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RESUMO

DE LOS SANTOS BRAND, Henrique; FERNANDO MAFRA, Matheus. MODELAGEM
TERMODINAMICA DO EQUILIBRIO DE FASES DE HIDRATOS DE GAS A ALTAS
PRESSOES. 62 f. Trabalho de Conclus&o de Curso — Departamento Académico de
Engenharia Mecénica, Universidade Tecnoldgica Federal do Parana. Curitiba 2017.

A modelagem termodinamica de hidratos a altas pressfes (neste trabalho,
consideram-se altas pressfes aquelas capazes de liquefazer o gas formador de
hidrato) auxilia a induUstria de petréleo e gas a compreender os eventos envolvidos na
producdo em campos petroliferos, sobretudo os que apresentam altas pressdes e/ou
baixas temperaturas, tal como o Pré-sal brasileiro. Essas condi¢cdes sao favoraveis a
formacdao de hidratos, que sdo compostos formados pela oclusdo de géas ou liquido de
baixa massa molecular dentro de uma estrutura cristalina de moléculas de agua. A
formacao de hidratos pode ocasionar uma obstrucéo nas linhas de transporte de 6leo
e gas, tornando o processo menos eficiente e comprometendo a seguranca
operacional. Este trabalho apresenta uma modelagem termodinamica de equilibrio de
fases de hidratos de gas carbdnico e etano, para predizer, sobretudo, a regido em que
se observa a coexisténcia de trés fases em equilibrio, agua liquida, hidrato e um
condensado do gas formador de hidratos (Lw-H-Lc), sob uma presséo acima do ponto
quéadruplo superior (Q2), condi¢cbes essas que podem ser observadas durante a
producado de petroleo, tais como nas reservas do Pré-sal brasileiro. Para predizer os
fenbmenos de equilibrio de fases foi utilizada a equacao de estado CPA (Cubic Plus
Association) para modelar as fases fluidas (Lw-Lc) e 0 modelo de van der Waals e

Platteeuw para modelar a fase hidrato (H).

Palavras-chave: Hidratos, Equilibrio de fases, Equacéo de estado, van der Waals e
Platteeuw.



ABSTRACT

DE LOS SANTOS BRAND, Henrique; FERNANDO MAFRA, Matheus.
THERMODYNAMIC MODELING OF PHASE EQUILIBRIUM OF GAS HYDRATES AT
HIGH PRESSURES. 62 p. Course Completion Work — Academic Department of
Mechanical Engineering, Federal University of Technology — Parand, Curitiba, 2017.

Thermodynamic modeling of hydrates at high pressures (in this work are
considered high pressures those ones that can liquefy the hydrate former gas) helps
the oil and gas industry to understand the events in oilfield production, especially those
with high pressures and/or low temperatures, such as the Brazilian Pre-salt. Those
conditions are favorable to the formation of hydrates, which are compounds formed by
the occlusion of gas or liquid of low molecular mass within a crystalline structure of
water molecules. The formation and crowding of hydrates may cause an obstruction in
oil and gas transport lines, making the process less efficient and compromising the
operational safety. This work presents a thermodynamic modeling of phase equilibrium
of carbon’s dioxide and ethane hydrates, to predict, above all, the region in which is
seen the coexistence of three phases in equilibrium, liquid water, hydrate and a
hydrate’s former condensed (Lw-H-Lg), under a pressure above the upper quadruple
point(Q2), conditions that can be observed during the production of petroleum, such
as in Brazilian Pre-salt reserves. To predict the phenomena of phase equilibria, the
CPA (Cubic Plus Association) equation of state was used to model the fluid phases
(Lw-Lc) and the van der Waals and Platteeuw model was used to model the hydrate
phase(H).

Keywords: Hydrates, Phase Equilibrium, Equation of State,van der Waals and
Platteeuw.
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1 INTRODUGAO

As reservas brasileiras de petr6leo encontram-se em sua maioria em campos
maritimos, exigindo que as atividades de producéo atinjam profundidades cada vez
maiores. Uma importante descoberta para a industria petrolifera brasileira foi a
provincia do Pré-sal, situada em aguas profundas. Sua importancia se dé pelo fato de
que essa provincia é composta por 6leos leves, de excelente qualidade e com alto
valor comercial.

O Pré—sal brasileiro é uma sequéncia de rochas formadas ha mais de 100
milhdes de anos em um espaco geografico oriundo da separacdo dos atuais
continentes Americano e Africano, que juntos formavam o antigo continente
Gondwana. Quando a América e a Africa se separaram, grandes depressdes
formaram-se no espaco entre os dois continentes, originando grandes lagos. Ali
depositaram-se ao longo de milhdes de anos as rochas geradoras de petréleo do Pré-
sal. Os rios dos continentes que se separaram corriam para as regides mais baixas,
fazendo com que grandes volumes de matéria organica de depositassem nesse local.
Originou-se entdo, uma camada de sal de até 2 km de espessura, a qual se depositou
sobre a matéria organica acumulada, mantendo-a ali por milh6es de anos, até a
transformacdo dessa em petrdleo e gas por meio de processos termoquimicos
(Petrobras,2016a).

Essas reservas estdo em aguas profundas e durante a producdo observam-se
escoamentos multifasicos constituidos de misturas de hidrocarbonetos e agua
(Thomas et al., 2001). Os hidrocarbonetos presentes no reservatorio de petréleo
podem estar sob a forma liquida, como Oleos, ou gasosa, como gas natural.
Geralmente, agua também esta presente nesses reservatérios. A figura 1.1 mostra
como € constituido um reservatorio petrolifero, que pode estar sujeito a um

escoamento multifasico, em que podem coexistir gas, oleo e agua.
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Arvore do pogo

Aquifero

Figura 1.1 - Reservatério de petréleo contendo és, Oleo e agua
Fonte: (Thomas et al., 2001)

Existem varios problemas relacionados a presenca do escoamento conjunto
de 6leo, gas e agua, o que, de certa forma, € a razdo pela qual ha muito interesse em
realizar pesquisas nesta area. Uma pesquisa realizada com cento e dez companhias
de energia apontou que a maior parte dos problemas relacionados a exploracao de
petroleo estdo na Garantia de Escoamento do fluido do reservatério a plataforma
(Sloan et al., 2011).

Dentre esses problemas destaca-se a formacao de hidratos. Hidratos de gas
sdo sOlidos cristalinos compostos de agua e gas, em que as moléculas de gas
(h6spedes) sdo ocluidas em cavidades formadas por moléculas de &gua
(hospedeiras) que se unem através de ligacdes de hidrogénio (Sloan e Koh, 2007).
Hidratos sdo compostos que se formam quando o gas natural proveniente da
formacao rochosa entra em contato com a agua (do mar, agua contida nos fluidos de
perfuracdo ou do proprio reservatorio) sob condicdes de alta pressdo e baixa
temperatura, condi¢cdes tipicamente encontradas em aguas profundas e ultra
profundas (Mussi, 2007).

Do contato entre gas e agua, pequenos cristais de agua, com moléculas de
gas presas em seu interior, podem se formar. Esses cristais se juntam uns aos outros,
formando cristais maiores, que podem vir a obstruir a tubulagdo (Andrade, 2009). Um
bloqueio em uma tubulacdo causado pela formagé&o de hidratos pode ser visto na
figura 1.2, em que se formou um plugue de hidrato no interior da tubulagéo, obstruindo-

a e causando transtornos para a producao.
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Figura 1.2 - Remocéo de um plugue de hidrato de uma tubulacéo.
Fonte: (Site da Colorado School of Mines)

Esses plugues de hidratos ocorrem durante operacoes transientes e anormais
como partida, reinicio do sistema seguido de uma emergéncia ou resfriamento através
de fluxo por uma valvula ou restricdo ou por meio de transferéncia através da
tubulacdo com a vizinhancga no fundo dos oceanos (Sloan e Koh, 2007). Além disso,
€ importante ter conhecimento das condi¢des termodindmicas em que os hidratos se
tornam presentes. Roozeboom (1884,1885 apud Sloan;Koh,2007) gerou o primeiro
gréafico pressao-temperatura para o hidrato de dioxido de enxofre, similar ao mostrado

na figura 1.3:
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Pressure (MPa)

| | L L
268 273 278 283 288 293 298 303

Temperature (K)
Figura 1.3 — Diagrama de fases para alguns gases formadores de hidratos
Fonte: (Sloan;Koh,2007).

