (f‘) Ky 3.6
f - f_y t ¥ _ ( i )

O processo iterativo se repete, até que o seguinte critério (28] de convergéncia
é atingido:

ne gl 2
> (}— - 1) <e; (3.27)

i=1 :

T
cendo ¢ uma tolerancia especificada pelo usudrio, normalmente entre 167° e 1078,

Em alguns casos, 0 método da substituicio sucessiva € suficiente para encontrar
a resposta. Mas no caso de misturas complexas de hidrocarbonetos, a velocidade de
convergéncia € lenta e € necessario utilizar o método hibrido proposto anteriormente.
Nesse caso, geralmente 5 iteragbes do métode de aproximagdes sucessivas, fornecem uma
estimativa inicial adequada para o método de Newton-Raphson.

Os valores estimados para as constantes de equilibrio na primeira iteracho,
K9, podem ser encontrados através da correlagio de Wilson [41], {28}
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{0} i . i
K" = —ex [ 372741 ; ( e )] 2
By E4P 53727 (1 +un} il Tr (3.28)

O valor de V na equacio {3.25) pode ser encontrado usande-se também o
método de Newton-Raphson. Uma estimativa inicial de V igual a 0.50 é satisfatoria, uma
vez que o valor correto deve estar no intervalo 0 < V < 1.

3.2 EQUACOES DA PRESSAO DE SATURACAO

O estado de finido saturado pode ser descrito matematicamente pelas equagdes
do equilibrio de {ases, uma equacio de pressio de saturagao e simplificagles do balango
material global e de cada componexnte.

Um liquido saturado existe, numa dada temperatura, na presséo em gue uma
quantidade infinitesimal de vapor comega a aparecer. Tssa pressao € referida como pressao
de holha {(bubble-point). Um vapor saturado existe para uma dada temperatura na
pressio em que uma quantidade infinitesimal de Hquido aparece. Fssa pressdo £ refe-

rida como pressao de orvatho {dew-point).

Baseado en tais definicoes, o balango material global para um Hauido saturado
¢ simplesmente;

L= (3.29)
¥, o balango material por componente €

Fi=zi ) = 1,..,0C (3.30}

As equacbes {3.30) mostram que a composigio do liquido € a propria com-
posicio global da mistura. Escrevendo novamente a relacio de equilibrio e usando a
equagho restritiva (3.3}, tem-se o seguinte sistema:

fr=fly di=liaane (3.31)

As incognitas sio a pressio de bolha e as ne— 1 composigoes da fase vapor.
Adotando-se o método de Newton-Raphson para resolver o sistema, surgem as seguintes
equagdes da fungio de residuos:

Fi= ff—fl=0, i=1,.,m¢ (3.32)

i

O esquema iterativo passa a ser
AU = - [FT (3.33)

ongde;



i4

J = Matriz jacobiana, que é caleulada usando-se os termos na iteracio »;
F = Vetor da funcio de residuos, calculado com os termos da iteragdo v;
AT = Vetor das incégnitas, dado pela diferenga (U**t — U¥)

v = Indice da iteracio, '

Por sua vez, a matriz jacoblana é:

- OF  OR 6F) 1
P,  du;  Bume
or, of | OF;
ap, 83}’2 8?!71:
OF, 0F.  OF

L 9Pg, ayz 8’5{,15 o

Os elementos da matriz jacobiana sko as derivadas das fungdes de residuos em
relagio s composighes da fase vapor e em relagao a pressao de bolha. Tais elementos sdo:

s Derivadas em relacdo & composigao da {ase vapon

¥
J{,:}:‘é}‘{{? o= l,.ane 7 =200 (3.34)
¢ Derivadas em relaclo a pressas:
afy  ofi : ‘
Ji,l - 8P5 - 6Pb 3 1-—1“..,??’5 L335)

Por sua vez, o balango material global para um vapor saturado é:

Vol (3.36)

E o balanco material por componente €

yi=2;  i=l.,nc (3.37)

Dessa forma, as equagdes sao as mesmas que as anteriores, sendo que as
incognitas passam a ser as composighes da fase liquida e a pressdo de orvaltho, Fy. Na
matriz jacobiana, as derivadas em relagio % composicao da fase liquida sao expressas por:
art
Bu;

i

Jij=— i=1,..,nc; j=2,.,n¢ {3.38}



e as derivadas em relagioc & pressio expressam-se na forma:

gfr  of!
Jiy = ow - g=1 ...,1¢
.I apd (}Pd * § d (3~39)
Mais uma vez, as derivadas sio determinadas numericamente através do método
das diferencas finitas centradas. As expressoes estao no Apéndice C.

A estimativa inicial para as pressoes de bolha ou de orvatho, podem ser &
prépria pressio do reservatério, € a correlagao de Wilson {28}, dada pela equagao {3.28},
é uma boa aproximago inicial para as composigies das fases vapor ou liquida. O critério
de parada adotado para esse método &

e f g 2
> (7,— - 1) <y (3.40)

i=1

emde o valor de £ entre 1078 e 10~8 fornece resultadas satisfatorios.

33 SIMULACAO DEPROCESSOSAMASSAEA VOLUME
CONSTANTES

Uma equagio-de-estado pode ser usada para reproduzir as analises experimen-
tais dos fluidos de reservatério. Normalmente, sio reportados dados de comportamento
de fases de processos conduzidos a volume constante e a massa constante. A modelagem
desses processos € decumentada a Seguir.

s Processos a Massa Constante

Os testes de expansao a massa constante, séo geralmente conduzidos isotermi-
camente, € sio reportados os volumes relativos de cada fase, os fatores de compressibi-
hidade do gés e, no caso de amostras de gas e condensado retrégrado, a porcentagem de
liguido retrogrado que € depositado, para cada pressao analisada. O volume relativo é
definido como o volume total de fuido numa determinada pressio, pelo volume de fluido
na pressao de saturagao, ou seja .

Vg = — (3.41)

IUS
Na pressfo de saturagao, © volume de fluido € expresso por:

 n'Z*RT

O volume de liquido , numa dada pressao, é dado pela relagac:
ol Ry
oo READ (3.43)

p
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Por sua vez, ¢ volume de vapor &

o W'ZRT
e (3.44)

Como o volume total de fluido presente na célula PVT, numa determinada
pressao, € & soma dos volumes de Hquido e de vapor, entao:

RT
I vo__ -t d Y, v
v=v 4ot = (Z'n ~§~.’5n) (3.45)

As fracGes molares de liquido e de vapor sio definidas por

L= (3.46)
n" .
V= (3.47)
E dessas expressoes tem-se:
n' = Ln’ (3.48)
nt = Vn'! {3.49}

Syuhstituindo-se as equagdes (3.48) e {3.49) na equagao (3.45), tem-se que:
BT i u
v=5n (ziL+2*V) (3.50)

Entio, o volume relativo numa expansao a massa constante ¢ determinado pela

s ! w7
Vs = P (M) (3.51)

eQUACAD:
P Zs

Nessa equacio, deve-se determinar os valores do fator de compressibilidade das
fases liquida e vapor e tamhém as fraches L e v. Isso & feito através de um calculo "flash”
na pressio determinada. Também deve-se calcular a presséo de saturacdoe da mistura,
obtendo-se o valor do fator de compressibilidade Z°.

e Processos a Volume Constante

Da mesma forma anterior, as analises a volume constante, sao também con-
Aduzidas isotermicamente e sho reportados valores dos fatores de compressibilidade do gas
produzido em cada pressio analisada € 08 volumes relativos correspendentes.
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Para esse experimento, o fluido é colocade, inicialmente, numa célula de volume
u;, com uma composi¢do global zf-l)} na pressio P e numa temperatura T, mantida
constante. Tomando-se um volume unitdrio para a célula, é possivel determinar o fator
de compressibilidade nessa célula, £y, através da equacio-de-estado. Conhecendo-se 2y,
caleula-se o numero de moles da mistura, uma vez que o volume ¢ unitirio, e tem-se:

~ Z\RT

ny

(3.52)
Agora, a célula é espandida jsotermicamente, até urna pressdo Pp e volume
po. Como nio se retirou, neste estagio, massa da célula, a composicdo global permanece

a mesma e, usando a equagho-de-estado nessas condighes, determina-se o valor do novo
fator de compressibilidade do fluide, Z;. O novo volume vy é dado por:

P1Zg
ZIPE

(3.53)

'L?E =

Fazendo um calculo "flash”, determinam-se as composigbes do lguido e do
vapor que estdo em equilibrio na celula.

Para se manter o volume constante, deve-se retirar uma certa quantidade do
ghs presente na célula e essa quantidade, ou o mimero de moles do gas removido, € eXpresso

por:

. . pg.f}s.'{?g

;.}.?’12 = ZU;RT (3,54}
onde:

Awvy = 3 — iy (3.53)

A incdgnita agora € & CoOmpoOsiGAo global zfg}, a qual pode ser encontrada

através de um balango de massa por componente na célula 2, resultando:

{1}
g TuE Angy; 56
B (ny — Ang) (3.56)

Agora, para uIma nova pressio, O processo retorna & célula inicial e repetem-se
todas as etapas descritas acima.



4 AJUSTEDEEQUACOES DE ESTADO CUBICAS
MEDIANTE REGRESSAO NAO-LINEAR

Atualmente, tornou-se comum o uso de equagdes-de-estado cibicas nos caleulos
de equilibric termedindmico de simuladores numéricos do escoamento de fluidos composi-
clonais em reservatérios de petrdleo. Nesses trabathos € necessdrio, porém, que o compor-
tamento de fases da mustura de hidrocarbonetos em questio, seja corretamente modelada
pela equagao-de-estado, {1}, [4], [6].

Algumas equagdes-de-estado cibicas reproduzern, razoavelmente, o comporta-
mento PVT de uma mistura de hidrocarbonetos, se a composi¢io dessa mistura é bem
definida, ou seja, quando se conhecem exatamente os seus componentes e a {racio deles
na mistura. Entretanto, um fhudo real de reservatorio, normalmente é caracterizadeo por
urna série de hidrocarbonetos puros bem definidos e de um componente que representa a
fragio de pesados da amostra, C7. A existéncia do componente ' constitui-se num pro-
blema para os calculos com a equagao-de-estado, pois a sua caracterizagio é incompleta,
desconhecendo-se os valores das propriedades criticas necessarias aos caleulos,

Além desses, pode-se encontrar também alguns compostos inertes, tais como
0Oy, N3 . HL,S, CO, Hy, 803 e Oy, Os hidrocarbonetos puros bem definidos se estendem
desde o metano até, geralmente, o decano, embora todos os componentes pesados tendem
a se agrupar, comumente e para fins praticos, na fracio C7F.

Dessa forma, as equacdes-de-estado cibicas de uso comum, ndo predizem os
dados que se obtém em laboratério para misturas naturais de dleo € gés provenientes de
reservatérios de petrdles. Torna-se assim, necessario ajustar as propriedades criticas do
componente CF ou a propria equagdo-de-estado, modificando alguns de seus parametros,
para reproduzir os dados experimentais,

Existem, na literatura, trabalhos que enfatizamn a caracterizacio do compo-
nente mals pesado como sendo o elemento chave para se copseguir uma concordancia
satisfatoria entre os resultados da equacdo-de-estado e os dados experimentais, conforme
os trabalhos de Whitson [40] e de Wu [43]. Essa caracterizacio consiste em se ajustar
as propriedades das fracBes pesadas, isto €, a pressdo critica, a temperatura critica, o
fator acéntrico e os parametros de interacio, que sio dados necessarios nos céleulos com
equaches-de-estado.

No trabalho aqui desenvolvido, optou-se por um procedimento alternativo de
ajuste de equagdes-de-estado [4], que consiste na determinagdo das propriedades das
fraches pesadas através do uso de correlagdes baseadas em uma ou mals propriedades
medidas, como gravidade especifica, peso molecular ou ponto normal de ebuligdo do pseu-
docomponente, seguida de um ajuste, usando regressio nao-linear, dos pardmetros {1,
e {1, da eqguacio-de-estado para o metano e para a fracio mais pesada, bem como do
coeficiente de interagio bindria entre o metano e a fracio mais pesada. O procedimento
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para a caracterizagdo da fragdo mais pesada encontra-se no Capitule 5.

A escolha do metano e da fragko mais pesada para o ajuste, esta relacionada
com a infludncla que esses componentes exercem na mistura. Na fase vapor, o metano
existe em malor proporgac que os demais componentes, enquanto gue na fase liquida a
fracho mals pesada dos hidrocarbonetos tem consideravel importancia.

