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Durante a producao e refino, o 6leo é submetido a condi¢oes de baixa tempera-
tura e alta pressao que podem causar a precipitacao de compostos como parafinas.
Para ajudar a controlar esse fendémeno, podem ser utilizados calculos termodinami-
cos a fim de prever tais condig¢oes e auxiliar no projeto e controle dos processos.
Além disso, a precipitagdo também sofre forte influéncia da presenga de compostos
leves, o que mostra-se importante nao apenas pela existéncia de reservatorios com
elevados teores de CO,, mas também pela pratica de injecao de CO, para recupera-
¢ao do Oleo. Assim, foram comparados modelos de sélidos comumente empregados
na literatura para parafinas e mostrou-se que o modelo UNIQUAC modificado apre-
senta as melhores previsoes. Além disso, foram desenvolvidas estratégias para ajuste
do modelo a dados de calorimetria que proporcionaram 6timas previsoes das curvas
de solubilidade de sistemas parafinicos sintéticos e de amostras de diesel. Para isso,
foi empregada a equagao de estado de Peng-Robinson com regras de mistura qua-
drética, sem a necessidade de um modelo mais complexo. Apesar de amplamente
empregado na industria, esse modelo para fases fluidas costuma apresentar dificul-
dades com sistemas assimétricos. No entanto, para os sistemas parafinicos testados
com teores de CO, de até 80%, foi possivel reproduzir as curvas de bolha e formacao
de solido satisfatoriamente por meio do ajuste de apenas um parametro da regra
de mistura. Contudo, como para casos com maiores teores de COy e presenca de
equilibrio liquido-liquido o modelo nao performa tao bem, testou-se a regra de mis-
tura ctbica. Os resultados de ambas as regras de mistura foram muito proximos
nos sistemas binarios estudados, sendo a regra ctbica superior, principalmente em

regioes com presenca de dois liquidos.
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During production and refining, the oil undergoes low temperatures and high
pressures, which may cause the precipitation of some compounds such as wax. To
aid control this phenomena, thermodynamic calculations can be used to predict
such physical conditions and help on the project and process control. Besides that,
precipitation also suffers great influence of light components presence, which shows
to be important not just for reservoirs with high CO, content, but also for the CO,
injection practice aiming oil recovery. Thus, for solid phases usually employed in the
literature for paraffins were compared and it was shown that the modified UNIQUAC
model presents the best predictions among them. Further, strategies for fitting
the model to calorimetry data were developed, rendering great predictions of the
solubility curves of synthetic paraffins systems and diesel samples. For that, it was
employed the Peng-Robinson equation of state with quadratic mixing rules, without
the need for more complex models. Although being widely applied in industry,
such model usually has difficulties with asymmetric systems. On the other hand,
for the paraffinic systems tested with CO, contents up to 80%, it was possible to
suitably reproduce the bubble and solid formation curves by means of fitting one
single parameter of the mixing rule. Yet, for cases with higher CO, contents and
liquid-liquid equilibrium the model does not perform very well, the performance of
the cubic mixing rule was assessed. The results for both mixing rules were very close
for the majority of the binary systems studied, being the cubic mixing rule superior

mainly on regions with the presence of two liquids.
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Capitulo 1

Introducao

1.1 Contextualizacao e Motivacao

O petroéleo, ainda hoje, é a principal fonte de energia utilizada pelo homem. Apesar
disso, antes de ser aplicado em seu destino final, diversas etapas sao necessérias,
como exploracao, completacao, producao e refino. No reservatorio, o 6leo apresenta
temperaturas que podem ultrapassar os 100°C. Durante as etapas de producao e
refino, porém, o 6leo é submetido a baixas temperaturas, além de elevadas pres-
soes. Essas condigoes sao propicias para que diversas espécies quimicas precipitem,
depositando-se sobre as paredes de tubos e equipamentos, causando reducao na
produgao e podendo danifica-los (HUANG et al., 2016, SHEU e MULLINS| [1995).

Entre as diversas espécies que precipitam a partir do petroéleo, estao as parafinas,
as quais consistem em alcanos, que podem ser lineares, conhecidos como n-alcanos,
ou ramificados, conhecidos como iso-alcanos. O precipitado normalmente apresenta
parafinas de cadeia longa, com a partir de aproximadamente de 20 carbonos (HU-
ANG et al., [2016)).

Para mitigar este fenoémeno e contornar os problemas causados, ha um gasto ele-
vado por parte das industrias petroliferas todos os anos com inibidores, isolamento
de tubos e procedimentos mecénicos, como pigging. O problema gerado pela preci-
pitacao de parafinas tornou-se ainda mais custoso no final do século XX, quando a
produgao de petroleo offshore tomou maiores proporgoes frente a onshore (HUANG
et al, 2016)). Este tipo de complica¢ao torna-se um fator limitante em processos
como a produgao de petroleo em aguas profundas, que envolve elevados custos e,
desta forma, exige elevada eficiéncia para que seja vantajoso (MULLINS et al.. [2007)).

Um complemento aos métodos quimicos e fisicos utilizados para contornar a pre-
cipitacao consiste na utilizacao de modelagem termodindmica. Com isso, torna-se
possivel conhecer o comportamento das espécies em questao com respeito as regioes

de temperatura, pressao e composicao em que cada fase é gerada. Isso possibi-



lita que medidas prévias sejam realizadas para mitigar a precipitacao de parafinas,
como o melhor planejamento das unidades de producao e refino de 6leo, tal como
tubulagoes e isolamentos. Além disso, simulagoes termodinamicas podem auxiliar
na manipulacao das variaveis ligadas & injecao de fluido durante a producgao a fim
também de mitigar a precipitagao de parafinas.

Ainda neste contexto, além de um dos métodos de recuperacao avancada de pe-
troleo ser através da injecao de COs,, existem reservatorios nos quais os teores de
compostos leves supera 60% em base molar. Esses compostos influenciam o dia-
grama de fases dos 0Oleos, alterando nao s6 o equilibrio liquido-vapor, como também
deslocando as regioes de apari¢ao de precipitado. Sendo assim, a modelagem destes
sistemas é de grande importancia, principalmente a elevadas pressoes, condicao a

que o 6leo é submetido durante a produgao.

1.2 Objetivos

Este trabalho tem como principal objetivo a modelagem de sistemas parafinicos na
auséncia ou presenca de COs, podendo este apresentar altos teores. Para isso, duas
frentes de estudo serao empregadas.

A primeira sera direcionada a sistemas parafinicos na auséncia de CO,. Nesta
etapa, o foco do estudo serda empregar dados calorimétricos no desenvolvimento de
uma estratégia para ajuste do modelo para sélidos. A utilizag@ao de calorimetria para
tais fins pode revelar ser uma boa alternativa aos dados de solubilidade comumente
empregados, os quais podem ser de dificil medi¢ao em 6leos devido a fatores como sua
cor escura, a elevada viscosidade e a demora dos procedimentos. Apesar do grande
potencial, o ajuste de modelos por meio de dados calorimétricos, principalmente
para previsao de fases solidas, é pouco explorado na literatura. Assim, o presente
trabalho visa aprofundar o estudo nesta linha e aperfeigoar a utilizagao desse tipo
de dado na modelagem de so6lidos.

A outra etapa consiste na modelagem de sistemas parafinicos na presenca de
COs. Nela, visa-se determinar um modelo apropriado para lidar com as assimetrias
do sistema em questao e estimar os parametros necessarios de forma a propiciar a
melhor representacao dos dados experimentais estudados. Existem muitos estudos
na literatura explorando a utilizagdo da equagoes da familia SAFT e das regras de
mistura cléssicas das equagoes de estado ciibicas na modelagem de sistemas assimé-
tricos com presenca de CO,. Uma outra alternativa pouco explorada ¢é a utilizacao
das regras de mistura ciibicas para equacoes de estado cubicas. Esta modelagem
foi explorada em alguns trabalhos (CISMONDI et al., 2010, 2012)), porém, sempre
acompanhada da estimacao de diversos parametros simultaneamente, o que pode

mascarar o real potencial da regra de mistura em questao. Assim, o presente tra-



balho se propoe a aprofundar o estudo dessa regra de mistura alternativa e realizar
uma avaliagao isolada de seu potencial juntamente as equacoes de estado cuibicas
classicas, ou seja, realizando o ajuste a dados experimentais por meio da estimagao

de parametros apenas da regra de mistura.

1.3 Organizacao da Tese

Este trabalho encontra-se dividido em trés partes principais. Na primeira, a revisao
bibliografica, é apresentado inicialmente um estudo da literatura acerca das meto-
dologias empregadas na implementacao dos algoritmos de equilibrio de fases. Em
seguida, sao discutidos os principais modelos existentes para modelagem de fases
solidas parafinicas, tal como uma breve discussao acerca de correlagoes empregadas
no calculo de propriedades necessarias para tais modelos. Adiante, sdo avaliados
estudos acerca da utilizacao de dados calorimétricos para analise da precipitagao
de parafinas, o que sera util para o desenvovlimento da metodologia de ajuste do
modelo de solidos. A discussao seguinte permeia, entao, nos modelos que podem ser
empregados para descri¢ao de fases fluidas em sistemas assimétricos, como é o caso
da mistura entre CO, e parafinas comumente encontrada em o6leos. Por fim, sao
apresentados os dados experimentais que serao empregados no ajuste e validacao
dos modelos empregados neste trabalho.

A segunda parte consiste nas metodologias empregadas nos algoritmos para cal-
culo de equilibrio de fases, nos modelos implementados e nas estimagoes de para-
metros realizadas. Primeiramente, sao apresentados os modelos para fases fluidas e
solidas utilizados nesta tese, seguidos da modelagem termodinamica do experimento
de DSC e do algoritmo para célculo da curva calorimétrica, formada basicamente
por calculos sequenciais de equilibrio sélido-liquido. FEm seguida, sao discutidas
em detalhes as estratégias empregadas para o calculo de equilibrio liquido-vapor,
liquido-solido e solido-liquido-vapor, tal como os métodos empregados para constru-
¢ao de diferentes tipos de envelopes de fases, como pressao versus temperatura e
pressao versus composi¢ao, incluindo a obtencao do ponto critico. Pra fechar esta
parte do trabalho, discute-se acerca das etapas empregadas nas estimagoes de para-
metros para ajuste dos modelos em cada um dos casos estudados, incluindo o método
de otimizacao, a fungao objetivo empregada, os dados utilizados e os parametros a
serem estimados.

Na tltima etapa, sao apresentados os resultados aqui obtidos para sistemas sinté-
ticos parafinicos e amostras de diesel, em que os modelos sao ajustados por meio de
dados de calorimetria. Além disso, sao comparadas as curvas calorimétricas obtidas
através de diferentes modelos de so6lidos e de fluidos. Em seguida, sao estudados os

resultados de diferentes modelos de fluido para sistemas assimétricos contendo CO,



e n-alcanos e sao realizadas estimagoes de parametro para avaliagao da capacidade
preditiva de cada modelo empregado. Por fim, sao expostas as conclusoes acerca
dos estudos realizados para a modelagem de so6lidos com o auxilio de calorimetria e

de sistemas assimétricos contemplando parafinas e COs.



Capitulo 2

Revisao Bibliografica

2.1 Algoritmo

2.1.1 Analise de Estabilidade

Normalmente, o calculo de equilibrio de fases é realizado de forma a satisfazer a
igualdade de potenciais quimicos dos componentes entre as fases e o balanco de
massa (BAKER et al},[1982). No entanto, essas sao condigoes necessérias, porém nao
suficientes para a estabilidade de um sistema. Este s6 é dito estavel uma vez que se
encontre no ponto de minimo global da energia de Gibbs, que é a condi¢ao suficiente
para o equilibrio sob valores especificados de temperatura, pressao e nimero de mols.
Sabendo disso, é comum que algoritmos satisfagam as duas condi¢oes inicialmente
citadas por meio de solugoes triviais, onde as fases possuem as mesmas composigoes,
ou por meio de falsos equilibrio de fases, em que fases em equilibrio sao calculadas,
porém nao representam o minimo global da energia de Gibbs (BAKER et al.,|1982).
Sendo assim, saber se nas condigoes do sistema o equilibrio calculado ¢ de fato
estavel torna-se uma questao a mais a ser resolvida.

Nesse sentido, (GIBBS (1873) foi o primeiro a utilizar-se de um método geométrico
para demonstrar a estabilidade de um sistema. Assim, introduziu o conceito de plano
tangente para delimitar se uma alteragao nas variaveis do problema seria capaz de
gerar uma instabilidade, ou seja, uma redugao na energia. Para isso, GIBBS ([1873)
sugere tragar a superficie gerada pela energia interna em funcao do volume e da
entropia e, entao, o plano tangente a um ponto dessa superficie supostamente em
equilibrio. Esse plano obtido representa a regiao no espago que apresenta a mesmas
temperatura e pressao. Se em algum local a superficie da energia fica abaixo do
plano tangente, entao existe alguma variacao de pressao e temperatura capaz de
levar esse sistema a um estado mais estavel que o atual.

Nos problemas comumente encontrados, no entanto, costuma-se trabalhar es-

pecificando temperatura e pressao. Nesse cenério, é conveniente utilizar a energia



de Gibbs, pois sua variagao serd uma funcao do nimero de mols dos componen-
tes quando temperatura e pressao forem especificadas. Graficamente, a energia de
Gibbs sera delimitada por um hiperespaco definido pelos N¢ eixos representados
pelos nimeros de mols de cada componente do sistema. Com isso, BAKER et al.
(1982)) deduziu uma formulagdo para analise de estabilidade de fases com base na
distancia do plano tangente a superficie da energia de Gibbs (TPD), apresentada
na Eq. . Nela, z e 2" s@o as composicoes da fase teste e a composicao de re-
feréncia, respectivamente, e p é o potencial quimico. Essa formulagao ja havia sido
demonstrada por |GIBBS| (1873), apesar de nao ter sido apresentada explicitamente
nessa forma. A deducdo dessa formulacao encontra-se descrita no Apéndice [A] Na
Eq. 2.1 a composigao de referéncia é o ponto na superficie da energia de Gibbs a

partir do qual é tracado o plano tangente.

TPD = x; (mi(z) — m(z"))) (2.1)

i=1

Basicamente, trés cenarios podem ser encontrados na analise do plano tangente,
os quais serao aqui explorados com base no diagrama do sistema formado em base
molar por 40% de propano e 60% de hexano a 362,67 K e 12,66 bar apresentado na
Fig. 2.1

A analise de estabilidade para o ponto localizado acima da curva de bolha é
apresentada na Fig. [2.2] Nesse caso, o plano tangente é tragado usando como com-
posicao de referéncia a composigao global do sistema, apontada pelo tracejado cinza.
Como esse ponto encontra-se em uma regiao monofasica, toda a curva da energia de
Gibbs encontra-se acima do plano tangente. A TPD ¢é nula na composi¢ao global,
como pode ser observado na figura, e representa o ponto de minimo absoluto. Deve-
se notar que, nesse caso, existe um outro minimo na TPD com valor positivo, o qual
é chamado de regiao sombra ou fase sombra. Esse comportamento é normalmente
observado proximo a curva de saturacao e consiste em uma fase que nao é estavel
nas condicoes de temperatura e pressao em questao. Contudo, deve-se ter cuidado
pois a analise de estabilidade é realizada por meio da minimizacao da TPD, o que
serd melhor discutido mais a frente, e pode convergir para esse tipo de minimo que
nao deve ser considerado uma sinalizacao de instabilidade no sistema.

O ponto sobre a curva de bolha na Fig. [2.1] apresenta duas fases em equilibrio:
uma liquida com composicao semalhante & composicao global e uma fase vapor
incipiente. Assim, é possivel observar na Fig. [2.3 que o plano tangente tragado
usando como referéncia a composicao global toca a curva da energia de Gibbs nos
dois pontos relativos as composi¢oes das fases em equilibrio. Como o sistema ¢é
estavel nessa condicao, a TPD apresenta minimos absolutos em ambos os pontos.

Para o caso do ponto abaixo da curva de bolha na Fig. [2.1], localizado na regiao
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Figura 2.1: Diagrama do sistema composto em base molar por 40% de propano e
60% de hexano a 362,67 K e 12,66 bar.

bifésica, é esperado que nenhuma das duas fases tenha composicao igual a compo-
sicao global. Assim, tragando-se o plano tangente com referéncia na composigao
global, como mostrado na Fig. [2.4] nota-se que a existe uma regiao da curva da
energia de Gibbs abaixo do plano tangente, gerando uma regiao de TPD negativa.
Isso simboliza que existe uma composicao capaz de reduzir ainda mais a energia do
sistema. Em termos de algoritmo de equilibrio, nesse cenario, uma nova fase com
composi¢ao igual a do minimo global da TPD deveria ser adicionada ao sistema e
um novo calculo de equilibrio deveria ser efetuado. As composi¢oes do equilibrio sao
representadas pelas linhas tracejadas na Fig. 2.4 com excegdo a linha representando
a composicao global.

MICHELSEN] (1982)) aplicou a formulagao apresentada na Eq. para equagoes
de estado, representando os potenciais quimicos por meio de coeficientes de fuga-
cidade, gZA), como exposto na Eq. . No entanto, como x representa um vetor de
fragoes molares, a minimizacao da TPD estara sujeita a restricao do somatorio das
fragoes molares ser igual a um. Assim, MICHELSEN e MOLLERUP, (2007)) sugere
a utilizagdo de multiplicadores de Lagrange para a minizagao. A fim de simplificar o
problema, MICHELSEN (1982) sugere uma modificacdo de variavel tal que a nova

varidvel independente, X, comporte-se como o nimero de mols e a Eq. seja
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Figura 2.2: a) TPD para o ponto acima da curva de bolha na Fig ; b) Energia
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partir da composicao global.

valida. Assim, MICHELSEN]| (1982) introduz a TPD modificada (TM), apresentada

na Eq. 2.4

No
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T™ =1+ ZO:X <ln(Xi) + In(d(X)) — In(z}) — In(p(z")) — 1) (2.4)

Para minimizar a TM, MICHELSEN] (1982)) sugere a utilizacdo do método das
substituigoes sucessivas, exposto na Eq. 2.5 em que uma valor de X para a nova
iteracao é calculado com base em seu valor na iteragao anterior. Casos em que a
dependéncia do coeficiente de fugacidade com a composicao é grande tendem a ter
maior dificuldade de convergéncia. Assim, um método de Newton é proposto usando
as Eqgs. e para o gradiente e a Hessiana, respectivamente.
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In(X;"™) = ln(x:ef) + ln(qgi(g’“ef)) _ ln(dgl(xzt)) (2.5)
ag;?f = In(X;) + ln(éx(i)) — (ln(xgef) + ln(éi(fef))) (2.6)

PTM 8y | Oln(dy(X))
0X,0X;  Xi X

(2.7)

Além disso, MICHELSEN] (1982) sugere ainda uma nova mudanga de variavel a
fim de gerar um equacionamento computacionalmente mais eficiente. A minimizagao
entao ¢ feita com respeito a variavel a; = 2v/X; e as Eqgs. e correspondem

as novas formulas para o gradiente e para a Hessiana.

T — [+ In(3)) — (o) + mGa)] 9

PTM e dln($i(X))
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Figura 2.4: a) TPD para o ponto abaixo da curva de bolha na Fig ; b) Energia
de Gibbs nas mesmas pressao e temperatura da Fig. e plano tangente tragado a
partir da composicao global.

E interessante notar que, no ponto de minimo, o gradiente é nulo por definicdo. E
possivel observar que, nessa situagao, a Eq. 2.6 se reduz a igualdade de fugacidades
entre a fase de referéncia e a fase teste. Além disso, a TM, Eq. 2.4] se reduz a Eq.
Como a TM e a TPD devem apresentar os mesmos sinais com respeito aos
trés cenarios descritos nas Figs. 2.4] 2.3 e [2.2] pode-se entéo concluir que, em caso
de TM negativa, nula e positiva, o somatoério das variaveis independentes X; seré,

respectivamente, positivo, unitario e negativo.

Nc
TM=1-> X, (2.10)

i=1

Como a TPD pode apresentar diversos minimos, as estimativas iniciais para a
minimizac¢ao devem ser estrategicamente selecionadas de forma a aumentar a pro-
babilidade de alcancar o minimo global, porém simultaneamente deve-se evitar uma
elevagao demasiada do custo computacional. Dessa forma, MICHELSEN]| (1982)
sugera a inicializagao de duas fases teste para casos de equilibrio liquido vapor uti-
lizando as Egs. e , nas quais o fator de equilibrio (K) é estimado usando a
correlagao de Wilson, apresentada na Eq. 2.13]

10
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X, = - 2.12
K (2.12)
P, T,
In(K;) = In ( pl) +5.373(1 + w;) <1 - Tl) (2.13)

A busca pelo minimo visando equilibrio liquid-liquido é bem mais complexa e,
assim, MICHELSEN| (1982)) sugere diversas formas de inicializagdo de fases teste,
como uma contendo apenas o componente mais leve e outra apenas com o compo-
nente mais pesado.

Visando a melhorar o processo de minimizagao da TPD, |[ZHU et al. (2000) su-
gerem a utilizacdo do método estocéstico de otimizagao recozimento simulado (si-
mulated annealing). Eles verificaram que, para sistemas de até seis componentes,
os resultados obtidos sao confidveis com respeito ao minimo global da energia de
Gibbs. Apesar disso, os autores relatam que essa metodologia requer elevado custo
computacional. ZHANG et al.| (2011) revisaram diversos trabalhos envolvendo a
minimizag¢ao da TPD pro métodos deterministicos e estocasticos. Eles concluiram
que tentar encontrar todos os pontos de minimo da fungao, como alguns trabalhos
sugerem, requer muito tempo e, assim, a melhor opc¢ao seria tentar buscar apenas o
minimo global. Diferentemente do apontado por [ZHU et al.| (2000)),0s trabalhos re-
visados por ZHANG et al.|(2011)) apontam resultados proximos em termos de tempo
computacional quando comparando métodos deterministicos com estocasticos.

Uma vez realizada a minimizacao da TPD, caso o sistema seja instavel, deve-
se adicionar uma fase a estimativa inicial do célculo de flash subsequente com a
composicao referente ao ponto de minimo encontrado.

Outros trabalhos tentaram propor alternativas ao método de anélise de estabi-
lidade longamente discutido por MICHELSEN] (1982)). NAGARAJAN et al. (1991)
alega que, para equacgoes de estado ciibicas, a variacao das raizes do volume ao longo
da otimizagao pode prejudicar a convergéncia e gerar comportamentos oscilatorios.
Para evitar isso, eles propoem uma reformulagao da metodologia de MICHELSEN
(1982)) baseada na minimizagao de uma fungao derivada da energia de Helmholtz em
vez da energia de Gibbs e utilizando como variaveis independentes densidades mola-
res de cada componentes em vez do ntimero de mols. GUPTA et al. (1991]) propoem
um algoritmo que resolve o calculo de flash multifasico simultaneamente com o ana-
lise de estabilidade. Assim, nao ha a necessidade de intercalar sucessivos célculos de
flash com analises de estabilidade, como comumente ¢é feito utilizando-se a metodo-

logia de MICHELSEN] (1982). O sistema nao linear de equagoes proposto contempla
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equacoes de balanco de massa, de equilibrio de fases e de estabilidade e as variaveis
independentes sao as composigoes, as fragoes das fases e variaveis de estabilidade.
Essas variaveis de estabilidade sao acopladas as equacgoes de equilibrio de fases de
forma a desconsiderar o equilibrio em questao caso uma das fases envolvidas nao
seja estavel. Um dos potenciais problemas desse método é o elevado custo computa-
cional, uma vez que o nimero de equagoes do sistema nao linear é proporcional ao
namero de fases teste definidas na inicializa¢ao. INICHITA e PETITFRERE (2013)
propdem um método de redugao de variaveis (reduction method) para minimizagao
da TPD usando equacgoes de estado cubicas no qual os coeficientes de fugacidade
sao obtidos por meio de combinagoes lineares das variaveis independentes propostas
para o problema. A quantidade de equacOes do sistema proposto é proporcional
ao nimero de componentes com parametros de interacao binaria nao nulos. Os
autores afirmam que o método necessita de menos iteragoes que os convencionais
e que outros métodos de reducao de variaveis de acordo com testes realizados com
diversos sistemas sintéticos e fluidos de reservarotio. [IPETITFRERE e NICHITA
(2015) compararam diversos métodos de redugao de variaveis com métodos conven-
cionais para o calculo da anélise de estabilidade e concluiram que o método proposto
por NICHITA e PETITFRERE| (2013) é o mais eficiente entre eles para tal tarefa

independentemente do niimero de componentes do sistema.