Nessa figura, H € usado para denotar a fase hidrato, | para gelo, V para vapor,
Lw e Luc para a fase aquosa e hidrocarboneto liquido, respectivamente. Para cada
componente (gas formador de hidrato), a regido formadora de hidratos encontra-se a
esquerda dos pontos quédruplos inferiores e superiores, Q1 e Q2, respectivamente.
A direita dessas pontos, a agua pode existir na sua forma liquida ou gelo e o potencial
hospede existe na fase gasosa ou liquida.

Na figura 1.3, a intersecéo das 3 linhas de equilibrio de fases, define tanto um
ponto quadruplo inferior, Q1 (que contém as fases gelo, agua liquida, hidrato e
hidrocarboneto gasoso), como um ponto quadruplo superior Q2, em que observamos
agua e hidrocarboneto em suas fases liquidas, bem como a fase hidrato e vapor
(Sloan;Koh,2007).

E exatamente no conjunto de pontos de pressdo-temperatura acima de Q2
gue se encontra a motivacao para o presente Projeto de Conclusdo de Curso. Como
contribuicdo pretende-se modelar termodinamicamente, a partir de um projeto de
modelagem termodinamica ja em andamento no NUEM (Nucleo de Escoamentos

Multifasicos da Universidade Tecnologica Federal do Parand), a predicéo do equilibrio
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de fases observadas nessas condi¢cdes acima de Qz, visto que sao pontos de elevada
pressao, condicbes em que as reservas de petroleo do Pré-sal brasileiro se encontram
(Melo et al,2011).

1.1 Contexto do Tema

As descobertas no Pré-sal estdo entre as mais importantes na industria
petrolifera mundial na ultima década (Petrobras, 2016a). Sendo composta por 6leos
de boa qualidade e concentragdo de COz acima da média entre os reservatorios
brasileiros (Melo et al, 2011). Uma realidade que nos coloca em uma posi¢cao
estratégica frente a grande demanda de energia mundial (Petrobras, 2016a).

A producao diaria de petréleo no Pré-sal passou da média de aproximadamente
41 mil barris por dia, em 2010, para o patamar de 1 milhdo de barris por dia em meados
de 2016. Um crescimento de quase 24 vezes. Para descobrir essas reservas e operar
com eficiéncia em &guas ultra profundas, empresas brasileiras atuam em parceria com
fornecedores, universidades e centros de pesquisa (Petrobras,2016a).

Além disso, empresas brasileiras planejam investir bilhdes de ddélares entre os
anos de 2015 e 2019 em exploracdo de petroleo e gas, sendo que desse total,

aproximadamente 80% serdo destinados a exploracdo dos campos do Pré-sal
(Petrobras,2016b).

1.2 Caracterizacdo do Problema

Como os reservatérios do Pré-sal estdo em aguas profundas e tem uma
concentracéo acima da média de um géas formador de hidratos sob alta presséo, o gas
carbbnico (Melo et al,2011), tem-se condi¢cdes propicias para a formacao de hidratos
e uma posterior obstrucdo de producdo ou comprometimento estrutural, o que é
perigoso.

As instalacbes de petréleo por si sO ja sdo investimentos caros, mas 0s
investimentos para montar uma unidade de exploragdo em aguas profundas sdo mais
caros ainda, podendo passar de 1 bilhdo de dolares. Inclusive, a seguranca é um fator
dos mais importantes para a motivacdo em compreender os fenbmenos ocasionados
pela formacao de hidratos, visto que problemas ocasionados por esses compostos

cristalinos sdo comuns ao longo do meio petrolifero mundial (Sloan, 2011).
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1.3 Objetivos

O presente trabalho visa contribuir com uma modelagem ja em andamento no
NUEM e utiliza algoritmos implementados por essa equipe para predizer o equilibrio
de fases de hidratos de gas carbdnico e etano sob as condicbes observadas nas
regides de producéo petroliferas brasileiras, sobretudo em condi¢es de alta pressao,
preocupando-se com a determinagdo do equilibrio entre as fases condensadas e
hidrato, dando espaco para uma atividade mais segura de exploracéo e producao.

Para determinar esse equilibrio de fases, este trabalho faz uso de uma
equacdo de estado cubica, Cubic-Plus-Associaton (CPA) para modelar as fases
fluidas e do modelo de van der Waals e Platteeuw para modelar a fase hidrato.

1.4 Justificativa

Como na producéo do Pré-sal, as pressdes podem atingir altos patamares, é
dificil prever as condi¢cdes operacionais que evitam a formacdo de hidratos. Para
facilitar essa predicdo € de suma importancia o conhecimento do diagrama de fases
dos gases formadores de hidratos. Por isso é importante desenvolver um modelo
termodinamico para fazer tal predicéo.

Parte da justificativa deste trabalho vem também da indicagdo, segundo
pesquisas recentes, da alta concentracao de dioxido de carbono em pocos do Pré-sal,
sendo que o dioxido de carbono é um dos principais formadores de hidratos.

Neste trabalho, o diagrama de fases é estudado na regido acima do ponto
quadruplo superior (Qz), ponto onde coexistem quatro fases, ou trés fases
coexistentes acima desse ponto. E, como existem poucos estudos e artigos de
modelagem termodinamica para essa regido, essa também é uma justificativa para
realizar esse estudo. A grande maioria dos trabalhos de modelagem termodinamica
de hidratos existentes na literatura aborda a regido de equilibrio entre Q1 e Qz,

deixando as aplica¢des a altas pressdes, acima do Qz, menos privilegiadas.
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2 FUNDAMENTAGAO TEORICA

Esse capitulo tem dois objetivos principais. Primeiramente expor uma revisao
sobre os conceitos e modelos aplicados em estudos que modelam equilibrio de fases.
Alguns conceitos aplicados para a resolucdo desses equilibrios de fases séo: a
equacao de estado Cubic-Plus-Associaton (CPA) e o modelo de van der Waals e
Platteeuw, usado para modelar a fase hidrato. O outro objetivo é expor uma série de
estudos que se embasaram nessas ferramentas para determinar o equilibrio de fases

abordado nesse trabalho.

2.1 Modelo de van der Waals e Platteeuw

van der Waals e Platteeuw (1959) propuseram em seu modelo a seguinte

igualdade de potenciais quimicos:

Aty = iy = thy = thy = thy = Dy (2.1)

ull, é o potencial quimico da agua na fase hidrato, /15/ € o potencial quimico

do hidrato vazio, que pode ser considerado metaestavel, pois a estrutura cristalina do
hidrato precisa de uma molécula ocluida para ser estavel e ul}, € o potencial quimico
da agua, em outro estado de equilibrio, que pode ser agua liquida, gelo ou ambos.
Nesse modelo, o hidrato é estruturado como um conjunto de cavidades
formadas por moléculas de &gua. Considera-se que essas cavidades ndo se
deformam pela oclusdo de uma molécula de gas e que a mesma somente interage
com as moléculas de agua da respectiva cavidade, ou seja, as moléculas ocluidas em
cavidades préximas ndo realizam interagao.
Adotando alguns métodos da mecanica estatistica (Sloan;Koh,2007) e as
devidas idealizagBes é possivel escrever a variagdo do potencial quimico da agua de

um estado de reticulo cristalino vazio § para um estado de hidrato H como sendo:

A = RTkaln(l— ‘kJ (2.2)
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Na equacéo anterior , v, € a razdo entre o numero de cavidades do tipo k para
0 numero de moléculas de agua numa célula unitaria do cristal, e Y;;, é a probabilidade
de uma molécula de gas i ser ocluida por uma cavidade do tipo k, e pode ser escrita

como:

V(TP =

‘ 1+Z}Cﬁﬂ-
(2.3)

Em que f, é a fugacidade do gas e C;;, € a constante de Langmuir, dada por:
Ry_a
Ar " Wi (r) 2
C,=— | exp| ——= [rdr

“OKT ! Xp[ kT ] (2.4)

Na equacdo acima, R, € o raio médio da cavidade k, a; € o raio da molécula
de gas i e w;(r) € a energia potencial de interacdo entre a molécula de gas i e a
camada formada pelas moléculas de agua na cavidade k. Presume-se que a energia
de interacdo depende apenas da distancia r do centro da cavidade até o centro da
molécula de gas. Devido ao fato dessa simplificacdo do potencial depender somente
de r levar a resultados adequados e simplificar os calculos, ela é adotada.