4.1 PROCEDIMENTO DE AJUSTE DE EQUACOES-DE-ESTADO

Nesta secio se descrevemn, como antecedentes, algumas tentativas de ajuste
dos parametros da equagho-de-estado que nao forneceram bons resultados e finalmente, a
metodologia de ajuste desenvolvida neste trabalho.

A escolha dos dados a serem usados na regressdo € o primeiro passo importante
na elaboracdo de um procedimento de ajuste de equagdes-de-estado. Essa escolha deve
ser feita com base na disponibilidade de dados experimentais.

Normalmente, uma analise PVT de laboratério {fornece valores dos volumes
relativos, da fragio de volume lguido ¢ do fator de compressibilidade numa expansao a
composicho constante e também as fragdes de volume liquido, o volume relativo e o fator
de compressibilidade dos gases removidos num processo de liberagio a volume constante.

4.1.1 ANTECEDENTES

Inicialmente ajustaram-se os valores dos parametros {1, e §}, da equagio-de-
estado de Peng-Robinson, referentes ao metano e & fragio pesada C¥, juntamente com
o coeficiente de interacio entre esses componentes, dop, .o+, para reproduzir o vohume
relativo, VR, na regifo de duas fases, num processo de expansac a massa constante.
Verificou-se que o conjunto de valores obtido como resultado para os parimetros, nao era
capaz de reproduzir a pressdo de saturagao da amostra, nem o8 dados experimentais do
fator de compressibilidade da fase vapor, na regido de uma fase. Os mesmos parametros
foram, entio, ajustados para reproduzir o {ator de compressibilidade da fase vapor, na
regifio de uma fase. Novamente, os resultados encontrados ndo eram satisfatérios para a
determinacio da pressdo de saturagdo da mistura, nem dos dados experimentais na regiac
de duas fases. O mesmo acontecen com o volume relativo.

Muitos trabalhos publicados na literatura 2], [9], {4], consideram a pressao
de saturacio de uma mistura natural de hidrocarbonetos, uma variavel importante a
ser ajustada pelas equagdes-de-estado. Dessa forma, ajustou-se a pressao de saturagao
da mistura, escothendo-se como parametro de ajuste, o coeficiente de interagio entre o
metano e a fragho pesada O, S¢p, .o+, permanecendo-se com os valores originais de {2, e
1, da equagao-de-estado de Peng-Robinson, respectivamente, 0.45724 ¢ 0.07780, conforme
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se mostra no Apéndice B. Verificou-se que esse ajuste nio era suficiente para reproduzir
os dados oblidos das andlises a massa e a volume constante. Partiu-se entdo, para o
procedimento alternativo de ajuste que se indica a seguir.

4.1.2 METODOLOGIA DE AJUSTE

O procedimento é dividido em duas etapas. Primeiramente, mantendo-se os
valores tedricos dos parametros {1, e {}, da eguacio-de-estado de Peng-Robinson, respec-
tivarnente, 0.45724 e 0.07780, calcula-se o coeficiente de interagdo metano-fracio pesada
C*, bcm, .o+, que reproduz a pressio de saturagio da mistura. Numa segunda etapa,
os parametros £, e ), sdo ajustados através de uma técnica de regressio no-linear com
minimos quadrados, usando dados da regido de uma fase. Observou-se com esse pro-
cedimento, que os valores ajustados do coeficiente de interacio bop,—c+ e de 0, e O,
formam um conjunto de pardmetros capazes de reproduzir os valores das andlises PVT
nos calculos com as equagbes-de-estado, conflorme se mostra no Capitulo 6 de aplicagbes
do simulador.

4.2 EQUACIONAMENTO PARA AJUSTE DE écy,.-c+

Empregando as equagdes para o calculo da pressio de saturacio da mistura,
conforme & apresentade na secio 3.2 do Capitnlo 3, ajusta-se o coeficiente de interagio
metano-fracio pesada C*, bop, .o+, permanecendo-se com os valores originais de 3,
¢ {1, da equacdo-de-estado de Peng-Robinson, respectivamente, 0.45724 e 0.07780 {ver
Apéndice B).

As incdgnitas sio o coeficiente de interagdc dop, o+ e as composicoes das {ases
vapor ou Hquida, dependendo se a pressdo a ser reproduzida € a pressado de botha ou de
orvalho. Adotando-se o método de Newton-Raphson para resolver o sistema, tem-se o
seguinte esquema iterativo

) AUFT = = [F (4.1)
onde:
J = Matriz jacobiana, que é caleutada usando-se os termos na iteragao v;
F = Vetor da funcio de residuos, calenlado com os termos da iteragao v,
AU = Vetor das incégnitas, dado pela diferenga (I — U*)
v = Indice da iteragho.

Por sua vez, a matriz jacobiana é:
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" AR oF, 8F,
356;}; o+ Oay o 5;‘;
v, “3 E)Fg 3}:’2
aécﬁ**civ 83?; o 5$m
OF,c OF e OF,.

L oo+ Oz T Bz, |

Os elementos da matriz jacobiaua sio as derivadas das fungdes de resicdios em
relagio ks compaosicbes das fase Hquida ou vapor e em relagdo ao coeficiente de interagao
bop o

Para resolver o sistema de equacdes (4.1), é necessario gue se tenha uma esti-
mativa inicial adequada para as varidveis envolvidas. Quanto ao coeficiente de interagao
Lindria entre o metano e a fracio mais pesada, uma boa estimativa inicial para o métode
de Newton, obtém-se do trabalho de Katz el alid [16], ou seja:

onde p é a densidade da fragho mais pesada, na temperatura de 15 °C, expressa em g [ml

43 METODO DE REGRESSAO

O procedimento de ajuste dos parametros 0, e §), da equagio-de-estado de
Peng-Robinson, corresponde & técnica de minimos quadrados ndo-lineares. Conforme
essa técnica, & requerida a minimizagdo da soma das diferencas ao quadrado entre valores
experimentais e valores preditos para uma propriedade através da equagdo-de- estado, ou
seia:

Min {f ()= Z r;‘;} : (4.3)
m=1

onde ¥ representa o vetor de parametros de ajuste da equagio-de-estado,

7= Lﬁf;,il’?!ﬂ?s;l?:fz)?‘. ; (4.4)
sendo
By o= Qgcgé
T2 chxq
Ty = ng,

g = ch+
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e 1y, é definido como:

_enl®) e,

€

T

o ome= 1, L, (4.5)

sendo;
em {T) = valores calculados com a equagio-de-estado, da propriedade a ajustar-se;
e, = medidas experimentais da propriedade a ajustar-se;
Ty = nimero de medidas a serem consideradas no ajuste.
Para que a fungio f(Z) tenha um minimo € necessdrio que a seguinte condico

seja satisfeita:

3f (&)
Oz

=0; £=1,23/4 {4.6)

As equagles (4.6) representarn, nesse caso, um sistema de 4 equagbes nio-
lineares em Qugy s My, » Yy € Dy, Esse sistema pode-se resolver de acorde com o
método de Newton-Raphson. Assim, definem-se as seguintes funcoes de residuos:

g1 (2)
= f=0; k=1,2 N
F, az:k 0, 1, ,3,‘4 (4 f)

e o seguinte esquema iterativo de soluclo:

(P (AP = - [F)Y © v =0,1,2,... (4.8)

cnde;
J = Matriz jacobiana avaliada a partir da soluglo da iteraco (v);
F = Vetor da fungio de resfduos caleulado a partir da solucgéo da iteragio (v);
Az = Vetor das incdgnitas, dado pela diferenga (2¥*! — z¥),

Tem-se, entao:

r ﬁFI a}‘:"] 8}?1 8FI 17T és:l’.’-i 1+ ] Fl 1"

Jry  Hz, das O
ar, ar, aF, OF,
dxy  Ozy Odas Oz _
P OF, 0F, OFy N =l
Jr; Ory Juz  duy Ts 3
8 4 6 4 C_} 4 8}’4
L Jry Bas fxg dagy 1L Dzy ] Py
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Os componentes da matriz jacobiana podem ser representados através da se-
guinte forma geral:

oF;
Jij = T {4.9)

E a derivada presente na equagao {(4.9) é expressa por:

OF, _ 8 (0/(5)
dx; B dx; Gy (4.10)

Pode-se expressar a equagio acima, da sequinte maneira:

af(E _ “Z”" o [ Em (@) —er \ en (D)

@:]:‘g. mizl e:ﬁ? 6$k (411)
Dessa forma a equagdo (4.10) fica:
oF;, & 2 N . O O (D) Oen (Z}\ [ Benm ()
3."{:3' - r;::l e;‘f (em (:E) Em) E}.’L'j @:t?g_- + 3;13_-; 5xk (412)

A escolha da equagdo-de-estado a ser usada depende da disponibilidade de da-
dos ¢ de par&metros particulares de cada equagfo. Um dos parimetros mais importantes
¢ que apresenta grande influéncia nos calculos com equacbes-de-estado cibicas, é o coefi-
ciente de interagdo binaria, representado por §;;, que depende dos componentes i e § do
binario. Esse coeficiente estd relacionado com as forgas intermoleculares que agem nas
moléculas dos componentes do bindrio, [16].

Em muitos modelos computacionais que utilizam equacdes-de-estado, o3 valo-
res dos coeficientes de interacdo bindria sio considerados constantes, embora existam na
literatura trabalhos publicados recentemente mostrande que hé variagio com a tempera-
tura e a pressiao. Varotsis et alii [38] apresentam correlagbes para o célculo de §;; como
sendo dependente da temperatura, da pressio ¢ do fator acéntrico dos componentes do
bindrio, Nesse trabatho, Varotsis ef afii mostram que a variagdo com a pressio & pequena e
pode ser desprezada, sem afetar os resultados. Com a temperatura, entretanto, a variacio
é malor e 830 propostas correlagbes para corrigir essa variacéo.

No trabalho desenvolvido, nao se considera a variagiao do coeficiente de in-
teracho bindria com a temperatura, e os valores usados no simolador foram retirados do
DECHEMA [18], sendo valores experimentais recomendados para cada bindrie da mistura,
uma vez que &; € igual a §;;. Sdo consideradas as interacbes moleculares entre todos os
hidrocarbonetos, excluindo apenas a fragho mais pesada, € entre os hidrocarbonetos e os
cormpostos inertes citados anteriormente, de forma gue o programa dispoe de uma tabela
interna onde sido armazenados esses valores, dependendo apenas do bingrio envolvido nos
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calculos. Quanto & fragic mais pesada, considera-se apenas a sua interagio com ¢ metano,
sendo este um parametro de ajuste da equagio-de- estado, conforme citado anteriormente.

Para resolver o sistema de equagdes (4.8), ¢ necessiria uma estimativa inicial
para as varidveis envolvidas na regressho. Os valores iniciais para {1, e £}, podem ser
os valores teoricos fornecidos pela prépria equagéio-de-estado, em sua versio original, ou
seja, 0.457240 e 0.07780, respectivamente, no caso da equagio de Peng-Robinson [30],
conforme se encontra relatado no Apéndice B.

O critério de convergéncia vsado no processo iterativo, foi:

Az <107% 5 4 (4.13)

Os sistemas de equagdes que sao gerados na aplicacie do método de mmimos
quadrados, podem ser mal condicionados. Isto faz com que os erros nos dados ou os
erros de arredondamento introduzidos durante a solucdo, sejam grandemente amplifica-
dos, afetando os parAmetros de regressdo. Dessa forma, é necessirio utilizar métodos de
solugdo, que levemn em consideracio tais peculiaridades, come o método de Creenstadt
[3], o qual se baseia na decomposicio espectral da matriz Hessiana [36]. Uma descricio
desse método, utilizado pelo simulador, encontra-se no Apéndice E.

Quando a propriedade a ser ajustada ¢ o fator de compressibilidade da fase
vapor, Z¥, on a densidade da fase vapor, é possivel calcular a matriz Jacobiana analitica-
mente. O Apéndice C apresenta as expressdes para o calenlo analitico do Jacobiano. Para
qualquer outra propriedade que se deseje ajustar, as derivadas podem ser determinadas
numericamente, e nesse caso, o método das diferengas finitas centradas, especificado no
Apéndice C, pode ser aplicado.



5 CARACTERIZACAO DA FRACAO PESADA

Um fluido de reservatorio é uma mistura multicomponente complexa, cujas
propriedades dependem significativamente das interacdes de seus varios componentes.
Com & finalidade de se empregar uma equacéo-de-estado para predizer as propriedades e
¢ comportamento das fases de fluidos hidrocarbonetos, deve-se caracterizar a fragdo mais
pesada desse fluido. Essa fragio, normalmente designada pelo componente €+, nada mais
€ que um pseudo-componente ou o agrupamento de vérios outros componentes, que podem
se estender desde o Cr{heptano) até fracdes de Cyg. Nesse contexto, a caracterizacio é
definida come a determinagio das propriedades criticas e dos parametros de interacio.