2.1.2 Envelope de Fases

Envelopes de fases sao tteis para avaliar o comportamento de um sistema de forma
global, apresentando as diferentes curvas de equilibrio, como liquid-vapor e liquido-
liquido, no intervalo das condigoes desejadas. Tomando como exemplo os envelopes
tragados com composicao global constante e no plano definido pela temperatura e
pressao, o tipo mais simples é o que contém apenas as curvas de bolha e de orvalho.
A forma mais facil e intuitiva de calcular as curvas de saturacao que compoem o
envelope ¢ utilizando o método das substitui¢oes sucessivas. Nele, os fatores de
equilibrio sao obtidos por meio da Eq. e, entao, uma vez que a temperatura é
a variavel especificada, a pressao é atualizada com base na Eq. (PRAUSNITZ
et al., [1980). Esse método, porém, apresenta lenta convergéncia a elevadas pressoes
(XU et al.l|1992).

qgf'ef a:z:nc
? i

K, = e 7 (2.14)
No

PiH_l = Pit Z Kizi (215)
=1

Uma alternativa a metodologia baseada completamente no método das substi-
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tuicoes sucessivas € resolver o problema em duas etapas em conjunto com o método
de Newton. Para isso, soluciona-se a Eq. por meio do método de Newton de
forma a atualizar a temperatura ou pressao, dependendo de qual delas foi fixada. A
derivada usada no método de Newton ¢é apresentada na Eq. (MICHELSEN e
MOLLERUP, 2007), em que X ¢ a variavel independente, pressao ou temperatura.
Em seguida, atualizam-se os fatores de equilibrio usando a Eq. 2.18 Nesse ponto,
as fugacidades usadas sao calculadas usando a temperatura ou pressao obtida apos
o método de Newton. (HEIDEMANN| 1983)

N¢
Fre =Y Kz —1 (2.16)
i=1
res N¢ Tref Tinc
dF dln(e;”")  Oln(ei™)
=Y K,z A i 2.1
dx ; ”‘( dX dX (2.17)
.  fref
M”%d@ﬁ; (2.18)

Alternativamente a Eq. [2.18], os fatores de equilibrio podem ser recalculados di-

retamente a partir da Eq. e entao as composigoes da fase incipiente recalculadas
por meio da Eq. 2.19

it = 2. K (2.19)

7

Apesar do método descrito ser de simples implementacao e ttil para o calculo
de alguns pontos de saturacao, sua utilizacao para tragar as curvas de bolha e or-
valho por completo no diagrama pressao versus temperatura, por exemplo, envolve
diversas dificuldades. Primeiramente, a escolha da variavel especificada devera ser
feita manualmente para que os célculos consigam passar adequadamente pela cri-
condenbar e pela cricondenterma (LI e NGHIEM| [1982). Caso uma curva de satu-
racao esteja sendo calculada por meio de sucessivas pressoes especificadas de forma
crescente, ao ultrapassar a cricondenbar, o algoritmo ira divergir, pois a pressao
especificada estara acima do envelope de fases. O mesmo problema ocorrera quando
a temperatura estiver sendo especificada e seu valor ultrapassar a cricondenterma.
Além disso, sistemas que apresentam condensagao retrograda possuem dois pontos
de orvalho para a mesma temperatura. A nao ser que as estimativas iniciais estejam
proximas de cada um dos pontos, o algoritmo possivelmente tenderd a convergir
para a mesma solugao (LI e NGHIEM, |1982, PENG, 1991)). Por fim, os autovalores
da matriz que rege a convergéncia do método das substitui¢oes sucessivas no calculo
de equilibrio aproximam-se de um nas proximidades do ponto critico, tornando a
convergencia lenta (HEIDEMANN e MICHELSEN] [1995). Quanto mais préximo
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do ponto critico, mais lenta sera convergéncia de forma que em certo momento ela
se torne proibitiva para o calculo.

O problema envolvendo a cricondenbar e a cricondenterma pode ser solucionado
avaliando-se a derivada dP/dT ao longo dos pontos calculados e, de acordo com
o valor encontrado, determinando se a variavel especificada para o proximo ponto
deve ser a temperatura ou a pressao (ZIERVOGEL e POLING, |1983)). Apesar disso,
nao pode-se garantir que essa metodologia é suficiente para o calculo de regioes de
condensacao retrograda e, como a solucao continua baseada em parte no método
das substitui¢oes sucessivas, o problema nas proximidades ponto critica persistira.

Para contornar todos esses problemas, MICHELSEN (1980) propos o célculo do
envelope de fases em um diagrama pressao versus temperatura por meio da solugao
de um sistema de equacao para todas as variaveis independentes simultaneamente
usando o método de Newton e o método da continuacao para geragao das estimativas
iniciais para o préximo ponto. Nessa metodologia, o sistema ¢é resolvido para N¢g +2
variaveis independentes, sendo elas N¢ fatores de equilibrio, a temperatura e a
pressao. Para isso, sao resolvidas N equagoes de equilibrio, Eq. (MICHELSEN
e MOLLERUP, 2007), uma equagao de balango molar, Eq. e uma equagao de
especificacao, Eq. [2.22] em que S ¢ o valor especificado para a variavel independente
X spec 10 ponto sendo calculado. Como as variaveis independentes apresentam ordens
de grandeza bem distintas, o logaritmo ¢é aplicado a elas visando a obter uma matriz
jacobiana bem condicionada. Assim, o vetor de varidveis independentes passa a ser
X = (In(K1),....,In(Kn,), In(T),In(P)). A jacobiana é calculada empregando-se as
Egs. [2.23][2.24] [2.25] [2.26]e [2.27| (CARMO, 2016, MICHELSEN] (1980, MICHELSEN
e MOLLERUP), 2007), em que X é a temperatura ou a pressao. Para a curva de

bolha, a fase de referéncia é o liquido e, para a curva de orvalho, o vapor. Durante
o método de Newton, sempre apos a atualizagao das varidveis independentes a cada
passo a composicao da fase incipiente deve ser atualizada por meio da Eq. [2.19]

Eres = In(K;) 4 ¢ — ¢ine (2.20)

(2

Ne

N = (- (2.21)

=1

F\o e = Xopee = S (2.22)
OF® S + xi."caln (¢Z ) (2.23)
dn(K;) 9T T ggine
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OFre dln ((ﬁj”c) oln (Qg;ef )

an(X) X 90X (2.24)
% = g (2.25)

;Fnﬁ_;c;r; =0 (2.26)

a?—gﬁ =(0,...,0,1) (2.27)

O primeiro ponto do envelope de fases ¢ inicializado especificando-se uma pressao
baixa e realizando alguns passos do método das substituigoes sucessivas, Egs. [2.16]
[2.17 e 2.18] para se aproximar da solugdo. Em seguida, a convergéncia do primeiro
ponto ¢ finalizada por meio do método de Newton. Para isso, como a pressao foi
especificada, deve-se atribuir S = In(Pype.)-

Apos a convergéncia do ponto de saturagao, é calculado o vetor de sensibilidades
(0X/0S) através da Eq. 2.28 Nela, 0F*/0S ¢ a derivada das fungoes residuo em
relagdo a S e é igual a (0,...,0,—1). Com isso, realiza-se a estimativa das variaveis
independentes para o proximo ponto através da Eq. [2.29 e a variavel a ser agora
especificada é a cuja sensibilidade apresentar maior magnitude. Apés a estimativa
para o proximo ponto, faz-se entao S = X,

O passo a ser dado na variavel especificada, AS, é definido no inicio do algoritmo.
Apoés o calculo de cada ponto, o seu valor deve ser reduzido caso o método de
Newton tenha levado muitas iteragoes para convergir ou pode ser aumentado caso
poucas iteragoes tenham sido necessarias. MICHELSEN| (1980) sugere um valor
de referéncia de quatro iteragoes. Caso algum ponto divirja, deve-se descarté-lo,
reduzir o passo dado nas variaveis independentes para a estimativa desse ponto e,
entao, tentar recalcula-lo.

OF"™ 0X oOF"™*

oX 95 oS (2.28)

X=X+ a—KAS (2.29)

oS
No ponto critico os fatores de equilibrio sao iguais a um e, consequentemente,
seus logaritmos sao nulos. Para detectar a proximidade de um ponto critico, deve-
se definir um valor pequeno de referéncia para os In(K;). Quando o maior valor
absoluto de In(K;) for inferior a referéncia estipulada, o ponto critico estara proximo.
Dessa forma, devem ser aplicado sucessivos passos nas variaveis independentes até

que o maior valor entre os [n(K;) seja novamente superior a referéncia usada. Assim,
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o proximo ponto passard pelo ponto critico e dara inicio & nova curva de saturagao.
Como ja mencionado, ao passar de uma curva de saturagao para a outra, a fase de
referéncia passa a ser a nova fase cuja fragdo molar é um (fase bulk).

LINDELOFF e MICHELSEN (2003) estenderam o algoritmo bifasico de MI-
CHELSEN]| (1980)) para sistemas contendo hidrocarbonetos e agua, em que, além
da regiao bifasica ja discutida, havera uma regiao trifasica. Assim, existirao duas
curvas bifasicas e duas trifasicas. Os autores sugerem iniciar o calculo pela curva de
orvalho e realizar analises de estabilidade a cada certo intervalo de pontos. Quando
uma instabilidade for detectada, é calculado o ponto em que coexistem duas fases
liquidas incipientes, uma organica e outra aquosa. Assim, contando com a curva de
orvalho ja tracada, se encontram no ponto de duas fases incipientes um total de qua-
tro curvas formadas por: vapor e liquido organico incipiente, vapor e liquido aquoso
incipiente, vapor, liquido aquoso e liquido organico incipiente e, por tltimo, vapor,
liquido aquoso incipiente e liquido organico. O equacionamento especifico para cada
uma das curvas a ser aplicado no algoritmo de MICHELSEN] (1980) encontra-se
presente no trabalho de LINDELOFF ¢ MICHELSEN] (2003).

CISMONDI e MICHELSEN]| (2007b) apresentam o equacionamento a ser utili-
zado no método da continuagao para calcular curvas de equilibrio liquido-liquido-
vapor e linhas criticas de sistemas binarios dos diversos tipos explorados por
VAN KONYNENBURG e SCOTT] (1980). Deve-se notar que, para esses tipos de
curvas em sistemas binarios, o calculo devera ser repetido sucessivas vezes variando-
se a composicao global do sistema a fim de gerar uma proje¢ao no diagrama pressao
versus temperatura. RODRIGUEZ-REARTES et al.| (2011]) estendeu o trabalho de
CISMONDI e MICHELSEN| (2007b]) com a anélise de curvas envolvendo fase solida
parafinica em sistemas binarios. Os autores implementaram o calculo de curvas de
equilibrio sélido-liquido-vapor e solido-liquido-liquido também através de projegoes
variando-se a composic¢ao global.CISMONDI e MICHELSEN]| (2007a)) adaptou o mé-
todo da continuacao de forma a possibilitar o calculo de diagramas de pressao versus
composi¢ao e temperatura versus composi¢ao de sistemas binarios. Nesses tipos de
diagramas, respectivamente, a temperatura e a pressao sao fixadas e a composigao
global varia, diferentemente do diagrama pressao versus temperatura, em qua a com-
posicao global ¢é fixa. Foram tragadas curvas de equilibrio liquido-vapor e liquido-
liquido-vapor, além das linhas criticas utilizando-se de projecoes dos diagramas em
diferentes condigdes de temperatura e pressao fixadas. (CISMONDI et al. (2008)
introduziram o calculo de pontos de azeotropia nos diagramas binarios de pressao
versus composicao e temperatura versus composicao. Utilizando-se de projecoes de
diagramas, conseguiram também tragar curvas de azeotropia. Diferentemente de|MI-
CHELSEN]| (1980)), os trabalhos de CISMONDI e MICHELSEN]| (2007b)), (CISMONDI
e MICHELSEN  (2007a)), (CISMONDI et al. (2008) e RODRIGUEZ-REARTES et al.
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(2011) utilizaram como variaveis independentes as composi¢oes em vez dos fatores
de equilibrio e o volume no lugar da pressao. Esta tltima substituicao é realizada
por ser mais conveniente para o calculo de pontos criticos, como sera discutido
na Secao 2.1.3] [AGGER e SORENSEN] (2018) and [CISMONDI (2018) descreve-
ram procedimentos proximos para tragar envelopes de fases de sistemas asfalténicos
em diagramas de pressao versus temperatura. Assim como no caso estudado por
LINDELOFF e MICHELSEN (2003), esse diagrama apresenta também curvas de
equilibrio trifasico, no entanto, os diagramas para sistemas com asfaltenos apresen-
tam maior variabilidade das curvas e, consequentemente, maior complexidade que
os sistemas envolvendo mistura de dgua e 6leo. O algoritmo utilizado para tracar as
curvas de equilibrio liquido-vapor, liquido-vapor-asfalteno e liquido-asfalteno usam
as mesmas variaveis independentes e equagoes que o apresentado originalmente por
MICHELSEN] (1980), porém acrescentando um conjunto de equagdes de equilibrio,
uma equagao de balango de mols e uma fragdo molar da fase () como variavel
independente para cada fase além do equilibrio bifasico. Indo na mesma diregao,
CARMO), (2016) apresentou o equacionamento para um namero genérico de fases,
incluindo suas derivadas em relacao as variaveis especificadas, a ser utilizado no
método da continuacao em diagramas de pressao versus temperatura. O algoritmo
generalizado foi utilizado para tracar envelopes de fases contendo multiplas fases so-
lidas parafinicas puras juntamente com a presenca ou nao das fases liquido e vapor.
Por fim, MEDEIROS et al.| (2022) sugera a utiliza¢do de uma abordagem alternativa
baseada na formulagao RAND para tragar envelopes de fases. Essa abordagem é
baseada na solucao do lagrangeano gerado a fim de minimizar a energia de Gibbs do
sistema. A metodologia proposta consiste na solucao de um problema de dimensao
N¢c + N — Ni + 2, tendo como variaveis independentes a temperatura, a pressao,
as fracoes das fases e os Ng multiplicadores de lagrange, em que Ng = N — Ng
e Ngr é o namero de reagoes.  MEDEIROS et al.| (2022) aplica a metodologia para
sistemas reativos e nao reativos e acopla a formul¢ao RAND ao método da continu-
agao usando uma logica similar a proposta originalmente por MICHELSEN (1980).
Levando-se em conta o niimero de equacoes resolvidas, o RAND torna-se mais van-
tajoso que a metodologia original quando o sistema apresenta muitas fases. Apesar
disso, o RAND apresenta a vantagem de nao necessitar da escolha de uma fase de
referéncia, facilitando a implementacao principalmente para o calculo de sistemas

multifasicos.

2.1.3 Ponto Critico

O ponto critico consiste no ponto em que duas fases apresentam mesmo volume

molar e composicao. Acima das condi¢oes do ponto critico, na regiao conhecida
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como supercritica, considera-se que ha apenas uma fase fluida, a qual nao pode
ser classificada com exatidao em um gas ou liquido. Levando-se em consideracao a
regra de fases de Gibbs, pode-se afirmar que o nimero de graus de liberdade para
um componente é nulo e, consequentemente, o ponto critico é invariante. Para dois
componentes o grau de liberdade é um e ha a presenca de uma linha critica no
espaco tridimensional definido pela pressao, temperatura e composicao de um dos
componentes. Caso mais um componente seja adicionado, mais um grau de liberdade
¢ somado, passando a existir uma superficie critica no hiperespago do problema e,
seguindo essa tendéncia, mais complexa vai se tornando a regiao de criticalidade
conforme a adicao de mais componentes.

Para se calcular um ponto critico, recorre-se a definicao de TPD apresentada
na Eq. 2.1 Essa equagdo pode ser representada alternativamente pela Eq.
por meio da adi¢ao e subtracao de um mesmo termo ao final dela. Utilizando-se
a definicao de energia de Gibbs conforme a Eq. para a fase genérica (n) e
para a fase de referéncia (n"¢/) e substituindo-se a abordagem de composicao por
ntmero de mols, a equagdo da TPD pode ser representada também pela Eq. 2.32]
Na equacao, o lado esquerdo deve ser maior que zero para que a fase de referéncia
seja estavel. (HEIDEMANN e KHALIL; [1980)

No N¢o N¢ No
TPD = Z Tifti(T) — Z i (z) + Z 2 () — Z ' (2 (2.30)
=1 i=1 i=1 i=1

Ne¢
G=> ni (2.31)
i=1
Nc
TPD =G -G — Z i (")) (n, — n;ef> >0 (2.32)
i=1

Agora, expandindo-se a energia de Gibbs em uma série de Taylor em torno da
fase de referéncia, obtém-se a Eq. m em que An; = n; —n}.

Nc N¢

T.p Ani + Z Z 8n28n]
1 PG
* 6 Z Z Z On;0n;Ony,

G G’”ef+z an

ATLZ‘ATLJ‘
T,P
(2.33)

An;AnjAny + ...
T,P

Passando-se os dois primeiros termos do lado direito da Eq. para o outro

lado, observa-se que o lado esquerdo iguala-se ao lado esquerdo da Eq. [2.32] o qual,
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como ja mencionado, necessita ser positivo para que a fase de referéncia seja estavel.

Dessa forma, pode-se escrever a Eq. 2.34]

oG 1 0*G
ref _ . .
TPD =G -G 5 an, TPAnZ 5 E E o, TPAnZAnJ
=1 3 =1 ]:1 ;

1 Nc Ne Ne a G (234)

— An;An: A
+ ZZZ s, 0n - n;An;Ang + ... >0

i=1 j=1 k=1 )

Conforme pode ser obervado na Eq. a matriz da derivada segunda de G
precisa ser positiva-definida para que a desigualdade apontada seja satisfeita. No
limite de estabilidade, ou seja, sobre a curva espinodal, a qual converge para o
ponto critico, a derivada segunda é nula. No caso em questao, isso simboliza que a
determinante da derivada segunda é nula, conforme a Eq. 2.35] Com isso, para que
a funcao seja convexa em torno do ponto critico, é preciso que a primeira derivada
nao nula seja de ordem par. Assim, o termo de terceira ordem na série de Taylor
também deve ser nula, como apresentado na Eq. [2.36] Assim, o calculo do ponto

critico consiste basicamente em satisfazer os dois critérios apresentados nas Egs.

e 230
0*G
Det =0 (2.35)
0ni0nj T.P
No Ne Ne
An;An;An, =0 (2.36)
121: Jz; kz: anzanjank T.p J

PENG e ROBINSON] (1977) foram os pioneiros a tentar calcular o ponto critico
para sistemas multicomponentes. No entanto, o método sugerido pelos autores apre-
senta elevado custo computacional, uma vez que a forma como propuseram resolver
o critério da Eq. [2.36 necessita do céalculo de N¢ — 1 determinantes de uma matriz
de ordem Ng — 1.

HEIDEMANN e KHALIL (1980) propuseram uma metodologia muito mais efi-
caz utilizando a energia de Helmholtz em vez da energia de Gibbs. Nesse caso, o
problema é solucionado para temperatura e volume em vez da pressao, tornando
o célculo mais eficiente, uma vez que nao necessita resolver a equagao ciibica para
o calculo da pressao. O critérios apresentados nas Egs. e passam a ser
representados conforme as Eqs. @ e @ respectivamente, em termos das fuga-
cidades. Deve-se notar que as fugacidades, nesse caso, sao obtidas em funcao do
volume. Como a implementagao mais comum é em termos da pressao em vez do

volume, a relagao entre ambas é demonstrada no Apéndice [B|de forma a possibilitar
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a adaptacao da formulagao baseada na energia de Gibbs para o algoritmo proposto
por HEIDEMANN e KHALIL| (1980).

A dln (fi(T, Vi n))
Det = Det =0 (2.37)
8ni8n]~ TV 8nj .
No No Ne 92In (fZ(T,V,n)>
>N An;AnjAng =0 (2.38)
i=1 j=1 k=1 On;ony, -

O algoritmo proposto ¢ apresentado na Fig [2.5 Primeiramente, sao realizadas
as estimativas iniciais para a temperatura (Tp) e o volume (V;) conforme as Eqs.
e , em que by,;, € o covolume da mistura (HEIDEMANN e KHALIL| [1980)).
Em seguida, o primeiro critério do ponto critico, a Eq. [2.37, deve ser resolvido
para a temperatura, mantendo-se o volume constante, por meio do método de New-
ton. Deve-se notar que, como a determinante serd nula, entao o menor autovalor
da matriz também sera nulo. Assim, existirda um autovetor An relativo ao auto-
valor nulo para o qual a Eq. deve ser satisfeita. Essa equacao deve entao ser
solucionada ap6s o primeiro critério do ponto critico de forma a obter An. Por
fim, o segundo critério para o ponto critico, Eq. [2.38] deve ser solucionado para
o volume mantendo-se a temperatura constante também por meio do método de
Newton. As derivadas do primeiro critério em relacao & temperatura e do segundo
critério em relagao ao volume usadas no método de Newton sao obtidas numerica-
mente. O processo deve ser repetido até convergéncia das variaveis independentes
e, de acordo com HEIDEMANN e KHALIL (1980)), costuma convergir em cerca de
cinco iteragoes. Os autores alegam que cada iteragao pode apresentar elevado custo
computacional dependendo do ntimero de componentes, porém, apesar de ineficiente

computacionalmente, o método proposto apresenta convergéncia assegurada.

Nc
Ty=15Y =T, (2.39)
=1
Vo = 4bpmi (2.40)
24
0 An=0 (2.41)
8nianj TV

MICHELSEN]| (1984)) sugere a modificagao de variavel apresentada na Eq.
em relacdo & metodologia de HEIDEMANN e KHALIL (1980)), em que s é um

T

parametro de distancia e u é um vetor unitario, ou seja, u'.u = 1. Com base na

derivada do niimero de mols dos componentes em relacao ao parametro de distancia
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Estimativa inicial de T e V

A

Solucionar a Eq. 2.37] para T usando o método de Newton k—

~

Calcular An pela Eq. 2.4]]

A

Solucionar a Eq. para V usando o método de Newton —

Figura 2.5: Algoritmo proposto por HEIDEMANN e KHALILJ (1980) para céalculo
do ponto critico.

na Eq. [2.42] é possivel representar os dois critérios para o calculo do ponto critico,

Eqgs. e [2.38] em funcao de s em vez de n conforme as Egs. e Nelas,

M é a matriz da derivada segunda da energia de helmholtz em relagao ao niimero

de mols e M* = /ziz; M.

n; = z; +u;S\/% (2.42)
92A Je, e
o = Z Z Uin\/ZiZjMij = QTM*Q =0 (243)
025 T,V,s=0 i=1 j=1 o
3 A
a— =0 (2.44)
Ps T,V,s=0

Em seguida, deve-se notar que a relagao entre a matriz M" e seus autovalores
e autovetores é expressa, por definigdo, conforme a Eq. 2.45] Assim, ao multiplcar
ambos os lados da equagdo por u, como o vetor é unitario, obtém-se a Eq. [2.46]
Aplicando esse resultado a Eq. pode-se concluir que o primeiro critério a
ser satisfeito para o ponto critico é que o menor autovalor da matriz M" seja nulo,
conforme a Eq. [2.47] Nesse ponto, vale recapitular que no método de HEIDEMANN
e KHALIL| (1980) o primeiro critério era que a determinante da derivada segunda
da energia fosse nula. Isso significa que ao menos um autovalor da matriz é nulo, o
que condiz com o primeiro critério modificado encontrado na Eq. Com esse
resultado em maos, vale ressaltar também que o verdadeiro significado do vetor u

agora ¢ evidente: é o autovetor da matriz M™ relativo ao menor autovalor.

M*u=\u (2.45)



uT.%*.g = ulu=\ (2.46)

2

0°A T
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0%s T,V,5=0

MICHELSEN e MOLLERUP, (2007)), com base nas Egs. e , sugerem
que a segunda condicao de criticalidade, Eq. [2.44] seja obtida por meio da derivada

fu=A=0 (2.47)

I
I

[~

numeérica de segunda ordem da TPD, exposta na Eq. [2.48] Deve-se notar que, para

s = 0, a derivada ¢é nula, logo, o termo central da derivada numérica é omitido.

) (2.48)
Alternativamente, CISMONDI e MICHELSEN (2007b)) sugeren a utilizagao da

Eq. [2.49 para o calculo da segunda condigao de criticalidade por meio da derivada

OTPD
0s

DA
0Bs

1 /0TPD
€2 0s

T,V,s=0

S=—¢€

numeérica de primeira ordem da primeira condicao de criticalidade.

”a
03s

- (2.49)
T.V,s=0 2¢

Para solucao do problema, as duas condigoes de criticalidade sao calculadas atra-
vés das Eqs. [2.47 e 2.48 ou [2.49, Em seguida, as derivadas de ambas as condigoes

sao obtidas com respeito a temperatura e ao volume. Por fim, usando o método de

Newton as variaveis independentes sdo atualizadas conforme a Eq. [2.50] e o proce-
dimento é repetido até convergéncia. Na Eq. 2.50, C'1 e C2 sdo, respectivamente, a
primeira e a segunda condicOes de criticalidade. A fim de evitar nimeros negativos
e propiciar um melhor condicionamento para a jacobiana, CISMONDI e MICHEL-
SEN| (2007b)) sugere a utilizagdo do logaritmo da temperatura e do volume como

variaveis independentes.

Cly Cly AT —-C1
. - (2.50)
C2r C2y AV -C2
Adicionalmente, MICHELSEN (1984) deduz diversas outras formas eficientes

computacionalmente para o calculo das condi¢oes de criticalidade e das derivadas

das condigoes de criticalidade em funcao das varidveis independentes.

2.2 Modelagem de Sistemas Parafinicos

Para que o equilibrio de fases envolvendo as fases liquida e sélida possa ser calculado,
¢é necessario relacionar as composicoes de um componente em ambas as fases por

meio do fator de equilibrio. Para isso, deve ser definido o tipo de modelo que sera
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utilizado para descrever a precipitacao de parafinas, tal como as correlagoes para
calculo de propriedades dos componentes puros. A expressao genérica utilizada
para este tipo de calculo é apresentada na Eq. (JT et all 2004), em que v é o
coeficiente de atividade, os sobrescritos s e lig representam as fases solida e liquida,
respectivamente, e o subscrito ¢ indica o componente a que a variavel se refere.
As propriedades AR, AR!", TTus T ACp e Av simbolizam, respectivamente,
as entalpias molares de fusao e de transicao cristalina, as temperaturas de fusao e
de transicao cristalina, a diferenca entre as capacidades calorificas do liquido e do
solido e a diferenca entre os volumes molares do liquido e do solido. Todas estas
propriedades sao referentes ao componente 7 puro, como indicado nos subscritos.