Escolhe-se o potencial w;, (), como o de Kihara (Parrish;Prausnitz,1972):

0_12 a 66 al
w, (r)=2z O+ L5t | ———| 5"+
(1) ‘{Rﬂr[ R J Rfr( R ﬂ (2.5)

k k k

Sendo z o nimero de moléculas de agua por célula unitaria e

(o a) (,r oA
g _nﬂl R, Rk] [1+Rk Rkj } (2.6)

Neste trabalho, os parametros €,0 e a; necessarios para calcular as
constantes de Langmuir sdo obtidos da literatura (Chapoy et al.,2012) e seus valores

sdo indicados na tabela abaixo:
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Tabela 2.1 - Pardmetros de Kihara obtidos de Chapoy et al (2012).

Gas a; [Angstrom] o [Angstrom] e/k
Di6xido de carbono 0,7530 2,904 171,97
Etano 0,5692 3,3297 178,16

7z

O modelo proposto por van der Waals e Platteeuw é utilizado para
modelagem da fase hidrato em programas de “flash” por diversos pesquisadores
(Bishnoi et al., 1989; Cole e Goodwin, 1990; Edmonds et al., 1994, 1995; Tohidi et al.
1995 a; Ballard e Sloan, 2002). Esses calculos de “flash” predizem o equilibrio entre a

fase hidrato e as outras fases fluidas (Sloan;Koh,2007).

2.2 Cubic plus association

Espécies que formam ligacbes de hidrogénio geralmente exibem um
comportamento termodinamico ndo comum. As fortes interacdes de atracdo entre as
moléculas da mesma espécie (auto associacdo) ou entre moléculas diferentes
(associacao cruzada), podem afetar as propriedades dos fluidos intensamente e
devem ser consideradas ao desenvolver-se um modelo termodinamico confiavel. Por
isso, ultimamente faz-se 0 uso de equacdes que possuem o termo associativo em
pesquisas que envolvem hidratos e sistemas de inibidores termodinamicos. Uma
equacdo de estado que esta sendo bastante utilizada na area é a Cubic-Plus-
Association, também conhecida como CPA.

A Cubic-Plus-Association é uma equacao de estado que combina a equacao
cubica da SRK e um termo associativo. Em termos do fator de compressibilidade Z,

ela possui a seguinte forma:

ZCPA _ ZSRK + Zassociac;éo

(2.7)
A contribuicdo do fator de compressibilidade da SRK é dada por:
sre _ V. a( )
v-b RT(v+b) (2.8)

Sendo:



b =0,08664R Te

C

O parametro a(T) € dado por.

2
a(T)=0,42748 ¢
P

C

a(T)

Sendo

)

m, = 0,48 +1,574w - 0,176
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(2.9)

(2.10)

(2.11)

(2.12)

Com w sendo o fator acéntrico que depende somente da substancia. Os

valores de Tc, Pc e w do dioxido de carbono, agua, etano e metanol utilizados neste

trabalho estédo listados na tabela abaixo:

Tabela 2.2 - Tabela de pardmetros da equagdo SRK

Substancia Te(k) Pc(bar) w
Agua 647 221,1 0,344
Didxido de carbono 304,25 73,9 0,223
Metanol 514 63 0,635
Etano 305,556 48,299 0,1064

Quando existe mistura entre duas ou mais substancias € preciso considerar a

fracdo molar de cada componente nos parametros a(T) e b. Utilizando o indice i para

identificar os parametros puros de cada substéancia i, tem-se:

(2.13)
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a(T) =2 aaxXx (1_ kij)

0 (2.14)

Os k;; sdo chamados de parametros de iteracdo binaria e dependem da

temperatura. Os valores utilizados neste trabalho estéo listados na tabela 2.3 abaixo
e seus valores foram otimizados a partir dos valores das referéncias (Valtz et al, 2004),
(Mohammadi et al, 2004), (McGlashan and Williamson, 1976), (Zeck et al, 1986) e

(Hong and Kobayashi,1988), na ordem em que aparecem na seguinte tabela:

Tabela 2.3 - Parametros de interacdo binérias

Mistura Faixa de k;;
Temperatura(K)
Agua + Dioxido de carbono  278.22 - 318.23 0.00148276 - T — 0.34008911
Etano + Agua 273.15 - 298.36 0.00128567 - T — 0.33745866
Metanol + Agua 273.15 - 338.15 —5.93573319-107%- T — 3.67236006 - 1072
Metanol + Etano 240 - 298.36 0.000122429133315- T + 0.0143678319817
Dioxido de carbono + 230 -330 —0.00011456 - T + 0.07878186
Metanol

E a contribuicdo do termo associativo é dado por:

oX,

associagdo __ i _ l A
z _ZXZA;[[XA 2} o } (2.15)

Xy, € afragdo molar da moléculaique ndo esta ligada através do sitio A. Outra maneira

de enunciar a CPA é:

RT A 1RT ain(g)
P- 2 14 8IS Y (1- X
v_B v(v+B) 2v(+p op jZX;( ) (2.16)
Sendo,
bP
5=rT (2.17)
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a(T)P

AT RTY (2.18)

Observa-se que os primeiros dois termos sdo idénticos aos da SRK. Eles sao
0s responsaveis por modelar a parte “fisica” da CPA, ou seja, descrevem o fluido como
uma colecéo de particulas livres e com uma fraca atracdo entre elas (Kontogeorgis e
Folas, 2010). O terceiro termo, denominado parte associativa, considera a forte

atracdo que ha entre os sitios positivos e negativos entre as moléculas vizinhas.

2.2.1 Parte associativa

O principal termo na parte associativa da CPA séo as fragfes de sitios ndo
associados, X,, € o calculo deste termo depende do esquema de associagado que sera
adotado no modelo. A figura 2.1, representa esquematicamente moléculas de agua e
alcool, bem como a disposicéo de seus respectivos sitios de ligacédo e a forma em que
as fragbes de sitio ndo associados, X,, ,sdo calculadas, dependendo da associacao
escolhida. Esse esquema apresenta quais sao 0s sitios positivos e negativos de cada

molécula e com quais sitios cada um deles pode associar-se.
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Esquema Fracdes de sitios

Alcool A X '=X%X=2Xx"-1
9.8 38 X, = XAX"X°
H
C
—~ A 4 _ B
@\ 2B X=X
- X, =X*x*
H
B
Agua
A
BIOIHGC 4C X=X =Xx"=x"
u X, =X‘X®x“x"
D
)

C, = A _ B. c _ . A4 _
G ma - X=X X% =2X" -1
Y X, =X"'X*x°

B
A A B c . A
RS X =Xx%x=2x"-1
B', 'Hf 3B _ A v B yC
-/c X, =X"'X°Xx
\H
o X4=x*
BLOIH 2B
\‘J_ - / X =XAXB
‘\H//A !

Figura 2.1- Esquemas de associacao para agua e alcool
Fonte: (Kontogeorgis; Folas, 2010), com adaptacdes

De acordo com Tsivintzellis et al. (2011), a CPA oferece uma melhor
performance ao utilizar-se o esquema de associa¢do 4C para a agua. Ao adotar o
modelo 4C, conforme figura 2.1, assume-se que a agua possui dois sitios negativos
(A e B) que sdo iguais entre si e mais dois sitios positivos (C e D) que também séo
iguais entre si. E importante destacar que, para esse modelo de associacdo 4C, a
dgua € capaz de realizar associacdo entre sitios de moléculas de agua (auto
associacdo) ou entre sitios de moléculas de &lcool e gas carbbnico, a chamada
associacdo cruzada. Tsivintzellis et al. (2011) também apresenta uma abordagem
quanto ao dioxido de carbono, em que a melhor escolha para modelar misturas
contendo esse gas utilizando a CPA, seria considerar o CO2 como um fluido que néo
realiza auto associagdo e tendo dois sitios positivos, realizando apenas associagao
cruzada com sitios negativos de moléculas de dgua e metanol. Segundo Tsivintzellis
0 gas etano nao realiza associacao, por isso todos os sitios ndo estdo associados e a

equacao CPA se resume a equacao SRK.
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Para o alcool adotou-se 0 esquema 2B, isto é, em que a molécula possui um
sitio positivo e um negativo.