5.1 PROPRIEDADES CRITICAS

Com resultados confidveis, o procedimento usado no simulador para deter-
minacdo dessas propriedades, envolve o uso de correlacdes baseadas em uma ou mais
propriedades medidas da fragdo pesada de hidrocarbonetos. Tais propriedades sio comu-
mente a densidade especifica, o peso molecular, ou ainda o punto normal de ebulicio.

Somente umn pseudo-componente é usado para representar a fracio mais pesada
do fluide, sendo suficiente para predizer o comportamento de fase do fluido.

Para a grande maioria dos hidrocarbonetos, e também para COy, Ho5 e N,
as propriedades criticas, como a temperatura, a pressio e o fator acéntrico, encontram-se
disponiveis na hteratura, sendo que nesse simulador sdo utilizados os dados recomendados
por Prausnitz {31]. No caso das fragdes pesadas dos hidrocarbonetos, é utilizada a cor-
relagao proposta por Cavett {8]. Esta correlagdo converte a densidade e o peso molecular
de Sleos naturais emn temperatura e pressio criticas.

+ TEMPERATURA CRITICA

Para a temperatura critica, Cavett sugere a seguinte expressio:
T, = ap+a;Ty + ;07 + as{ APDTy + asT + as{ API)T?
+ ag(APIVT] (5.1)

onde:

7. : Temperatura critica, R

Ty + Temperatura de ebuligao, °F

API = (141.5/y — 131.5) , grau ou densidade API

~ : peso especifico, g/om®

a, : {n=0,..6}, constantes presenies na Tabela 5.1.
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s+ PRESSAO CRITICA

A pressio critica, segundo Cavett [8], é expressa por:

log P = bo+ b7y + bTb* + by APIVT, + b,T2 + bs{ API)T?

onde:

+ b{APIVT, + b APFYT?

P, : Pressao critica, psia

Ty

by -

: Temperatura de ebuligio, °F
{n=0,...,7), constantes presentes na Tabela 5.1.

n Cty, b,
0 768.07121 2.8200406
I 1.7133693 .94120109 1673
2 | —~0.10834003 1072 | —0.30474740 105
3| —0.88212579 102 | —0.20876110 10~
4 | 0.38890584 107¢ 0.15184103 10-%
5| 0.530094920 107° | 0.11047899 10~7
6 | 0.32711600 1077 | ~0.48271599 1077
Ty - 0.13949619 10-°

Tabela 5.1: Constantes da Correlacio de Cavett

s FATOR ACENTRICO

26

(5.2)

Pela definicio do fator acéntrico de Pitzer [34], tem-se a seguinte expressio para a deter-
minagio do fator acéntrico dos hidrocarbonetos:

onde:

7

P. . Pressio critica, psia

1., Ty Temperatura critica e lemperatura de ehulicho, K.

3 {lcg(f{.ﬂi,ﬁg}ﬁ)} 1
(T./Ty — 1.0) ‘

(5.3)
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Quando os valores da densidade especifica on do ponto normal de ebuligio da
fracio mals pesada nio sdo conhecidos, torna-se necessirio estimé-los. No trabatho de
Bergman et alii [16], foram reportados valores de pontos normais de ebuligho, densidades
2 pesos moleculares para compostos a partir de Cy até Cys, baseado na anilise de 26
condensados e de hidrocarbonetos liquidos naturais. A seguir, a correlacio foi estendida
& um ponte normal de ebulicdo de 500 °C, usando-se dados adicionais para condensados e
oleos crus. A Tabela 5.2 fornece as propriedades médias para esses grupos de compostos,
[16]. A partir desses dados, a seguinte correlagao foi obtida :

M
:4-4”.08"2.3.(%) : 5.
Ty = 4470872300 { e (5:4)

na qual a temperatura normal de ebulicio, T}, ¢ dada em F. A Fig. 5.1 apresenta uma
comparagao dos valores tabelados por Bergman ef alii {16] e os obtidos pela equagéo (5.4}

Agora, plotando-se a temperatura normal de ebulicdo contra a densidade, tem-
se a Fig. 5.2, e a correlacfo obtida é:

p = 0.132467Tin (T3) + 0.0116483 (5.5)

na qual a ternperatura normal de ebuliio é dada em ¥ e a densidade em g/ml.

Dessa forma, quando ndo se conhecem os valores da temperatura normal de
ebuligdo e da densidade das fragbes pesadas, pode-se estima-los a partir do peso molecular,
ussndo as equacdes 5.4 ¢ 5.5,

VRIS AEE g
BILEITRCA  OENIHAL i

ettt
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TEMPERATURA NORMAL
DE EBULICAO DENSIDADE PESO
( ¢) ( F) ( g/ml ) MOLECULAR

63.90 147.00 0.685 84.00

91.90 197.50 0.722 96.00
116.70 242,00 0.745 107,00
142.20 288.00 0.764 121.00
165,80 330,50 0.778 134.00
187.20 169.00 0,789 147.00
208.30 407.00 0.800 161.00
227.20 441.00 0.811 175,00
246.40 475.50 0.822 190.00
266,00 511,00 0.832 206.00
283.00 542,00 0.839 222.00
300.00 572,00 0.847 237.00
113.00 595, 00 0.852 251,00
325,00 617.00 0.857 263.00
338,00 640.50 0.862 275,00
3151.00 664 .00 0.867 291,00
363.00 686.00 0.872 305. 00
375.00 707.00 0.877 318.00
386.00 727.00 0.851 331.00
397.00 747.00 0.885 145,00
408.00 766.00 0.889 159.00
419.00 784,00 0.893 374.00
429,00 802.00 0.896 388.00
438,00 817.00 0.899 402.00
446,00 834.00 0.902 416.00
455,00 850.00 0.906 430.00
463.00 866.00 0.509 444,00
471.00 881.00 0.912 458.00
478.00 895.00 G.914 472.00
486.00 208,00 0.917 486.00
493,00 922.00 0.919 500.00
500.00 934.00 0.922 514.00
508 .00 947.00 0.924 528,00
51%.00 959,00 0.926 542,00
522.00 972.00 0.928 556,00
528.00 982.00 0.930 570.00
534.00 993,00 0.931 584,00
540.00 1004.00 0.933 598.00
547 .00 1017.00 0.935 612.00
553,00 1027.00 0.937 626.00

Tabela 5.2: Propriedades médias dos grupos de fragbes pesadas,
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6 APLICACOES E DISCUSSAO DOS RESULTA-
DOS

Os fundamentos tedricos desenvolvidos nos capitulos anteriores, sio emprega-
dos na elaboracdo de um programa computacional, que se denomina simulador PVT. O
simulador PVT realiza o ajuste de parametros da equagdo-de-estado de Peng-Robinson
para uma determinada amostra e simula o comportamento de fases dessa amostra. Esse
simulador se encontra disponivel no Departamento de Petrdleo da Unicamp.

No ajuste de parfmetros da equagio-de-estado, € necessdrio o conhecimento de
valores experimentais de propriedades PVT das amostras, que sio {ornecidos como dados
de entrada do simulador. As propriedades criticas da fracho pesada C7F, sdo calculadas
pelo programa, utilizando-se correlagdes [8].

O simulador desenvolvido foi aplicado nas seguintes amostras de fluidos :
» AMOSTRA 1

Fssa amostra refere-se ao fluide do pogo 3-ENS-84 da Petrobrds {23]. De acorde com o
estudo das propriedades desse fluido realizada em laboratério, recombinou-se gds e liquido
do separador, ¢ o fluido recombinado apresentou a composigio global que se encontra
na Tabela 6.1. A composicio global apresentada nessa tabela, refere-se a temperatura
de 411.90 K e pressdc inicial de 41458.00 KPa. A pressic de saturagio medida nessa
temperatura foi de 32980.00 KPa. A fracio mals pesada desse fluido € representada pelo
componente Ch.

31
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¢ AMOSTRA 2

A amostra 2 refere-se aos dados de um gas natural rico, denominade Condensado A,
encontrados na literatura [6]. A Tabela 6.2 lista a composigao global do fluido na tem-
peratura de 435.78 K e a pressao inicial do reservatdrio é de 63793.41 KPa. Segundo a
anélise do comportamento PVT realizado para esse fluido, encontrou-se uma presszo de
saturacho de 2085090 KPa. A fracdo mais pesada desse fluido esta representada pelo
componente CF .

« AMOSTRA 3

Os dados representados na Tabela 6.3, referem-se a composigio global do fluido analisado
pela Flopetrol {12] e designado como Amostra 3. Segundo essa analise, o reservatério
estava, inicialmente, na pressio de 36288.84 KPa ¢ temperatura de 378.56 K. Encontrou-
se, na temperatura indicada, uma pressho de saturagio de 32290.98 KPa. A fracio mais
pesada desse fluldo estd representada pelo componente Ol

« AMOSTRHRA 4

Na Tabela 6.4, apresenta-se a composigio global do fluido da Amostra 4, ou fluide do
pogo: T-PE-1D-RNS da Petrobrds [24], na temperatura de 423.00 K e pressdo inicial de
34565.62 KPa. A pressso de saturagéo, na temperatura indicada, foi de 32011.33 KPa. A
fracio mais pesada do fluido é representada pelo componente Cih.



TEMPERATURA { K j | 411.90
PRESSAQ ( KPa) | 41458.00
COMPONENTE Mol (%)

2 0.6671

N, 0.0090

0O, 6.0033

C, 0.1151

(s 0.0646

) 0.0393

Cs 0.0184

Ce 0.0142

C 0.0169

Cs 0.0122

Cy 0.6082

Cho 0.0062

Oy 0.0041

Ch 0.0214

Tabela 6.1: Composicho global do fluido da Amostra 1.

TEMPERATURA { K )| 435.78
PRESSAO [ KPa ) | 6379341
COMPONENTE | Mol (%)
@ 0.4574

Na 0.0567

CO, 0.0226

C, 0.1147

Cly 0.0759

% 0.0638

Cs .0431

Cs 0.0592

Ci 0.1066

Tabela 6.2: Composicio global do fluide da Amostra 2.




TEMPERATURA (K )] 37856
PRESSAO ( KPa) | 36288.84
COMPONENTE Mol (%)
Cy 0.5198

Na 0.0303

Co, 0.0212

H,5 - 0.0065

Cy {1.0525

Cy 0.0216

Cy 0.0126

Cs 0.0068

- {.0057

Cs 0.0057

Cy 0.0037

o 0.0027

Ci 0.0018

o 0.0043

Tabela 6.3: Composicdo global do fluido da Amostra 3.

TEMPERATURA (K )] 423.00
PRESSAOQ ( KPa) | 34565.62
COMPONENTE Mol (%)

Gy 0.5835

Ny 0.0131

OOy 0.0015

, 0.1235

Ca 0.0788

Cy 0.0428

€ 0.0208

Cs 0.0161

Cy 0.0186

Cs 0.0203

Cy 0.0133

Cho 0.0104

Cyy 0.0068

Ch 0.0505

Tabela 6.4: Composicac global do fluido da Amostra 4.
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Para o ajuste dos pardmetrosz da equagio-de-estado, de acordo com a meto-
dologia descrita no Capitulo 4, os dados experimentais utilizados pelo simulador foram
a compesigao da amostra, numa determinada condigdo de pressio e temperatura, o peso
molecuiar e a massa especifica da fragao pesada ™, a pressio de saturagio e os valores
do fator de compressibilidade do gas na regido de uma fase.

As composigbes das Amostras estao nas Tabelas 6.1 a 6.4, enquanto os pesos
moleculares e as massas especificas das fracdes pesadas enconiram-se na Tabela 6.5. A
pressdo de saturacio e as condigdes de pressio e temperatura estio contidas na descrigio
geral das amostras {eita anteriormente.

PROPRIEDADE AMOSTRA 1| AMOSTRA 2 | AMOSTRA 3 ] AMOSTRA 4
MASSA ESPECIFICA [g/mi] 0.8580 0.5044 0.8347 0.8530
PESD MOLECULAR 244.0 148.0 202.0 259.0

Tahela 6.5: Caracteristicas da fra¢io mais pesada dos fluidos das Amostras testadas.

As propriedades criticas da fragho pesada CF, calculadas pelo simulador para
cada uma das amosiras, apresentam-se na labela 6.6. Os dados experimentais do fator
de compressibibdade das amostras estio nas Tabelas 6.8 a 6.11.