Por fim, R é a constante universal dos gases.

gelidyselid\ - ARt (11 AR (11 I
In | —pte | == | & — s — )t [ ACpAT
n ( xizq%{zq R T Tifus + R <T Titr) + RT /Tfus p

1 [T ACp 1 [F
Piar 4+ —
R Tifus T RT P’qus

Av,dP
(2.51)

Adicionalmente, dependendo das condi¢oes em que sera calculado o equilibrio,
algumas simplificagoes podem ainda ser realizadas. Por exemplo, pode-se desprezar
o termo da integral em pressao caso o calculo de equilibrio seja realizado a pressoes
proximas a pressao de fusdo, P/“*, normalmente fixada em 1 atm para o célculo
das demais propriedades de fusdo. Além disso, caso a temperatura do calculo de
equilibrio seja proxima as 77" das parafinas, os valores das integrais das capacidades
calorificas tornam-se muito pequenos frente a contribuicao dos termos relacionados
as entalpias de fusao e de transicao cristalina. Desta forma, os termos contendo as
integrais em temperatura podem ser negligenciados.

Para o uso da Eq. [2.51] ¢ necessario um modelo para o célculo do coeficiente de
atividade da fase s6lida. Em virtude disso, diversos modelos foram desenvolvidos na
literatura ao longo do tempo na tentativa de descrever corretamente o equilibrio de
fases envolvendo precipitacao de parafinas. Entre os principais modelos desenvolvi-
dos, encontram-se o de solugao sé6lida, o multisélido e o de miltiplas solucoes sélidas,
os quais serao discutidos nas se¢oes seguintes. Além disso, também sdo necessérias

correlagoes para obtencao das propriedades de fusao e de transigao cristalina.

2.2.1 Solucao Soélida

WON  (1986) apresentou o primeiro modelo pioneiro na literatura para previsao da

formagao de solido em sistemas parafinicos. De acordo com [WON]| (1986)), os com-
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ponentes de um sistema parafinico tendem a precipitar na forma de solucao soélida,
ou seja, diversos componentes precipitam conjuntamente em uma tnica fase solida.
O processo de precipitacao se daria desta forma pois, com a formacao da solucao,
a entropia do sistema aumentaria e, consequentemente, ocorreria uma reducao na
energia de Gibbs. Assim, seria possivel haver formagao de soélido acima das tem-
peraturas de fusao individuais dos componentes que formam a fase. WON] (1986))
trabalhou com amostras de condensados de gés e, portanto, nao utilizou parafinas
bem caracterizadas, mas sim pseudocomponentes. Desta forma, as propriedades
de fusao foram calculadas utilizando-se correlagoes empiricas, as quais levavam em
consideragao tanto a presenca de outros componentes além das n-parafinas como
também a influéncia das transicoes cristalinas. Assim, além de desprezar os termos
integrais do lado direito da Eq. [2.51] [WON] (1986) também desconsiderou o termo
referente & entalpia de transicao cristalina. Os coeficientes de atividade do sélido
e do liquido foram calculados por meio de uma modificagao da teoria de solugoes
regulares. De acordo com HANSEN et al| (1988)), o modelo de [WON] (1986]) supe-
restima a temperatura de apari¢ao de cera (WAT) calculada para 6leos reais. Para
contornar este problema, HANSEN et al.| (1988) desenvolveram novas correlagoes
para o calculo das entalpias de fusao dos pseudocomponentes e consideraram a fase
solida como sendo uma solugao ideal pois, de acordo com seus calculos, os coeficien-
tes de atividade dos componentes na fase solida calculados utilizando-se o modelo
de WON]| (1986]) sdo proximos a um. Além disso, utilizaram o modelo de Flory-
Huggins para o célculo do coeficiente de atividade da fase liquida. PEDERSEN
et al.| (1991) estudaram o equilibrio de fases em amostras de 6leos reais e mostraram
que os modelos de WON]| (1986)) e de HANSEN et al.| (1988)) superestimam a fragao
de solido formado. Assim, PEDERSEN et al. (1991) adaptaram o modelo desen-
volvido por [WON] ([1986)), modificando a metodologia de calculo dos parametros de
solubilidade utilizados na teoria de solucoes regulares modificada e desenvolvendo
novas correlagoes para o calculo das propriedades de fusao. Além disso, [PEDER-
SEN et al| (1991)) consideraram os efeitos das integrais das capacidades calorificas
no lado direito da Eq. 2.51] [ERICKSON et al. (1993)), assim como [HANSEN et al.
(1988), utilizaram a aproximagao de solugao ideal para as fases solida e liquida. De
acordo com eles, tanto o efeito dos parametros de solubilidade da teoria de solugoes
regulares modificada, responséveis por levar em consideragao a diferenca entre as
forcas atrativas entre os solventes e as parafinas, quanto a contribuicao do termo de
Flory-Huggins, que leva em consideragao a diferenca de tamanhos entre solventes e
parafinas e nao foi utilizado por WON| (1986)), influenciam muito pouco no calculo
da WAT frente ao efeito das entalpias de fusao. Para comprovar essa teoria, [ERICK-
SON et al|(1993) mostraram que diversos sistemas binérios reportados na literatura

formados por uma parafina e um solvente apresentam dependéncia linear da WAT
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com a fracao molar de parafina na mistura. Com essa aproximacao, ERICKSON
et al. (1993)) conseguiram prever satisfatoriamente curvas de solubilidade de 6leos
reais. [COUTINHO e STENBY] (1996) modelaram a fase liquida utilizado a equagao
do volume livre de Flory para o calculo da contribuicao entropica do coeficiente de
atividade e o termo residual do coeficiente de atividade obtido por meio do modelo
UNIFAC para incluir os efeitos energéticos gerados pelas interagoes entre molécu-
las. Para a fase solida, foi utilizada uma versao preditiva da equacao de Wilson,
na qual as fragoes volumétricas locais sao substituidas por fragdes molares locais.
Com isso, [COUTINHO e STENBY]| (1996)) conseguiram prever corretamente curvas

de solubilidade de sistemas parafinicos binarios e ternarios.

2.2.2 Multisélido

SNYDER et al| (1992)) e SNYDER et al| (1993), por meio de experimentos, mos-
traram que hidrocarbonetos de cadeia longa sao insoltveis entre si ao precipitar.
Ao estudar sistemas parafinicos binarios, SNYDER et al| (1992)) ¢ SNYDER et al.
(1993) chegaram a conclusao de que, no inicio da precipitagao, os componentes pas-
sam por uma etapa na qual existe uma tnica solucao solida instavel. Apos algum
tempo, esta fase espontaneamente se separa em diferentes fases sélidas puras e imis-
civeis. Argumentando que o modelo de solug¢do solida proposta por [WON (1986)
e que o modelo de solucao ideal de HANSEN et al| (1988)) superestimam tanto a
WAT quanto a quantidade de parafina precipitada, [LIRA-GALEANA et al. (1996)
basearam-se nos estudos de SNYDER et al| (1992) e SNYDER et al.| (1993) para
desenvolver o modelo multisolido. Neste modelo, é considerado que serdo formadas
multiplas fases solidas puras imisciveis entre si, ou seja, cada fase sélida é formada
por um Unico componente. Desta forma, a Eq. se reduz a uma relacao direta

entre as fugacidades de liquido e sé6lido puros, conforme apresentado na Eq. [2.52]

fisolid — lelq exp

fus tr T
AR (1 1>_Ahi (1 1> 1 ACT

R \T r1f= R \T T/") RT Jpu
1 [T ACp 1 [f
= AT — —— Av;dP
R Jpres T RT Jprue ="

(2.52)

Para aplicar essa metodologia a 6leos reais, LIRA-GALEANA et al.| (1996]) con-
sideram cada pseudocomponente, que consiste no agrupamento de diversos compo-
nentes, como sendo um tnico componente que precipitard como um soélido puro.
LIRA-GALEANA et al| (1996]) calcularam a fugacidade dos componentes na fase

liquida por meio da equagao de estado de Peng-Robinson e desconsideraram a inte-
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gral em pressao na Eq. [2.52] Foram desenvolvidas correlagoes para as propriedades
de fusao dos pseudocomponentes com base em dados experimentais de pontos de
fusao de diferentes parafinas, nafténicos e aroméaticos. As capacidades calorificas
foram calculadas por meio da correlagao proposta por [PEDERSEN et al. (1991).
LIRA-GALEANA et al| (1996) mostraram que o modelo consegue prever bem o
comportamento tanto de sistemas parafinicos binarios como de oito diferentes 6leos
reais. Além disso, mostraram a dependéncia do modelo desenvolvido com a capa-
cidade calorifica, utilizada na Eq. [2.52 utilizando sistemas binéarios. |[PAN et al.
(1997) adaptaram o trabalho de LIRA-GALEANA et al| (1996) aplicando anélise
PNA nos pseudocomponentes e propondo novas correlagoes para o calculo das pro-
priedades de fusdo. Ainda, PAN et al| (1997) estudaram o efeito da concentragao
de compostos leves a elevadas pressoes em 6leos. Apesar dos bons resultados de-
monstrados, PEDERSEN et al| (1997) contrapuseram a modelagem proposta por
LIRA-GALEANA et al. (1996]) alegando que o equilibrio entre as fases solidas e a
fase liquida e, consequentemente, a quantidade de solido gerado serao dependen-
tes do ntumero de pseudocomponentes escolhidos para agregar as fragoes pesadas
durante a etapa de lumping. Dessa forma, o bom resultado obtido no estudo ori-
ginal teria sido fruto da escolha do nimero de pseudocomponentes com base no
ntmero de degraus observados na curva experimental de precipitagao de cera versus

temperatura.

2.2.3 Miiltiplas Solugoes Sélidas

COUTINHO, (1998) apresentou uma nova modelagem para a descri¢ao de fases
solidas. Nela, é utilizado o modelo UNIQUAC modificado, o qual, diferentemente
da equagao de Wilson modificada, proposta por COUTINHO e STENBY] (1996),
possibilita a formacao de multiplas fases solidas, sendo cada uma formada por uma
solugdo. O modelo UNIQUAC modificado ¢ expresso pela Eq. [2.53] em que os
termos #; e ®; sao obtidos, respectivamente, por meio das Eqs. e e g¥
¢ a energia de Gibbs molar em excesso da fase. Na Eq. 2.54 N¢ é o namero de
componentes na fase solida, Z é o numero de coordenacao, igual a 6 para n-alcanos,
e \ é a energia de interagao par-a-par, calculada conforme a Eq. , na qual AR
¢ a entalpia molar de sublimacao da parafina i. Para energias de interacao entre
moléculas diferentes, atribui-se o valor da energia de interagao do alcano de menor

cadeia.

o (2)+ () (558

(2.53)
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Z:q;

g = i (2.54)
>o0C wjq
X;T;
o, = i (2.55)
ZZG ;T
2 sub
Ni = —— (AR — RT) (2.56)

A entalpia molar de sublimagdo, Ah{“, é calculada em funcdo das entalpias
molares de vaporizacao, Ah'™, de fusio, AhI" e de transicao cristalina, AL
conforme apresentado na Eq. 2.57 A entalpia molar de vaporizagao é calculada
de acordo com MORGAN e KOBAYASH]I| (1994) e as entalpias molares de fuséo e
transigao cristalina de acordo com |COUTINHO) (1998]).

Ahfub — Ah?ap + Ah{us + Ath (257)

Nas Equacoes [2.53] 2.54] e 2.55], ¢; e r; sdo parametros estruturais do modelo
UNIQUAC relacionados, respectivamente, a édrea e ao volume dos grupos funcionais.
Estes parametros sao calculados a partir das Egs. e [2.59] respectivamente, nas

quais SCN representa o numero de carbonos da parafina.

¢ = 0,1SCN; 40,1141 (2.58)

ri = 0,1SCN; + 0, 0672 (2.59)

COUTINHO] (1998) comparou resultados obtidos em calculos de equilibrio de
fases para cinco diferentes misturas parafinicas sintéticas e concluiu que o modelo
UNIQUAC modificado apresentou resultados superiores a equagao de Wilson mo-
dificada. |[COUTINHO et al| (2006)) estenderam o trabalho de COUTINHO] (1998)
para sistemas a altas pressoes. COUTINHO et al.| (2006) descreveram a fase solida
por meio do modelo UNIQUAC modificado e fase liquida a partir da equagao de
estado de Soave-Redlich-Kwong com a regra de mistura LCVM, na qual foi aplicado
o modelo UNIFAC modificado. Além disso, modifica¢oes foram aplicadas ao calculo
do fator de equilibrio, Eq. [2.51] visando a considerar a variagao de pressao e a adigao

da translacao de volume de Péneloux.
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2.2.4 Propriedades Criticas, de Fusao e de Transicao Crista-

lina de Parafinas

Para que a fugacidade das fases liquida e vapor possam ser calculadas, é necessario
o conhecimento das propriedades criticas dos componentes do sistema estudado, ou
seja, temperatura critica, 7., pressao critica, P,., e fator acéntrico, w. Ja para o
calculo do equilibrio envolvendo fases sélidas, sao necessarias as temperaturas de
fusao, T/", e as entalpias de fusdao, Ah/*, das espécies envolvidas. Dependendo do
composto cuja precipitacao é estudada, ainda podem ser necessarias propriedades
de transicao cristalina, como no caso das parafinas. Com isso, torna-se necessa-
rio calcular as temperaturas, 7', e as entalpias, Ah'", de transicao cristalina dos
componentes. Em sistemas sintéticos ou completamente caracterizados, pode-se cal-
cular as propriedades de cada uma das espécies individualmente. Por outro lado,
em sistemas complexos, como amostras de 6leo ou diesel, nao sao conhecidas todas
as espécies que compoem o sistema. Assim, utilizam-se pseudocomponentes para
simbolizar grupos de componentes com naturezas proximas. Ademais, para uma
melhor descricao do sistema, os pseudocomponentes podem ser separados em dife-
rentes grupos, como n-parafinas, iso-parafinas, nafténicos e aromaticos. Estas divi-
soes sao comumente realizadas por meio de correlagoes empiricas, como as propostas
por RIAZI e DAUBERT] (1986). Diversos trabalhos propuseram correlagdes para o
célculo de propriedades criticas, como [TWU]| (1984), MARANO e HOLDER] (1997),
PAN et al|(1997) e NIKITIN e POPOV]| (2014). (CARMO) (2016) comparou previ-
soes das temperaturas criticas e pressoes criticas obtidas por meio das correlagoes
de MARANO e HOLDER (1997), [PAN et al| (1997)) e NIKITIN e POPOV]| (2014)
com dados experimentais. Para as temperaturas criticas, CARMO]| (2016) mostrou
que as trés correlagoes apresentam previsoes similares para parafinas com tamanho
de cadeia igual ou inferior a 30 carbonos. Para parafinas maiores, foi atestado que
as correlagoes propostas por MARANO e HOLDER] (1997) e NIKITIN e POPOV
(2014)) apresentam resultados muito proximos até tamanhos de cadeia proximos a
45 carbonos, enquanto a correlagao de PAN et al.| (1997)) subestima as temperaturas
criticas. Para parafinas com mais de 45 carbonos, a correlagao de [NIKITIN e PO-
POV (2014) apresenta resultados levemente melhores que os obtidos pela correlagao
de MARANO e HOLDER]| (1997)). Deve-se observar, porém, que a correlagao de
NIKITIN e POPOV]| (2014)) ndo apresenta carater assintotico, como ¢ o caso das
outras duas correlagoes estudadas por CARMO) (2016)). Para as pressoes criticas,
o mesmo estudo foi realizado por CARMO) (2016]), mostrando que, para parafinas
com tamanho de cadeia até aproximadamente 45 carbonos, os resultados obtidos
por meio das trés correlagoes sao similares. Para parafinas maiores, os resultados
obtidos utilizando-se a correla¢ao de NIKITIN e POPOV| (2014) mostram-se um
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pouco melhores que os obtidos pelas outras duas correlagoes, que apresentam resul-
tados similares. Assim como no caso das propriedades criticas, diversos trabalhos da
literatura abordam o desenvolvimento de correlagoes para calculo de propriedades
de fusdo de parafinas, como WON| (1986), PAN et al.|(1997), MARANO e HOLDER|
(1997), (COUTINHO e DARIDON] (2001) e [JI et al. (2004). CARMO| (2016) com-
parou previsoes obtidas por meio das correlagoes propostas por [PAN et al.| (1997),
COUTINHO e DARIDON] (2001) e JI et al.|(2004)). Foi provado que as trés corre-
lagoes apresentam resultado bem proximo para parafinas com tamanhos de cadeia
de até 70 carbonos. Porém, foi observado que a correlagao proposta por JI et al.
(2004) apresenta resultados levemente diferentes das demais para parafinas com ta-
manhos de cadeia pequenos, pois, nestas condigoes, as parafinas impares e pares
precipitam a partir de estruturas cristalinas distintas. Este discernimento foi levado
em consideragao apenas por |JI et al.| (2004). CARMO| (2016) também concluiu que
as correlagoes de COUTINHO e DARIDON] (2001)) e |JI et al.| (2004) apresentam
resultados similares e proximos aos dados experimentais para parafinas com cadeias
de até aproximadamente 35 carbonos, enquanto a correlacao de PAN et al| (1997)
subestima as entalpias de fusao. Assim como no caso da temperatura de fusao, a
correlagao de JI et al.|(2004) distingue os perfis das entalpias de fusao das parafina
impares e pares de cadeia curta, diferentemente das demais correlagoes. Para parafi-
nas com mais de 35 carbonos na cadeia, as trés correlagoes subestimam as entalpias
de fusdo. No entanto/CARMO| (2016) mostra que o resultado que mais se aproxima
dos dados experimentais é o obtido por meio da correlagao de COUTINHO e DA-
RIDON (2001)). Propriedades de transigao cristalina podem ser calculadas também
por correlagoes propostas por [COUTINHO e DARIDON) (2001) e |JI et al.| (2004),
porém, dados experimentais deste tipo de transicao de fase sao escassos na litera-
tura. Por fim, as diferencas entre as capacidades calorificas de parafinas nas fases
liquida e so6lida podem ser calculadas por meio da correlagao proposta por PEDER-
SEN et al] (1991), em cal/(mol.K), como apresentado na Eq. [2.60] na qual MW; é

o peso molecular da parafina 1.

ACp; = MW, (0,3033 — 4,635 x 107/ (2.60)

2.3 Analise da Precipitacao de Parafinas a Partir

de Dados Calorimétricos

Os modelos utilizados para descrever as fases solidas comumente necessitam ter pa-
rametros estimados com base em dados experimentais dos sistemas em estudo. Para

isso, duas das técnicas mais utilizadas consistem no ajuste do modelo a curvas de
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solubilidade ou &8 WAT. Contudo, ambas metodologias apresentam empecilhos capa-
zes de dificultar o procedimento ou gerar ajustes erréoneos do modelo. (FLEMING
et al., 2017)

O calculo da WAT, realizado normalmente por meio de experimentos de resfria-
mento, é perturbado por efeitos cinéticos, que geram supersaturacao e, consequen-
temente, deslocam a WAT da real temperatura em que o primeiro cristal deveria
precipitar (COUTINHO e DARIDON; [2005, FLEMING et al., [2017)). Como o mo-
delo termodinamico prediz a WDT, que é uma medida de equilibrio e nao leva em
conta efeitos cinéticos, seu ajuste & WAT experimental acopla efeitos cinéticos a um
calculo termodinamico que deveria ser puramente de equilibrio.

A medicao de curvas de solubilidade por métodos diretos, em alguns casos, pode
exigir procedimentos bastante complexos e demorados, o que dificulta a sua utiliza-
¢gao (FLEMING et all [2017). Além disso, diversos outros fatores sdo responsaveis
por originar erros nas medigoes experimentais. Por exemplo, amostras de 6leos re-
ais apresentam dificil visualizacao devido a escuridao da amostra, o que prejudica
a identificacao do equilibrio de fases. Outra fonte de erro no célculo de curvas de
solubilidade consiste no aprisionamento de fase liquida em meio aos poros da fase
solida, gerando calculos distorcidos da fra¢do massica de cada fase (FLEMING et al.,
2017).

A curva de solubilidade pode ser obtida de forma indireta, como, por exemplo,
utilizando-se calorimetria exploratoria diferencial (DSC) (COUTINHO e RUFFIER-
MERAY), 1997, FLEMING et al., 2017, |JIANG et all 2001, KASUMU et al [2013).
Neste método, a temperatura da amostra é variada com o tempo e o fluxo de calor
através da amostra é medido. Desta forma, é possivel obter uma relacao entre o fluxo
de calor na amostra e a temperatura do meio. O gréafico obtido pode ser integrado
e, conhecendo-se a entalpia de fusao das parafinas na amostra, é possivel calcular
a fragao de solido formado (COUTINHO e RUFFIER-MERAY], 1997, LETOFFE
et al, (1995). Uma vantagem desta metodologia consiste na possibilidade de sua
aplicagao utilizando-se altas pressoes, o que é necessario para o ajuste de modelos
a fim de prever sistemas parafinicos em condigoes de reservatorio de 6leo (JUYAL
et al., 2011)).

Como a amostra é submetida a uma variacao de temperatura ao longo do tempo
durante a analise de DSC, a ocorréncia de efeitos cinéticos é inevitavel. Porém,
a taxa da variacao de temperatura pode ser reduzida a fim de reduzir efeitos de
supersaturagdo (DUMAS et al, 2013, [JIANG et al. 2001, KASUMU et al., [2013).
JIANG et al| (2001)) estudaram o efeito de taxas de resfriamento entre 10°C/min e
1°C/min sobre a WAT e mostraram que o efeito cinético é pequeno para a taxa de
12C/min. [KASUMU et al. (2013)) estudaram o mesmo efeito utilizando taxas de res-
friamento entre 0,4°C/min e 0,05°C/min e, diferentemente de JIANG et al| (2001)),
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mostraram que o efeito sobre a WAT é pequeno para taxas inferiores a 0,1°C/min.
Para a taxa de 0,4°C/min, foi provado que efeitos cinéticos podem gerar uma WAT
aproximadamente 2,5 °C abaixo da WDT. Ambos os trabalhos concluiram também
que as técnicas convencionais de calorimetria apresentam resultados satisfatorios
para amostras contendo alto teor parafinico. Para amostras com baixa concentra-
¢ao de parafinas, a sensibilidade das técnicas convencionais de DSC é pequena e
geram resultados com elevados erros incluidos. [KLIMES et al| (2020) realizaram
uma ampla revisao acerca dos efeitos térmicos observados via DSC em alguns com-
postos, como parafinas, e, assim como os trabalhos citados anteriormente, puderam
avaliar o efeito da histerese entre a curva de solidificacao e de fusao variando-se a
taxa de aquecimento ou resfriamento. Além disso, [KLIMES et al| (2020) reporta-
ram também o efeito da massa da amostra utilizada no experimento sobre a curva
calorimétrica. Durante o aquecimento, as amostras com maior massa apresentaram
picos nos pontos de fusao com formato mais largo, o que pode ser justificado pela
maior demora para transferéncia de calor para o interior da amostra.

Para o célculo da fragao de precipitado a partir do termograma obtido pelo DSC,
é necessaria a entalpia de fusao dos componentes precipitados, como citado ante-
riormente. Estes parametros, porém, sao normalmente obtidos de forma empirica
(FLEMING et all, 2017)). Visando dispensar a utilizacao de parametros empiricos,
FLEMING et al| (2017) ajustaram o modelo termodindmico utilizado diretamente
a curva de DSC. Para isso, calcularam o equilibrio solido-liquido (ESL) de sistemas
sintéticos de parafinas utilizando a equacao de estado de Peng-Robinson para a fase
fluida e o modelo UNIQUAC modificado (COUTINHO et al., [2006)), de forma a
obter a composicao de cada uma das fases em dadas condi¢oes de temperatura e
pressao. Em seguida, utilizaram as entalpias de fusao e de transicao cristalina das
parafinas para o calculo da variagao de entalpia do sistema em func¢ao da variacao de
temperatura. Por fim, estimaram um parametro do modelo UNIQUAC modificado
para que o resultado do modelo ajustasse-se ao termograma experimental.

KAZMIERCZAK et al. (2017) ajustaram a curva de DSC simulada a experimen-
tal por meio do algoritmo PSO de forma a obter a composi¢ao da mistura. Para
sistemas binarios com parafinas de tamanhos préximos, o modelo de solugao sélida
foi utilizado, porém a composicao final apresentou certos desvios em relagao a expe-
rimental, o que provavelmente se deve aos efeitos cinéticos nao levados em conta na
curva simulada. Por outro lado, KAZMIERCZAK et al.| (2017) conseguiram prever
com melhor precisao a composi¢ao das mistura para parafinas com tamanhos mais
distintos usando o modelo multisélido. Nesse caso, os termogramas simulados con-
seguiram aproximar-se melhor dos experimentais que no primeiro grupo de misturas
estudado.