Com o esquema de associacdo, os valores de X, , podem ser calculados pelo

conjunto de equacdes dadas por:

1
1Y 5, Y X A2 (2.19)

Xp =

Em que, A%4/% esta relacionado & energia de associacdo £4/% entre os sitios

Aj e B; por:

AB;
ABj _ ¢ _ AB
A =g(v) exp{ =T J 1|b,p (2.20)

Os parametros binarios 48/, bi;, [4i8j s&o constantes obtidas a partir do seu
ajuste com curvas de equilibrio liquido-vapor para sistemas binario e sdo observadas
nas tabela 2.4 a 2.9:

Tabela 2.4 - Pardmetros de energia CPA

Componente €
Agua 166,55E+2
Metanol 245,91E+2

Tabela 2.5 - Parametros  da CPA

Componente B
Agua 0,0692
Metanol 0,0161

Tabela 2.6 - Par@metros binéarios para di6xido de carbono + 4gua

€ B

83,28 0,0911

Tabela 2.7 - Parametros binarios para diéxido de carbono +metanol

€ B

122,96 0,0108
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Tabela 2.8 - Parametros "a" da CPA

Componente Agua Diéxido de carbono Metanol Etano
a [L?.bar/mol?] 1,2277 3,5079 4,0531 5,5093

Tabela 2.9 - Parametros “b” da CPA

Componente Agua Diéxido de carbono Metanol Etano
b [m3*mol] 0,0145E-3 0,0272E-3 0,0310E-3 0,0429E-3

7

A funcdo g € a funcdo de distribuicdo radial entre as particulas e indica
numericamente a probabilidade de localizar uma molécula em um raio r, partindo do

centro de outra molécula.

1-1.9 (2.21)
2.2.2 Fugacidade

Da mesma maneira que se pode calcular o coeficiente de fugacidade através

da SRK, é possivel calcula-lo através da CPA:

SRK associagao
g :[aA /RTJ +(6A /RTJ Inz
TV.n TV.n

on, on,
B E] Vol

(2.22)

Na equacéo acima e nas demais abaixo, V é o volume total, n; € o nimero de
mols da substancia i e n =);n; € o numero total de mols. O primeiro termo da

equacao SRK pode ser calculado da seguinte maneira:

on.

SRK
(—aA /RT] —F, +F.,B +F,D,
TV.n

Wy

(2.23)

Com:



Sendo:

Os parametros individuais B; e D; sdo dados por:

sznjbij -B
===

D, = ZZn a
i

B
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(2.24)

(2.25)

(2.26)

(2.27)

(2.28)

(2.29)

(2.30)

(2.31)

(2.32)

Os termos da fugacidade da parte associativa sdo detalhadamente derivados

em (Kontogeorgis; Folas,2010). O resultado é:

) Aassociagéo /IRT
on,

I TV,n

j#i

Em que as derivadas de In(g) séo:

:;:InxA —;'Zi:ni (1— XA)

(2.33)
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an(g) 1a_gB

on.  goB (2.34)

ain(g)

2
1
=0,475V| —————
(v —0,4755) (2.35)

2.2.3Trabalhos ja realizados

Esta secdo tem por objetivo realizar uma breve introducdo aos trabalhos que
modelaram o equilibrio de fases envolvendo hidratos, com maior interesse nos que
modelam equilibrio acima no ponto quadruplo superior.

Rossi (1990) desenvolveu um algoritmo computacional para prever condi¢des de
formacdo de hidratos. Esse desenvolvimento baseou-se no modelo de van der Waals
e Platteeuw. Esse modelo leva em conta as interacdes entre as moléculas de agua
que formam o reticulo cristalino e as moléculas de gas. Para descrever essas
interag@es utilizou-se o potencial esfericamente simétrico de Kihara em conjunto com
as contribuicdes propostas por Parrish e Prausnitz, John et al. e Jan Munk et al. As
relacbes da termodindmica classica amparadas pela termodinamica estatistica
permitiram obter a fracado de ocupacéo do reticulo cristalino em funcéo da temperatura
e presséao do sistema. A partir dessa relagcéo foram obtidos os diagramas de fases que
mostram a regido de formacdo de hidratos para o gas metano e também para uma
mistura gasosa com sete componentes. Foi feita uma comparacédo entre os dados da
modelagem realizada e dados experimentais.

Mussi (2007) realizou um estudo de equilibrio de fases de hidratos usando
modelagem matemaética e simulagcdo numérica para obter parametros de interesse
para o controle de formacéo de hidratos na perfuracdo de pocos de petroleo. Para
modelar o equilibrio foi utilizado o modelo de van der Waals-Platteeuw as equacgdes
de Peng e Robinson. A adicdo de inibidores de hidratos também foi levada em conta.
Com base no modelo matematico desenvolvido foi elaborado um programa em
linguagem Fortran. Foram feitos também estudos da cinética de formacdo dos
hidratos, descrevendo como os hidratos nucleiam e crescem. Observou-se boa
aproximacdo do modelo implementado com os dados experimentais obtidos na

literatura.
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Eslamimanesh, Mohammadi e Richon (2011) usaram o modelo de Clapeyron
melhorado para determinar o diagrama pressao-temperatura para a regiao de
formacdo agua-hidrato-formador de hidrato liquefeito, condicbes essas altamente
dependentes da temperatura. O modelo convencional de Clapeyron néo leva em conta
o efeito da presséo no volume molar do hidrato assim como o calor de dissolugao do
hidrato. Foi estudado também o efeito da presenca de formadores de hidratos no
diagrama pressao-temperatura. Observou-se que o método foi preciso para pressdes
baixas/intermediarias, porém falhou quando a pressdo de dissociacdo do hidrato
mudou rapido com baixas alteracfes de temperatura.

Ma, Chen e Sun (2013) realizaram um trabalho onde foi implementado um
algoritmo para modelar o equilibrio multifasico vapor-liquido-liquido-hidrato para
misturas contendo hidrogénio, para isso foi usada a equacéo de estado Patel-Teja
para calcular o flash trifasico e o modelo Chen-Guo de hidratos para calcular o
equilibrio de fases vapor-hidrato. Os resultados obtidos foram comparados com o0s
dados experimentais a que se tinha acesso.

Ma e Chen (2013) fizeram um trabalho onde se implementou um algoritmo para
calcular o equilibrio de fases vapor-liquido-liquido-hidrato contendo tetrahidrofurano,
foram utilizadas as equacdes de Rachford-Rice, o modelo Chen-Guo para hidratos,
que € similar ao modelo de van der Waals Platteuuw e por fim a equacao de estado
CPA para o sistema contendo tetrahidrofurano. Os resultados obtidos foram
comparados com dados reais e 0 modelo convergiu com certa rapidez.

Kakitani (2014) fez medidas experimentais de equilibrio de fases de hidratos
utilizando metano puro e mistura de metano (90% em mol) e diéxido de carbono em
bancadas distintas, com ou sem a presenca de inibidores, e variando-se as pressées
e temperaturas semelhantes ao que é encontrado em pocos de petréleo reais. Para a
predicdo das condicbes de formacdo de hidratos foi desenvolvido um modelo
termodinamico baseado na teoria de van der Waals e Platteeuw. O modelo foi
baseado na igualdade dos potencias quimicos de todas as espécies e em todas as
fases (agua liquida, hidrato e vapor). Para os célculos de equilibrio de fase do
hidrocarboneto foi utilizada a equacdo de estado SRK. Para validar o método
numerico os valores obtidos nele foram comparados com os dados experimentais,

apresentando valores bem proximos.
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Ferrari et al. (2015) estudou um equilibrio de trés fases agua-hidrato-vapor
experimentalmente determinados para hidratos de dioxido de carbono com e sem
etanol, que € um inibidor de hidratos, e em varias temperaturas e pressoes diferentes.
A termodinamica estatistica foi usada para predizer as condi¢cdes de dissociacao do
hidrato. Usou-se também os modelos van der Waals-Platteeuw, para a fase hidrato
sélido, e a equacao de estado CPA para as fases liquida e vapor. Os resultados foram
oportunamente comparados com a literatura e sugerem que o método experimental
utilizado apresentou boa aproximacao com dados existentes na literatura.

Sirino et al. (2016) modelou o equilibrio de trés fases dgua-hidrato-vapor para
hidratos de diéxido de carbono com inibidores termodindmicos, etanol e cloreto de
soédio. O autor modelou a fase hidrato baseando-se na teoria de van der Waals-
Platteeuw combinada com a equacao de estado CPA para modelar as fases fluidas.
Observou-se que a utilizacdo de inibidores separadamente causou deslocamentos na
curva de equilibrio de hidratos para menores temperaturas e maiores pressdes de
formacdo, ja na mistura de inibidores esses deslocamentos foram maiores para
pressdo e menores para temperatura.