PROPRIEDADE | AMOSTRA 1 | AMOSTRA 2 | AMOSTRA 3 | AMOSTRA 4
T CRITICA (K) 769.71 650.35 725.13 779.98
P CRITICA (KPa) 1604.21 2503.42 1883.86 1467.58
CORF. INT. COM ¢, | 0.051495 0.014661 0.048527 0.050857

Tabela 6.6: Propriedades criticas das fragdes mals pesadas das Amostras.
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Na primeira etapa do procedimento de ajuste, obteve-se o coeficiente de in-
teracio entre o metano e a fragho pesada OF, 8¢, -c+, ajustado na pressao de safuragao
de cada Amostra. Na segunda etapa, ajustaram-se 03 parametros I, e {1, do metano e
da fracho pesada C*, para reproduziy o fator de compressibilidade. A Tabela 6.7 mos-
tra o5 Tesultados dos pardmetros da equagao-de-estado de Peng-Robinson ajustados pelo
simulador, para cada uma das amostras,

PARAMETRO | AMOSTRA 1 | AMOSTRA 2 AMOSTRA 3 | AMOSTRA 4
1. Oy .537215 0.981779 0554436 0.457044
0y O 0.095265 0.128373 0.094274 0.080880
0, C* 0.457240 0.427240 0.457240 0.457240
0, C 0.0677500 0.077800 0.077800 0.077800
bo, o+ 0.126827 (.218415 0.209483 0.104349

Tabela 6.7 Valores dos parhmetros da equacho-de-estado de Peng-Robinson ajustados
peto simulador.

As Tabelas 6.8 a 6.11 apresentam uma comparagao entre os valores experimen-
tais do fator de compressibilidade Z{EXPER.), us valores encontrados pelo procedimento
de ajuste da equagio-de-estado Z{AJUST.) e os valores previstos pela equacio-de-estado
com os pardmetros tedricos, Z{CALC)), para cada amostra analisada, nas pressoes es-
pecificadas. Para uma melhor visualizacio, os resultados das tabelas anteriores foram
plotados nos graficos das Figuras 6.1 a 6.4.
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PRESSAO (KPa)
41458.479
38012.050
34565, 620
33187.048

32980,2863

7 (EXPER. )

1.1570

1.0940

1.0400

1,01990

1.0170

7 (CALC.)

1.0911

1.0387

0.9865

0.9665

0.9634

7 (AJUST.
1,1573
1.1008
1.0441
1.0217

1.0184

Tabela 6.8: Comparacio entre os valores ajustados e experimentais do fator de compres-
sikilidade para o fluido da Amostra 1.
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PRESSAD [KPa) Z (EXPER. )
63793.410 1.6695
55142.870 1.4851
48250.010 1.3407
41357.150 1.1956
34464.300 1.0497
27571.440 0.9058
20850.900 0.7810

Z{CALC.Y

1.5122

i.3569z2

1.2381

1.13121

0.9875

0.8636

0.7482

Z {AJUST.)

1.6653

1.4920

1.3524

1.2114

1.0691

G.2262

0.7892

Tabela 6.9 Comparacao entre os valores ajustados e experimentais do fator de compres-

sihilidade para o fluido da Amostra 2.

PRESSAC (KPa)
44904.9090
43629,7300
41940.9790
39838.6570
37639.8350
36288.8350
348634.5480
33386.9410

32649.4050

Z( EXPER.)

1.14600

1.12800

1.10800

1.08200

1.05600

1.3040600

1.0210¢0

1.460700

$.99900

Z( AJUST.

1.14730

1.13160

1.311080

1.08520

1.05880

1.04300

1.02380

1.0086¢C

1.00130

)

Tabela 6.10: Comparacéio entre os valores ajustados e experimentais do fator de compres-

sibilidade para o fluido da Amostra 3.




PRESSAO (KPa)
35875.263
34565.620
33187.048

32911.334

7 (EXPER.)
1.086
1.062
1.037

1.032

Z

(ATUST.)
1.08437
1.06082
1.03630

1.0320

39

Tabela 6.11: Comparacio entre os valores ajustados e experimentais do fator de compres-

sihilidade para o fluido da Amostra 4.
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Verificam-se que os pardmetros 1, ¢ ), da fracio pesada C% das amosiras
analisadas, n&o sofreram alteragdes do seu valor inicial, com excegao do {3, para a Amostra
2, que ficou um pouco modificado. Dessa forma, os parametros {2, e {1, da fracio pesada
patecem nao exercerem grande influéneia no método de regressio néo-linear, ao passo que
os parametros do metano tém um peso significativo para o ajuste,

Na obten¢io dos resultados da Tahela 6.7, referentes ao coeficiente de in-
teracao &g, ¢+, foram determinadas as composicdes das fases liquida e vapor dos fluidos,
na pressic de saturacgio de cada amostra. Com isso, tém-se as constantes de equilibric
na pressao de saturagdo. Além das composicdes, determinou-se também o valor do fator
de compressibilidade na pressio de saturagdo. As Tabelas 6.12 a 6.15, mostram os resul-
tados encontrados com o ajuste do coeficiente de interagio para reproduzir a pressio de
saturacfo de cada amostra.



PRESSAC DE ORVALHO (DEW-POINT}
P (KPa)

32980.2630

COMPOSICAO NO PONTO DE ORVALHO

COMPONENTE

Cl
N2
coz
c2
C3
C4
c5
c6
C7
CB
e
Cio
cil
Cla+

X{I)

0.542918
0.007104
0.003286
0.115683
0.071770
0.048099
0.024563
0.020923
0.026801
0.0210%5
0,015244
0.012336
0$.008315
0.081863

¥(I)

0.667100
0.0068000
0.003300
0.115100
0.064600
¢G.0G35300
0.01840Q0
3.014200
0.016500
0.012200
0.008200
0.006200
0.004100
0.021400

FATOR DE COMPRESSIBILIDADE

1LIQUIDO VAPOR

1.11348¢ 1.018373

Tabela 6.12: Resultados encontrados na pressio de saturacéo do fluido da Ameostra 1.
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PRESSAC DE ORVALHO (DEW-POINT)
P (KPa)

20B50.900

COMPOSICAC NO PONTO DE ORVALHO

FATOR DE COMPRESSIBILIDADE

LIQUIDC

0.767627

VAPOR

0.789172

COMPONENTE X(1) Y(I)
c1 0.385834 0.457400
N2 0.047257 0.056700
coz 0.021426 0.022600
c2 0.110468 0.114700
e3 0.077325 0.075900
c4 0.068705 0.063800
cs 0.048824 0.043100
cé D.070603 D.059200
C7+ 0.1695%59 0.106600

Tabela 6.13: Resultados encontrados na pressio de saturagio do fluide da Amostra 2.




PRESSAQ DE SATURACAO
P (XPa)

32290.977

COMPOSICAO NA PRESSAO DE SATURACAO

COMPONENTE

C1
N2
o2
H28
€2
3
C4
8
Cé
7
C8
9
10
Ccli
clz+

X(I)

0.3817%6
0.015072
0,022974
0.008472
0.056134
0.031708
G.023978
0.017126
0.017076
0.025939
0.033344
0.028409
0.026317
G.018121
0.282534

Y(I)

0.819800
0.030300
0.021200
0.006500
0.052500
C.021600
0.012600
0.00&8800
0.0048400
C.005700
0.005700
0.002700
0.002740
0.001800
0.004300

FATOR DE COMPRESSIBILIDADE

LIQUIDO VAPOR

1.426480% 0.987321

Tabela 6.14: Resultados encontrados na pressio de saturaciao do fluido da Amostra 3.
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COMPOHENTE

C1
N2

Co2

2
C3
C4
<5
C6
c7
s
C9

Ci0
Cii
Cig+

PRESSAO DE ORVALHO (DEW-POINT)
P {KPa)

32911.330

COMPOSICAQ NG PONTO DE ORVALHO

X1

0.583500
0.013100
0.001500
0.123500
0.078800
0.042800
0.020800
0.016109
0.018600
0.Q20300
G.013300
C.010400
0. 006800
0.050500

FATOR DE COMPRESSIBILIDADE
LIQUIDO VAPOR

1,01751 1,01752

Y{I)

0.583500
0.0131600
0.001500
0.123500
0.078800
0.042800
0.0208060
0.016100
0.018600
0.020300
0.013300
0.010400
0.0068400
0.050500

Tabela 6.15: Resultados enconirados na pressio de saturacdo do fluido da Amostra 4.
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A equagho-de-estado de Peng-Robinsen, com os parametros ajustados, foi apli-
cada na previsio do comportamenio de fases dos fluidos das Amostras de 1 a 4. Nas
Tabelas 6.16 & 6.19, sdo apresentados os resuliados encontrados para o volume relativo de
processos conduzidos a massa constante, em tabelas nas quais VR{EXPER.) representa
o volume relativo obtido experimentalmente. O volume relativo previsto encontra-se di-
vidido em duas colunas, onde a primeira é o resnltado obtido utilizando-se equagio-de-
estado com os pardmetros tedricos, VR(CALC ), e a segunda coluna é o resultado previsto
quando se utiliza a equagio-de-estado com os parimetros ajustados, VR{AJUST.). As
Figuras 6.5 a 6.8 mostram esses resultados em forma grafica.

O volume relativo representa o volume total das fases liquida e vapor, que
estao presentes na célula PVT numa determinada pressio, dividido pelo volume presente
na célula PVT na pressfo de saturacio da amostra. Isto significa que necessita-se de
dados da regiio de duas fases. Nata-se que houve uma boa concordancia entre os valo-
res obtidos com a equagfo-de-estado ajustada e os dados experimentais, com diferencas
percentuals maximas inferiores & 5.0 %. Isso demonstra a boa qualidade do ajuste, uma
vez que a ordem de grandeza dos erros entre os valores previstos pela equagio-de-estado
ajustada e os valores experimentais, encontra-se numa faixa aceitivel para fins praticos
de engenharia.
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PRESSAC (KPa)

41458.480000
38012.050000
314565.620000
33187.050000
30981.330000
21G567.760000
30292.050000
30016.330000
28982.400000
27879.550000
26638.820000
24570.980000
32640.970000
20B48,830000

13749.150000

VR (EXPER. )

$.9047G0

0.234000

G.975200

0.985800

1.037600

1.043000

1.048700

1.055000

1.079400

1.106600

1.143800

1.215000

1.287000

1.385000

2.056400

VR{CALC. )

Q.815%3581
0.846569
0.884550
0.902250
0.935380
0.941749
0.246079
0.850322
0.968025
G.993897
1.0277%6
1.093732
1.168637
1.253276

1.856180

VR (AJUST. )

0.804023
0.937597
0.978239
0.997016
1.036447
1.044742
1.050420
1.086245
1.0798274
1.106167
1.139714
1.204877
1.279287
1.363508

1.97167%8

Tabela 6.16: Volume Relativo do fluido da Amostra 1, na anélise a massa constante.
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PRESSAO [KPa}

63793.4100
55142.8700
£8250.0100
41387.1%00
34464.3000
27571.4400
20781.870Q0
20713.0400
20644.1100
40471.7200
20333.9%300
19989.2200
19306.0000
15198.75060
12648.4000

10270.3600

VR (EXPER. )
0.699000
0.715000
0.741900
0.771800
0.813200
0.877100
1.002800
1.006000
1.009300
1.015700
1.022100
1.035000
1.067200
1.323500
1.583400

1.5870300

VR{CALC.)
0.668400
0.695000
0.722425
0.758280
0.807987
0.883260
1.077829
1.082397
1.086871
1.098028
1.106948
1.129358
1.175370
1.526268
1.863656

2.338301

VR(AJUST.)
0.689700
0,714900
0.740600
0.773900
0.819600
0.887600
1.003301
1.006512
1.009768
1.017521
1.023727
1.039393
1.072126
1.344455
1.628845

2.046908

Tabela 6.17: Volume Relativo do {luido da Amostra 2, na analise a massa constante.
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Figura 6.6: Volume Relativo em funcdo da pressic para o fluido da Amostra 2, na andlise

a rmassa constante.
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PRESSAC (KPa)

£4904.908

436292.730

41940.979

32838.657

37639.835

36288.835

34634.549

33386.941

32649.405

32139.334

31753.334

31132.976

30636.690

28775.619

26997.261

23816.153

£2627.188

20917.789

18849.90Q2

16265.0798

VR (EXPER.)

0.825%0
G.83960
0.85720
0.88100
0.91010
0.93000
0.95660
Q.37870
0.99280
1.0G6580
1.01250
1.02630
1.843850
1.087060
1.13230
1.26000
1.32160
1.41840
1.55840

1.79750

VR (AJUST.)