Apesar da comum utilizagao de dados de solubilidade e da WAT para ajuste de
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modelos termodinamicos e do célculo direto da fracao de precipitado em sistemas
parafinicos a partir de curvas de DSC, [FLEMING et al.| (2017) mostraram ser pos-
sivel ajustar um modelo termodindmico para calculo de precipitacao de parafinas

diretamente a partir de uma curva calorimétrica.

2.4 Modelagem para Sistemas Assimétricos

As equagoes de estado ciibicas, como Peng-Robinson e Soave-Redlich-Kwong, sao os
modelos mais usados para o calculo de equilibrio de fases devido a sua simplicidade
e boa capacidade preditiva. As equagoes de estado sao utilizadas em conjunto com
regras de mistura e regras de combinacao quando aplicadas a sistemas multicompo-
nentes. Dependendo do sistema a ser modelado, pode ser necesséria a estimacao de
parametros para que uma melhor representagao do comportamento real do sistema
seja possivel. As regras de mistura quadraticas, mais comumente usadas e exibidas
nas Egs. ¢ [2.62] possibilitam a estimac@o dos parametros de intera¢@o binéria
k;; e l;; para o parametro energético e o covolume respectivamente (KONTOGEOR-
GIS e FOLAS, 2009). Os parametros mais comumente ajustados sao os k;;, fixando
os l;; em zero. De acordo com KONTOGEORGIS e FOLAS| (2009), a estimagao
dos parametros [;; ¢ 1util em sistemas assimétricos, nos quais os k;; costumam nao

ser suficiente para a obtencao de um bom ajuste.

Nc¢ Nc

i=1 j=1

bimiz = Z Zx%&ﬂ (1—1;) (2.62)

Uma alternativa as equagoes de estado ciibicas sao os modelos de coeficiente de
atividade. Alguns desses modelos, como o UNIQUAC e o UNIFAC, apresentam o
termo combinatorial mais robusto que o da equagao de estado cubica, levando em
conta o tamanho e forma da molécula (KONTOGEORGIS e FOLAS, [2009). Com
isso, sao capazes de gerar melhores resultados para sistemas assimétricos. Outra
alternativa consiste na combinacao de modelos de energia de Gibbs em excesso
(GF) a equagao de estado por meio de uma regra de mistura, como a LCVM (Linear
Combination Vidal Michelsen). Por outro lado, deve-se ter cuidado pois algumas
dessas regras de mistura nao produzem bons resultados para sistemas assimétricos
devido a forma como considera os termos combinatorias da equacao de estado e do
modelo de GF simultaneamente, como ¢ o caso da MHV1 (KONTOGEORGIS e
FOLAS, [2009).

Equacgoes de estado mais complexas, como as equacoes da familia SAFT e a CPA,
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também costumam ser empragadas na tentativa de modelar sistemas assimétricos.
Dentre elas, a mais comumente empregada é a PC-SAFT e suas variantes. Os resul-
tados obtidos usando sua forma classica pode apresentar alto desvio das curvas de
equilibrio experimentais para sistemas altamente assimétricos (VON SOLMS et al.|
2003)). Nesse caso, é necessario o ajuste do modelo por meio do parametro k;;, assim
como nas equagoes de estado ctubicas (VON SOLMS et al., 2003, [2006). Ainda as-
sim, desvios em relagao aos dados experimentais sao recorrentes a elevadas pressoes
e proximo ao ponto critico (FU et al., 2006)). Além disso, o tempo computacional
necessario para esses tipos de modelo sao muitos mais elevados que o gasto pelas
equagoes de estado cubicas, podendo demorar até dez vezes mais (VON SOLMS
et al., 2003).

Alternativamente a modelos mais complexos como PC-SAFT ou UNIFAC, a
equacao de estado cubica pode ser utilizada alterando a regra de mistura. No lugar
da regra de mistura quadratica (RMQ) descrita anteriormente, é possivel aplicar uma
regra de mistura cubica (RMC) ao parametro energético e ao covolume, conforme
exposto nas Egs. [2.63¢[2.64] (CISMONDI et al., [2010, ZABALOY], [2008), nas quais
os parametros de interagao binéria k;; e [;; tornam-se os parametros de interagao

ternéria kjji e l;ji.

Ne¢ Ne Ne

Qi = Z Z Z TiT T QG5 Q (1 — k@]k) (263)

i=1 j=1 k=1

Ne

Nc Nc

=1 j=1 k=1

Os parametros em que houver apenas dois nimeros distintos entre os indices ijk
devem ser estimados baseando-se em dados de sistemas binarios e, quando ohuver
trés valores distintos na triade ijk, deve-se utilizar dados de sistemas ternéarios. En-
quanto a RMQ envolve N parametros em cada matriz de parametros de interagao
binaria, sendo (NZ — N¢) /2 parametros distintos, a RMC envolve N2 parametros
no total e No!+ Ne!/(3!(Ne — 3)!) parametros distintos a serem estimados. Para o
caso de um sistema binario, o segundo termo na expressao que determina o nimero
de parametros distintos da RMC deve ser desprezado, uma vez que resultaria em
fatorial de um nimero negativo. (CISMONDI et al.| (2010)) utilizaram a RMC junta-
mente com a equacao de estado ciibica RK-PR a fim de modelar sistemas assimétri-
cos formados por parafinas e CO,. Para isso, os autores estimaram os parametros
kijr em fungao da temperatura e [;j;, independentes da temperatura. Eles usaram
dados de linhas criticas e liquido-liquido-vapor de sistemas binarios para realizar
os ajustes e obtiveram bons resultados. No entanto, grandes desvios foram obtidos

em relagao as curvas de bolha em diagramas de pressao versus composicao para o
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nonadecano e o eicosano. Posteriormente, CISMONDI et al.| (2012)) incorporaram
dados de ELV as estimagoes e representaram cada um dos parametros desejados por
meio de polindmios, cujos coeficientes foram estimados. Com isso, de forma geral,

conseguiram obter resultados ainda melhores que o trabalho anterior.

2.5 Dados Experimentais

FLEMING et al| (2017) sintetizaram cinco sistemas parafinicos previamente estu-
dados por [DAUPHIN et al.| (1999), cujas composigdes sao apresentadas na Tabela
[2.1] e os submeteram a andlise calorimétrica via DSC. Anteriormente, DAUPHIN
et al|(1999) mediram dados de solubilidade dos mesmos sistemas. Os sistemas sao
compostos por parafinas contendo entre 10 e 36 carbonos. No sistema Bim 0, a série
de parafinas é continua. Os demais sistemas sao bimodais, sendo que o niimero apos
o termo “Bim” em seus nomes indicam quantas parafinas estao ausentes no meio
da série com relacao ao sistema Bim 0. Os dados foram obtidos aquecendo-se as
amostras, as quais haviam sido previamente resfriadas a -20°C, visando a amenizar
os efeitos cinéticos. Para isso, foi utilizada uma taxa de resfriamento de 0,2°C/min.
Os termogramas obtidos por FLEMING et al. (2017)) sdo apresentados na Fig. ,
sendo possivel observar efeito direto da composicao das misturas em relagao ao nui-
mero de picos captados nos termogramas e as distancias entre eles.

DO CARMO et al.| (2018) realizaram anélises de DSC de duas amostras de diesel,
apresentadas na Fig. [2.7] usando a mesma taxa de resfriamento que [FLEMING
et al| (2017)). As densidades e pesos moleculares médios das amostras sdo exibidos
na Tabela 2.3 A fracdo de parafinas em cada grupamento de SCN foi medida
por meio de cromatografia gasosa e os demais componentes em cada SCN foram
levados em conta por meio de pseudocomponentes, conforme retratado na Tabela
2.2l De forma a complementar & analise de DSC, utilizando-se de uma centrifuga
com controle de temperatura, foram medidas as fracoes de soélidos geradas em trés
diferentes temperaturas apresentadas na Tabela 2.4, Considerou-se que o solido
foi formado unicamente por parafinas e as composicoes das fases solida e liquida,
expostas na Fig. foram medidas por cromatografia usando, respectivamente, o
precipitado e o sobrenadante obtidos apds a centrifugagao.

Para o estudo de misturas assimétricas em sistemas parafinicos, (CISMONDI
et al| (2012) realizou uma revisdo da literatura e reuniu uma grande quantidade
de dados experimentais de sistemas binarios envolvendo COy e n-alcanos indo do
metano até o dotriacontano (CssHgg). Grande parte dos dados correspondem ao
equilibrio liquido-vapor por meio de isotermas no diagrama pressao versus composi-
¢ao, porém, também foram reunidos dados de equilibrio liquido-liquido-vapor e de

ponto critico.
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Tabela 2.1: Composicoes dos sistemas parafinicos sintetizados por FLEMING et al.
(2017)).

Componente | Bim 0 | Bim 3 | Bim 5 | Bim 9 | Bim 13
n-C10 63,90 | 64,25 | 64,65 | 65,63 66,4
n-C18 4,285 | 4,922 | 5,362 | 6,967 10,6
n-C19 3,844 | 4,419 | 4,874 | 6,289 9,65
n-C20 3,473 | 3,944 | 4,388 | 5,684 8,71
n-C21 3,116 | 3,550 | 4,072 | 5,103 -
n-C22 2,789 | 3,213 | 3,541 | 4,601 -
n-C23 2,507 | 2,883 | 3,172 - -
n-C24 2,254 | 2,656 | 2,824 - -
n-C25 2,001 | 2,337 - - -
n-C26 2,006 - - - -
n-C27 1,595 - - - -

n-C28 1,442 | - . : .
n-C29 1,263 | 1,436 | - - -
n-C30 1,120 | 1,277 | 1,442 | - _

n-C31 0,991 | 1,145 | 1,248 -
n-C32 0,877 | 1,000 | 1,115 | 1,444 -
n-C33 0,802 | 0,887 | 1,002 | 1,279 -
n-C34 0,694 | 0,787 | 0,865 | 1,128 | 1,723
n-C35 0,515 | 0,681 | 0,760 | 0,997 | 1,521
n-C36 0,530 | 0,617 | 0,682 | 0,880 | 1,377

Complementarmente, DA SILVA et al.| (2018]) estudaram sistemas multicompo-
nentes envolvendo parafinas e CO, e mediram dados de equilibrio liquido-vapor,
solido-liquido e solido-liquido-vapor. Para isso, foram utilizadas temperaturas entre
290K e 353K e pressoes de até 700 bar. Os dados foram obtidos de forma direta via
inspecao visual variando-se as condi¢oes de pressao e temperatura da célula utili-
zada. As composicoes das amostras estudadas sao apresentadas na Tabela e 0s

pontos experimentais medidos encontram-se na Fig.
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Figura 2.6: Termogramas dos sistemas parafinicos sintetizados por [FLEMING et al.
(2017): a) Bim 0; b) Bim 3; ¢) Bim 5; d) Bim 9; e) Bim 13.
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Tabela 2.2: Composi¢oes massicas das amostras de diesel estudadas por
DO CARMO et al| (2018) representadas por suas fragoes parafinicas e o resto dos
componentes aglomerados em pseudocomponentes.

Diesel 1 Diesel 2
SCN | Parafinas | Pseudocomponentes | Parafinas | Pseudocomponentes

7 0,0425 0,1648 0,0381 -

8 0,2675 0,3501 0,2739 0,6361
9 0,6065 1,8255 0,6904 2,0678
10 0,8774 3,6571 1,0023 4,2041
11 1,1587 5,5495 1,4262 5,9890
12 1,4446 6,5777 1,8173 7,3054
13 1,7070 8,2085 2,0958 9,0891
14 2,1668 7,9017 24777 8,9089
15 2,4542 7,8873 2,7530 7,6142
16 2,0144 5,9382 2,2158 5,7477
17 1,8993 6,5838 2,0610 6,5043
18 1,4592 5,2393 1,4776 4,7995
19 1,2696 3,9245 1,2305 3,4036
20 0,9988 2,9136 0,9250 2,3690
21 0,8265 2,2486 0,7235 1,7022
22 0,6255 1,9275 0,5303 1,4064
23 0,4629 1,5370 0,3918 1,0958
24 0,3227 1,1219 0,2712 0,7386
25 0,2451 0,8569 0,2176 0,5743
26 0,1707 0,7733 0,1600 0,4999
27 0,1368 0,6165 0,1296 0,4275
28 0,0937 0,6079 0,0980 0,3745
29 0,0625 0,4312 0,0658 0,3048
30 0,0428 0,4356 0,0461 0,2410
31 0,0253 0,3958 0,0310 0,2329
32 0,0159 0,3053 0,0182 0,1759
33 0,0085 0,2830 0,0106 0,1595
34 0,0070 0,3259 0,0054 0,1325
35 - - 0,0033 0,1384

Tabela 2.3: Densidade e peso molecular das amostras de diesel apresentadas por

DO CARMO et al.| (2018).

Amostra | Densidade [kg/m?] | Peso molecular [g/mol|
1 8282 202.9
p 824.5 201,3
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Tabela 2.4: Fracao maéssica percentual de solido parafinico obtida variando-se a
temperatura das amostras de diesel de DO CARMO et al.| (2018)

Temperatura [°C] | Amostra 1 | Amostra 2
0,6 0,29 0,26
-9 0,68 0,52
-10 1,37 1,14
3.6 3.6
3.5 - a 35 b
3.4 A 3.4 A
w w
E 33 E 3.3
8 8
8 3.2 S 32
3 3
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e
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Figura 2.7: Termogramas das amostras de diesel sintetizados por DO CARMO et al.
(2018): a) Amostra 1; b) Amostra 2.

Tabela 2.5: Composicoes dos sistemas parafinicos com CO, sintetizados por
DA SILVA et al. (2018).

Componente | Amostra 1 | Amostra 2 | Amostra 3 | Amostra 4
COq 19,32 39,09 58,22 78,81
n-C12 69,65 52,58 36,07 18,29
n-C22 4,52 341 2.34 1,19
n-C23 3,62 2,73 1,87 0,95
n-C24 2,89 2,18 1,50 0,76
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Figura 2.8: Composicao das fases liquida e so6lida das amostras de diesel de
DO CARMO et al| (2018)em diferentes temperaturas: a) Amostra 1 a 0,6 °C; b)
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Capitulo 3

Metodologia

3.1 Modelagem do Equilibrio de Fases

Neste capitulo sao apresentados os modelos utilizados para descrever as fases fluidas
e sOlidas e as correlagoes empregadas no calculo das propriedades necessarias para

utilizagao dos modelos selecionados.

3.1.1 Modelagem da Fase Fluida

Foi empregada para o célculo de fases fluidas a equagao de estado de Peng-Robinson,
apresentada na Eq. [3.1, em que a é um pardmetro energético, b é o covolume e v é

o0 volume molar.

RT a
v—>b v?4+2bv — b2

Os parametros a e b de componentes puros sao obtidos por meio das Eqs. e

P =

(3.1)

respectivamente, nas quais 7, e P. sao a temperatura e a pressao criticas e a é um
parametro relacionado a distancia entre a temperatura do sistema e a temperatura
critica do componente, conforme exposto na Eq. [3.4f Nesta, o parametro x é uma
funcao do fator acéntrico do componente, w, e é calculado a partir da Eq. se
w < 2 e a partir da Eq. 3.6 para w > 2.

_0,457240; (RT,,)?

i 3.2
‘ o 32)
0,0778RT,.

b = ——— = 3.3
B 3.3)

- 2
— |1 R [ 4
o + K ( Tq) (3.4)
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K; = 0,3764 + 0,15423w; — 0, 26992w> (3.5)

i = 0,3796 + 1,4850w; — 0, 16442w? + 0, 016673w; (3.6)

Para o calculo de misturas, sao utilizadas a regra de mistura quadratica com a
regra de combinagao classica, apresentadas previamente nas Eqs. [2.61] e 2.62] para
os parametros a e b, respectivamente.

Com isso, o coeficiente de fugacidade de um componente em uma mistura, gzgi,
de uma fase fluida ¢é calculado por meio da Eq. , em que Oy /0T; € Obyiy /0T
sao obtidas por meio das Egs. e 3.9 respectivamente. O discernimento entre
as fases liquida e vapor é realizado por meio da selecao adequada do volume molar
ao solucionar a Eq. com respeito a v. As raizes negativas ou inferiores ao
covolume sao descartadas. Feito isso, entre as raizes restantes, a maior diz respeito
a fase vapor e a menor, a fase liquida. Para calcular o coeficiente de fugacidade de
uma substancia pura, basta substituir na Eq. 0s parametros a,,;; € bz pelos
parametros a e b da substancia pura. As Eqs. e[3.9, por sua vez, se reduzem a

2a; e 2b;, respectivamente.

~ Pmiz _ bmm P - iz) P
b= [ tos Z O} (Lo N 0= bi) P

damiz damiz _ b .
dr;  dz; mwr

Amig bmm

Amig

2v/2b,,ix RT

aamix

N¢
aJ,’» = QZLUJW/CLZ'CLJ‘ (]. - li) (38)
% =1

aamiw

Ne
) =1

No célculo do ESL por meio da Eq. utilizando uma equagao de estado para
modelar o liquido, o coeficiente de atividade de um componente na fase liquida é

expresso conforme a Eq. 3.10]

Al
{iq _ fizq

t T lig plig

(3.10)

Para as parafinas, foram utilizadas as correlagoes propostas por MARANO e
HOLDER]| (1997)), exibidas nas Eqgs. [3.11} [3.12] e [3.13] para o célculo de T., em

Kelvin, P,., em bar, e w, respectivamente. As propriedades criticas do CO, exibidas
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na Tabela |3.1| sdo as apresentadas por POLING et al.| (2001)).

Tabela 3.1: Temperatura critica, pressao critica e fator acéntrico do CO, (POLING
et all 2001).

T.[K] | Pfbar] | w
304,12 | 73,74 | 0.225

T, = 1020,71 — 892, 82exp [0, 1981 (SC'N; — 0,896021)"%27] (3.11)
P,, = 1336, Tdexp [—2, 111827 (SC'N; + 3,625581)"2>%] (3.12)
w; = —6,5597 + 3, 383261 (SC'N; + 23, 608415)%2%%"7 (3.13)

Outra modelagem também usada neste estudo para a fase liquida consiste na
utilizagao do modelo acima descrito, porém substituindo a regra de mistura quadra-
tica pela regra de mistura ctibica para o parametro energético da equacao de estado,
ja apresentada na Eq. Nesse caso, o coeficiente de fugacidade continua sendo
obtido por meio da Eq. porém, a derivada do parametro a,,;, em funcao da
composi¢ao deve ser calculadas por meio da Eq. em vez da Eq. [3.8] usada para
o caso da RMQ.

da...: Nc¢ Ng
d:jx - 3; ;xiwk\/B azajay (1 — ki) (3.14)

Por fim, o altimo modelo também utilizado para a fase liquida foi a combinacao
dos modelos UNIFAC modificado e a equagao do volume livre de Flory, conforme
a Eq. (COUTINHO et al., 2006). Para isso, o coeficiente de atividade do
componente na fase é calculado a partir da soma entre o termo residual do coeficiente
de atividade obtido pelo modelo UNIFAC modificado, proposto por LARSEN et al.
(1987)), e a contribuigao configuracional obtida por meio da equagao do volume livre
de Flory, como proposto por COUTINHO e DARIDON (2001)).

In~!

)

— ln,ycombinatorial + ln,yresidual (315)

[ i

3.1.2 Modelagem da Fase Sélida

Para alguns sistemas nos quais um componente é muito mais pesado que os demais, a

depender das condigoes de temperatura e pressao aplicadas, é plausivel admitir que a
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fase solida é pura, ou seja, é formada apenas por um tinico componente. Nesses casos,
a fugacidade pode ser calculada diretamente a partir da Eq. [2.52] Para sistemas
em que mais de um componente precipita, serd empregado o modelo UNIQUAC
modificado (COUTINHO, |1998), apresentado nas Egs. a . Aplicando-se
a Eq. , na qual ¢ é calculada por meio da Eq. obtém-se a expressao

para o calculo do coeficiente de atividade de um componente na fase solida, st

i
segundo exibido na Eq. . O termo 7;; ¢ calculado de acordo com a Eq. . Tij
¢ fungao do parametro \;;, o qual [COUTINHO) (1998)) considera como tendo o valor
do \; referente a parafina ¢ ou j de menor cadeia. Para que seja considerado que
uma parafina e outra de maior cadeia tenham interacao de magnitude diferente da
presente entre duas parafinas de mesmo tamanho, foi acrescentado um parametro
AN de ajuste a \;;, conforme exposto na Eq. o qual deve ser estimado com

base em dados de ESL.

: O (Niorg®
RTInys?id = <M> (3.16)
8nl~
T,Pn;(j71)
it =t (i) - 22 (i (2) p 1= D) 4
Vi o xfolid xfOlid 2 i 0; 0, 4q;
(%C: %C: . (3.17)
— qllTL ej’TjZ' — (q; NJ—Z]
j=1 j=1 > k1 O
Aij — Ajj
S (‘W) (3.18)
Al = Aij(1+AN) (3.19)

As temperaturas de fusdo e de transicao cristalina e as entalpias de fusao e
transigao cristalinas, necessarias na Eq. [2.51], sdo calculadas, respectivamente, de
acordo com as Eqs. [3.20] [3.21] [3.22] ¢ [3.23] utilizadas por COUTINHO e DARIDON

(2001)). As temperaturas sao dadas em Kelvin e as entalpias em kJ/mol. A"

obtida por meio da Eq. [3.24] é a entalpia molar total, ou seja, a soma entre as
entalpias molares de fusao e de transicao cristalina. De acordo com [COUTINHO
et al| (2006), apenas parafinas com tamanhos de cadeias iguais ou inferiores a 41
carbonos passam por transi¢ao cristalina antes de fundir. Como parafinas com
cadeias maiores ja estariam estruturadas de forma ortorrombica, considera-se que
suas entalpias de transicao cristalina sdo nulas e que suas entalpias de fusao, Ah/*,
passam a ser calculadas por meio da Eq. [3.24]

TI" = 421,63 — 1936412eap [T, 8945 (SON; — 1)°071%] (3.20)
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Ti" = 420,42 — 134784exp [—4, 344 (SCN; + 6,592)"%7] (3.21)

ARI" =0,00355SCN? — 0,2376SCN? + 7,4SCN; — 34,814 (3.22)
ARI" = Ahtt — ARI"* (3.23)
AR = 3,7791SCN; — 12,654 (3.24)

3.2 Calculo do Fluxo de Calor para Simulacao da
Curva de DSC

O termograma obtido como resultado de um experimento de DSC fornece o fluxo de
calor ao longo do tempo. A pressao constante, o calor trocado pelo sistema se iguala
a variacao de entalpia do mesmo. Além disso, conhecendo-se a taxa de variacao de
temperatura do experimento, pode-se relacionar o fluxo de calor diretamente com a
temperatura do sistema. Desta forma, a Eq. [3.25|relaciona o fluxo de calor a variagao
da entalpia do sistema com a temperatura e a taxa de variagao de temperatura. Na
Eq. [3.25 ¢t é o tempo, @ é o calor e Ah é a diferenca entre a entalpia do sistema e

um estado de referéncia.

9Q  OAROT
ot OT Ot

A taxa de variacao de temperatura é um parametro conhecido do experimento.

(3.25)

A derivada da entalpia em relacao a temperatura pode ser calculada numericamente
segundo a Eq. Desta forma, o célculo de equilibrio deve ser realizado duas
vezes: uma com temperatura igual a T'+ AT e outra igual a T'— AT'. Serao obtidas
composigoes e fragoes das fases distintas em cada um dos casos e, assim, as entalpias
molares do sistema serao calculadas em cada ponto de equilibrio de acordo com a
Eq. 327 Nesta equagdo, Np ¢ o namero de fases do sistema, j representa a fase a

que as variaveis se referem e [ é a fragao molar da fase.

OAh  AW(T + AT) — A(T — AT)

aT 2AT (3:26)

Np
Ah =" BIAW (3.27)
j=1
Para o calculo da entalpia do sistema, foi considerado o caminho termodin&mico
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apresentado na Fig. [3.I] Nele, é considerado um estado de referéncia de gés ideal
a Ty e Py, localizado no ponto 0. Para o calculo da entalpia de uma fase liquida,
deve-se seguir o caminho termodindmico até o ponto 3, no qual o gés ideal foi
levado as T e P do sistema e a entalpia residual, hft, foi levada em conta. Para
uma fase solida, o caminho deve ser percorrido até o ponto 10. Aqui, o liquido foi
levado as T7"¢ e P/*s dos compostos do sistema, onde sdo consideradas as fusdes dos
compostos, em seguida, as T e P dos compostos, onde as transicoes cristalinas
ocorrem, e, entao, de volta as T' e P do sistema. Por fim, é levada em consideragao
a contribuicao da entalpia em excesso da solugao. Todas as etapas apresentadas
na Fig. sao expostas nas Eqs a [3.37], expressas como a diferenca entre as
entalpias de dois pontos consecutivos, indicados pelos numerais nos sobrescritos. Da
Equ. B.28 a Eq. [3.37 os sobrescritos gi, sl e s2 remetem a propriedades de gés
ideal, de solido com estrutura 1 e de sélido com estrutura 2, respectivamente. A
estrutura 2 é ortorrémbica, estrutura a partir da qual considera-se que as parafinas

em mistura fundem.

. Y
P *2(L,P)
o)
-
= (LP)31 Gas idedl
—— Fase liquida
(L,P) 109 — Fase solida
= = Transicdo de fase
Temperatura_
(Tfl.lS’PfllS) 5 l .
g 1 0 (1e.Po)
(TP ~Py) 7 4 (T,P)
%‘b — 6 (T,Pms) 0
> (TLPH
< . R
(Ty.Py) 9(LPy)

Figura 3.1: Caminho termodindmico empregado para o célculo das entalpias molares
das fases.