Percebe-se, por meio dessa sec¢éo, a caréncia de trabalhos que apresentem
equilibrio de fases de hidratos para pressées acima do ponto quadruplo superior. Ai
esta a contribuicdo do presente trabalho, auxiliar com um estudo que trate do equilibrio

de fases envolvendo hidratos, nessa area especifica da regido formadora de hidratos.
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3 METODOLOGIA

No presente capitulo, sdo descritas as relacdes termodinamicas necessarias na
modelagem matemética de equilibrio de fases da formacdo de hidratos para um
sistema contendo &gua e dioxido de carbono ou agua e etano.

3.1 Determinagao do Estado Termodinamico de um Sistema

Para sistemas multifasicos é conveniente descrever cada fase a através da
sua temperatura, pressdo e composicao. Qualquer varidvel termodindmica intensiva

C que constitui esta fase pode ser determinada em fungéo destes parametros.

C* = C*(T* P% x{, x5, e, x5) (3.1)

Um sistema fechado a presséo e temperatura constante tende a minimizar a
sua energia livre de Gibbs e, quando este valor € atingido, o sistema entra em
equilibrio (Sandler,1999). Para um sistema constituido de F fases e n substancias nao-

reativas, G é o valor da energia livre de Gibbs da fase a e pode-se escrever:

G* = Yniu (3.2)
i=1

Onde uf é a energia livre de Gibbs molar da susbtancia i na fase a (conhecido
também como potencial quimico) e, analogamente, nj* para o nUmero de mols. Em

termos diferenciais, tem-se que:

n n
dG” = Zni"dyi"‘ +Zdnf‘yi“ (3.3)
i=1 i=1
E possivel demonstrar que a seguinte relacdo abaixo € valida:

dp” =—SedT +V“dP (3.4)

Onde S e V¥ séo a entropia e o volume parcial molar da substancia i na fase
a, respectivamente. Esta relacdo apresentada acima € conhecida como relagao de

Gibbs-Duhem. Ela é importante, pois através dela verifica-se que caso a pressao e a
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temperatura sejam mantidas constantes, o primeiro somatério da equacéo (3.3) reduz-

se a zero. Sendo a energia livre total

G= ZF:dG“ (3.5)

a=1

Para o caso de equilibrio, entdo tem-se que:

S S dn g =0 (3.6)

a=1j=1

Para cada componente do sistema, os diferenciais dn{* sao arbitrarios, a nao
ser pela restricdo de que sua soma seja zero (conservacdo do niumero de mols da
substancia i). Em um exemplo contendo duas fases onde ha uma transicdo de dn;

mols da fase a para a fase 8, a equacéao (3.6) resultara:
pf (—=dn; )+ gfdn, =0 (3.7)

Portanto, tem-se que y;" = uf . Pode-se repetir esta analise para qualquer outro
sistema contendo mais fases e assim concluir que o potencial quimico de uma dada

substéancia é igual em todas as fases.

3.1.1 Condicdes de Equilibrio

Para que um sistema composto por varias fases esteja em equilibrio, é
necessario que trés condicfes sejam satisfeitas (Sandler,1999):
e Equilibrio térmico: T* = T# para quaisquer fases a e B
e Equilibrio mecanico: P* = PP para quaisquer fases a e
e Equilibrio quimico: p* = p# para quaisquer fases a e B
Para alguns casos é mais conveniente utilizar o conceito de fugacidade ao
invés de potencial quimico. Pode-se relacionar estas duas grandezas através da
seguinte equacéao:

ut =T, (T*)+RT“In(f*) (3.8)
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onde I;(T) é uma funcédo dependente apenas da temperatura e varia de acordo com a
substancia e f* é a fugacidade do composto i na fase a. Para demonstrar que as
fugacidades se igualam no equilibrio, parte-se da igualdade do potencial quimico de

uma fase a e 3, e a equacéo (3.8) torna-se:
T (T”)+RT/n(E) =T, (T*)+RT “In(f.*) (3.9)

Como I; ndo depende da fase e sim da temperatura e nas condicbes de
equilibrio essa grandeza é a mesma para ambas as fases:
£/ =fe (3.10)

Este critério sera utilizado mais adiante nas rotinas de calculo “flash”.

3.1.1 Coeficientes de Fugacidade e Atividade

O conceito de fugacidade é motivado pela forma como o potencial quimico de

um géas varia com a pressdo. Para um gés ideal:

u=T(T)+RTIn(P) (3.11)

Para um gas ideal puro, o valor da fugacidade € igual ao da presséo. Ja para
uma mistura de diferentes gases ideais, a pressao deve ser substituida pela pressao

parcial do gas na mistura (Sandler,1999)

W =T;(T)+RTIn(xP) (3.12)

onde x; é a fracdo molar do componente j na mistura. Desta maneira, pode-se definir
o coeficiente de fugacidade ¢¥, que mede o quao diferente é a fugacidade de uma

substancia em uma mistura real se comparada a ela num estado de mistura de gases

ideais, na mesma condi¢ao de temperatura e pressao:

g* = (3.13)

De forma que na idealidade g;* = 1. Como no equilibrio de fases a fugacidade

de cada componente € igual em ambas as fases, tem-se:
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2 x‘P =@/x"P (3.14)

Ou
a B
SR (3.15)

A equacdo acima mostra que a razao entre as fracées molares nas fases a e

B é igual a razdo entre os seus respectivos coeficientes de fugacidade. Esta razdo é
denominada de constante de equilibrio entre as fases Kj“ﬁ. Como visto, através dos

coeficientes de fugacidade de cada fase, calculam-se as composi¢c6es das mesmas.

Outra grandeza bastante utilizada em sistemas multifasicos é a atividade, a?,

de uma substancia. Ela é definida como sendo:
a’ =" (3.16)
Nesta equacdo, f; € a fugacidade da substancia i em um estado puro, a

mesma pressao e temperatura que se encontra na fase a. Substituindo a equacéo

(3.13) para ambas as fugacidades na equacéao (3.16), tem-se:

a« = 52 (3.17)

Substituindo-se a definicdo da atividade, equacdo (3.16), na definicdo da

fugacidade, equacéo (3.8), tem-se:

u =T, (T)+RTin(fa") (3.18)
e
i =T, (T)+RTIn(f) (3.19)
Portanto
AW =1~ =RTIn(a") (3.20)

3.1.2 Variagfes no Potencial Quimico

No modelo implementado neste trabalho, existe o equilibrio entre trés fases:

uma fase rica em agua liquida, uma rica em gas formador de hidrato e hidrato.
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Segundo o critério de equilibrio, € necessario que o potencial quimico da agua
na fase liquida e na fase hidrato sejam iguais. Para obter esses potenciais quimicos,
gue dependem da temperatura e da pressao, parte-se de um estado comum da agua
(Po,To). Uma pequena variagéo da relagéo de Gibbs-Duhem (Equacéo (3.4)) é usada

para uma substancia pura, mostrada conforme a equagéao a seguir (Sandler, 1999):

d(M]:_i’f)dT MTP) e (3.21)
RT RT RT

Para calcular o potencial quimico da agua em ambas as fases, adota-se um
estado de referéncia, fixado em Po= 0 bar e To = 275,15 K. Nessas condi¢cdes define-
se a agua como um estado hipotético B, onde existiia o cristal de hidrato
completamente vazio. O potencial quimico desse estado hipotético difere do potencial

quimico da agua pura, a mesma pressao e temperatura por uma constante Apo, Assim:

i (ToPo) sy (ToPo) _ A, (3.22)
RT RT RT

0 0 0

Deve-se considerar também, a variacdo do potencial quimico a medida que a

pressao e a temperatura se alteram, entao:

/IVL\/(T'P)_MI/_V(TO’PO) j W dT T (3 23)
RT RT, RT? S '
o (TP) 4ty (ToPy) _ ] j Vir 4p (3.24)
RT RT, RT2 S '

Subtraindo as equacdes anteriores, e utilizando a equacéo (3.22),

T Vi gp (3.25)

P

:u\b(T’P)_luW( A:uo ]’ \k/
RT . RT
Para representar a diferenca de potencial quimico entre a agua pura e o

hidrato na equacao (3.25), precisa-se somar a variagao que a fase 3 sofre devido a

oclusdo das moléculas de gas. Representa-se essa diferenga como sendo:
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t (T.P) gy (TP) _ Ay (T.P)

(3.26)
RT RT RT
H representa a fase hidrato. Substituindo a equagao acima na equacao (3.25),
L T L- /3 P L-8 H-p
ﬂw(T’P)_/”W Aﬂo J‘ AH,, I P) +IAVW (T’P)dP_A#w (T.P) (3.27)
RT i RT 5 T RT

Com gas dissolvido, a agua passa de uma fase pura L para uma mistura a.
Tal diferenca de potencial quimico é calculada de acordo com o conceito de atividade,

equacéo (3.20)

My i
= — =In(ay,
RT ~RT RT @) (3.28)

Substituindo a equacgéo (3.27) na equacéo (3.28), a diferenca de potencial

guimico entre a agua e o hidrato em uma temperatura T e pressao P é:

ﬂ&“v(TvP)_#w Aﬂo TAHLI(TP) o TAVG(TP) o A "(TP)
RT j e 0T | Ry OP - n@) (3.20)

To Po

Essa equacgdo serd utilizada como critério de verificagdo da existéncia de
hidrato para uma dada temperatura e pressao. Se o lado direito da equacéo vale zero,
o potencial quimico da agua na fase a é igual ao seu potencial quimico na fase H.
Pelo critério de equilibrio de fases, nesse ponto o hidrato coexiste com a agua liquida.