0.82725
G.83978
0.85754
G.88198
0.81088
0.83061
0.95713
0.979]l10
0.892%9
1.01355
1.01922
1.02878
1.063714
1.07828
1.3143142
1.22614
1.29418
1.37729
1.49978

1.74000

Tabela 6.18: Volume Relativo do fluide de Amostra 3, na andlise a massa constanie.
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Figura 6.7: Volume Relativo em fungio da pressio para o fluido da Amostra 3, na anilise
a. wassa constante.



PRESSAG (KPa) VR (EXPER. ) VR{AJUST. )
34565,.620 £.9800 0.976%9
33187.048 2.8967 0.9942
32911.334 1.0000 1.0000
32497.762 1.0050 1.0046
3215%3.11% 1.00%3 31,0090
31808.476 1.0140 1.0137
31463.834 1.018¢0 1.0164
31119.191 1.0223 1.0220
30774.548 1.0264 1.0256
30429.905 1.0322 1.0319
29740.619 1.0422 1.0418
29189.190 1.0515 1,0510
28568.833 1.0657 1.0649
27052.404 1.0939 1.0929
24915.617 1.1510 1.1482
22847.760 1.2228 1.2184
20435.,259 1.3384 1.3301
17678.116 1.5125 1.5076
15265.61% 1.7308 1.7288
12922.043 2.0227 2.0201
10854.185 2.3881 2.2843

9199.8B4G9 2.8273 2.6172
8028.113 3.2669 3.0129

Tabela 6.1%: Volume Relativo do fluido da Amostra 4, na andlise a massa constante,
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Figura 6.8: Volume Relativo em fungio da pressic para o fluido da Amostra 4, na anélise
& massa constante.
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As Tabelas 6.20 e 6.21, reportam os valores do fator de compressibilidade dos
gases removidos em cada estédgio de um processo de liberagio a volume constante, para as
Amostras 1 e 4. Também nessas Tabelas, Z(EXPER.) é o valor experimental, enquanto
Z{PREVISTO) ¢ o valor obtido utilizando-se a equagio-de-estado de Peng-Robinson com
os parametros ajustados. Os dados dessas Tabelas sio apresentados nos graficos das Fi-
guras 6.9 e 6.10, e pode-se observar que houve um pequenc desvio em relacio aos valores
experimentais, com diferencas percentuais da ordem de 2.50 %, comprovando novamente
que a metodologia de ajuste dos parametros da equagio-de-estado, desenvolvida neste
trabalho, tem uma aplica¢io pratica de grande importancia para as previsdes do compor-
tamento PVT de fluidos.



PRESSAO (KPa)
32980.263
27672.761
24915.617
22158.474
19401.330
16644.187
13887.043
11129.899

8372.756
5960.255
4237.040

2169.183

Z{ EXPER.)
1.0170
0.9560
0.9260
0.9030
0.8870
0.8800
0.8800
0.8850
0.8930
0.9100
0.9240

0.9530

Z{ PREVISTO )}
1.0184
0.9400
G.9100
0.8850
0.86890
0.8550
¢.B8580
0.8650
0.8810
0.8020
0.9210

0.5500
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4 " . ry e .
abela 6.20: Fator de Compressibilidade dos gases removidos numa expansio a volume

constante, para o fluido da Amostra 1.
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Figura 6.9 Fator de Compressibilidade dos gases removidos numa expansio a volume

constante, para o flutdo da Amostra 1.




61

PRESSAD {KPa} Z{ EXPER.) Z{ PREQISTO )
32911.334 1.0320 1.0320
27672.761 $.9120 0.9035
24226.332 0.8910 0.8800
20779.902 ¢.8790 0.8651
17333.473 0.8750 0.8634
13887.043 0.8810 0.86%2
10440.614 0.8850 G.8832

£994.184 0.9170 G.92105
3547.755 0.9480 0.92441

Tabela 6.21: Fator de Compressibilidade dos gases removidos numa expansio a volume
constante, para o fluido da Amostra 4,
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Figura 6.10: Fator de Compressibilidade dos gases removidos numa expansio a volume
constante, para o fluido da Amostra 4.
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A Tabela 6.22 mostra os resultados de wn cileulo "flash” para a Amostra 2, na
temperatura de 435,78 K. Como nio se tém valores experimentas para comparar, os dados
dessa tabela servem apenas como uma Hustragdo para esse tipo de calculo, onde obtém-se
os valores das constantes de equilibrio dos componentes da mistura para cada pressio de
interesse. Realizando um céleulo "flash” para diversas pressGes, pode-se plotar o grafico
da variagao das constantes de equilibric com a pressao, numa determinada temperatura.
Um exemplo fof feito com o fluido da Amostra 2, onde os caleulos "flash” eram usados
para a simulagio dos processos de liberacio a volume constante. A Tabela 6,23 apresenta
os valores das constantes de equilibric do metano ¢ da fragdo malis pesada que obtém-se
em cada estagio de pressio na andlise a volume constante, Esses dados foram plotados
no grafico da Figura 6.11.
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PRESSAQ (KPa) =

20713.040

COMPOSICAO NO EQUILIBRIO

FATCOR DE COMPRESSIBILIDADE

X{I) Y(T) K(I)
c1 0.381354 0.462496 1.212773
N2 0.046629 0.057375 1.230449
co2 0.021343 0.022684 1.062868
c2 0.116200 £.115002 1.0435732
c3 0.077442 0.075797 0.978753
ca 0.069062 0.063447 0.918702
5 0.049232 .042689 0.867101
5 0.071406 0.058382 G.817601
C7+ 0.173332 0.102128 0.589206

LIQUIDO VAPOR
0.76362 0.78907
LIQUIDO ...... . L = 0.06281
VAPOR +vvvev0... V = 0.93719

Tabela 6.22: Resultados do cdleulo Mflash” para o fluide da Amostra 2, na temperatura
de 4335.78 K.




PRESSAO (KPa)

20781.970
20713.040
20644.110
20471.790
20333.930
18589,.290
18300.000
15198.750
12648.400

10270.360

METANO

1.199303

3.212773

1.2255%20

1.256512

1.279742

1.334388

1.435383

2.035505

2.528217

3.190806

CONSTANTE DE EQUILIBRIO

FRACAOC C7+

0.608121

0.589206

0.5713e7

0.533404

0.506852

0.451824

0.370870

C.156946

0.101036

0.062454
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Tabela 6.23: Valores da constante de equilibio do metano e da fracio pesada do fluide
da Amostra 2, na temperatura de 435.78 K,
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Figura 6.11: Valores da constante de equilibrio do metano e da fragio pesada do fluido
da Amosira 2, na temperatura de 435.78 K,
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CONCLUSOES E RECOMENDACOES

CONCLUSOES

As seguintes conclusdes sio obtidas deste trabalho:

Desenvolveu-se um simulador PVT baseado na equacio-de-estado de Peng-Robinson
e em calculos de equilibrio termodinimico de fases. O simulador permite: a} ajustar
& equagio-de-estado a misturas naturais de hidrocarbonetos, b} simular processos
a massa constante, cdlculo "flash”, e a volume constante e ¢) a determinagio das
pressdes de bolha e orvalho de uma mistura e o cdlculo de propriedades fisicas a
diversas condigdes de pressdo e temperatura.

Foi desenvolvido um procedimente de ajuste da equagio-de-estado a misturas na-
turals, O ajuste é feito através da téenica de minimos quadrados nio-lineares.
Verificou-se uma boa concordéncia entre dados PVT obtidos experimentalmente e
através do uso da equagido-de-estado ajusiada.

Encontrou-se que o coeficiente de interacio hindria é o parimetro chave para o
ajuste da pressdo de saturacao, bolha ou orvalho.

. Verificou-se as limitacGes da equagio-de-estado nos calculos volumétricos da fase

liguida.

A obtencao das derivadas numéricas facilita a implementagio de qualquer equagio-
de-estado no simulador ¢ a escolha de uma delas dependerd da disponibilidade de
dados e parametros necessdrios ao seu uso, bem como da capacidade da equacio de
representar o comportamento de uma determinada mistura.
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RECOMENDACOES

As recomendacbes para aperfeicoamento deste trabalho, sdo:

. Implementar outras equagdes-de-estada cibicas no simulador.

Explorar como parametros de ajuste de equ agoes-de-estado, as propriedades criticas
da fracdo mais pesada, P., T, e w. ac invés dos parametros {1, e £}, do metanc e da
fragio mails pesada.

Pesquisar a possibilidade de se ajustarem todos os coeficientes de interagdo bindria,
através do uso de correlagbes sugeridas na Hteratura [1], do tipo

yrisye 70

Pesquisar a dependéncia dos coeficientes de interaciio bindria na temperatura [38].

Implementar técnicas de pseudoizacio [6] dos componentes de wma mistura na-
tural de hidrocarbonetos. A pseudoizagio é comumente requerida em estudos de
simulagho composicional, para diminuir o tempo computacional, através da reducido
do nimero de componentes originais mediante pseudocomponentes.

Recomenda-se também, em trabalhos futuros, a investigacio do método de translacio
de volume, visando ajustar dados na [ase liquida.
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8 APENDICES

A CORRELACOES

A.1 DENSIDADE

Para a fase gasosa, a densidade da mistura é calculada, utilizando-se a prépria
equagho-de-estado, uma ver que

Py =nZRT (A1)

e a densidade, por definicdo, é dada por:

p== (A.2)
QO
_m A
p—*—' 3 ( '3)

Na equacio (A.2), p € expressa em K gmol/ m® ou fhrnol/ f1*, sendo denomi-
nada densidade molar. Em (A.3), p é expressa em K g/m® ou Ibwn/ f1°, sendo denominada
densidade méssica.

De (A1) tem-se que:

. P
~ ZRT

1

(Ad)

Substituindo-se (A.4) em {A.2), tem-se a expressio da densidade molar:

P
= ZRT (A.5)
Mas n = m/M e, entdo, a densidade mdssica &
PM
p — ZRTI (xﬁ\.ﬁ)

No caso da densidade de liquidos, é utilizada a correlagdo proposta por Alani-
Kennedy [2] em 1960. As equacdes sdo similares i equacho-de-estado de van der Waals,
mas as constantes g e b sio consideradas funges da temperatura. Uma correlacio geral e
usual das propriedades volumétricas de Hguidos deve ser aplicavel a uma grande variedade
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de substéncias, inchiindo aquelas para as guals nio existern dados experimentais. Além
disso, ela deve ser preditiva ¢ também simples. Simplicidade, tempo de computacio curto
e propriedades de convergéncia, sdo requisitos importantes na escolha de uma correlagéo

para uso numa simulagdo. A correlagio de Alani-Kennedy [2] é da forma:

Uamvg(ﬁﬁ-—i}j‘g)ﬁ-ﬁwﬁémo

onde as regras de misturas sao expressas por:

L5
a4 = Z: 259t
i=1

!})—": ib,‘&?{

£=}

a; = ck; exp (%i)

by = emT +

(A7)

(A.8)

(A.9)

(A.10)

(A.11)

os valores ¢k, en, em e (' sio pardmetros para cada componente da mistura que dependem

da ternperatura {2},

Para as {racdes pesadas de hidrocarbonetos sdo vélidas as seguintes expressoes:

M 10?
Inacs = 3.84060 10736 — 6.56383 19-‘*;; +2.61808 —-

T
+ 7.31045 107°M* + 10.753517

boe = 349927 1072 M — 7.27254d + 2.23240 10747
M
— 1.63226 m“?-—g + 6,22566
onde:

M : Peso molecular da fragio pesada de hidrocarbonetos

d - Densidade da fragio pesada de hidrocarbonetos, g Jem?®

(A.12)

(A.13)



)
A

A.2 VISCOSIDADE

Procedimentos para calcular as viscosidades de gases e de liguidos de reser-
vatdrios, a partir de suas composigoes, foram amplamente desenvolvidos na literatura e
tais procedimentos levam ao cdlculo da viscosidade do gas ou do liquido na temperatura
¢ na pressao desejada.