T
h} — R = / Cp?'dT (3.28)

T
To

P ) gz
hf—hg:/ A
P, ar )
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W} — hi = W(T, P) = hY(T, P) = hi(T, P) (3.30)

fus i
h4 ]7,3 o F lig Tfus (%f ! dP 3.31
i Uy — 4y T (3.31)
P
Tz‘fus .
hY — hif = / Cp}'dT (3.32)
T
B — hd = — AR (3.33)
Tt
hT —hl = / Cp'dT (3.34)
T/
hS — hT = —ARY (3.35)
T
R— = [ Cp2dr (3.36)
Titr
P o 52
B0 — b = /P . {vf - (;—T) } ap (3.37)
: P

k3

Considerando que as capacidades calorificas das fases solidas nas estruturas 1
e 2, Cp*! e Cp*?, sejam aproximadamente iguais, ambas serao reduzidas a Cp*.
Com isso, obtém-se a expressao geral para o célculo da entalpia de uma fase sélida
com base no caminho termodinamico tragado na Fig. [3.1] apresentada na Eq. [3.38|
O termo hfi(To,Po), presente na Eq. , corresponde & entalpia do estado de
referéncia de gas ideal a Ty e Fy. Neste trabalho, foram considerados Ty, = 298,15
Ke Fy=1 bar.

T
it =hi'(Ty, Py) + / Cp{"dT + i (T, P, z*")
T
T ’ i ;
Cpslid — ¢ .Zq) dT — ARI™ — ARt
N /Tf ( Pi bi i i (3.38)
pfus 0 (U‘solid _ Uﬁ‘])
‘ solid lig fus ' !
solid _ y)lia) _ dP
+ /P (Uz Uz ) 7 aT

P

Considerando que a contribuicao das capacidades calorificas dos componentes
nas fases solida e liquida sao muito pequenas frente as contribuigoes das entalpias

de fusao e de transicao cristalina, pode-se desprezar a segunda integral do lado
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direito da Eq. [3.38 Além disso, como as diferengas entre os volumes molares
dos componentes nas fases solida e liquida sao pequenas, para sistemas a baixas
pressoes pode-se desprezar também a integral em pressdo na Eq. [3.38 Dadas as
duas consideracgoes acima e se levando em conta todos os componentes que compoem
a fase solida, sua entalpia sera calculada por meio da Eq. Nela, h” corresponde
a contribuicao da entalpia em excesso, que é calculada a partir das derivadas com
respeito & temperatura dos coeficientes de atividade de todos os compostos que
compoem a fase solida, conforme indicado na Eq. [3.40]

Nc T
hsolid (T, P, £solid) _ foolid (hfl(To, PO) + / OpfldT . Ahi”us o Ah;&r)
i=1 To (3.39)

+ hR (T, P, gsolid) 4 hE (T, gsolid)

) Nc ) ln'y?o“d
hE (T, £solzd) — —RT2 Zl,?olzd ( ) ) (340)
i=1 or Pz

Analogamente, a entalpia da fase liquida ¢ calculada de acordo com a Eq. [3.41]

N¢ T
W' (T, P, a) =) " alt (hgi(To,Po) + / Op;?idT) + AT (T, P2")  (3.41)
To

3.3 Algoritmo para Calculo de Equilibrio de Fases

Com excec¢ao aos diagramas pressao versus temperatura e pressao versus composicao
tracados por completo, todos os demais calculos de equilibrio de fases deste trabalho
foram realizados a partir do algoritmo genérico apresentado na Fig. [3.2]

Para que o algoritmo seja inicializado, sao necessarios o ntimero de fases do
sistema, Ng, a matriz com as composicoes de todos os componentes em todas as
fases, x, o nimero de varidveis independentes do método de Newton, Ny, € quais
sao essas variaveis independentes, representadas pelo vetor X. Serao convergidas no
método de Newton Np — 1 variaveis independentes (N, = Ng — 1). As variaveis
que podem estar contidas em X, neste tipo de algoritmo, sao T', P e 3. Para evitar
futuros problemas de mal condicionamento de matrizes, sugere-se a utilizagao do
logaritmo de 7" e P em vez de simplesmente 7' e P (MICHELSEN] [1980).

Apos a inicializacdo, sao calculados os coeficientes de fugacidade e/ou de ativi-
dade dos componentes nas fases do sistema e, com isso, calcula-se a matriz de fatores
de equilibrio, K, que contém Ng(Np — 1) elementos. Salvam-se os valores atuais

ld

da matriz de composi¢oes na matriz auxiliar z°¢ e entao realiza-se o célculo das

Ny funcgoes residuo, F.s, em que o sobrescrito k é relativo a qual fungao residuo
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Dados NF, £7 Nvar € K Fim

J Nao
X ‘Calcular‘ Sim
o] (T, P, 27) max {abs (Ag) ,c@
e/ou ! (T,27) x
4 Calcular Az
Calcular K FS —

Atualizar T

N

2o
dFTCS
Calcular — %
X+ X-AX
Calcular AX 3 Aplicar amortecimento em AX se necessério

Figura 3.2: Algoritmo genérico composto pelos métodos das substituicoes sucessivas
e de Newton para célculo de equilibrio de fases.

estd sendo calculada. FEstas sao definidas como o somatério em torno de todos os
componentes do produto entre o fator de equilibrio do componente i na fase k e
a fracao molar do mesmo componente na fase liquida, que, aqui, é utilizada como
a fase de referéncia. Em seguida, sao calculadas as derivadas das fungoes residuo
com respeito as variaveis independentes. Por fins de praticidade, estas sao calcula-
das numericamente. Em seguida, soluciona-se o sistema representado na Eq. [3.42]
referente ao método de Newton, por meio do método de decomposigao LU e, assim,
encontram-se os passos AX utilizados para atualizar as variaveis independentes.

dr
— =2 AX =F 42
d& = =res (3 )

Antes de atualizar as variaveis, analisa-se se os valores dos passos nao sao muito
grandes. Para isso, calcula-se a razao entre o valor absoluto do passo de cada uma
das varidveis e o valor da propria variavel multiplicado por 0,9, conforme ilustrado
na Eq. [3.43] O valor de amortecimento dos passos, (2, serd representado pelo maior

das razoes. Se esse valor for superior a 1, significa que ao menos um dos passos
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foi superior a 90% do valor original da variavel independente correspondente. Se
isso ocorrer, todo o vetor AX devera ser dividido por €2, de forma que seja alterada
apenas a sua magnitude e nao a sua dire¢ao. Este calculo garantird que a variavel
independente de maior variacao adquirird um novo valor equivalente a 10% do an-
terior. Dependendo do caso, esse limite do passo pode ser alterado substituindo-se

o fator 0,9 por outro valor.

AXFF
0,9X

Q = mazx |abs (3.43)

Apo6s o calculo do amortecimento e analise de sua necessidade, as varidveis inde-
pendentes sao enfim atualizadas. Em seguida, atualizam-se também as composigoes
da fase de referéncia, liquida, por meio da Eq. [3.44) e as composigoes das demais
fases j a partir da Eq. Calcula-se o desvio relativo, Az, entre as composi-

!4 respectivamente,

goes na iteragao atual e na iteragao anterior, dadas por x e z°
conforme apresentado na Eq. [3.46] O desvio relativo é adotado aqui a fim de possi-
bilitar a comparacao dos desvios para as composicoes e as variaveis independentes
do método de Newton, visto que as variaveis apresentam ordens de grandezas bem
distintas. Este método se mostra necessario pois, em alguns casos, trabalha-se com
composi¢oes muito pequenas, principalmente nas fases soélidas e vapor, as quais po-
dem induzir o método a falsa convergéncia caso seja utilizado o desvio absoluto.
Com isso, o critério de convergéncia utilizado consiste na comparagao do maior va-
lor absoluto entre todos os desvios das composigoes e varidveis independentes com
uma tolerdncia previamente definida. Se o maior valor for maior que a toleran-
cia, o método é direcionado para uma nova iteracao, retornando para o céalculo dos

coeficientes de fugacidade e/ou atividade. Caso contrario, o algoritmo ¢é terminado.

ref Zi
x; = N (3.44)
L+ > B (Kf-1)
pres
, K
o= (3.45)
F
1+ > pF(KF-1)
res
Iold_z
Ag = _:L‘OT (346)

Na continuacao deste capitulo, sao apresentadas as estratégias para tragar as

curvas desejadas, nas quais o algoritmo acima discutido serda empregado.
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3.3.1 Curva Calorimétrica

Para o célculo dos termogramas dos sistemas parafinicos, sao realizados célculos a
pressao, P, e composicao global, z, constantes e pré-definidas. Os passos a serem
seguidos sao encontrados na Fig. [3.3] Define-se um intervalo de temperatura no qual
seré calculada a curva calorimétrica. Este é delimitado pela temperatura superior
inicial Tj,; e a temperatura inferior final Tf;ne. Define-se também um intervalo de

temperatura AT utilizado para espagar cada ponto que sera calculado.

Dados P e z

Definir T' = T;,; e AT

Fim T< Tfinal ? <

y]
A

Anaélise de estabilidade do liquido com fases teste s6li¢ T < T — AT

v

Ni
I > InstabilidadW Calcular dd_?

| Substituicoes 1 Sim
| sucessivas para | — :
K e método de ! Adicionar fase solida
. Newton para B i
T Estimativa inicial
para a nova fase:
Bsolid = 0.05

Figura 3.3: Diagrama de blocos do algoritmo para calculo das curvas calorimétricas.

Inicialmente, atribui-se o valor de T},; a T' e o valor de z ao vetor de composicao
da fase liquida, z'. A principio, supde-se que o sistema é formado por uma tnica
fase liquida. Realiza-se entao uma analise de estabilidade em busca de fases solidas
utilizando-se o critério de distancia do plano tangente & energia de Gibbs, TPD
(CARMO, 2016, MICHELSEN] [1982). Caso seja encontrada alguma instabilidade,
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ou seja, alguma fase solida capaz de reduzir a energia de Gibbs do sistema, esta
deve ser adicionada. Realiza-se um célculo de flash a T" e P especificados, de forma
que o método das substitui¢oes sucessivas sera encarregado de convergir os fatores
de equilibrio e o método de Newton, a fracio massica da fase solida, 5. Para
este calculo, utiliza-se como estimativa inicial da fragao massica da nova fase sélida
o valor de 0,05. O bloco referente aos métodos de convergéncia do sistema encontra-
se tracejado na Fig. [3.3] pois representa o procedimento descrito na Fig. [3.2
Apo6s convergéncia, realiza-se novamente a analise de estabilidade via TPD. Todo
o procedimento descrito é repetido até que nenhuma outra fase soélida possa ser
adicionada ao sistema de forma a reduzir sua energia de Gibbs, ou seja, até que a
analise da TPD nao aponte instabilidades. Chegado esse momento, calcula-se entao
o fluxo de calor, conforme descrito na Segao [3.2] e entao reduz-se a temperatura
em AT, encaminhando o célculo para o proximo ponto da curva. Caso a nova T
seja menor que a 1'fnq pré-estipulada, continua-se o calculo normalmente. Caso
contrario, o célculo da curva é finalizado. Ao iniciar o célculo de um novo ponto,
duas metodologias podem ser aplicadas. A primeira seria utilizar como ponto de
partida a solugao do ponto anterior. Caso a temperatura seja sempre reduzida de um
ponto para o outro, essa solucao mostra-se mais adequada devido 4 elevada eficiéncia
computacional. A altertinava a esse método seria reiniciar o sistema para uma tnica
fase liquida e realizar a busca por todas as fases sélidas novamente. Essa metodologia
¢ mais custosa, porém, é mais segura caso a variacao da temperatura abranja tanto
redugao quanto aumentos e, com isso, fases solidas possam aparecer ou desaparecer.
A utilizagao do ponto anterior como estimativa inicial também poderia ser aplicada
nesse caso, porém, deveria haver maior cuidado apés a solucao do calculo de flash

para que fases solidas com f negativo sejam removidas do sistema.

3.3.2 Diagrama de Fases com Sélidos e Equilibrio Liquido-

Vapor

Os diagramas de fases calculados para os sistemas parafinicos com CO, foram com-
postos pelas curvas de bolha, de equilibrio sélido-liquido e de equilibrio sélido-
liquido-vapor.

O calculo ¢ iniciado pela curva de bolha. Primeiramente, é necessario determinar
o ponto de partida para o cédlculo desta curva. A légica utilizada nesta etapa é
apresentada na Fig. [3.4l Definem-se uma temperatura inicial, 7},;, e uma pressao
inicial, P;,;. Para a primeira, utilizou-se o valor de 300K, enquanto, para a segunda,
de 50 bar. Com isso, estima-se os valores dos fatores de equilibrio utilizando-se a
equacao de Wilson, apresentada na Eq.

O vetor de composicao da fase liquida, 2/, assume o valor das composicoes glo-
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K e método de
Newton para P

Analise de estabilidade de s6lidos

v

. Sim
Instablhdad@—) T+ T+ AT

Néo\ i
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P — £vap

Calculo da curva de bolha

2

xz

£ing

Figura 3.4: Diagrama de blocos do algoritmo utilizado para geragao do ponto inicial
de célculo da curva de bolha dos sistemas parafinicos com COs.

bais, z, e, entao, calculam-se as composi¢oes da fase vapor, 2, multiplicando-se a
fracao molar de cada componente na fase liquida pelo seu correspondente fator de
equilibrio. x"? é normalizado e, entao, realiza-se o método das substituig¢oes sucessi-
vas e de Newton para convergéncia dos fatores de equilibrio e da pressao, respectiva-
mente. Este bloco se encontra tracejado na Fig. pois representa o procedimento
descrito na Fig. Apos convergéncia, realiza-se a anélise de estabilidade para
fases solidas via TPD e analisa-se se alguma instabilidade foi encontrada. Em caso
positivo, a temperatura é acrescida de um AT pré-fixado e o procedimento é nova-
mente realizado até que nenhuma fase solida estavel seja encontrada na analise da

TPD. Quando isso ocorrer, os valores da temperatura, da pressao e da composi¢ao

vap
ing )

da fase vapor sao salvos nas variaveis T;,;, Py e respectivamente. Com isso,
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considera-se encontrado o ponto inicial para o calculo da curva de bolha.

Como o ponto de partida pode estar localizado no meio da curva de bolha, a
proxima etapa consiste em tracar a curva de bolha até préximo ao ponto critico,
de um lado, e até a WAT, pelo outro lado. Para isso, realiza-se o procedimento
apresentado na Fig. [3.5]

Dados T', P e zV*
do ponto inicial

A

T+ T+ AT

N

Substituicoes
sucessivas para
K e método de
Newton para P

T < Ty Célculo do ponto
P« P, com soélido e va-
2P — xy? por incipientes

N

Sim

a
T T — AT p— Instabilidade detectada? >

Substituicoes
sucessivas para
K e método de
Newton para P

Analise de estabilidade de s6élidos

V¥

Figura 3.5: Diagrama de blocos do algoritmo utilizado para calculo da curva de
bolha dos sistemas parafinicos com CO,.

Partindo-se do ponto inicial, aumenta-se a temperatura com um valor pré-
determinado, AT, e utiliza-se o método das substitui¢gdes sucessivas e de Newton
para convergir os fatores de equilibrio e a pressao, respectivamente. Se o sistema
tiver convergido normalmente, a temperatura é aumentada novamente e o proce-
dimento é repetido até que os métodos nao sejam capazes de convergir o sistema.
Quando isso ocorrer, considera-se que o ponto em questao estd proximo ao ponto
critico, que é uma regiao sabidamente de dificil convergéncia, principalmente quando
se utiliza o método das substitui¢oes sucessivas. Chegado esse ponto, atribui-se a

temperatura, a pressao e a ", respectivamente, os valores de variaveis T;,;, Pi,; €
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vap
€Tk
£ing )

AT e converge-se o sistema da mesma forma realizada anteriormente para a outra

encontrados no calculo do ponto inicial. A partir dai, reduz-se T" utilizando-se

parte da curva. Agora, porém, realiza-se a analise de estabilidade para fases solidas.
Caso nenhuma fase solida estavel seja encontrada, prossegue-se o calculo da curva
de bolha reduzindo-se novamente a temperatura e repetindo-se o procedimento. No
momento em que a analise da TPD detectar instabilidade no sistema devido & pre-
senga de uma fase solida, a curva de bolha ¢ finalizada e inicializa-se o calculo do
ponto no qual a curva de bolha se encontra com a curva de aparicao de sélido.
Este ponto é caracterizado pela presenca de duas fases incipientes: a soélida e
a vapor. Para calcular esse ponto, utiliza-se o método das substituicoes sucessivas

para os fatores de equilibrio e o método de Newton para T e P, conforme exposto

na Fig. [3.0

Dados T', P e ' do tltimo ponto

W

Dado z°"? da analise de estabilidade

Substituicoes
sucessivas para
K e método de

Newton para T e P

Calculo da curva de equilibrio sélido-liquido

Figura 3.6: Diagrama de blocos do algoritmo utilizado para calculo do ponto de
encontro entre as curvas de bolha e de equilibrio sélido-liquido (ponto de dupla
saturagao) em sistemas parafinicos com COs.

As estimativas iniciais de T', P e x""P sao os proprios valores encontrados no
ultimo calculo bem sucedido realizado na curva de bolha. A estimativa inicial de
2%°%4 & obtida diretamente como resposta da analise de estabilidade realizada durante
o calculo da curva de bolha que apontou a presenca de uma fase sélida. Convergido
este ponto de dupla saturacao, ou seja, o ponto de encontro entre as curvas de bolha

e de ESL, suas T', P, 2% e z°°! s3o salvas, respectivamente, como Thine, Painc, Toir.
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Por fim, realizam-se os calculos das curvas com presenca de uma fase solida,
conforme exposto na Fig. [3.7 Partindo-se das informagoes do ponto de dupla
saturagao, aumenta-se a pressao por meio de um AP pré-determinado e utilizam-se
novamente os métodos das substitui¢oes sucessivas e de Newton para convergéncia,
respectivamente, dos fatores de equilibrio e, agora, de T. Nesta etapa, a curva de
ESL esta sendo calculada, na qual a fase solida é incipiente. O calculo é repetido
até que uma pressao maxima pré-fixada, P,,.., seja alcancada.

Quando isso ocorrer, T', P, V% e 2°°"? sao redefinidos como as variaveis do ponto

de dupla saturagao, Thine, Paine, Zosr, € 232%s. A partir dai, reduz-se a pressao com
AP para dar inicio ao céalculo da curva de equilibrio sélid-liquido-vapor, no qual

apenas a fase solida é incipiente.

Calculo do ponto de sélido e vapor incipientes

3 Substituicoes sucessi-
. vas para K e método 44—
i de Newton para T' ‘

¥ Fim

Estimativa inicial % = 0,05 (' = 0, 95 —»

Nao
@Pma:c? 1T+
Nao
~ P+ P—-AP
P+ P2inc — AP -
T < TQinc
vap
L e
T T S ‘
1 ! Substituigoes !
| sucessivas para |
\ e
|
|

K e método de
' Newton para 1" e V%

Figura 3.7: Diagrama de blocos do algoritmo utilizado para célculo das curvas de
equilibrio so6lido-liquido e sélido-liquido-vapor dos sistemas parafinicos com COs.

Com isso, assume-se como estimativa inicial para 3% e Y%  respectivamente,

0,95 e 0,05. O sistema ¢é convergido utilizando-se o método das substitui¢oes suces-
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sivas da mesma forma e o método de Newton para convergir T" e 3Y?P. A pressao é
novamente reduzida e comparada a uma pressao minima, P,,;,, pré-determinada. Se
a pressao atual for maior que P,,;,, o procedimento é repetido e um novo ponto na
curva é calculado. Caso contrario, o algoritmo é finalizado, terminando por completo

o célculo do diagrama de fases desejado.

3.3.3 Envelope de Fases Liquido-Vapor com Diferentes Espe-
cificacoes

O método da continuagao proposto por MICHELSEN]| (1980)) foi utilizado para tragar
os diagramas pressao versus temperatura de equilibrio liquido-vapor por completo
de forma automatizada. O algortimo empregado segue a metodologia descrita na
Secao e, aqui, sera descrito o detalhamento de sua implementacao, também
retratada na Fig. [3.8

Inicialmente, dada a composicao global do sistema, z, é fixada uma pressao
inicial, como, por exemplo, 0,5 bar, a partial da qual o calculo da curva de orvalho
seré inicializado. E sugerido comecar por esta curva pois, em alguns casos, a curva de
bolha a baixa pressao pode nao ser estavel, como em casos em que ocorre equilibrio
liquido-liquido e a respectiva curva evolui em dire¢ao a pressao infinita. Para iniciar
o calculo, estima-se uma temperatura e, entao, tenta-se convergéncia por meio do
método das substituicoes sucessivas para os fatores de equilibrio e do método de
Newton para a temperatura, conforme as Eqs. [2.16] 2.17 e 2.18. Sugere-se que a

temperatura inicialmente estimada seja de 200 K e, caso o método falhe em convergir,

o célculo seja reinicializado aumentando a temperatura em 10 K sucessivamente
até que a convergéncia seja obtida. Neste ponto, nao é necessario que seja obtida
convergéncia com elevada precisao, bastando que o erro relativo da temperatura
entre duas iteragoes consecutivas alcance 0,1

Apos essa etapa, sera iniciado o método da continuagao. A variavel especificada
(), recebe o valor do logaritmo da pressao, uma vez que, a partir de agora, as varia-
veis independentes serao tratadas por meio de seus logaritmos. Define-se um valor
inicial para o passo da variavel especificada e um limite superior para o passo, os
quais serao utilizados mais a frente, sendo sugerido inicialmente AS,,., = AS =0, 1.
Ao longo do método, o valor de AS variara, porém, é interessante que ele nao ultra-
passe o valor estipulado inicialmente para AS,,,, a fim de evitar estimativas iniciais
distantes da solugao do préximo ponto e, consequentemente, possiveis divergéncias
no método de Newton. Com isso, todas as variaveis sao obtidas por meio do método
de Newton, conforme apresentado anteriormente nas Eqs. [2.20] 2.21] e 2.22] para o

célculo dos residuos e nas Eqs. [2.23] [2.24], 2.25] 2.26] e 2.27] para o calculo da jaco-

biana. Vale ressaltar que as derivadas dos logartimos dos coeficientes de fugacidade
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em relacao a temperatura e a pressao, necessarias no calculo da jacobiana, foram
obtidas por derivacao numérica de segunda ordem com passo em X de 10”7, em que
X éT ou P. A convergéncia do método de Newton é considerada obtida quando o
maior valor absoluto entre os passos calculados em uma dada iteragao for inferior a
1077,

Apo6s convergéncia do método de Newton, o vetor de variaveis independentes
obtido é salvo em uma variavel auxiliar (X ;) para caso posteriormente seja neces-
sério reinicializar o célculo do ponto a seguir. Em seguida, calcula-se o vetor de
sensibilidades por meio da Eq. e define-se como nova variavel especificada S a
que apresentar maior sensibilidade absoluta no vetor calculado.

O tamanho do passo AS é ajustado de forma que ele seja reduzido caso o nu-
mero de iteragoes do método de Newton tenha sido superior a um valor de referéncia
pré-estabelecido e aumentado caso o nimero de iteragoes tenha sido inferior o va-
lor de referéncia, conforme a expressao AS <« ASNZ;ef /Ni. Apos esse ajuste do
passo, o valor obtido é comparado ao valor limite AS,,., também definido anteri-
ormente. O valor final de AS seré entao o menor valor entre o valor atual de AS
e o valor de AS,,.,. Com isso, sao realizadas as estimativas iniciais do vetor de
variaveis independentes por meio da Eq. para o préoximo ponto de equilibrio a
ser calculado.

Apos geradas as estimativas de X, analisa-se o tamanho do passo aplicado a T'.
Caso ele seja maior que um limite pré-estabelecido, deve-se atualizar as estimativas
de X visando a evitar um passo muito grande em 7', o que pode desencadearem
divergéncia do método de Newton. Assim, caso AT > AT,,.., deve-se dividir AS
por dois e entao atualizar S e X conforme as expressoes S < S — ASe X «+ X —
ASOf /DS respectivamente. De acordo com testes realizados, o valor AT,,,, = 5K
parece suficiente para evitar divergéncia e, ao mesmo tempo, nao implicar no calculo
excessivo de pontos desnecessariamente.