Entao:

Ay Ay _TI AH” (T,P)OIT ) T Avvb’”(T,P)dP Apyy” (T,P)
RT

= - +In(a?
RT RT, i RT? RT @) (3.30)

Po

E possivel utilizar a teoria de van der Waals e Platteeuw, equacéo (2.2), para o
lado esquerdo da equacgédo acima. O calculo dessas integrais € feito com base em
algumas simplificagbes. Primeiramente, o integrando na primeira integral da equagéo
(3.30) é separado:

AH:” (T,P) = AH (TP, ) + AH (T, P) (3.31)
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O primeiro termo € constante, é a diferenca de entalpia entre as fases liquida

pura e B da agua no estado de referéncia (T,, P,). O segundo termo pode ser escrito:

AH(T,P):TIACP(T',P)dT'

To

(3.32)

A 4gua tanto na fase liquida quanto na fase B sdo, para fins praticos,
incompressiveis (Sloan; Koh,2007). A integral sobre a pressdo na equacao (3.30)

pode ser reescrita como

" AV, (T,P) AV, *
J RT 0P = Ry (P-R) (3.33)

Po

AVVﬁO_B € uma constante que representa a diferenca entre os volumes molares da agua

na fase liquida pura e 3, ela é independente da presséo.

3.2 Construcao do Modelo

O fluxograma mostrado na figura 3.1 representa esquematicamente a
modelagem adotada neste trabalho: durante procedimento de célculo s&o informados
como entrada, o nimero de mols absoluto dos componentes “z” (de agua, diéxido de
carbono ou etano e metanol quando houver inibidor) e a temperatura. Isso é
representado pelo bloco (1) do fluxograma. Depois de receber essas informacdes, é
iniciado um calculo de “flash”. Para realizar esse calculo de “flash”, € necessaria uma
estimativa inicial de pressao e ap0s feita essa estimativa, em (3) o nimero de mols de

cada substancia em cada fase é calculado.
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Figura 3.1 — Fluxograma do procedimento de calculo
Fonte: Autoria prépria
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A pressao calculada através do algoritmo corresponde a pressao na qual a
formacao de hidrato € iminente, ou seja, para qualquer valor superior ao calculado
tem-se uma massa de hidrato finita no sistema em equilibrio. A equacéao que permite

esse calculo é a equacao de Rachford-Rice (Smith et al.,2004):

5 z,(k —1) 0
=1+ A(k -1) (3.34)
Nesta equago, k; denota a razéo k;4'™'9, 1 é a raz&o entre o nimero de

mols total na fase rica em diéxido de carbono liquefeito dividido pelo nimero total de
mols de entrada e z; € numericamente igual a n; /n.

Fica implicito, desta maneira que o niumero de mols de hidrato € zero, que é
exatamente o0 que se observa na condicdo iminente de formacao de hidrato. Usando
a definicao de A, mostra-se:

7

"
= 71 = X"+ (1 - HxH (3.35)

Usando-se a relacdo (3.34) e a definicdo de k;, obtém-se:

L1 _ Zj
Xy = 1+A(Kj—1) (3.36)
E também,
X7 = X!'K; (3.37)

No passo (4), apds estimar as composicdes das fases liquidas, encontram-se
os valores do fator de compressibilidade, Z. A menor raiz, corresponde a fase liquida
e a maior, a fase vapor. Utilizam-se entdo, para cada componente, 0s menores valores
de Z.

Com os valores de Z estimados, é possivel calcular o volume total do liquido

atraves da equacao:

_ Zn'RT

v P (3.38)
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Tem-se que n’ € o numero total de mols na fase liquida (correspondendo a um
volume de liquido). Em (6) o sistema de equacdes é resolvido através do volume
calculado no passo anterior. As equacOes utilizadas para as fragoes X, estao
descritas abaixo.

Para os sitios A; e By (X4, = Xp,) da agua e C; e D; (X¢, = Xp,), de acordo

com o esquema 4C (Figura 2.1)

_ -1 AC, A Tt
X, = [1+ P (2%, X AT+ X5 X A ] (3.39)

] 3.40
Xe, =1+ p 72X, X, AN +2X,X, A% 42X X, A% ] ' (3.40)

Considerando que o diéxido de carbono so realiza associacdo com moléculas de

alcool e agua (X4, = Xp,),

X, =[14 pi@x,X, A x X, A% ]

(3.41)
Para os sitios A; e B; do metanol, de acordo com o esquema 2B (Figura 2.1),
-1 ALC, AB; |t
Xy, = [ 14 pH(2X, X, AN 4 X, Xy AN | (3.42)
Xo, =[ 1+ pH(2x,X, A% +2X,X, A% 1 X, X, A ] (3.43)

Nestas equacdes, p =n'/V' e n’ e V' se referindo ao nimero de mols e ao

volume das fases liquidas. Também:

AN =g (v,)" [eXp(géﬁBf*j (RT)) _1} b, 5™ (3.44)
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O sistema de 5 equacbes (3.39 a 3.43) descritas acima € resolvido através do
método de Newton para sistemas néo lineares. A convergéncia € alcancada quando
a razao entre o modulo da diferenca das duas iteracdes consecutivas (a nova e a
anterior) € menor que 10°® em relagdo ao valor da solugdo anterior. Isso é
representado pelo lago de solugéo em (6) e (7).

Uma vez calculados os valores de X,,, um novo volume € estimado resolvendo

a equacao da CPA no passo (7):

P

RT A 1RT[ aln(g)j
= + —— 1+p
v-B v(v+B) 2 v

TR | (3.45)

A pressao € conhecida e o método utilizado para a solugdo desta equacao é
analitico e possui quatro raizes distintas, € escolhida a raiz que mais se aproxima ao
volume calculado pela SRK.

No passo (8), com os valores de V e X,, s@o calculados os coeficientes de
fugacidade e as fugacidades das fases liquidas. Os valores da fugacidade séo

calculados através da seguinte relagao:

f =Px9, (3.46)
No préximo passo, (9), é calculado o valor de ri, sendo:
f.L
r f'T
i (3.47)

Esta razdo de fugacidades entre as fases liquidas deve ser exatamente 1,
como foi mostrado através do critério do equilibrio de fases. Assim, o critério de

convergéncia (Smith et al.,2004) é:
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S=Zln2(r)

(3.48)

Atolerancia adotada para o valor de “s” é de 106, garantindo a igualdade entre
as fugacidades.

Se o critério de convergéncia nao for satisfeito, sdo calculados no bloco (9’)
novos valores de ki através da equacéo (3.15), ou seja, da razdo entre os coeficientes
de fugacidade de um determinado componente nas fases liquidas. Apds encontrar 0s
novos valores de ki, os célculos séo reiniciados a partir do passo (2), a presséo é

mantida a mesma. Se o valor de “s” atingir o critério de convergéncia, a equacao do

potencial quimico da agua é calculada:

H=p LAHSP (TP " AV (T,P Al (T,P
L’UW =%_J. w (2 )dT-I-I w ( )dP_ all ( )+|n(a(j,)
RT RT, ; RT ;. RT
(3.49)
Geralmente esta equacao nao é satisfeita nos primeiros lagos do calculo. Para

isso, é definida a funcéo f(P):

T L-8 L-8 H-p H-p
I A TP J.AVW (TP) oA (T,P)_l_ln(am_AMN
RT RT

To Py

(3.50)

O objetivo é encontrar uma presséo, na qual f(P) = 0. Cada vez que uma
nova pressao € candidata a solucdo da equacao (3.50) pelo método da secante,
calcula-se todo o equilibrio liquido-liquido novamente. Isso é necessario, pois as
fugacidades da fase liquida e a atividade da agua ay;, utilizadas em (3.36), dependem
dos resultados do célculo liquido-liquido.