Para a viscosidade do gis, € utilizada a correlagio desenvolvida por Lee-
Gonzalez [19] em 1966, enquanto a viscosidade do lignido pode ser encontrada através da
correlacido proposta por Lohrenz [20] em 1064,

A.2.1 VISCOSIDADE DO GAS

Para o gés, a correlacio proposta por Lee-Gonzalez [19] é:

#q = £ exp[fy”] (A.14)
_Gnée:
(7.77 + 0.0063M)T15
T Al5
T AT 129M 4 T) (A.15)
B =257+ ﬁ;ﬁ + 0.0095M (A.16)
7 =1.11 4+ 0.043 (A1T)

e as unidades sd0;
T : Temperatura absoluta, B
g : Viscosidade, micropoise
4+ Peso especifico, g/em®
M . Peso molecular da mistura

Por sua vez, o peso molecular da mistura é definido por:

M =Y yMi (A18)

i=]

A.2.2 VISCOSIDADE DO LIQUIDO

A correlacio sugerida por Lohrenz [20] apresenta as seguintes equagdes:
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¢ Viscosidade do componente puro a baixa pressio:

 34x1073(T,)0

£

*

#

(T < 1.5) (A.19)

. Y1.78x107°(4.58T,; — 1.67)%/8

§; - s AT 2 1.5) (A.20)
cndes
T
T = 7 {A.21)
T. 1/
(Z:) (A.22)

€ = ;
(M P3P, yes
e as unidades coerenies para uso sio:
T : Temperatura abscluta, K

F : Pressio absoluta, atm

s Viscosidade da mistura a baixa pressio:

T (oL
YT e (e (A.23)

¢ Viscosidade da mistura na pressdo de interesse:

(=) e+ 104" = 01023 +0.023364p, + 00585337

~ 0.40758p% + 0.0093324 7 (A.24)
cmde:
pr = fr {A.25)
Pe
;1
fe= "7 {A.26)
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B PRINCIPAIS EQUACOES-DE-ESTADO

B.1 INTRODUCAO

Uma boa equagio-de-estado é talvez o methor método para manusear uma
grande quantidade de dados PVT. Mais importante, ela fornece um meio versatil e eficiente
de se expressar varias fungbes termodinamicas em termos de dados PVT. A importéncia
e a necessidade de uma equagdo-de-estado precisa é refletida pelo aparecimento de nu-
merosas equagoes na literatura. Apesar da abundancia dessas equacdes na literatura,
nenhuma tem comprovade ser completamente satisfatéria para todas as areas de interesse
em aplicagbes de engenharia.

A primeira equagdo-de-estado capaz de expressar a continuidade das proprie-
dades do estado gasoso para o estado Hauido, foi a equagho de van der Waals, surgida em
1873, Sem grande precisdo, essa equacho requer uma atengio especial devido & sua enorme
contribuigdo ao principio dos estados correspondentes e ao desenvolvimento posterior das
equagbes-de-estado.

Um grande ntimero de pesquisadores tem proposto modificages na equagio
original de van der Waals, tentando implementar a precsao da equagio-de-estado.

De um modo geral, tais modificagbes podem ser representadas numa dnica
equagio-de-estado [7], sob a forma:
BT O(v - 7)
v—b {v—b}{v*+ bv +¢)

P= (B.1)

0Os termos dessa equagho tém os seguintes valores para as varias equagdes
existentes na literatura, de acordo com a tabela abaixo:

EQUACAQ © 7 &1 ¢
van der Waals {1878) a b 01 0
Clausius (1880) afT b | 2¢|
Berthelot (1899) afT b o ¢
Redlich - Kwong {1949} a/ T b b 0
Wilson (1964} 0.,(T) b B0
Lee - Erbar - Edmister (18976) | @,.(T) | (T} | & | ©
Peng - Robinson {1976) Opr(TY! b |25 b

Tabela B.1: Parfmetros das Equagdes-de-Estado.
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B.2 A EQUACAO DE REDLICH-KWONG

A primeira maodificagio importante da equagao-de-estado de van der Waals,
foi a realizada por Redlich, 0. ¢ Kwong, J. N. S. (8] em 1949, que alteraram ¢ terma de
correcao da pressio a/v? como senda:

RT a

i e (B.2)

Wilson [41], talvez tenha sido o primeiro investigador a usar o fator acéntrico,
proposto por Pitzer [34], na modificagio da equacio de Redlich-Kwang, Wilson [41]

reduzida e do fator acéntrico, com a finalidade de implementar a predicio de entaipia, de
pressao de vapor e do equilibrio das fases.

Em 1951, Meissner ¢ Seferian 18] propuseram o uso do fator de compressibi-
lidade critico como sendo o terceiro parametro, Meissner e Seferian [8] correlacionaram
o fator de compressibilidade com a temperatura reduzida e a pressao reduzida, usando
Z, = 0.27 como referéncia. A utilidade de Z, como um terceiro parimetro foi novamente
demonstrada por Lydersen [8].

O fator acéntrico de Pitzer ganhou uma grande aceitacio nas dreas académicas
¢ industriais, devido & sua simples extensio do principio dos estados correspondentes e
forneceu uma hoa precisdo para fuidos normais, incluindo os hidrocarbonetos., O fator

W= - (leg Pf + 1)3"

r=fLl7

; (B.3)

onde ¥ é a pressio de vapor na temperatura reduzida de 0.7,

Em geral, uma equacio-de-estado & desenvolvida primeiro para substincias
puras, e entao estendida para misturas, através do uso de regras de misturas.

O conflito entre a precisao e a simplicidade é um grande dilema no desenvolvi-
mento de uma equacio-de-estado. Devido ao grande uso de computadores, a simplicidade
¢ ainda desejada para aplicagbes da equacio a problemas industriais complexos. Entre-
tanto, nenbuma equacio-de-estado simples tem comprovado ser suficientemente precisa
bara representagio das propriedades PVT de fluidas reais.

representacbes PVT, e uma forma mais complexa da equagio é requerida para descrever
precisamente as propriedades PVT de um fluido real. Entretanto, as equagdes-de-estado
simples tém aplicacdes valiosas nas predicSes do equilibrio das fases, como foi demonstrado
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por Soave {34] ¢ por Peng-Robinson [30], em suas modificacoes da equagao de Redlich-
Kwong [7],

A equacio de Redlich-Kwong [34]é comumente considerada a melhor equagio a
dois par&metros proposta até agora. Entretanto, enquanto ela pode ser usada para caleu-
lar, com um bom graun de precisio, propriedades volumétricas e térmicas de componentes
puros, sua aplicacio para cdleglos de equilibrio liguide-vapor em sistemas multicompo-
nentes, normalmente forpece péssimos resultados.

Esse fato nio pode ser atribuido somente 3 nperfeicio das regras de mistura,
apesar de muitos autores J4 terem tentado modificar a equacdo pela introducio de cons-
tantes empiricas de interacio bindria, que medem g influéncia das forgas intermoleculares
gue atuam sobre um par de compostos, ou bindrio.

B.3 A EQUACAO DE SOAVE-REDLICH-KWONG

Em 1972, Giorgio Soave [34] modificou o termo relacionado 3 repulsio in-
termolecular da relacio PVT de Recilich—Kwong [34], proposta em 1849, através da in-
troducio de um pardmetro q que € funcio da temperatura reduzida e do fator acéntrico da
molécula, respectivamente representados por w e 7). Dessa forma a equagio meodificada

tem a forma: .
RT a{T,,w)

P = el B4
(v~8) v+ (B4
O volume molar que aparece na equagio acima é dado por:
ZRT \
= B.5
V= (B.5)
Substituindo-se a equacio (B.5) na equacic {B.4) e fazendo-se:
af
T R (B.6)
bF
S B.7
B=%7 (B
& equacao {B.4) fica com a seguinte forma:
33_22+Z(A~B-B"‘)——-AB:O (B.§)

A tltima expressio é a forma cibica da equacioc de Soave-Redlich~Kwong.
Aplicando as relacses da termodinidmica no ponto critico, tem-se que:



3P)

—1 =y

((% T

( 5’2}3) -0
G T

Agora, derivando-se a equagio

as seguintes expressdes para os parametros q e b

RT?

o

@ = q, = (42747 -2

RT,

<

b = 0.08664

Definindo-se as vari avei

s fl, e (%, as equaches {(B.ll) e
critas na formas

onde {1, = 0.42747 4 = 0.08664.

Em temperaturas diferentes da critica, tem-se:
a(T} = a0 (T
& um fator adimensional, o qual se torma unitdrio em 7' = 7).,

De acorde com a defin
dindmica geral [31]:

onde o T

=1 (i -3)
IDP “Jo \RT P ap
Substituindo-se as expressdes (B.5)
resulta:

r 4 Z+B)
ln}nghlm}n(Z-B]—*Bln( -

(B4}, de acordo com essas rel

¢ao de fugacidade, tem-se a seguinte re}

&1

(B.9)

(B.10)

agoes, obtém.-sa

(B.11)

(B.12)

B.12) podem ser es-

(B.13)

(B.14)

(B.15)

2gao termo-

(B.16)

e (B.4} na equacio {B.16} e integrando,

(B.17)
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O fator de compressibilidade a ser usado 1essa equacao € previamente obtidg
pela resolucio da €quacio {B.8), sendo que uma ou trés rafzes reajs podem ser obtidag,

Para uma substineia pura muma dada temperatura e para um dado valor de
a(T'), existe um valor de P, que satisfaz condicdo de equilibrio:

=g (B.18)

Essa pressio pode ser encontrada pelo método de tentativa e erro; para cada
valor da pressio deve-se resolver duas veges g equacao {B.8), uma vez Para a fase Hquida
€ Wma vez para a fase vapor, e introduzindo as duas raizes na equacio (B.17); a pressio
correta € aquela na qual os dojs valores de f/P calculados &0 iguais.

Em contra-partida, impondo um valor experimental da pressao de saturacéo,
& equagao (B.18] € satisfeita para um determinado valor de a(T), que depende de a(T).

E possivel obter, a partir de dados experimentais de pressio de vapor, uma
série de valores de (T} para cada substancia,

Soave [34] fez isso para uma série de hidrocarbonetos, assuminde COMO pressoes
de vapor experimentais, a pressio obtida da equacio de Antoine, e em seguida, plotoy
os valores de o T) obtidos contra a temperatura reduzida, obtendo-se Curvas separadas,
convergindo para o mesmo ponto. Plotando os valores de a{7T)%5 contra 775, Soave [34)
obteve linhas retas. Como todas as linhas retas passam pelo mesmo ponto (T, =a = 1},
tenm-se que:

o™ =1 4 m{l — 755 (B.19)

Soave [34] observoy que a inclinacio m podia ser relacionada diretamente com
o fator acéntrico w dos compostos utilizades. De fato, cada valor de w define um valor da
pressac de vapor reduzida na temperatura reduzida de 0.7; ou seja:

Pt an = 1071 (B.20)

A partir do par (T, =07, P, = 1071}, é abtido um valor de o(0.7), que
depende somente do valor assumudo de w. Soave [34] forcon todas as retas definidas pela

equagao (B.17) a passarem pele ponto (7). = 0.7, = o{0.7)}, obtendo como resultado:

0.5 -
- 0.7y~ 1

1—{g.7)0s (B21)

Substituindo-se os valores de a(0.7) de cada substancia na equagdo acima e
correlacionando os valores de m contra w, tem-se:
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m = (.480 + 1.574w — 0.176w° (B.22)

As equagdes (B.15), (B.19) e (B.22) fornecem o valor desejado de o(T) de uma
dada substincia em qualquer temperatura, necessitando apenas dos valores das constantes
criticas e do fator acéntrico.

Soave [34] utilizou as regras de misturas generalizadas na sua forma original,
com a finalidade de simplificar a €Xpansio para ¢ caso de misturas multicomponentes,
Inicialmente essas regras eram:

ne 2
a= (Z mia?'s) {B.23)

§=]

b= Z.‘Egbg (B.24)
1==]
Descobriu-se que tais regras poderiam ser aplicadas com resultados aceitaveis a
misturas de fluidos nao-polares, comeo hidrocarbonetos, nitrogénio e monéxido de carbono,
com a exclusdo do diéxido de carbono e do sulfeto de hidrogénio.

Soave [34] verificou que nenhum desvio particular ocorrey em misturas de com-
ponentes de diferentes volatilidades, concluindo-se que as regras de misturas apresentadas
acima 830 adequadas.