O 1ltimo passo antes de prosseguir para o calculo do proximo ponto é avaliar a
proximidade com o ponto critico. O ponto calculado imediatamente antes do ponto
critico deve estar perto o suficiente dele para que as estimavas iniciais calculadas
para "saltar"o ponto critico estejam proximas da solugao, evitando assim que o
método divirja. Assim, se o valor absoluto do maior logaritmo do fator de equilibrio
dentre as estimativas de X for inferior a um limite pré-estabelecido, K, significa
que o procedimento ja encontra-se proximo ao ponto critico. Deve-se, entao, aplicar
sucessivos passos nas estimativas das variaveis independentes utilizando AS e 0f /95
até que o maior valor de In(K) tenha seu sinal invertido, o que simbolizara que
ocorreu a passagem da curva de orvalho para a curva de bolha. Para Kj;,,;;, sugere-
se o valor de 0,03, porém, ressalta-se que o algoritmo ¢é sensivel a esse parametro e,

dependendo dele, alguns casos podem resultar em divergéncia.
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Fim

N

Nao

Sim Calcular as variaveis
@@—) independentes pelo —

N

Dado z

Fixar P = 0,5 bar

Estimar T = 200 K

A

Resolver o primeiro ponto de
orvalho por meio de substi-
tuicoes sucessivas para K e
método de Newton para T’

N

Calcular T', P e K

com base em X

N

Checar proximidade com
o ponto critico e atualizar
estimativas de X caso
max(abs(In(K))) < Kiimi

Sim

L,

método de Newton

Xoag X

A

Recalcular es-
timativas de X

N

X — X4
AS +— AS/4

N N -

N

Checar passo aplicado
a temperatura e atu-
alizar estimativas de
X caso AT > AT,00

Calcular vetor de sensibilidades

W

Definir nova variavel especificada

N

Estimar X para
o préximo ponto

A

Ajustar tamanho do passo

da variavel especificada

Figura 3.8: Diagrama de blocos do algoritmo para calculo das curvas de equilibrio
liquido-vapor de forma automatizada por meio do método da continuacao.
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Apo6s esses passos, T, P e K devem ser calculados com base em X e o método
de Newton é, entao, realizado normalmente. No entanto, deve-se atentar para uma
possivel divergéncia do método de Newton. Quando isso ocorre, deve-se atribuir
o valor de X ;; de volta a X, dividir AS por 4, realizar novamente as estimativas
iniciais de X por meio da Eq. e reinicializar o método de Newton. O algoritmo
é finalizado quando a pressao estimada para o ponto seguinte for superior ou inferior
respectivamente aos limites Ppu. € Prin.

Para sistemas binarios, como apenas uma das fracoes molares do vetor de com-
posicoes ¢ uma variavel independente, ao fixar-se a temperatura, é possivel expressar
o comportamento do sistema por meio de um diagrama pressao versus composigao.
O célculo deste diagrama utilizando o método da continuacao é similar ao apresen-
tado na Fig. (3.8 sendo modificadas apenas as varidveis especificadas, as variaveis
independentes e a jacobiana.

Para este calculo, a temperatura é fixada no inicio, a qual sera mantida constante
ao longo de todo o calculo, e a composicao global e pressao iniciais usadas sao
respectivamente [0,0010,999] e 1 bar. Para o célculo do primeiro ponto de orvalho,
o mesmo procedimento realizado com a temperatura no caso do diagrama pressao
versus temperatura é aqui realizado com a pressao em caso de divergéncia do método
das substituigoes sucessivas. Seguindo para o método de Newton, o vetor de varidveis
independentes agora empregado ¢ X = [In (K;),In (K3),In(z),Iln(P)]. Asfungoes
residuo permanecem as mesmas apresentadas nas Eqs. [2.20] 2.2T]e[2.22] assim como

os elementos da jacobiana referentes as derivadas em fungao de in (K;) e In(P). As
derivadas das Egs. e[2.21] com respeito a In (z1) sdo calculadas conforme as Egs.
e[3.48 O critério de parada usado para essa versao do método da continuagao
consiste na composicao global do componente 1 atingir o valor de 0,9999 ou a pressao
convergida ser menor ou igual a pressao obtida no primeiro ponto calculado na curva
de orvalho. Para os casos em que esse algoritmo foi aplicado (parafinas com CO,, o

valor do parametro Kj;,,;; que levou a menores problemas de divergéncia foi de 0,05.

OFyes din <$§"C> - dln <q§§ef )

oln(z)  Oln(z) dln (z) (347)
aFTeS )
—Notl _ gine _ grel (3.48)

Jln (z)
Esse algoritmo pode também ser aplicado para diagramas de temperatura versus

composi¢ao, bastando usar a temperatura em todos os pontos onde a pressao foi

utilizada e vice-versa.
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3.3.4 Calculo do Ponto Critico

Seguindo a recomendagao de HEIDEMANN e KHALIL (1980) e (CISMONDI e MI-
CHELSEN]| (2007a)), o ponto critico foi obtido usando como variaveis independentes
os logaritmos da temperatura e do volume do sistema, consistindo o algoritmo ba-
sicamente da solucao das condigoes de criticalidade por meio do método de Newton
conforme a Fig. [3.9] Como sera usado o volume em vez da pressdo, o calculo
do coeficiente de fugacidade e de sua derivada em relacdo ao nimero de mols foi
implementado utilizando a formulagao via energia de Helmholtz discutida por [MI-
CHELSEN e MOLLERUP| (2007) e apresentada no Apéndice [C]

Inicialmente, estimam-se valores iniciais para o volume e a temperatura conforme
as Fqs. m (HEIDEMANN e KHALILY 1980) e (MICHELSEN e MOLLERUP,
2007) respectivamente. As fungoes residuos consistem nas duas condigoes de criti-
calidade apresentadas nas Eqs. [2.43] e [2.44] relativas as derivadas segunda e terceira
da energia de Helmholtz. A primeira condi¢ao consiste no autovalor de menor valor
absoluto relativo a matriz M", cuja defini¢ao ¢ exibida na Eq. e 0;; corresponde
ao delta de Kronecker. O autovetor u associado a esse autovalor é calculado e sera
usado no calculo seguinte. A segunda condigao de criticalidade é obtida por meio
da Eq. e a derivada da TPD nela utilizada é calculada através da Eq. [3.51}
No calculo da segunda condigao de criticalidade, o passo usado na derivada numé-
rica (€) foi de 107>, no entanto, ao realizar essa implementacio, deve-se realizar um
teste de convergéncia para checar esse valor. Esse algoritmo foi implementado em
mais de um sistema operacional e linguagem e, dependendo do caso, usar € = 1074
mostrou-se a melhor aproximacao. Apos definido o valor de €, o qual serda empregado
na variavel s, atualiza-se o nimero de mols que sera usado na Eq. conforme a

exXpressao n; = 2; + S.Uj./%;.

Ne

Ty=> =T, (3.49)

1=1

dln <q§i(T, V, ﬂ))

5
M= |+ 2| g (3.50)
N¢
LD =S [ (3:mvm) +in(n) —in (3:(1.V,2)) ~in ()] v

=1

(3.51)
Apo6s os residuos, é calculada a jacobiana e, entao, o passo do método de New-
ton, conforme a Eq. em que b e ¢ correspondem respectivamente & primeira

e segunda condigoes de criticalidade. As derivadas de b e ¢ sao alcangadas nume-
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ricamente pela aproximagao de segunda ordem exposta na Eq. [3.53] em que X
corresponde & temperatura ou o volume e (, & b ou ¢. Novamente, o valor de €
empregado foi igual 10~°, porém, na implementacao em outro sistema operacional
e linguagem, foi possivel calcular a derivada numérica usando uma aproximacao de

primeira ordem e € = 1075,

b ob
Aln(T) din(V) Aln(T)\ _ [—b

c c . (Aln(V)) B (—c) (3:52)
Aln(T) 0ln(V)

0 (X +eX) - C(X —eX)
in(X) % (3:53)

Apobs o calculo do passo do método de Newton, aplica-se uma amortecimento

a ele visando a evitar passos muito grandes capazes de levar o sistema a divergir.
O amortecimento é sempre aplicado na primeira iteracao, onde o método costuma
apresentar um overshoot, e quando o valor de AT for superior a 1,25 ou inferior
a 0,75, sendo AT = exp(Ain(T)). O amortecimento é composto de trés etapas:
na primeira, se AT < 0,75, entdo faz-se Aln(T)* = In(0,75), em que o asterisco
sobrescrito simboliza que este é o passo modificado. Na segunda, se AT > 1,25,
entao faz-se Aln(T)* = In(1,25). Apos essas duas etapas, atualiza-se o passo no
volume de acordo com o possivel novo passo na temperatura seguindo a Eq. [3.54]
O terceiro passo consiste em realizar uma busca linear (line search) usando como
fungdo objetivo a expressao apresentada na Eq. [3.55 em que 7 é o parAmetro que
sera variado durante a busca linear, impactadno diretamente nos passos em 1" e V.
O algoritmo da busca linear foi implementado de forma simplificada, reduzindo 7,
de 0,1 em 0,1 enquanto a funcao objetivo estiver diminuindo. Aqui, esse método foi
implementado pretendendo apenas reduzir passos demasiadamente grandes, e nao
aumentar o passo a fim de acelerar a convergéncia.
Aln(T)*

Aln(V)* = Aln(V) s (3.54)

Fobj :|b (TenAln(T)* 7 Ve'r]Aln(V)*)
+ |C (TenAln(T)* : VenAln(V)*)

(3.55)

Apobs o amortecimento do passo, a temperatura e o volume sao atualizados e,
caso o maximo valor absoluto dentre os residuos seja maior que uma tolerancia pré-
estipulada, uma nova iteragao é ralizada. Caso contrario, o algoritmo ¢é finalizado.

Para o calculo de pontos criticos em diagramas de pressao versus composicao,

empregados neste trabalho para sistemas binarios, a temperatura é substituida pela
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composi¢cao de um dos componentes do sistema. Assim, as variaveis independentes
do sistema passam a ser o logaritmo do volume, In(V), e o logaritmo da composigao
de um componente, In(z;). Adicionalmente, a composi¢cdo do outro componente
é 1 — z;. De forma geral, o algoritmo empregado nesse caso é o mesmo descrito
anteriormente, com excecao as poucas modificagoes descritas a seguir. Para o calculo
da segunda condicao de criticalidade, a utilizacao da Eq. [2.49] conforme proposto
por CISMONDI e MICHELSEN]| (2007a), com € = 10~* mostrou-se mais estével que
a metodologia empregada anteriormente. Além disso, o amortecimento do passo do
método de Newton é agora realizado com base no volume em vez da temperatura e
apenas suas duas primeiras etapas mostraram-se necessarias. No lugar da terceira
etapa, avalia-se se 0 z; obtido apés aplicacao do passo calculado é superior a um.

Caso isso ocorra, os passos de ambas as variaveis sao divididos por dois.

Dado z

W

Estimativas iniciaisde T e V'

W

Calcular os residuos a partir das condigoes de criticalidade

N

W

Calcular a jacobiana

W

Calcular o passo do método de Newton

W

Amortecer o passo obtido

W

Atualizar T e V usando o passo obtido

!

max(abs(b), abs(c)) > tol?

Sim

lNéo

Fim

Figura 3.9: Diagrama de blocos do algoritmo utilizado para calculo do ponto critico.
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3.4 Estimacao de Parametros

Todas as estimagoes foram realizadas por meio do mesmo algoritmo de otimizagao.
Primeiramente, utilizou-se um método no qual a funcao objetivo é avaliada para
diferentes valores pré-definidos dos parametros sendo otimizados. Para isso, definem-
se intervalos de busca para cada um dos parametros a serem estimados e o niimero
de pontos em que estes intervalos serao divididos. Com isso, gera-se uma malha
de busca permutando-se os pontos nos intervalos de cada um dos parametros com
os dos demais. A funcao objetivo é calculada em cada um dos pontos da malha
e, ao fim, os conjuntos de parametros nos quais foram obtidas as menores fungoes
objetivo sao encaminhados para uma segunda etapa de estimagao. Nesta, é aplicado
o método de HOOKE e JEEVES (1961) para obtengao da convergéncia final. Este
método foi escolhido por nao necessitar de derivadas, visto que, em alguns casos,
as fungoes objetivo utilizadas nao possuem comportamento regular, dificultando
a convergéncia de métodos dependentes do céalculo de derivadas, como o método
de Newton. Alternativamente, poderia ser empregado outro método sem o uso de
derivadas, como o simplex (DANTZIG/ |1990)).

Para cada um dos diferentes sistemas estudados foram definidos quais parame-
tros seriam estimados, quais funcoes objetivo e quais tipos de dados experimentais
seriam usados para a estimacao de cada um dos paradmetros. Tais informacoes sao

apresentadas nas Segoes e para cada um dos sistemas investigados.

3.4.1 Ajuste do Equilibrio Sélido-Liquido de Sistemas Para-

finicos a Dados Calorimétricos

FLEMING et al.|(2017)) apresentaram dados de solubilidade e calorimétricos, obtidos
via DSC, para cinco sistemas parafinicos sintéticos e DO CARMO et al.[(2018)), para
duas amostras de diesel. Aqui, foram utilizados os termogramas para ajuste das
previsoes do ESL obtidas por meio do modelo UNIQUAC modificado (COUTINHO|
1998)) para a fase solida e da equacdo de Peng-Robinson para a fase liquida com
RMQ. Ao fim, o modelo deve ser capaz de prever bem os dados de solubilidade
tendo sido ajustado apenas aos dados calorimétricos.

Para a simulagao do fluxo de calor do DSC, sao necesséarias as capacidades ca-
lorificas a pressao constante de gas ideal das parafinas, Cl’f, as quais sao obtidas
atraves da correlagdo de PASSUT e DANNER] (1972), cujo formato é representado
na Eq. . Nessa equagao, a capacidade calorifica é calculada em cal/mol. K e a
temperatura deve ser inserida em Rankine. No trabalho de PASSUT e DANNER

(1972) sao dados os coeficientes da equagdo para alcanos do metano ao eicosano.
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C% = 453,5928 (B; + 2C;T + 3D,T? + 4E,T + 5F,T*) (3.56)

Como exposto por [COUTINHO), (1998) e (COUTINHO et al., 2006), o modelo
UNIQUAC modificado é preditivo para sistemas parafinicos. Desta forma, o re-
sultado obtido é proximo dos dados experimentais mesmo sem estimacao de pa-
rametros. Com isso, o parametro AJ, inserido no modelo UNIQUAC modificado
conforme apresentado na Se¢ao[3.1.2] foi estimado a fim de realizar apenas um ajuste
fino do modelo aos dados calorimétricos. Os parametros [;; da regra de combinacao
da equagao de Peng-Robinson foram considerados nulos e os parametros k;; foram
calculados conforme sugerido por PAN et al.| (1997)).

Foram selecionados cerca de 40 pontos experimentais (/Ve,,) ao longo da parte do
termograma em que ha presenga de ESL e a fungao objetivo, Fy;, foi calculada com
base na diferenca entre os fluxos de calor experimental e calculado a dadas T' e P,
conforme exibido na Eq. O fluxo de calor calculado é obtido por meio das Egs.
13.25] [3.26] [3.27], [3.39] e [3.41] A WAT nao foi levada em conta na estimacao visto que

esta é influenciada por efeitos cinéticos. Como o modelo prevé apenas informagoes

de equilibrio, é natural que suas previsoes estejam localizadas em temperaturas

superiores & WAT experimental. O intervalo de busca do parametro A foi limitado

calc 2
) (3.57)

Em alguns casos, os termogramas apresentam um segundo pico de supersatura-

entre os valores -0,1 e 0,1.

erp 8@

ot

)

Neap D)
Fobj = Z (a_cf

i=1

¢ao, como pode ser observado na Fig. [2.6] Nestes casos, é importante que os pontos
experimentais selecionados para a estimacao estejam relativamente distantes deste
segundo pico, como por exemplo, cerca de 5°C. Esta prevencao é necessaria pois,
como este pico representa um degrau grande no fluxo de calor, previsoes deslocadas
do mesmo geram um aumento acentuado da fungao objetivo. Isso faz com que o
parametro sendo estimado tenda a ajustar o segundo pico experimental ao calculado
prioritariamente, prejudicando o ajuste aos demais dados de ESL.

Para as amostras de diesel, sao necessarias correlagoes para o calculo das tem-
peraturas criticas, pressoes criticas e fatores acéntricos das parafinas (MARANO e
HOLDER], |1997)), apresentados nas Eqs. [3.11} [3.12| e [3.13] respectivamente, e dos
pseudocomponentes (PEDERSEN et al., 2006), expostos nas Eqs. , e, para
o fator acéntrico, nas Eqgs. e . Nas correlagoes a seguir, as temperaturas

criticas sao obtidas em Kelvin e as pressoes criticas, em bar. Os pesos moleculares

e densidades dos pseudocomponentes sao obtidos usando os valores propostos por
KATZ e FIROOZABADI (1978). Esses parametros sao necessarios para o calculo
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de equilibrio via equagao de estado. Para o calculo do fluxo de calor, como sera
considerado que os pseudocomponentes estarao presentes apenas na fase liquida,
serao necessarias também suas capacidades calorificas de gas ideal, as quais serao
obtidas por meio das Eqs. a (KESLER e LEE; [1976)) em cal/mol.K. Nessa
correlagao, Ky € o fator de Watson, SG é a gravidade especifica a 15,5°C, que pode
ser aproximada pela densidade do componente, e Tz é a temperatura de ebuligao
em Kelvin, obtida através do trabalho de KATZ e FIROOZABADI (1978)).

2059, 32
MW;

T.. = 73,4043p; + 97, 3562In (MW;) + 0, 618744 MW; — (3.58)

163,91  4043,23
MW, MW?

7

P.. = 0,0728462p; + 2,18811p)° + (3.59)

m; = 0,373765 + 0,00549269 M W; + 0,017934p; + 0,00000493049M W72 (3.60)

M; = 0,37464 + 1,54226w; — 0, 26992w? (3.61)

B = 4’]\1%/("]2 [Aoi + AuT + Ay T? — C; (Boi + BT + By T?)] (3.62)
Agi = —1,41779 + 0, 11828 Ky (3.63)

Ay = — (6,99724 — 8,69326 Ky; + 0, 27715K7;,;) x 107 (3.64)

Ay = —2,2582 x 107° (3.65)

Boi = 1,09223 — 2, 48245w; (3.66)

By = — (3,434 — 7,14w;) x 1073 (3.67)

By = — (7,2661 — 9,2561w;) x 1077 (3.68)
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(12,8 — Kw;) (10 — Ky,)]°

O, = 100, (3.69)
V1,875
Ky, = % (3.70)

Como o diesel é um sistema mais complexo que o anterior, algumas etapas a
mais sao necesséarias para um melhor ajuste. Primeiramente, partindo-se da Tabela
[2.2] considera-se o peso molecular de cada parafina como a do alcano respectivo,
enquanto o dos pseudocomponentes seguem o proposto por KATZ e FIROOZABADI
(1978)), como mencionado acima. Os pesos moleculares dos pseudocomponentes sao
multiplicados por um fator vy, o qual é ajustado de forma que o peso molecular
médio do sistema reproduza os valores experimentais exibidos na Tabela Em
seguida, é estimado o fator vp,, que multiplica as temperaturas de ebulicao dos
pseudocomponentes usadas no calculo das Cl%i. Essa estimacao é feita de forma a
ajustar a linha do termograma em temperaturas superiores & WAT, onde o sistema
estd unicamente na fase liquida. O terceiro parametro estimado, vz, multiplica as
temperatuas criticas dos pseudocomponentes e é obtido de forma a realizar o ajuste
inicial da porgao da curva onde esta presente o ESL. Por fim, estima-se o parametro
A\, assim como no caso dos sistemas sintéticos, visando realizar um ajuste fino na
curva de ESL.

3.4.2 Ajuste do Equilibrio de Fases de Sistemas Parafinicos
com CO, a Dados de Solubilidade

Os sistemas binarios formados por uma parafina e CO,, agrupados por CISMONDI
et al.| (2012), foram utilizados para estudar o efeito da regra de mistura na mode-
lagem desse tipo de sistema assimétrico, tendo sido comparadas a RMQ e a RMC
para o parametro energético da equagao de estado de Peng-Robinson. Para tal, o
parametro kio foi estimado para cada par parafina(1)-COy(2) para a RMQ, enquanto
os parametros kiis e koo foram estimados para a RMC. No caso desta tltima regra
de mistura, é importante notar que ki1o = k191 = ko111 € koo1 = koo = k199 €, além
disso, k111 = kaoga = 0. As estimacgoes foram conduzidas de forma a ajustar dados
de ELV e de ponto critico. Conforme sugerido por [CISMONDI et al| (2010), em
vez de empregar todos os dados experimentais nas estimacgoes, foram selecionados
previamente alguns pontos chave para cada caso a fim de tentar obter um ajuste
proporcional ao longo de cada curva de equilibrio. Durante essas estimacoes, foram
analisados os efeitos da dependéncia dos paradmetros estimados com a temperatura,
o efeito do parametro /;; nas previsoes dos envelopes de fases e o efeito da quantidade

de dados experimentais e do tipo de funcao objetivo empregados. Os calculos de

67



equilibrio apresentados nas Segoes [3.3.2) e foram empregados nas estimacgoes
e os descritos na Segao [3.3.3] na analise do resultado final. Visando a balancear
os efeitos dos desvios das pressoes calculadas em relagao aos dados experimentais
com os das composicoes, foi empregada nesta etapa do estudo a funcao objetivo
sugerida por |CISMONDI et al| (2010)), apresentada na Eq. . Ela consiste no
desvio relativo quadratico para a pressao e uma adaptacao dele para a composi¢ao

da fase vapor em que o denominador nao é elevado ao quadrado.

Nezp 2 NEZP NC’ 2
Pey i Pcalc‘- (yex ij ycalci-)
Ru= 3 () ey 3 el oy
j=1 J 7=1 =1 v

Para os quatro sistemas sintéticos de parafinas contendo aproximadamente 20%,
40%, 60% e 80% em base molar de CO,, apresentados na Tabela e na Fig. [2.9
(DA SILVA et al. 2018), utilizou-se o modelo UNIQUAC modificado para o solido
e a equagao de Peng-Robinson com RMQ para as fases liquida e vapor e foram
ajustados dados experimentais de pontos de bolha e de aparigao de solido (ESL).

Primeiramente, foi realizado o ajuste do modelo aos dados de ELV. Para isso,
manteve-se os parametros /;;, presentes na regra de combinacao aplicada aos parame-
tros da equagao de Peng-Robinson, iguais a zero, assim como os k;; entre alcanos.
Os parametros k;; entre alcanos e CO, foram estimados independentemente para
cada sistema estudado de forma a serem comparados ao fim do procedimento. Em
todos os casos, supOs-se que os parametros entre cada um dos alcanos e o CO4 fos-
sem iguais, ou seja, que k;; fosse independente do tamanho de cadeia dos alcanos. O
ajuste foi realizado a partir de testes com diversos valores de k;;, o que possibilitou
observar o comportamento do modelo conforme variacao do parametro entre alcanos
e COs.

Apos o ajuste da equacao de estado aos dados de ELV, o préximo passo consiste
em estimar os parametros Av de cada parafina, utilizados na Eq. de forma
que a curva de saturacao do solido no liquido seja corretamente prevista. Para isso,
desenvolveu-se uma correlacao de dois parametros para o calculo de Av em funcao
dos pesos moleculares das parafinas e da temperatura. A funcao objetivo minimizada
nesta estimagao é exibida na Eq. [3.72] na qual a pressao foi uma variavel fixada
juntamente a composicao global para realizagao dos calculos de equilibrio. Os dados
de ESL dos quatro sistemas foram empregados simultaneamente na estimacgao dos

parametros da correlagao desenvolvida, totalizando N,,, pontos.

Neacp

FObj = Z (Te:r;pi - T’calci)2 (372)

=1
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Capitulo 4

Resultados e Discussoes

4.1 Ajuste do Modelo para Soélidos Parafinicos via

Dados Calorimétricos

Nesta secao, sao apresentados os resultados dos ajustes do modelo de solido aos
termogramas experimentais dos sistemas parafinicos sintéticos e das amostras de
diesel. Além disso, sao avaliadas as previsoes das curvas de formacao de sélido e o
efeito da variacao do modelo de so6lido empregado.

Para que esses estudos possam ser realizados, no entanto, foi necesséaria a capa-
cidade calorifica a pressao constante de gés ideal das parafinas a fim de calcular a
entalpia do sistema e, entdao, simular o termograma. A expressao apresentada na
Eq. |3.56| para o célculo do Clgf foi originalmente desenvolvida para parafinas indo
do metano ao eicosano. Apesar disso, no presente trabalho, os sistemas sintéticos
possuem parafinas com tamanho de cadeia que chegam a 36 carbonos, enquanto a
caracterizacao das amostras de diesel apresentam parafinas com até 35 carbonos.
Assim, foi necessario adaptar a correlacao de forma a prever os Cl%i das parafinas
mais longas que o eicosano. Para isso, cada um dos parametros da correlagao (B, C,
D, E e F) foram correlacionados linearmente com o SCN das parafinas, conforme
as expressoes apresentadas nas Eqs. a 4.5

B; = —7,100555 x 10"*SCN; — 1,201093 x 10~* (4.1)

C; =1,416221 x 107°SCN; + 2,66983 x 107° (4.2)
D; = —3,149971 x 10 ?SCN; + 4,003664 x 10~ (4.3)
E; = 3,489865 x 10" SCN; — 1,321624 x 107" (4.4)
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F; = —1,105366 x 10"*"SCN; + 8,714208 x 10~ *® (4.5)

As expressoes acima foram geradas com base nos parametros relatados por [PAS-
SUT e DANNER] (1972) do hexano ao undecano e do tridecano ao eicosano. O
dodecano e as parafinas mais leves que o hexano foram desprezadas por desviarem
do perfil linear apresentado pelos coeficientes das demais parafinas. Os R? das cor-
relacoes para cada parametro sao apresentados na Tabela e os desvios relativos
dos C’I’f gerados a partir das correlagoes desenvolvidas em relagao aos parametros
originais sao exibidos na Tabela . Para essa analise, foram calculados os ngf para
cada uma das parafinas do hexano ao eicosano em temperaturas variando de -12°C
a 121°C e, os valores apresentados, consistem nas médias dos resultados para cada
parafina. Como esperado, o maior desvio relativo foi o do dodecano, de 0,11%, indi-
cando que as correlagoes geradas conseguem prever os C]’i-,i com precisao em relagao

ao0s parametros originais.