Se dois valores consecutivos de f(P), definida na equagéao (3.50), satisfazem:

[fua — ] | <10°

(3.51)



40

Entéo, o critério de convergéncia do passo (10) é atingido e a pressao P é tomada
como a presséo de equilibrio correspondente a temperatura T, concluindo o célculo.
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4 RESULTADOS

A fim de predizer as condi¢cdes de equilibrio de hidratos de gas carbbnico e
etano, com ou sem a presenca de inibidores, a modelagem termodinamica descrita
na secdo acima foi empregada. Como inibidor, foi utilizado metanol sob diferentes
concentragdes, para analisar o efeito dessas concentragdes no deslocamento do
diagrama de equilibrio de fases dos gases que formam hidratos.

Além disso, com a analise dos diagramas de fases dos hidratos submetidos a
diferentes concentracdes de inibidores, € possivel fazer uma investigacdo sobre o
potencial de inibicdo desses teores e ainda avaliar a eficiéncia em inibir a formacéo
de hidratos para cada um deles, visando eliminar possiveis desperdicios.

Conforme comentado anteriormente, a quantidade de estudos e dados
experimentais na literatura para o equilibrio de fases acima do ponto quadruplo
superior € limitado, os resultados apresentados nesta parte do trabalho visam
contribuir com esses estudos.

Para verificar a consisténcia dos dados obtidos, a secéo 4.1 expde os resultados
obtidos neste trabalho para diéxido de carbono puro, misturado com agua e os
compara com dados experimentais obtidos da literatura e com o software CSMGem.
A secdo 4.2 mostra resultados obtidos para o etano puro, misturado com a agua e 0s
compara com dados disponiveis.

As secdes 4.3 e 4.4 apresentam dados para o equilibrio de fases de géas

carbbnico e etano na presenca de metanol como inibidor.

4.1 Equilibrio de fases de hidratos de diéxido de carbono em agua (L,,— Lco,-
H)

Foram obtidos dados para dioxido de carbono puro em agua. Como forma de
verificar o procedimento computacional desenvolvido, os dados obtidos foram
comparados com o0s publicados por Takenouchi (1965), Robinson (1985) e
Mohammadi (2009). Os pontos obtidos no programa deste trabalho e da literatura

encontram-se nas tabelas A.1 a A.3 no anexo A e na figura 4.1.
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Figura 4.1 - Destaque da regido acima do ponto quadruplo superior para
mistura de gas carbdnico e agua.

Os valores obtidos neste trabalho mostraram-se de acordo com da literatura e o
software CSMGem, um software desenvolvido na Colorado School of Mines
(Ballard,2002), para faixas de pressdo e temperatura avaliadas, exibindo a
consisténcia do procedimento de calculo adotado, obtendo-se erro médio de 8,56%
em relacdo ao programa comercial.

Observou-se que para temperaturas maiores que 291K, o software CSMGem
nao foi capaz de calcular a presséo correspondente, porém o modelo deste trabalho
conseguiu. Contudo, nas temperaturas acima de 290K percebeu-se pelo
comportamento da curva que os erros em relacdo ao software e ao estudo realizado
por Takenouchi (1965) comegaram a aumentar.

Quanto ao estudo feito por Robinson(1985), o erro médio obtido foi maior
(27,06%), uma vez que os pontos do experimento estdo na regido proxima ao ponto

quadruplo superior, que € uma regiao de inflexado, de dificil predicéo.
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Por fim, Mohammadi (2009) realizou experimentos com temperaturas proximas
ao ponto quédruplo superior, porém em relacao a este estudo o erro médio obtido foi
de 3,57%, fato que pode ser explicado pela proximidade dos pontos quadruplos do

modelo proposto por este trabalho e por Mohammadi (2009).

4.2 Equilibrio de fases de hidratos de etano em agua (L,,— LC,H4-H)

Assim como no item 4.1, utilizou-se a modelagem termodinamica descrita neste
trabalho para obter dados de equilibrio de hidratos de etano e agua. Esses dados
podem ser observados nas tabelas A.4 a A.7 no anexo A e na figura 4.2. Os dados
obtidos foram comparados com os publicados por Robinson (1985), Nakano (1998) e
Mohammadi (2009).

100 -
i — Modelo /
| — — — CSMGem /
20 | O Mohammadi(2009}) /
i Robinson(1985)
| O Nakano(1998) /

P{MPa)

Il | Il I
285 290 295 300
T(K)

Figura 4.2 - Destaque da regido acima do ponto quadruplo superior para
mistura de etano e agua.
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Os valores obtidos novamente mostraram-se de acordo com os da literatura e o
software CSMGEM para faixas de pressao e temperatura avaliadas. Os erros médios
sdo observados no anexo A e mostraram-se entre 3 a 9%. Observou-se também que
a partir de aproximadamente 293K o erro absoluto comeca a aumentar.

Com relacéo aos estudos usados para validar a metodologia, observou-se que
0s pontos obtidos por Nakano (1998) apresentaram o menor resultado de erro médio
guando comparados ao modelo proposto (3%) e erros absolutos baixos para toda a
faixa de temperaturas.

Para faixas de temperatura entre 287K e 290K o modelo apresentou erros

absolutos baixos em relacdo aos estudos.

4.3 Equilibrio de fases de hidratos de diéxido de carbono e metanol como
inibidor (L,,~ Lco,-H).

Através da andlise dos dados mostrados nesta secdo, pode-se perceber que a
adicdo de metanol como inibidor torna a formacao de hidratos de diéxido de carbono
mais dificil, pois desloca a curva para a esquerda e exige uma pressao maior, a qual
atua como for¢a motriz para formacao de hidratos.

Para estudar a influéncia da concentracdo de metanol sobre a formacao de
diéxido de carbono, curvas de pressao em funcéo da temperatura sao vistas na figura
4.3 e os dados de equilibrio podem ser vistos nas tabelas A.8 a A.10 no anexo A. As

concentracdes de metanol variaram de 5 a 15% em massa.
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Figura 4.3 - Diagrama de fases para dioxido de carbono e agua com
diferentes porcentagens de metanol.

Nessa etapa nao foi possivel realizar uma comparacdo com dados obtidos de
estudos para misturas de gas carbdnico e 4gua, com metanol como inibidor, haja vista
a caréncia de trabalhos com dados consistentes acima do ponto quadruplo superior
para essa situacdo. Além disso, o0 CSMGem também nao foi capaz de determinar

essas condic¢des de equilibrio.

4.4 Equilibrio de fases de hidratos de etano e metanol como inibidor (L, —
LC,H4-H).
Assim como na secao 4.3, a adicdo de metanol torna a formacgéao de hidratos de
etano mais dificil, pois desloca a curva de equilibrio para a esquerda, exigindo uma

pressao maior para a formacgéo do hidrato. A influéncia da concentracdo de metanol
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sobre a formacéo de hidratos de etano, € observada nas curvas de pressédo em funcéo
da temperatura da figura 4.4 e os dados de equilibrio podem ser vistos na tabela A.11

do anexo A. As concentracfes de metanol variaram de 5 a 15% (teor massico).

B — Modelo sem metanol
BO - | Modelo com 10% e metanci
- — Mcodelo com 15% de metanol
CSMGem 5% metanol
B ﬁ. CSMGem 10% metanol
| O CS5MGem 15% metanol
60 |-
‘a -
% |
g 40 _—
20
0 u ] "II-.I.--..“l | ] ] ] I | ] | ] I ] ] ] ] I | | |
275 280 285 290 295
T(K)

Figura 4.4 - Diagrama de fases para etano e agua com diferentes
porcentagens de metanol em comparagédo com o software CSMGem.

O CSMGem foi capaz de calcular, para o etano e agua, o equilibrio de fases com
metanol como inibidor para diferentes porcentagens desse alcool. Porém, para 10%
de metanol e especificamente na temperatura de 285,15K néo foi possivel determinar
a pressao de equilibrio.