Aplicando-se essas regras, tem-se:

P {3 Tuad\? "
A= Qa_‘f‘j_",’"z" (Z *"}-;5—5-) {B?d}
F=l o
P o Tm’
B o= Qb?}: ZS{?S‘?}‘*" {B¢26)
1= ot

O coeficiente de fugacidade de um componente numa mistura é dado por:

f: 1 = (/8P RT :
L Rl ———ldy ~1nZ B.27
In =P - FT /U ((5”;):::1;,% % ) & —in { }

Utilizando-se a equagio (B.4), explicita em P, e substituindo em {B.27}, o
resultado da integracho &

ol

"(Zml)mln{ZLB)*—g#(9ﬁm§)}n(l+§) (B.28)

lﬂ ""f“tl—' — - =
.T;'P (1-0'3 b

o
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onde:
ggf o Q?(STC”/P('EIE} ‘W. .
a® Y il PO (B.29)
éi —— Tm/*pc: (B 30)
b ?:C], Tcifpci ot

Uma nova expressio da regra de mistura para o pardmetro a fo; mntroduzida:

ne ne

a= 2 Y wiwian; )1 - &) (B.31)
peol femi
onde:

9= Gty (B.32)

o (BT |
e = §1, 7 (B.33)

RT,;

b = 7. (B.34)

e §;; é um fator de correcio empirico, a ser determinado a partir de dados experimentais,
para cada bindrio presente na mistura { se nc é o nlimero de componentes na mistura, os
bindrios serho ne(ne ~13/2 ).

Nermalmente, o valor de éi5, denominado fator ou coeficiente de interacio
binaria, tem sido considerads independente da temperatura, da pressio e da COMIPORICao
do sistema. Estudos recentes, porém, mostram a dependéncia desse coeficiente com a
temperatura, conforme o artigo de Varotsis ef ki [38].

A equacgio de Soa.ve—Redlich—Kwong ganhou rapidamente a aceitacio na indistria
de processamento de hidrocarbonetos, devido & relativa simplicidade da equacio, guando
comparada com equacdes mais complicadas, como a BWRS [8] & também devido & sua
capacldade de gerar valores precisos da constante de equilibrio.

Entretanto, ainda existem algumas deficiéncias, comuns entre as equagies de
Soave-Redlich-Kwong e a equagio original de Redlich-Kwong. A mais evidente é 3 falha
em gerar valores satisfatérios de densidade de Yiquidos, apesar dos valores para a densidade
do vapor serem aceitos.



85

B4 A EQUACAO DE PENG-ROBINSON

Por sua vez, Peng-Robinson 301,

em 1976, propuseram uma equagao-de-estado
da forma:

P RT a{T)

v=b w(v+ 8]+ bu— 5 {B.35)

Novamente, substituindo-se a expresséo (B.5) na ©qUagao acima, resylta:

AR _B)Z%(Ammz«-zg)zm(ggw,@?

- B% =g (B.36)
onde:
al .
A= e (B.37)
bP

Derivando-se a equacio {

B.35), de acordo com as relacdes da termodindmica
1o pento critico, dadas pelas expres

sées (B.9) e (B.10), tem-se:

2
o(T.) = 0.45?24-@% (B.39)
WT.) = a:}.e??safgi (B.40)

As equaches (B.3%) e (B.40) podem ser representadas na forma:

T
ﬁ(Tc) — _Qg.-}—?..g_};.

}
7 (B4l
BT.) = Qa%?‘i (B.42)

onde 0, = 0.45724 o = 0.07780.

Em temperaturas diferentes da critica, tem-se:

a(T) = a{T)e(T5 ) {B.43)
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B(T) = b(T)) (B.44)

Da mesma forma que Soave [34], utilizando-ce a relagio da termodinamica que
¢ dada pela equagio (B.16) e as equagbes (B.5) e (B.35), a fugacidade de um componente
purc ¢ da forma:

f A
s =Z-1-In(z-B)- A | (
°p g ) T

Z+2414B

Z _ 04148 (B.45)

Para todas as substincias examinadas por Peng-Robinsog [30], & relacio entre
« e 7, pode ser inearizada através da seguinte eqUAacao;

=14+ m(1 - w5 (B.46)

que ¢ a mesma equagie obtida por Scave [34]. A constante ™, caracteristica de cada
substincia, apresenta a seguinte relagiio com o fator acéntrico:

m = (L37464 + 154296, 0.26992,,° (B.47)

A fugacidade de um componente 7, numa mistura muiticomponeﬂte, pode ser
calculada a partir da seguinte equacio;

L _ & 4 (23 (Z+2.4143)
}n;;ﬁ“‘b(z 1} In{Z - B) 2_“‘*“-*\/53 agmiap 7 In 7044 (8,4-8)

Os parimetros de mistura usados nas equacdes (B.37) e (B.38) sao definidos
pelas regras de misturas seguintes:

¢ = Z }: T;Tp05 {B.49)
i=t k=

b=3 b, {B.50)
i=1

onde:

Gyp == (1 —_ 553-}a.?'5a2'5 . (851)



C  EXPRESSOES DAS DERIVADAS

Us métodos numericos envolvidos nos calenlos do simulador, necessitam de

em ser determinadas analitica GU numericamente, de-

As derivadas analiticas s&o particulares de cada equacao de estado, ao Passo
que as derivadas numéricas nao dependem da equagao-de-estado, podendo ger aplicadas

em qualquer situacio, A SEEUIT, 836 apresentadas as expressbes das principais derivadas
encontradas no trabalho.

C.1 DERIVADAS NUMERICAS

No céleulo numérico das derivadas, ¢ utilizado o método d

De acordo com esse método, a funcio u{r} & ser derivads é expandida numa série de
Taylor, com incremento Az ositivo e negativo, A eXpansio de uly
0T, P _

positivo, ¢ dada por:

u(z +Az) = u(z) + o' (¢) Ax 4 o (z) (‘5‘;) +u (z) (AS‘?) + ... (C.1)

Da mesma forma, quando o incremento ¢ segativo, a expansio de y {(z) seri:

u{z — Az} =y ()~ (2) Az + o (z) (A;:) ~u" (z) %%—L + .. (C.2)

Portanto, para uma fungho f(z) qualquer, as derivadas sio determinadas
através dos valores dessa fungao nos pontes .+ £ex —~¢ onde ¢ representa um peguenc
incremento da varigvel . As expressoes das derivadas numéricas sio-

Of flzt+e=fla—¢

dz 2¢ (€:3)
Ff Uzt =2 (e)+ f(z—e) (C.4)
da? €2

Supondo agora uma fungdo f(z,y), entio:

9 [af ___fg‘_(?‘_[)_ff(m+e,y—~e)--f(ae-e,y+f')~—f($+e,y—~s)+f(z~—e,y—~eﬂ
55(3? AT 1e2

(C.5)
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0 mesmo pode ser feito para fungdes de virias variaveis, como é o caso da
fugacidade, do fator de compressibilidade e da densidade de uma mistura de hidrocarbo-
netos.

A expresséo f (T + ¢}, representa o valog da fungdo f(z), caleulada no ponto
T mals um pequeno incremento, ¢, que ¢ yma fragdo da valor de z no pontoe f{z ~¢) ¢
o valor da fungio f {z) avaliada no Ponto  menos ¢ incremento ¢. O valor de €, embora
seja arbitrério, exerce uma certa influéneia nos resnltados, E recomendado que se atribua

para ¢, um valor inferior & milésima parte da ordem de grandeza da variavel r [28].



D TERMODINAMICA Do EQUILIBRIO

O equacionamento bara o estudo do equilibrio de fases ¢ obtido através das
condigbes impostas pela termodinimica. No caso particular de fluidos de reservatorio, o
estudo se restringe a duas fases apenas: a fase Hquida e a fase Vapor, enquanto o fluido
¢ uma mistura complexa de hidrocarbonetos e de alguns compostos inertes, que podem

A termodinamica, como & conhecida hoje, originou-se durante meados do
século passado, e enquanto as férmulas originais eram apliciveis a uma classe limitada de
fendrnenos, come os Iepresentados pelas maquinas termicas, tornaram-se aplicdveis a um
grande niimero de problemas, tanto nas ciéncias fisicas como nas ciénciag biolégicas.

Os primeiros trabalhos em termodinamica foram concebidos somente com sis-
temas de um tomponente, até surgir o revoluciondrio trabalho de J. Willard Gibbs [31],

No caso do equilibrio de fases, os critérios termodindmicos que devem ser
observados para que haja o equilibrio entre as fases, expressam-se em termos de proprie-
dades especiais, como fugacidade e potencial quiniico; a termodinimica também fornece
equagdes que relacionam essas propriedades as composicoes das fases, & temperatura ¢ &
pressio.,

O equilibrie implica puma situagio em gue nio ocorram modificagdes ma-
¢croscopicas em relacio ao tempo. Na termodindmica, onde a atengdo fica concentrada
sobre uma quantidade determinada de mateéria, isso significa que, com o passar do tempo,
BA0 ocorrem modificacdes nas propriedades da substincia, O equilibrio exige a anulacio
de todos os potenciais qHe possamn provocar modificagdes. No entanto, a velocidade dag
modificagdes, e portanto a velocidade com que o sistema evalul para o equilibrio, é pro-
porcional & diferenca entre o valor do potencial no estado do sistema e o valor no estado
de equilibrio. Por 1350, a velocidade das modificacdes se torna muito pequena & medida
que o equilibrio € avizinhado. Na pratica, admite-se que haja o equilibrio, quando nio se
podem, com os dispositivos disponiveis, detectar alteragGes de medida. Nos problemas de
engenharia, a hipdtese do equilibrio justifica-ge quando os resultados caleulados de acordo
“om os métados de equilibrio 4ém uma precisdo satisfatéria,

89
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Para que exista o estado de equilibrio, algumas condigbes devern ser satisfeitas.
As condigdes do equilibrio termodinamico de sistemas multifdsicos e multicompostos,
foram deduzidas pela primeira vez por (ibbs,

Para um sistema homogéneo, fechado, considerando as interagdes do sistema
com suas vizinhancas na forma de transferéncia de calor e trabalho de deslocamento
volumétrice, uma combinagao da primeira e da segunda lel da termodinimica resulta en:

dU < TdS — Pdy - (D.1)

onde dlJ, dS e dv séo, respectivamente, pequenas mudangas na energia interna, na entropia
¢ no volume do sistema, resultante das interacBes com as vizinhangas. Cada uma dessas

propriedades € uma fungio de estado, cujo valor pum estado preestabelecido independe
das condicbes do sistema,

Uma mudanca no estado de equilibrio de um sistema é chamada de processo.
Um processo reversivel é aquelenio qual o sistema é mantido em estado de virtual equilibrio
através do processo. Isso requer que a diferenca de potencial entre o sistema e as vizi-
nhangas, causadora do processo, seja infinitesimal; entio a direclio do processo peode ser
alterada por um aumento ou decréscimo infinitesimal, no potencial do sisterna ou das
vizinhangas. Qualquer processo natural ocorre irreversivelmente, devendo o processo re-
versivel ser um caso limite aproximado, mas nunca atingido. A desigualdade ¢a equacio
(3.1} refere-se a um processe natural ou irreversivel, enquanto a2 igualdade aparece como
Processo reversivel,

Se a interagio do sisterna com suas vizinhangas ocorre de maneira reversive],
a igualdade aplica-se na equacio (D.1) e tem-ge:

dU = TdS — Pdy (D.2)

Na equacio acima, o primeiro termo da direita é o calor trecado pelo sistema
com as suas vizinhangas (7dS = 6Qrev), € 0 segundo termo & o trabalho realizado pelo
sistema. (6W,., = Pdv). A forma dessa equagio implica a caracterizagio do sistema por
duas varidveis independentes on graus de liberdade, representados por & e v,
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A equagio ( D.2) representa uma relagio termodinimica fundamental. Se I7 ¢
considerada uma funcio de § e v, € s¢ essa funcdo 7 é conhecida, entio todas as outras

propriedades termodinamicas podem ser obtidas através de operaches mateméaticas nessa
fungido. Dessa forma:

oU
T= (5:6;7) (D.3)
£ )
a7
--(5), .

O grupo de varidveis I7 . & e v é chamado grupo fundamental,

D.2 POTENCIAL QUIMICO

A finalidade da termodinimica do equilibrio de fases & descrever, quantitati-
vamente, a distribuicio, no equilibrio, de cada componente entre todas as fages presentes
num sistema. Isto foi obtido em 1875, quando J. Willard Gibbs [7] introduziu o con-
ceito de potencial quimico. O potencial quimico de uma substincia pode-se relacionar a
quantidades fisicamente mensurdveis como temperatura, pressic e COMPOSiCao.