Tabela 4.1: R? da correlagiao gerada para cada um dos parametros da Eq. [3.56

B C D E F
0,991087 | 0,999962 | 0,999783 | 0,999247 | 0,997840

Tabela 4.2: Desvio relativo médio entre o Clgf obtido por meio das correlacoes geradas
no presente trabalho em relagao aos parametros originais de PASSUT e DANNER
(1972).

SCN | Desvio Relativo (%) | SCN | Desvio Relativo (%)

6 0,0104 14 0,0114
7 0,0025 15 0,0315
8 0,0179 16 0,0064
9 0,0356 17 0,0157
10 0,0094 18 0,0099
11 0,0277 19 0,0198
12 0,1118 20 0,0077
13 0,0129

Vale recordar que as temperaturas devem ser inseridas em Rankine na Eq.
e que o resultado final é dado em cal/mol.K. Originalmente, essa expressao provia

resultados em BT'U/mol.R, porém os fatores de conversao ja encontram-se incorpo-

rados a Eq.

4.1.1 Sistemas Sintéticos

A modelagem dos cinco sistemas parafinicos sintéticos apresentados por DAUPHIN

et al| (1999) foi realizada utilizando diferentes modelos tanto para a fase solida
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quanto para a fase a liquida e os resultados foram comparados a dados experimen-
tais calorimétricos (FLEMING et al., 2017) e de solubilidade (DAUPHIN et al.|
1999)). Primeiramente, foi utilizado o modelo UNIQUAC modificado para descrigao
das fases solidas e compararam-se as previsoes obtidas por meio de dois diferentes
modelos para a fase liquida: a equagao de estado de Peng-Robinson e o calculo do
coeficiente de atividade por meio das contribui¢oes do modelo UNIFAC e da equagao
do volume livre de Flory, conforme descrito na Segao [3.1.1] No caso da equagao de
estado de Peng-Robinson, foram realizados calculos mantendo-se o parametro A\
nulo e estimando-o para cada um dos cinco sistemas (AX # 0), conforme estratégia
descrita na Secao Os resultados das estimacoes sao apresentados na Tabela
[4.3] Nos casos em que a fase liquida foi descrita por meio dos modelos de coeficiente
de atividade, o parametro AX do modelo de sélido foi mantido nulo. Os resultados
obtidos para os sistemas Bim 0, Bim 3, Bim 5, Bim 9 e Bim 13 sao apresentados
nas Figs. a [4.5] respectivamente, nas quais os gréaficos da esquerda representam

os calculos calorimétricos e os da direita, de solubilidade.

Tabela 4.3: Valores dos parametros A\ estimados para cada um dos sistemas para-
finicos descritos por meio do modelo UNIQUAC modificado para as fases sélidas e
da equagao de Peng-Robinson para a fase liquida.

Mistura AN
Bim 0 | 0,00014
Bim 3 | -0,00245
Bim 5 | -0,00207
Bim 9 | -0,01294
Bim 13 | -0,00477

Como pode ser observado, todas as previsoes estao em boa concordancia com os
dados experimentais. Os resultados obtidos por meio da equacao de Peng-Robinson
com e sem estimacao do parametro do modelo para fase sélida mostraram-se prati-
camente iguais para os sistemas Bim 0, Bim 3 e Bim 5. Nas misturas Bim 9 e Bim
13, nas quais a descontinuidade entre os tamanhos de cadeia das parafinas presentes
é maior, os valores obtidos para A\ foram superiores em modulo. Isso se reflete na
diferenca levemente maior das curvas com e sem estimacao de A\ nas Figs. e
4.5 Em todos os casos bimodais, o termograma simulado foi levemente deslocado
em dire¢ao a menores temperaturas, o que esta ligado aos valores negativos obtidos
para o parametro A\X. Nestes casos, observa-se que houve um melhor ajuste do
segundo pico de supersaturagao, mesmo tendo a regiao em seu entorno tendo sido
negligenciada durante as estimagoes. Desta forma, fica claro que o parametro A\,
acrescentado neste trabalho ao modelo UNIQUAC modificado, tem como objetivo
apenas um ajuste fino aos dados experimentais, nao modificando qualitativamente

os formatos das curvas originalmente obtidas. Além disso, nota-se que o ajuste
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do modelo aos termogramas experimentais desencadeou bons ajustes também aos

dados de solubilidade.

1.2 35
—— Dados Exp. —== Flory+UNIFAC
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Figura 4.1: Comparacao entre modelos para fase liquida e dados experimentais de
calorimetria, a esquerda, e de solubilidade, a direita, para a mistura Bim 0. Para a
equacao de Peng-Robinson, sao apresentados resultados também com a estimagao
do parametro AX do modelo para solidos (AX # 0).

Primeiramente, observando os fragmentos das curvas a temperaturas acima da
WAT nos termogramas simulados, onde ha apenas fase liquida, nota-se que a previ-
sao estd em excelente acordo com a curva experimental. Isso indica que a entalpia
calculada esta de acordo com a experimental e que, em parte, isso se deve ao sucesso
da correlacao desenvolvida para o calculo de Cff .

Comparando-se as curvas obtidas por meio da equacao de Peng-Robinson com
as obtidas por meio do modelo UNIFAC com a equac@ao do volume livre de Flory,

nota-se que a ultima apresenta resultados levemente superiores, o que era esperado.

3.00 35
—— Dados Exp. —== Flory+UNIFAC
2.751 === Flory+UNIFAC 304 —— PR (AA=0)
PR (A =0) );\ === PR (AA#0)
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Figura 4.2: Comparacao entre modelos para fase liquida e dados experimentais de
calorimetria, a esquerda, e de solubilidade, a direita, para a mistura Bim 3. Para a
equagao de Peng-Robinson, sao apresentados resultados também com a estimagao
do parametro AX do modelo para solidos (AX # 0).
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No entanto, deve-se ressaltar que a obtencao de resultados por meio de uma
equacao de estado ciibica similares aos obtidos por meio de um modelo de energia
de Gibbs em excesso representa um grande ponto positivo a favor das equagoes de
estado, visto que estas sao mais amplamente utilizadas pela industria petrolifera
e, acima de tudo, podem ser diretamente aplicadas a sistemas a elevadas pressoes
e ter seus parametros estimados via anélise PVT para amostras reais de petroleo.
Neste estudo, as previsoes das WAT pelos modelos nao foram levadas em conside-
racao, dado que, como discutido nas Segoes e [3.4.7] acredita-se que os dados

experimentais sofram influéncia de efeitos cinéticos.
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Figura 4.3: Comparacao entre modelos para fase liquida e dados experimentais de
calorimetria, a esquerda, e de solubilidade, a direita, para a mistura Bim 5. Para a
equacao de Peng-Robinson, sao apresentados resultados também com a estimacgao
do parametro AX do modelo para solidos (AX # 0).
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Figura 4.4: Comparacao entre modelos para fase liquida e dados experimentais de
calorimetria, a esquerda, e de solubilidade, a direita, para a mistura Bim 9. Para a
equacao de Peng-Robinson, sao apresentados resultados também com a estimacao
do pardmetro AX do modelo para solidos (AX # 0).
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Figura 4.5: Comparacao entre modelos para fase liquida e dados experimentais de
calorimetria, a esquerda, e de solubilidade, a direita, para a mistura Bim 13. Para
a equacao de Peng-Robinson, sao apresentados resultados também com a estimagao
do parametro AX do modelo para solidos (A # 0).

Por ultimo, utilizando-se a equagao de Peng-Robinson para a fase liquida,
compararam-se os resultados obtidos por meio de trés estratégias de modelagem
da fase solida: solucao ideal, multiplas solugoes solidas e multisélido, no qual cada
composto precipita em uma tnica fase solida imiscivel nas demais. Os resultados
obtidos sao apresentados nas Figs. a nas quais os graficos a esquerda re-
presentam os calculos calorimétricos e os a direita, os calculos de solubilidade. Para
esta analise, foi utilizada a forma adaptada do modelo UNIQUAC modificado, ou
seja, utilizando-se o parametro A\ estimado. Os degraus observados em todas as
curvas calculadas representam o ponto de formacao da fase solida. Apesar de em
alguns casos eles aparentarem possuir uma leve inclinagao, isso é apenas efeito do
intervalo de temperaturas utilizado para o calculo. No limite em que as curvas fos-
sem calculadas com infinitos pontos no intervalo definido, todos os degraus seriam
verticais.

Qualitativamente, nota-se que apenas o modelo UNIQUAC modificado reproduz
corretamente o perfil calorimétrico obtido experimentalmente. Em todos os casos, as
curvas de solubilidade obtidas utilizando-se o modelo multisélido foram subestima-
das e as obtidas utilizando-se o modelo de solugao ideal foram superestimadas. Em
relagao & WAT, o modelo multisélido e o de solugao ideal previram sistematicamente
temperaturas inferiores e superiores, respectivamente, as experimentais. O modelo
de multiplas solugoes solidas mostrou-se preditivo, prevendo bem o comportamento
de todas as curvas de solubilidade. Tendo em vista que o primeiro pico nos termo-
gramas experimentais, localizado na WAT, indica a formacao de uma fase solida rica
nas parafinas mais pesadas das misturas e o segundo pico de supersaturagao indica

a formacao de uma segunda fase solida rica nas parafinas mais leves dos sistemas bi-
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Figura 4.6: Comparacao entre dados experimentais de calorimetria, & esquerda, e de
solubilidade, a direita, dos sistemas Bim 0 e calculos utilizando-se a equacao de Peng-
Robinson para a fase liquida e, para a(s) fase(s) solida(s), os modelos multisolido,
de solucao ideal e de miltiplas solugoes solidas.

modais, faz sentido que o modelo UNIQUAC modificado tenha sido o tinico capaz de
prever bem os dados experimentais, visto que é o Gnico dentre os avaliados capaz de
prever mais de uma fase sélida simultaneamente contendo miltiplas parafinas. Di-
ferentemente do modelo UNIQUAC modificado, para ajustar os modelos de solugao
ideal e multisolido as curvas experimentais, seria necessario adotar como parametro a
ser estimado alguma propriedade das parafinas, como pressao critica ou temperatura
critica. Apesar dessa pratica ser comumente adotada quando trabalhando-se com
pseudocomponentes, alterar propriedades conhecidas de compostos bem definidos

nao apresenta valor fisico e, consequentemente, é desaconselhado.
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Figura 4.7: Comparacao entre dados experimentais de calorimetria, & esquerda, e de
solubilidade, a direita, dos sistemas Bim 3 e calculos utilizando-se a equacao de Peng-
Robinson para a fase liquida e, para a(s) fase(s) solida(s), os modelos multisolido,
de solucao ideal e de miltiplas solugoes solidas.

Deve-se atentar, porém, que, aqui, o modelo multisélido foi aplicado sem a uti-

75



3.00 40
—— Dados Exp. —— Solugao Sélida Ideal
2.751 —— Solugao Sélida Ideal 35 1 —-== Multisélido
—== Multisélido —=- UNIQUAC (AA=0)
2504 === UNIQUAC (A =0) 304 x  Dados Exp.
£ S 25
- 3%
g 3
3 20
g ©
o @ 151
5 s
= 10 -
5 4
-10 0 10 20 30 40 50 -10 0 10 20 30
Temperatura [°C] Temperatura [°C]

Figura 4.8: Comparacao entre dados experimentais de calorimetria, & esquerda, e de
solubilidade, a direita, dos sistemas Bim 5 e calculos utilizando-se a equacao de Peng-
Robinson para a fase liquida e, para a(s) fase(s) solida(s), os modelos multisolido,
de solucao ideal e de miltiplas solugoes solidas.

lizacao de pseudocomponentes, diferentemente do sugerido por [LIRA-GALEANA|
(1996). Optou-se por realizar os testes desta forma pois a aglutinacao dos

componentes em pseudocomponentes envolve variaveis como o niimero de compo-

nentes agregados a cada pseudocomponente e as regras de mistura utilizadas para

gerar suas propriedades criticas, o que torna a metodologia subjetiva.
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Figura 4.9: Comparacao entre dados experimentais de calorimetria, & esquerda, e de
solubilidade, a direita, dos sistemas Bim 9 e calculos utilizando-se a equagao de Peng-
Robinson para a fase liquida e, para a(s) fase(s) solida(s), os modelos multisolido,
de solucao ideal e de miltiplas solucoes solidas.

Para melhor avaliar os resultados demonstrados nas figuras acima, os desvios
absolutos das WAT calculadas em relagao as experimentais a partir de todos os
modelos usados para os cinco sistemas estudados encontram-se na Tabela Os
valores experimentais da WAT aqui utilizados sao os medidos por DAUPHIN et al
(1999) por meio visual em uma célula de equilibrio e apresentados na Tabela .
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Figura 4.10: Comparacao entre dados experimentais de calorimetria, a esquerda, e
de solubilidade, a direita, dos sistemas Bim 13 e célculos utilizando-se a equacao de
Peng-Robinson para a fase liquida e, para a(s) fase(s) solida(s), os modelos multiso-
lido, de solugao ideal e de mltiplas solugoes sélidas.

Nota-se que os menores desvios da WAT, em média, foram obtidos por meio do
modelo UNIQUAC com ajuste do parametro A\ e a equagdao de Peng-Robinson
para a fase liquida. Comparando-se, no entanto, os modelos apenas na sua forma
preditiva, ou seja, sem estimar nenhum parametro extra, o modelo UNIQUAC mo-
dificado permanece na frente, porém, os resultados obtidos empregando-se a equagao
de Peng-Robinson e a equagao de Flory com o modelo UNIFAC sao equiparaveis em
média. O ultimo, no entanto, tende a prever WATs levemente inferiores as experi-
mentais, enquanto o primeiro tende a levemente superestimar os valores. Contudo,
pode-se argumentar que o resultado da equacao de Peng-Robinson foi melhor que o
do modelo de atividade, pois a WAT costuma ser inferior 8 WDT devido aos efeitos
cinéticos e o modelo termodindmico prevé a WDT. Assim, é esperado que a WDT
real seja um pouco superior & WAT medida, o que estaria de acordo com os desvios

encontrados por meio da equagao de estado.

Tabela 4.4: Desvios absolutos entre as WAT calculadas e experimentais (W AT g —
WAT,.,).

Mistura Bim 0| Bim 3 | Bim 5 | Bim 9 | Bim 13
PR+UNIQUAC (AX =0) 1,05 1,27 1,20 1,72 2,21
PR+UNIQUAC (AX #0) 1,07 0,91 0,89 -0,19 1,50
PR-+Solucao Solida Ideal 6,84 6,33 5,80 5,25 4,39

PR-+Multisélido -3,66 | -3,60 | -3,69 | -3,04 -1,66
Flory-UNIFAC+UNIQUAC | -1,52 | -142 | -1,57 | -1,27 -1,15
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Tabela 4.5: Valores da WAT medidos por DAUPHIN et al.| (1999) para os sistemas
parafinicos sintéticos.

Mistura | Bim 0 | Bim 3 | Bim 5 | Bim 9 | Bim 13
WAT [°C| | 35,60 | 36,50 | 37,22 | 38,18 39,66

4.1.2 Amostras de Diesel

Como descrito na Segao [3.4.1) os parametros multiplicadores dos pesos molecula-
res dos pseudocomponentes, das temperaturas de ebulicao dos pseudocomponentes,
das temperaturas criticas dos pseudocomponentes e dos parametros A\ estimados
para ajuste do termograma simulado ao experimental encontram-se na Tabela [4.6]
Em termos percentuais, o maior ajuste dos pesos moleculares, 2,6%, ocorre para a
amostra 2. Contudo, esse ajuste encontra-se dentro da incerteza experimental de
3% dos pesos moleculares notificada pelos autores (DO CARMO et al., 2018). Os
ajustes das temperaturas de ebulicao e critica dos pseudocomponentes foram bem
superiores, chegando a aproximadamente 14% para o primeiro e 27% para o ultimo.
Diferentemente do parametro ajustado para os pesos moleculares, cuja funcao era
unicamente garantir que o balanco de massa para as amostras fosse respeitado, es-
ses outros parametros foram ajustados de forma a contornar diversas fontes de erro
simultaneamente, como as incertezas relacionadas as correlacoes para calculo de
propriedades e do proprio modelo de equilibrio. Além disso, os pseudocomponentes
consistem em uma ampla mistura de compostos modelados como um tinico compo-
nente, o que restringe os graus de liberdade do problema em relagao a realidade e,
consequentemente, acaba tendo que ser corrigido também através dos parametros
estimados. Por fim, assim como para os casos dos sistemas parafinicos sintéticos
discutidos na Sec¢ao 4.1.1}, os parametros A\ estimados foram atilizados apenas para

um ajuste fino do resultado final, afetando os parametros originais em menos de 1%.

Tabela 4.6: Parametros estimados para ajuste dos pesos moleculares (vyy ), da tem-
peratura de ebulicao (v, ), da temperatura critica (v7,) e das energias de interacao
entre parafinas (A\).

Diesel VMw Vg V. A
1 10,9932 | 1,126 | 0,7372 | 0,0065
2 1,026 | 1,139 | 0,8011 | 0,0094

Os resultados para os termogramas calculados apés o ajuste dos parametros é
apresentado em conjunto com os termogramas experimentais na Fig. [4.11] Pri-
meiramente, nota-se que a WAT experimental nao é bem reproduzida pela curva
calculada. Isso se deve basicamente por dois motivos: o ajuste do termograma foi
feito com base na porgao da curva contendo ESL e ignorando a WAT e, como ja dis-

cutido para o caso dos sistemas sintéticos, o modelo termodinamico prevé a WDT,
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a qual é esperada que seja supeior a WAT por nao levar em conta efeitos cinéticos.
Com isso, pode-se mais uma vez dizer que o resultado obtido esta dentro do esperado
com respeito ao comportamento nas proximidades da WAT. Apesar disso, pode-se
dizer que o ajuste dos termogramas é satisfatorio, reproduzindo bem tanto a porgao

de ESL quanto a regiao contendo apenas liquido.
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Figura 4.11: Curvas de DSC experimental e calculada para as amostras de diesel 1
(a) e 2 (b).

Complementarmente, as curvas de solubilidade, em que é apresentada a fracao
massica de solido formado ao longo da temperatura, sao exibidas na Fig. [£.12] As
curvas calculadas reproduzem muito bem os dados experimentais, o que é esperado
visto que a area abaixo da regiao de ESL do termograma esta diretamente ligada a
quantidade de so6lido formado. Isso comprova que o ajuste do modelo por meio dos
termogramas é capaz de gerar bons resultados e consiste em uma boa alternativa ao
ajuste direto a dados de solubilidade, os quais muitas vezes sao de dificil medigao
por inspegao visual, e & WAT, a qual é muito afetada por efeitos cinéticos e, conse-
quentemente, pode desencadear ajustes baseados em dados de nao equilibrio, o que
foge ao objetivo dos modelos termodinamicos de equilibrio comumente empregados.

Adicionalmente, as composi¢oes experimentais e calculadas das parafinas nas
fases liquida e solida referentes a cada um dos pontos experimentais apresentados na
Fig. encontram-se na Fig. [£.13] Os calculos conseguiram reproduzir muito bem
as fracoes de parafinas em cada fase, mesmo estes dados nao tendo sido utilizados em
nenhum momento ao longo dos ajustes do modelo. E possivel notar que, conforme a
temperatura é reduzida, o pico no perfil composicional do s6lido move-se em dire¢ao
a parafinas de cadeias mais curtas. Enquanto nas Figs e apenas parafinas
com mais de cerca de 22 carbonos sdo encontradas no solido, nas Figs. e
parafinas de até 17 carbonos também estao presentes na fase solida. Isso corrobora

com o esperado, que as parafinas mais pesadas precipitem inicialmente e, com a
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reducao da temperatura, parafinas de cadeia mais curta passem também para a fase
solida. Como essas parafinas de cadeia mais curta encotram-se em maior proporgao
na mistura, o pico é deslocado em direcao a elas. Além disso, para as amostras de
diesel tanto os termogramas quanto os perfis composicionais dos solidos apresentam
apenas um pico, o que indica que as parafinas muito provavelmente estao presentes

em solugdo em uma unica fase solida.
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Figura 4.12: Dados experimentais de formacao de solido e curvas calculadas para as
amostras de diesel 1 (a) e 2 (b).
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Figura 4.13: Composic¢oes experimentais e calculadas das fases liquido e solido para
as amostras de diesel 1 (a, c e e) e 2 (b, d e f) nas temperaturas de 0,6°C (a e b),
-52C (ced) e-10 °C (e e f).

4.2 Modelagem de Sistemas Parafinicos com CO,

4.2.1 Sistemas Multicomponentes

Como descrito na Segao [3.4.2] diversos valores do pardmetro k;; entre alcanos e CO,
foram testados para cada uma das amostras apresentadas na Tabela visando a
estudar o comportamento do modelo de acordo com fragao de CO5 no sistema. Os
resultados obtidos para os sistemas contendo 20%, 40%, 60% e 80% em base molar
de CO; encontram-se na Fig. [£.14]
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Figura 4.14: Curvas de bolha experimentais e calculadas para diferentes valores do

pardmetro k;; entre parafinas e CO,: a) 20% molar de COy; b) 40% molar de COx;
c¢) 60% molar de COq; d) 80% molar de COs.

Para o sistema contendo 20% de CO,, nota-se que, para maiores temperaturas,
kij = 0,14 ajusta-se melhor aos dados, enquanto k;; = 0,16 apresenta melhor re-
sultado para menores temperaturas. Analisando-se de forma global, 0,15 é o valor
que melhor distribui os erros de previsao do modelo ao longo da curva calculada
com relagao aos dados experimentais, o que estd de acordo com o valor sugerido
por PAN et al| (1997). De forma analoga, analisando-se as Figs. e ,
referentes aos sistemas contendo 40% e 60% de CO,, respectivamente, percebe-se
que os valores de k;; que melhor ajustam as curvas aos dados de ELV sao 0,13 e
0,115, respectivamente. Em ambos os casos, o valor sugerido por |PAN et al. (1997)

superestimou as pressoes de bolha.

Por ltimo, no caso de 80% de CO,, valores de k;; acima de 0,095 preveem apa-
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ricao de uma regiao de equilibrio liquido-liquido nao observada experimentalmente.
Este tipo de curva é de dificil calculo a partir de algoritmos classicos de equilibrio de
fases, que utilizam uma combinagao entre método de Newton e o método das subs-
tituicoes sucessivas. Nestes casos, podem ocorrer descontinuidades na curva devido
a elevada variacao de pressao em um pequeno intervalo de temperatura e devido
também a presenca de uma curva metaestavel de ELV onde normalmente estaria
localizada a curva de bolha. Este comportamente esptrio, no entanto, nao é apre-
sentado aqui pois foi utilizado o método da continuacao discutido na Segao [3.3.3] o
qual, por ser baseado unicamente no método de Newton e no céalculo sequencial de
pontos, é capaz de calcular esses tipos de curvas sem problemas.

Conforme apresentado, os valores do parametro k;; que propiciaram melhores
ajustes aos dados de ELV tenderam a decrescer com o aumento da fracao de CO,
no sistema. A analise realizada mostrou que, para estes sistemas, o valor de k;;
que melhor ajusta o modelo aos dados experimentais diminui conforme aumento da
concentragao de COy nas amostras. Apesar disso, o pardmetro de interagao binaria
deve ser independente da concentracao de nenhum componente, o que mostra que
o modelo utilizado nao é o ideal para sistemas contendo misturas de parafinas com
COs.

Para analisar, ainda assim, se seria plausivel utilizar a equacao de Peng-Robinson
com regras de mistura de van der Waals e de combinagao cléssica, fixou-se o valor
do k;; entre parafinas e CO; igual a 0,095 para todas as misturas e analisou-se o
diagrama de cada uma incluindo agora as curvas envolvendo formacao de fase solida.
A escolha do valor do parametro se deve ao fato de, para as misturas contendo 20%,
40% e 60% de COq, os melhores valores obtidos de k;; terem sido superiores ao valor

limitante de 0,095 encontrado para o sistema contendo 80% de CO,. As curvas

calculadas utilizando-se este valor de k;; sao encontradas nas Figs. 4.15] [4.16] |4.17|

e[4.18, em ordem crescente de teor de CO5 nas amostras. Nelas, as imagens do lado
direito consistem em ampliacoes das areas em que ocorre o encontro entre as curvas
de ELV, ESL e ESLV para fins de melhor visualizacao do fenémeno, onde ha uma

grande aglomeragao de pontos experimentais.
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Figura 4.15: Diagrama de fases experimental e calculado para o sistema 1 (20%
molar de COz) usando kperaf—co, = 0,094. a) Diagrama completo; b) Ampliacao

da regiao de encontro das curvas.
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Figura 4.16: Diagrama de fases experimental e calculado para o sistema 2 (40%
molar de CO3) usando kperaf—co, = 0,094. a) Diagrama completo; b) Ampliagao
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Figura 4.17: Diagrama de fases experimental e calculado para o sistema 3 (60%
molar de COz) usando kperaf—co, = 0,094. a) Diagrama completo; b) Ampliacao
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Figura 4.18: Diagrama de fases experimental e calculado para o sistema 4 (80%
molar de CO3) usando kperaf—co, = 0,094. a) Diagrama completo; b) Ampliagao

da regiao de encontro das curvas.