Como observado no gréfico, os valores obtidos pelo modelo ficaram de acordo
com os calculados pelo software. Os erros medios para concentracdes de metanol de
5%, 10% e 15% foram 3,14%; 3,87% e 6,48%, respectivamente.
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5 CONCLUSOES

Em virtude de haver poucos trabalhos nesta area que apresentem essa
modelagem termodinamica para o ponto quadruplo ou acima dele, este trabalho
possui relevancia e contribui para o aperfeicoamento tecnoldgico da industria do
petrdleo.

Os resultados apresentados pelo modelo desenvolvido em questdo mostraram-
se satisfatorios, uma vez que foi possivel delimitar as condicdes de equilibrio de fases
de gases formadores de hidratos e 4gua em pressdes com valores para 0s quais
softwares comerciais como 0 CSMGem néo tém éxito.

A credibilidade do modelo aqui apresentado e a capacidade de determinar os
pontos de equilibrio acima do ponto quadruplo superior se da pela forma como o
calculo é feito pelo programa que combina a equacéo de estado CPA com o modelo
de van der Waals Platteew. A forma como o flash € calculado, através da equacao de
Rachford-Rice, também contribui para que seja possivel o calculo de composicéo de
cada fase, tanto para gases quanto para liqguidos em pressdes nas quais o software
comercial utilizado nesse trabalho, a titulo de validacdo, ndo foi capaz de determinar.

Uma das dificuldades da realizac&o e validagcédo deste estudo foi a quantidade
pequena de trabalhos ja realizados com resultados consistentes para a validacéo de
dados, uma vez que ndo foram raras as situacbes em que foram encontrados
trabalhos com resultados divergentes entre si ou inconsistentes. Além disso, a grande
maioria dos trabalhos de equilibrio de fases disponiveis aborda a regido abaixo do
ponto quadruplo e, quando muito, em regifes acima desse, porém em uma faixa de
temperaturas pequena e muito préxima de uma inflexdo, o que torna dificil para um
modelo predizer o comportamento do fluido em questao.

Como sugestao de trabalhos futuros, indica-se o aprimoramento do algoritmo

para um leque maior de inibidores e gases formadores de hidratos.
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ANEXO A

Tabela A.1 - Condicfes de equilibrio (Ly-LC0,-H) dadas por Robinson
(1985) e pelo presente modelo.

Temperatura(K) Pressdo(MPa) Erro(%)
Robinson(1985) Modelo

282,9 5,03 4,306 14,39
283,1 6,47 4,449 31,24
283,2 9,01 4,526 49,77
283,6 11,98 9 24,87
283,9 14,36 12,204 15,01

Erro médio 27,06

Tabela A.2 - Condi¢@es de equilibrio (Ly-LC0,-H) dadas por Mohammadi
(2009) e pelo presente modelo.

Temperatura(K) Presséo(MPa) Erro(%)
Mohammadi(2009) Modelo

283,2 4,87 4,526 7,06
283,3 6,11 6,031 1,29
283,4 7,21 6,993 3,01
2835 7,97 7,983 0,16
283,6 8,62 9 4,41
283,7 9,52 10,043 | 5,49

Erro médio 3,57
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Tabela A.3 - Condi¢cdes de equilibrio (Ly-LC0,-H) dadas por Takenouchi

(1965), software CSMGem e pelo presente modelo.

Temperatura Pressao(MPa)

FZK) Takenouchi(1965) Modelo | CSMGem Erro Erro CSMGem
283,7 8,5 10,043 10,503 18,15 4,58
284,2 13 15,618 | 15,015 20,14 3,86
284,7 18,2 21,733 | 20,004 19,41 7,96
285,2 24,3 28,323 | 25,471 16,56 10,07
286,2 37,2 42,729 37,92 14,86 11,25
287,2 52,2 58,512 | 52,682 12,09 9,96
288,2 69,6 75,442 | 70,442 8,39 6,63
289,2 88,1 93,37 92,673 5,98 0,75
290,2 109,5 112,206 | 123,47 2,47 10,04
290,7 122 121,95 146,91 0,04 20,47
291,2 135,3 131,909 - 2,51 -
291,7 149,3 142,082 - 4,83 -
292,2 165,1 152,471 - 7,65 -
292,7 186,2 163,077 - 12,42 -

Erro médio 10,39 8,56

Tabela A.4 - Condicdes de equilibrio de fases (Ly-LC,H4-H) de etano e

dgua dado por Nakano (1998) e pelo presente modelo.

Pressdo(Mpa)
Temperatura(K) Erro(%)
Nakano(1998) Modelo

290,42 19,48 18,501 5,03
291,36 26,21 24,755 5,55
292,36 33,63 31,951 4,99
293,35 41,57 39,59 4,76
295,6 59,83 58,729 1,84
296,51 67,52 67,129 0,58
297,57 77,3 77,363 0,08
298,36 83,75 85,303 1,85

Erro médio 3,09




Tabela A.5 - Condicdes de equilibrio de fases (Ly-LC,H4-H) de etano e
agua dado por Robinson (1985) e pelo presente modelo.

Pressao(Mpa)
Temperatura(K) - Erro(%)
Robinson(1985) Modelo

288,2 5 5,998 19,96
288,4 6,06 6,973 15,07
288,5 6,99 7,473 6,91
289,2 10,39 9,554 8,05
289,7 13,95 14,1 1,08
290,6 20,34 19,7 3,15

Erro médio 9,03

Tabela A.6 - Condicdes de equilibrio de fases (Ly-LC,H4-H) dado por
Mohammadi (2009) e pelo presente modelo.

Pressdo(Mpa)
Temperatura(K) - Erro(%)
Mohammadi(2009) Modelo
288,2 5,28 5,998 13,60
288,3 5,43 6,481 19,36
288,5 7,11 7,473 5,11
288,7 8,99 8,498 5,47
288,9 9,68 9,554 1,30
Erro médio 8,97




Tabela A.7 - Condic¢@es de equilibrio de fases (Ly-LC,H4-H ) dado pelo
software CSMGem e pelo presente modelo.

Pressao(Mpa)
Temperatura(K) Erro(%)
CSMGem Modelo

288,7 7,837 8,498 8,43
289,2 10,463 11,2 7,04
289,7 13,311 14,1 5,93
290,42 17,78 18,501 4,06
290,6 18,963 19,7 3,89
291,36 24,245 24,755 2,10
292,36 31,898 31,951 0,17
293,35 40,275 39,59 1,70
295,6 62,42 58,729 5,91
296,51 72,663 67,129 7,62
297,57 85,548 77,363 9,57
298,36 95,794 85,303 10,95
Erro médio 5,61




Tabela A.8 - Condi¢@es de equilibrio de fases (Ly-LC0O,-H) com 5% de

metanol
Temperatura(K) Presséao
Modelo(MPa)

273,7 1,644
274,3 1,768
275,4 2,023
276,5 2,323
277,6 2,680
278,7 3,111
279,8 3,646
280,9 5,822
281,5 12,173
281,9 16,881
282,6 25,887
282,9 30,015
283,7 41,711
284,2 49,475
284,7 57,550
285,2 65,911
286,2 83,410
287,2 101,859
288,2 121,196
289,2 141,400
290,2 162,478
290,7 173,352
291,2 184,453
291,7 195,787




Tabela A.9 - Condic¢@es de equilibrio de fases (Ly-LC0O,-H) com 10% de

metanol
Temperatura(K) Pressao
Modelo(MPa)
273,7 2,059
2743 2,221
275,4 2,562
276,5 2,973
277,6 3,480
278,7 4,132
279,8 18,851
280,9 33,916
281,5 42,930
281,9 49,208
282,6 60,662
282,9 65,738
283,7 79,729
284,2 88,788
284,7 98,078
285,2 107,592
286,2 127,277
287,2 147,836
288,2 169,282
289,2 191,644
290,2 214,960
290,7 226,989
291,2 239,272
291,7 251,816
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Tabela A.10 - Condicdes de equilibrio de fases (Ly-LC0O,-H) com 15% de

metanol
Temperatura(K) Presséao
Modelo(MPa)
273,7 2,577
274,3 2,795
275,4 3,265
276,5 5,154
277,00 10,606
277,5 16,634
277,9 21,817
278 23,159
278,1 24,518
278,2 25,895
278,3 27,288
278,4 28,697
278,5 30,123
278,6 31,564
278,7 33,021
279,8 49,965
280,9 68,378
281,5 78,955
281,9 86,199
282,6 99,232
282,9 104,952
283,7 120,593
284,2 130,653
2847 140,932
285,2 151,433
286,2 173,111
287,2 195,718
288,2 219,294
289,2 243,882
290,2 269,527
290,7 282,760
291,2 296,275
291,7 310,075
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