Foao Fr .
U= {){S} 13,'-’2-1,??.2,”..§?1nc) N (B5)
onden;, i = 1,2 . ncéonimero de moles do componente i e ne o mimerc de componentes,

A diferencial total dessa equacdo € dada por:

aly o7 LA
. o N il . o ’ '
e (65)“’“* “ ¥ (5?} )S, : W ; (6?2{)5&‘“}#,“ dni (D ﬁ)

Da equacdo acima, pode-se definir a fungdo 1, como sendo:

ou
= () o
* S,v,n_ﬁén,-

Logo, a equagio (D.6) pode ser reescrita na seguinte forma;

w1
e

ki
dU =TdS ~ Pdy + > pidn, {D.8)
§=1
que ¢ a equagao fundamental para um sistema aberto. Nessa equagao, o termo Y25, uidn;
pode ser definido como a variacio de energia associada & transferéncia reversivel de massa.
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U:TSWPv-’rZ;&gn,- {D.9)

P

dU = TdS + 5dT — Py — vd P + Zy;dn,—_ + Zn;dp:g (D.10)

eS| far}
Comparando as equagoes (D.10) e (D.8), tem-se:

SffT«—vdP+Znid#,- =0 ; (D11)

i=1
que € a equacio de Gibbs-Duhem, a qual fornece wina relagdo entre as variages de y, T
e P

Num processo restrito, a ocorrer a T e P constantes, a equagdo (D.2) deve ser
escrita na forma:
AUt + d{Pv') - d(TS) = ¢ (D.12)

Usando-se a propriedade da soma das derivadas de uma funcie continua, tem-
se:
d(l* 4 Pyt - T =g (D.13}

A energia livre de Gibbs, ou entalpia livre, € definida por:

G = H' - T8t {D.14)
A entalpia, por definigio, ¢ dada por:

H' = Ut 4 pyt (D.15)

Substituindo-se (D.15) em (D.14)}, ter-se:
G'=U'+ Pyt - TS (D.16)
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Diferenciando-se {D.16) ¢ observando-se g equagao (D.13), chega-se a:

dG* = ¢ (D.17)

Logo, eritério geral para que um sistema fechado, com temperatura e pressio
constantes, seja considerado am equilibrio € que ocorra:

(dGi)T,P =0 (D.18)

Agora, escrevendo-se 2 diferencial total das equagtes (D.14) e (D.15), tem-se:

dG' = dH' - Td8! — §igr (D.19)

dH' = dU' + Pavt 4 41dp (D.20)

Substituindo-se (D.20) em (D.19), tem-se:

dG" = dU' + Pdv' + o'dpP Tds* — star (D.21)

Usando-se a equagio (D.8), tem-se:

dG* = o'"dP — §tdT 4 > jidn, (D.22)

=1

Considerando agora o equilibrio de fases de um sistema bifdsico, fechado, com
cada fase atuando separadamente como um sistema aberto, possibilitando a transferéncia
de massa de urmna fase para a ouira, pode-se reescrever a equagdo acima da seguinte forma:

d(nG")" = (no*)"dpP - (n8%)%aT + Z (u&dn?) (D.23)
1=1
para uma fase a, e:
AnG) = ()’ ap - (n5) a1 + 3% (s0an?) (D.24)
i=]

para uma fase f.

A soma das equacdes acima, fornece d(, Aplicando-se a condigao de equilibrio
descrita pela equagio {D.18) para um sistema com pressac e temperatura constantes,
obtém-se:

T

(46") = ¥ tusdng) + 3 (Wfan?) = 0 (D.25)

L= £
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Pode-se, agora, assumir que o sistema é fechado, sem a ocorréncia de reacdes
quimicas e, entio, aplicando-se as condigbes de balanco de materiais, tem-se gue:

dnf = —dne (D.26)
Substituindo-se esse resulfado na equacio (D.25), resulta que;

e

Z (;;;8 - ;,ef") dn? = @ (D.27)

f=3

Considerando-se que os valores de dn? sa0 independentes e arbitrarios, para
que a equacdo (D.27) seja atendida é NECsSATio que o8 potencials quimicos sejam iguais,
ou sgja.

o= pp (D.28)

A eguacio (D.28) é a ¢quacao fundamenta] do equilibrio termodinamico de
fases.

D.4 FUGACIDADE

O potencial quimice nio tem uma equivaléncia ffsica imediata, tornando-se
desejavel expressi-lo em termos de alguma funcio auxiliar que possa ser mais facilmente
identificada com a realidade fisica. Essa fungdo auxiliar é encontrads através do conceito
de fugacidade.

G. N. Lewis [31] considerou, inicialmente, o potencial quimico para um gis
ideal puro e, entéo, generalizou a resposta para todos os sisternas. Para uma substincia
pura i, a equagdo (D.11) fica:

G.;,{:‘.,‘ = —~8:dT + wd P (D?Q)
Para um processo isoférmico tem-se que:
3@5) |
ol BEEC TS (D.30)
(5),
Mas para um gés ideal:
= AT (D.31)
by == 2 i
Logo, substituindo-se (D.31) em (D.30) ¢ mtegrando a 7' constante:
| P
#i —pf = RTIn — (D.32)

PL‘;
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onde as grandezas p? e P representam os valores do potencial quimico € da pressdo num
determinado estado de referéncia.

A equacio {D.32) representa uma modificagéo isotérmica no potencial quimico.

O seu valor essencial é que relaciona uma quantidade matemdtica abstrata, que € o po-

tencial g, a uma propriedade intensiva real, que é a pressao., Entretanto, essa equagio

é vilida somente para gases ideals puros; para generalizar, Lewis definin uma fungéo {

chamada fugacidade, para uma mudanga isotérmica de qualquer componente em qualquer

sisterna, seja solide, liquido ou gasoso, puro ou mistura, ideal ou nao, da seguinte forma:
i

pi =] = RTIn I (D.33)

Apesar de p? ou f? ser arbitrdrio, ambos nao podern ser escolhidos indepen-
dentemente, de forma que, quando um € escolbide, o outro torna-se fixa.

Para um gas ideal puro, a fugacidade é igual a pressao € para um componente
i numa mistura de gases ideais, ela é igual & presséio parcial (y;P) do componente, onde
y; representa a fragéio molar do componente i na nustura.

Fm virtude de o tinico estado de um gas real que representa um estado de
gés ideal ser o estado de pressao zero, o enunciade formal que completa a definigio de
fugacidade é:

Hm —— =1 (D.34)

Cormo a equacio foi obtida através de uma mudangca isotérmica, a temperatura
do estado padrio deve ser a mesma do estado de interesse. As composigoes e pressdes dos
dois estados, entretanto, n&o precisam ser as mesmas.

A fugacidade é uma pressao corrigida, que para um componente mima mistura
de gases ideais é igual a pressao parcial desse componente. O gas ideal nao é somente um
caso Himite de conveniéneia termodinfumica [31], mas corresponde a um modelo fisico bem
desenvolvido, baseado na teoria cinética da matsria. O conceito de fugacidade, entretanto,
ziuda na transicdo da termodindmica pura para a teoria de forgas intermoleculares. Se
a fugacidade € uma pressao corrigida, as correbes sdo devidas 4s nao idealidades, que
podem ser interpretadas por consideracbes moleculares.

O conceito de fugacidade € uma transformacao conveniente da equacio funda-
mental do equilibrio de fases. Para as fases c e A, tem-se:

5
ﬂ? — #fﬁ = KT In }}r—;:'—g (935)

p? —pt® =Rl 1n ( f;a) (D.36)
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Substituindo-se as equagbes (D.35) e (D.36) na relagdo de equilibrio, equagio
(D.28), tem-se:

o 6
p* + RTIn (F) =’ + RTIn (%ﬁ) (D.37)

Agora, podem-se considerar dois casos:

1. Inicialmente, supondo que os estados padrdes para as duas fases sdo os mesmos,

tem-se:

e = pgf (D.38)
Entao, nesse caso:

Foea 8 (D.39)
Logo:

foe=fF (D.40)

2. Supondo que os estados padrdes para as duas fases estio na mesma temperatura,
mas nao na mesma pressao € composi¢ao.

Nesse caso, fazendo uso da relacdo exata entre os dois estados padrdes tem-se:

pe® — p® = RTIn (f’;,e) (D.41)

Substituindo-se nas equagdes anteriores, tem-se novamente que:

2 =47 (D.42)

A equagéo acima, fornece um resultado muito 1til para as condiges de equilibrio
afirmando que, para qualquer espécie i, a fugacidade é a mesma em todas as fases.




E METODO DE GREENSTADT

Quando aplica-se a regressdo por minimos quadrados, o sistema linear de
equagoes que ¢ gerado tem a forma :

[1{Az]= —{F] (E.1)
onde J é uma matriz quadrada de ordem n, ¥ é um vetor coluna de n componentes e

Az é um vetor coluna com n incdgnitas. A matriz Hessiana {J] é uma matriz positiva
definida, em decorréncia do método de minimos quadrados.

Porém, podem ocorrer situagbes nas quais os dados que se utilizam néo refle-
tem a variagio dos pardmetros envolvidos na regressao e os erros de arredondamento que
surgem se propagam, induzindo ac mal condicionamento da matriz [J]. Para resolver esse
problema, pode-se empregar o método de Greenstadt [3], o qual realiza uma decomposicao
espectral [36] da matriz Hessiana [J] em seus autovalores e autovetores, garantindo que
a propriedade de matriz positiva definida seja conservada, no caso de uma matriz mal
condicionada, Nesse método, se um dos autovalores é zero, ou proximo de zero, isto sig-
nifica que o modelo que se estéd estudando é insensivel & um dos pardmetros ou a uma
combinagio particular dos parametros de regressdo. Greenstadt [3] propds que qualquer
autovalor nulo, ou quase mulo, seja tomado como infinito, 6 que se consegue pela substi-
tuicio do inverso do autovalor por zero, quando se calcula a matriz inversa. No caso de
um autovalor negativo, deve-se utilizar o médulo desse valor, contornando o problema de
mal condicionamento da matriz. Dessa forma, qualquer pardmetro que nac afeta o valor
da funcio objetivo permanecera o mesmo.

Retornande ao sistema formado pela equacio {E.1), pode-se multiplicar ambos
os lados dessa equacdo pela matriz Hessiana inversa [J17}, transformando em :

(Az] = - (] [F] (E.2)
ou, de forma matricial
Ay J11 Jig - Jin - Fy
Ay . Fa Jog o Jan Fy
Amﬂ J’nl Jn? e ‘Im'; Fn

Se 1J] € uma matriz n x n simétrica, entéo os seus autovalores

A 0 - 0
6 i, -+ O

A=1 j L (E.3)
6 0 - A,

a7
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s30 todos reais [36] e para cada autovalor A, com 1 < i < n, existe um autovetor Si, que

pode ser representado por :

Sgi
S = 2 (E.4)
Sni

Supondo que os antovalores sao diferentes ou :

M#EMF - F A

entdo, os antovetores correspondentes sao linearmente independentes e diferentes de zero.

Pela decomposicio da matriz [J] em seus autovalores A e autovetores S [38],

tem-se |
[7115] = [SH{A] (E.5)
o
Ju Sz o i s S12 v S 311 81z 00 Sim MG D
Jy Ju o am EE Sen | | 8m Sm o Sm I
Jﬂ.}. an rer er Sny 8n2 't Bnn Sn1 Faz Snn 0 a e r:\n
Fssa equagio pode ser transformada em :
(817 [J118] = [A] (E.6)
Pela propriedade das matrizes simétricas, os antovetores |S] sio ortonormais,
ou §€ja :
(S (s) =1 e (S)(8] =1 (E.7)
o que resulta em ¢ .
87 = (s (E.8)
Logo, substituindo-se a equacio (E.8) na equagdo (E.6}, tem-se :
(Al = 181" 18] (E.9)
ou ainda :
7 = (ST s (E-10)

Na equacio (E.10), [J]7! ¢ a inversa da matriz [J], que é decomposta em seus

autovetores [S] e autovalores A, Agora, substituindo-se a equagao {E.10) na equagao

(E.2), tem-se :
Ax] = — [S][A]* [S)" [F) (E.11)
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ou, na forma matricial ;

-1 T

Ar, S11 S12 Sy, A 00 0 811 817 Sin Fy
TA¥% ) 91 Bz S 0 Ay -0 Sp1 F9z Sy Fy
A:}:n Snt Enz o 8gn 0 0 Tt }‘n Snt Sag c Spn Fn

Efetuando-se as operagbes de multiplicagio das matrizes na equagio acima,
obtem-se a seguinte forma geral ;

noon 1
A$k - zzskjysij}% k = 1}2,...5 i (El?)
k)

223 ga=l

De acordo com o método de Greenstadt {3], se algum autovalor X; for nule,
on guase nulo, entdo deve-se tomar o seu mverso como zero. Nesse caso, ol utilizado o

seguinte critério !
1 :
A,-gm“":::;;xo i=1,2,..,n

Também, caso algum autovalor seja negative, deve-se toma-lo em modulo,