Para melhor ajustar as curvas de ESL, foi densenvolvida a correlagao exposta

na Eq. para o céalculo da diferenca entre os volumes molares das parafinas nas
fases liquido e solido. Seus parametros foram obtidos por meio do ajuste do modelo
aos dados de ESL das quatro misturas. Como pode ser observado nas Figs. a

41.18] o modelo consegue prever com precisao os dados de ESL com a utilizagao da
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correlagao desenvolvida no fator de Poynting.

Av; = MW, (0,001842T — 0, 426) (4.6)

Avaliando as Figs. [4.15] [A.16], [£.17] e [4.18, nota-se que, mesmo utilizando um

valor de k;; constante, as previsoes das curvas de bolha sao satisfatérias. Por outro

lado, apesar da previsao do ponto de dupla saturacao nos sistemas contendo 20%
e 40% de CO4 serem muito boas, nota-se que, conforme o teor de CO, na amostra
é aumentado, o desvio do ponto experimental em relagao ao calculado também
aumenta, o que figuras citadas. No caso com 60% de COy ¢é possivel notar um
desvio de cerca 1 K em relagao ao ponto de dupla saturacao experimental, o qual
cresce para cerca de 2 K no sistema com 80% de CO,.

Ademais, na imagem ampliada do sistema com 80% de CO,, na Fig. 4.18, é
possivel notar um comportamento incomum na curva calculada de ESLV. Logo apoés
o ponto de dupla saturacao, ela tende brevemente a seguir em dire¢ao a menores
temperaturas conforme a reducgao da pressao. Em torno de 4,5 MPa, a curva apre-
senta inversao de comportamento, exibindo aumento de temperatura com reducgao
da pressao e reproduzindo o comportamento comum também encontrado nos ooutros
trés sistemas estudados. E importante notar que, apesar da possibilidade de erro
experimental, os dados apresentados na figura aparentam ter esse mesmo compor-
tamento. Os triangulos, que representam os dados de ESLV, também manifestam
com redugao da pressao uma breve reducao de temperatura seguida de seu aumento.

Supondo que todos os parametros fisicos utilizados na Eq. estejam corretos,
uma vez que possuem base experimental concreta, pode-se concluir que a fonte de
erro é o calculo da fugacidade da fase liquida. Isso indica mais uma vez que o modelo
empregado nao ¢ ideal para o calculo de equilibrio de sistemas envolvendo misturas
entre parafinas e COs.

Um ajuste mais preciso da curva de ELV poderia ser obtido utilizando o pa-
rametro [;;, discutido na Segao , conforme comprovado na Fig. [4.19a para o
sistema contendo 20% de CO,. Nesse caso, comparou-se o resultado utilizando-se
kij = 0,094 entre parafinas e COs e [;; nulos, como empregado nas andlises acima,
com os resultados obtidos por meio do mesmo k;;, porém com [;; = —0,025 entre
parafians e CO,. Apesar do melhor resultado para a curva de ELV, nota-se que a
curva de ESL foi deslocada no sentido de temperaturas mais elevadas na Fig. [£.19b,
o que também foi obeservado por [TASSIN et al.| (2019). O comportamento contré-
rio seria observado caso fosse empregado um [;; positivo. A Fig. 4.20| mostra que a
variagao do k;; também gera um deslocamento da curva de s6lido, porém, seu efeito
¢ muito mais pronunciado na curva de equilibrio liquido-vapor, que é o desejado.

O parametro [;;, por outro lado, altera de forma muito mais pronunciada a curva
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de aparicao de sélido. Assim, como o objetivo aqui é obter o melhor ajuste tanto
para o ELV quanto para a previsao da formacao de solido, a utilizagao deste outro

parametro mostra-se inadequada.

5
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Figura 4.19: Efeito da utilizagdo do parametro l,qrqf—co, 10 sistema contendo 20%
molar de CO4 e com kpgraf—co, = 0,094.
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Figura 4.20: Comparacao dos efeitos dos parametros l;; e k;; entre CO4 e parafinas
no sistema contendo 80% molar de COs.
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4.2.2 Sistemas Binarios

Como pode ser observado na se¢ao anterior, a utilizagao da equagao de estado ctibica
com RMQ foi capaz de prever relativamente bem os sistemas parafinicos com CO,
por meio de apenas um mesmo valor do parametro para todos os pares de CO5 com
parafinas presentes. No entanto, a partir da Fig. nota-se que o valor 6timo do
parametro k;; varia de acordo com o teor de CO4 na mistura. Isso talvez pudesse ser
remediado caso fosse empregado um valor do parametro de interagao binéria para
cada parafina ou até caso o parametro fosse ajustado em funcao da temperatura.
Além disso, testes com sistemas contendo teores de CO, ainda maiores, como 90% e
95%, em que curvas de equilibrio liquido-liquido (ELL) e liquido-liquido-vapor agora
se fazem presentes, foram realizados. Esses testes nao sao apresentados aqui pois
os dados utilizados foram obtidos por meio de comunicacao interna, nao sendo de
autoria propria e nao tendo sido ainda publicados. No entanto, é necessario relatar
que o modelo nao foi capaz de prever bem as curvas de equilibrio liquido-vapor e
liquido-liquido, a qual, no diagrama pressao versus temperatura, de acordo com os
dados experimentais, tende a ir em diragao a pressao infinita, porém, intercepta
a curva de formacao de s6lido no meio do caminho. Nem mesmo a utilizagao do
parametro [;; foi suficiente para prover um bom ajuste, visto que o valor do parame-
tro capaz de ajustar as curvas de ELL e ELV desencadeou um deslocamento muito
grande da curva de apari¢ao de solido.

Sendo assim, uma modelagem alternativas para lidar com casos contendo teores
de CO, muito elevados mostra-se necessaria. Para sistemas assimétricos,|ZABALOY
(2008) sugere a utilizagao de RMC ¢ |CISMONDI et al.| (2012) aplicam essa regra de
mistura justamenrte para sistemas binarios formados por CO, e n-alcanos. Entre-
tanto, [CISMONDI et al|(2012) utilizam a equagao de estado RKPR, que apreseta
um parametro a mais, e uma expressao para o parametro energético da equagao de
estado previamente ajustada para n-alcanos. Além disso, as estimacgoes realizadas
englobam nao apenas os parametro ternérios k;;;, mas também os parametros ter-
narios da RMC para o covolume, l;;,. Tendo em vista que o modelo empregado por
CISMONDI et al. (2012) apresenta tantos ajustes a mais que o utilizado no presente
trabalho até o momento, é de se esperar que seus resultados sejam bem superiores
em relagao ao ajuste aos dados experimentais. No entanto, nao é possivel definir
que parte do modelo empregado tem maior responsabilidade no melhor ajuste, visto
que sao empregadas muitas melhorias simultaneamente em relacao as equagoes de
estado cubicas classicas com RMQ.

Assim, a fim de avaliar o proposto por [ZABALOY] (2008)), serao comparadas as
capacidades preditivas da RMQ e da RMC sem a utilizacao do parametro /;; e com

a equacao de estado cubica classica de Peng-Robinson. Por meio da metodologia
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de estimagao descrita na Segao [3.4.2] foram estimados os parametros da RMQ e da
RMC para os sistemas binarios formados por CO; e butano (C4), decano (C10),
dodecano (C12), hexadecano (C16), eicosano (C20), docosano (C22), tetracosano
(C24) e octacosano (C28) utilizando os dados experimentais listados no material
suplementar do trabalho de CISMONDI et al.| (2012).

Os valores finais das fungoes objetivos apos cada estimagao encontram-se na
Tabela[d.7] As fungoes objetivo obtidas apos ajuste da RMC foram sistematicamente
inferiores as obtidas apds ajuste da RMQ), o que era esperado devido & presenga de
um parametro a mais na RMC. Contudo, deve-se frisar que em muitos casos a
melhora nao foi tao expressiva, tendo a funcao objetivo sido reduzida na RMC em
menos de 10% quando comparada com os resultados da RMQ, como o sistema com
butano a 319 K e 393 K ou o sistema com decano a 411 K e 477 K.

Os valores dos parametros obtidos para ambas regras de mistura sao apresen-
tados na Tabela e também nas Figs. e a fim de proporcionar uma
melhor anélise de suas tendéncias. Em geral, os parametros estimados para a RMQ
apresentaram tendéncia crescente em funcao da temperatura. As excegoes a esse
padrao foram o sistema com dodecano, que apresentou tendéncia decrescente, e os
com eicosano e docosano, que nao apresentaram uma tendéncia clara. Para a RMC,
os parametros ks, em que o subscrito 1 representa o COs e 2 representa o alcano,
demonstraram uma tendéncia decrescente com a temperatura com excegao a alguns
casos. Ja os valores 6timos do parametro kj15 resposta bastante diferenciada entre si,
nao sendo possivel detectar um padrao claro ao longo da série de alcanos estudada.

Além das figuras com as tendéncias dos parametros estimados, também foram
tracados os diagramas de pressao versus composicao usando a RMQ e a RMC para
cada um dos sistemas e temperaturas empregados nas estimacoes, os quais sao
encontram-se nas Figs. [£.23] a [£.30] Adicionalmente, de forma complementar a
essas figuras, para que seja possivel realizar uma melhor comparacao dos valores
estimados para a RMQ com os para a RMC, serao utilizadas as expressoes apre-
sentadas nas Eqs. [£.7] [£.8 e 1.9 Estas equagoes foram deduzidas por ZABALOY
(2008)) de forma a obter os parametros da RMC a partir de parametros da RMQ para
sistemas binarios. Os valores obtidos por meio dessas expressoes sao representados

pelos pontos e curvas cinzas na Fig. [£.22]

Ry + 2R, (1 — ki)

ki =1 —
3R

Ris + 2RI (1 = ky»)

ke =1— 573
3R}
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Tabela 4.7: Valores da fungao objetivo relativos & RMQ e & RMC para diversos
sistemas binarios de COs (1) e n-alcanos (2).

SCN | T[K] RMQ RMC
319 | 6,59x107* | 6,42x107*
344 | 8,54x107* | 3,98x107*
C4 | 366 | 7,21x107% | 1,33x1073
393 | 1,84x1073 | 1,72x1073
418 | 4,09x1072 | 2,96x1073
311 | 5,37x1072 | 1,09%x1073
344 | 4,93x1073 | 1,72x1073
C10 | 377 | 1,35x1073 | 9,82x10~*
411 | 3,23x1073 | 3,20x1073
477 | 1,36x1073 | 1,36x1073
318 | 6.04x1073 | 4.15x1073
C12 | 344 | 1.64x1073 | 1.46x1073
373 | 1.73x1073 | 1.59%x1073
313 | 3,01x1072 | 1,19%x1072
323 | 1,01x1072 | 7,48x1073
C16 | 333 | 7,92x1073 | 3,32x1073
453 | 3,72x1073 | 2,01x1073
393 | 1,86x1073 | 1,33x1073
323 | 9,86x107* | 9,09x10~*
348 | 3,17x1073 | 2,96x1073
C20 | 373 |2,19x1073 | 1,30x1073
393 | 5,58%x1072 | 2,21x1072
473 | 1,47x1073 | 3,01x107*
323 9.66x10~* | 6.71x10~*
C22 | 348 | 2.73x1073 | 2.56x107°
373 | 3.01x1073 | 2.11x1073
353 | 1.40x107"' | 6.37x1072
C24 | 373 | 1.43x1073 | 1.38x1073
423 | 7.40x107* | 1.86x1074
348 | 7.67x1073 | 5,42x1073
C28 | 373 | 7,27x1073 | 1,70x10~*
423 | 1,93x1072 | 1,83x1073
Rpp= 2
a2

(4.9)

Analisando as Figs. a 4.30, é nitido que a nao utilizacao de nenhum pa-

rametro de ajuste gera diagramas bem distantes dos experimentais, o que pode ser

observado ao longo de toda a série de alcanos estudada. E possivel notar também

que, para a grande maioria dos casos, os diagramas obtidos por meio da RMQ e

da RMC foram muito préximos. No caso do decano, por exemplo, cujos diagramas

obtidos por meio dos modelos ajustados na Fig. ficaram muito parecidos, é pos-
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Tabela 4.8: Valores dos parametros estimados relativos a RMQ e & RMC para
diversos sistemas binarios de COy (1) e n-alcanos (2).

SCN | TIK] k12 F192 k112
319 | 0,1170 | -0,3096 | -0,1375
344 | 0,1225 | -0,0237 | 0,0560
C4 | 366 | 0,1033 | 9,7800x10~* | 0,0795
393 | 0,1693 | 2,5379x 1073 | 0,1084
418 | 0,1912 |  -0,0489 1,3926
311 | 0,1065 | -0,3096 | -0,1375
344 | 0,0954 | -0,3169 | -0,1500
C10 | 377 |0,1012 | -0,3297 | -0,1471
411 | 0,1022 | -0,3380 | -0,1416
477 10,1137 | -0,3443 | -0,1375
313 | 0,0789 | -0,6263 | -0,3068
323 |0,0788 | -0,6342 | -0,3067
C16 | 333 |0,0840 | -0,6393 | -0,3042
453 | 0,0851 |  -0,6224 | -0,3007
393 |0,0965 | -0,6392 | -0,2938
323 10,0917 | -0,8459 | -0,3842
348 | 0,0771 | -0,8529 | -0,4061
C20 | 373 |0,0875| -0,8496 | -0,3922
393 |0,0963 | -0,7804 | -0,3574
473 10,0951 | -0,9025 | -0,3943
323 | 0.0886 | -0,0449 | -0,4298
C22 | 348 |0.0702| -0,9685 | -0,4128
373 1 0.0824 | -0,9650 | -0,4438
353 | 0.0829 | -0,9373 | -0,4558
C24 | 373 10.0829 | -1,0581 | -0,4804
423 0.0955 | -1,0785 | -0,4669
348 [ 0,0750 | -1,2570 | -0,5655
C28 | 373 |0,0855| -1,2683 | -0,5408
423 10,0892 | -1,2880 | -0,5473

sivel observar na Fig. que as curvas dos parametros estimados e dos obtidos por
meio da correlagao proposta por ZABALOY]| (2008) também foram muito proximos.
Isso indica que, para esse sistema, a RMQ seria suficiente e que a pequena diferenca
apresentada pela RMC representa apenas um ajuste fino em relacao & RMQ. Em
alguns casos, como o sistema com tetracosano a 323 K, Fig. [£.29a, e no sistema
com eicosano a 393 K, Fig. [£.27d, nenhum dos modelos conseguiu descrever com
perfeicao o formato da curva apresentado pelos dados experimentais. Nesses casos,
o desvio entre os valores estimados e os obtidos pelas Egs. e A7 a partir da
RMQ foram superiores, visto que o modelo com mais parametros possui maior ver-
satilidade e, com isso, pode tentar se ajustar melhor ao formato dos dados durante

a estimagao. Esse efeito do maior ntmero de parametros da RMC também fica
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evidente no sistema com dodecano a 318 K, Fig. [4.25] em que o diagrama obtido
por meio da RMQ apresenta um principio de ELL na regiao do ponto critico, repre-
sentado por uma mudanca brusca na inclinagao da curva. A RMC, por outro lado,
foi capaz de ajustar os dados sem gerar esse comportamento espurio no diagrama.
Diferentemente deste tltimo caso, o sistema com hexadecano apresenta de fato ELL
de 313K a 353 K, Figs. [£.26a a[£.26d. A complexidade desse sistema ¢ evidenciada
pela discrepancia entre os proprios dados experimentais, como pode ser observado
na reigao de ELL nas Figs. e [.26b. Contudo, comparando os artigos, é bem
provavel que os comportamentos reais sejam o representado pelo maior pico na Fig.
e pelo pico mais a esquerda na Fig. [4.26b. Nestes casos mais complexos, é pos-
sivel observar com maior clareza a superioridade do modelo com mais parametros,
apesar dos resultados apresentados por ambos os modelos ainda assim nao terem
sido tao discrepantes. Vale ressaltar ainda que, em tais casos, a utilizacao do ponto
critico nas estimacgoes é de suma importancia para que os parametros estimados nao
convirjam para um diagrama similar aos apresentados para o octacosano na Fig.
[4.30, nos quais as curvas de equilibrio nao apresentam ponto critico e tendem em
direcao a pressao infinita. Em casos como o do hexadecano, em que o ponto critico
é vital para a estimagao, caso ele nao seja medido nos artigos, é valido estimar a
sua posicao com base nos dados existentes. Dessa forma, nesses casos o formato
do diagrama contando com uma curva em torno do ponto critico sera assegurado
durante a estimacao de parametros.

Com base nos resultados apresentados acima, a utilizacao da RMC nao apresenta
previsoes muito superiores & RMQ para sistemas binarios, mesmo nos casos mais
assimétricos. Apesar do melhor ajuste aos dados, a RMQ foi capaz de, na grande
maioria dos casos, prever bem o comportamento experimental. Contudo, deve-se
frisar que a RMC de fato tem sua utilidade evidenciada em casos com comporta-
mentos mais complexos, como no caso da presenca de ELL. Ademais, pode ser que
a RMC seja capaz de prever melhor que a RMQ sistemas multicomponentes, uma
vez que ela possui um parametro a mais a ser estimado, o kio3, relativo a interagao
ternaria de trés componentes diferentes e que deve ser estimado com base em dados
de sistemas ternarios. Contudo, tal estimacao é de complexa realizacao, uma vez
que, para sistemas maiores, a quantidade de dados necessarios e de estimagoes a

serem realizadas poderiam chegar a ser proibitivas devido a elevada quantidade.
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as curvas de equilibrio liquido-vapor calculadas e experimental para o sistema binério

COy+hexadecano nas temperaturas de: a) 313 K; b) 323 K; ¢) 333 K; d) 353 K; e)
393 K.
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Figura 4.27: Diagramas de fases de pressao versus composicao de COy descrevendo

as curvas de equilibrio liquido-vapor calculadas e experimental para o sistema binério

COsy+eicosano nas temperaturas de: a) 323 K; b) 348 K; ¢) 373 K; d) 393 K; e)
473 K.
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Capitulo 5
Conclusoes e Sugestoes

Para lidar com os mais diversos cenarios de temperatura e pressao, modelos termodi-
namicos sao empregados para auxiliar no projeto e monitoramento de processos. Um
dos problemas que pode ser remediado com o auxilio de simulagoes termodinamicas
é a precipitagao de parafinas.

No presente trabalho, foi avaliada, a partir de sistemas sintéticos e de amostras
de diesel, a possibilidade de ajustar o modelo UNIQUAC modificado para sélidos
a partir de dados de calorimetria. Esse tipo de ajuste proporciona uma melhor
descrigao da curva de formacao de s6lido em relagao ao ajuste apenas a WAT,
comumente empregado, e é baseado em dados experimentais de mais facil medicao
que dados de solubilidade, que costumam ser medidos visualmente e, com isso,
estao sujeitos a grandes incertezas relacionadas com a cor escura do Oleo. Para
as fases fluidas, foi utilizada a equagao de estado de Peng-Robinson, que ja é de
comum aplicagao na industria do petréleo. Desenvolveu-se uma metodologia para
simulagao do termograma e ajuste aos dados experimentais por meio principalmente
de um parametro de ajuste a energia de interacao par-a-par do modelo para soélidos.
No caso do diesel, devido & sua maior complexidade que os sistemas sintéticos, foram
estimados também parametros que alteram as temperaturas de ebuli¢ao e critica das
parafinas. Com isso, visou-se a ajustar a linha de base do termograma ligada a fase
liquida presente inicialmente no experimento de DSC e a realizar um ajuste inicial
da regiao de ESL. A partir das metodologias de ajuste propostas, foi demonstrado
que a estimacao do parametro AX do modelo de sélido serve para realizar apenas
um ajuste fino nos resultados. Os parametros de ajuste da interagao par-a-par
entre parafinas estimados para os sistemas sintéticos e para as amostras de diesel
alteraram o valor original da interacao par-a-par em média em 1%. Isso comprova
que o modelo UNIQUAC modificado por si s6 ja apresenta boa previsao dos dados
experimentais. Em todos os casos testados, foi possivel obter a curva de solubilidade
a partir do ajuste da curva calorimétrica. Além disso, no caso do diesel, foi possivel

reproduzir também os perfis de composicoes das fases liquida e sélida sem que dados
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experimentais ligados a elas tenham sido diretamente empregados nas estimagoes.
Mostrou-se também que o modelo UNIQUAC modificado apresenta a previsao mais
consistente com a realidade para sistemas com multiplos n-alcanos de cadeia longa
quando comparado com outros dois modelos comuns na literatura: o multisélido e o
de solucao ideal. Adicionalmente, foi possivel obter resultados por meio da equacgao
de estado de Peng-Robinson equiparaveis ao modelo UNIFAC com volume livre de
Flory empregado por (COUTINHO et al.| (2006)).

A fim de melhor validar a metodologia proposta, seria interessante testa-la para
sistemas a altas pressoes, visto que tanto os sistemas sintéticos quanto as amostras
de diesel foram estudadas a pressao atmosférica. Além disso, a fim de tornar a
modelagem do sistema real mais completa e descritiva, seria interessante a utilizacao
de um modelo que leve em conta de forma mais minuciosa a estrutura da fase solida,
como a equagao de van der Waals para solidos (DAANOUN et al., 1994, TAVARES
e PRAUSNITZ, 2004). Em contrapartida ao modelo UNIQUAC modificado, que é
um modelo de energia de Gibbs em excesso para solidos com estrutura ortorrémbica,
o modelo de van der Waals para so6lidos sugerido poderia ser aplicado para sistemas
com diversas estruturas cristalinas e prevé-las, além de levar em conta o efeito da
pressao na estrutura e no equilibrio.

Além das condigoes de pressao e temperatura, a composi¢ao do 6leo também
é capaz de influenciar severamente na curva de precipitacao de parafinas. A pre-
senca de compostos leves, por exemplo, tendem a deslocar a curva de precipitagao
na direcao de temperaturas mais elevadas. Nesse sentido, alguns reservatorios po-
dem apresentar teores bastante elevados de CO,, que, além de influenciar a curva
de precipitacao como descrito, ainda pode desencadear a formagao de uma segunda
fase liquida no sistema. Assim, a fim de modelar o comportamento de sistemas
parafinicos com distintos teores de CO,, foram estudados sistemas sintéticos forma-
dos por CO5 e quatro parafinas de cadeia longa. Foi possivel reproduzir as curvas
de bolha, de ESL e de ESLV satisfatoriamente para todos os sistemas avaliados,
ou seja, com teores de 20% a 80% de CO,, a partir de um tnico parametro da
RMQ entre parafinas e CO,. Para que a curva de ESL fosse bem reproduzida, foi
necessario desenvolver uma correlacao para a diferenca entre o volume do sélido e
do liquido, a qual atua no fator de Poynting ligado & variacao da curva de sélido
com a pressao. No entanto, foi demonstrado que o valor 6timo para o parametro
da RMQ varia conforme o teor de CO,, o que pode se dever ao fato de nao ter
sido empregado um valor do parametro diferente para cada parafina. No entanto,
¢ comum na literatura que o valor utilizado para esse parametro seja similar para
interacao de parafinas de cadeia longa com CO,. O problema da RMQ torna-se
mais evidente em sistemas com teores muito elevados de CO,, superiores a 90%.

Assim, a fim de avaliar a capacidade preditiva da RMQ para sistemas parafinicos

104



com COy e também o poder preditivo da RMC, que, de acordo com ZABALOY
(2008), & especialmente 1til para sistemas assimétricos, foram estimados parametros
para ambas as regras de mistura para diversos sistemas binérios formados por COs e
n-alcanos com diversos tamanhos de cadeia. Nos resultados graficos, ficou evidente
que ambas as regras de mistura apresentam capacidades preditivas aproximadas. A
RMC exibiu resultados ligeiramente superiores, o que era esperado, uma vez que o
modelo apresenta um parametro estimado a mais. Apesar disso, a RMC apresentou
fungoes objetivo bem inferiores que as obtidas por meio da RMQ em alguns casos,
alcangando redugoes proximas de até 100%. Os melhores resultados da RMC em
relacao & RMQ se deram nos casos com presenca de ELL. Apesar disso, para que
esta regra de mistura seja empregada em sistemas multicomponentes, é necessaria a
estimacao de parametros extras a partir de dados de sistemas ternarios, o que pode
tornar sua utilizacao proibitiva.

Como a utilizacao da equacao de Peng-Robinson tanto com a regra de mistura
quadratica quanto com a regra cubica apresentam limitagoes na modelagem de sis-
temas parafinicos com CQO,, sugere-se tentar empregar uma equacao de estado mais
robusta. Para sistemas assimétricos, comumente sao empregadas na literatura equa-
¢oes de estado da familia SAFT, como a PC-SAFT e a SAFT-VR Mie. Algumas
equagoes da familia SAFT sao comprovadamente capazes de prever com acuracia sis-
temas altamente assimétricos, apesar de serem reportadas limitacoes nas previsoes
de ELL. Alguns trabalhos adicionam um termo quadrupolar a equacoes de estado
justificando que a dificuldade na modelagem de sistemas com CO; emergem desta
caracteristica do componente. Outros autores aplicam a equacao de estado CPA
nos sistemas em questao, contudo o argumento de que ha associacao neles é contro-
verso. Levando em conta as tendéncias expostas acerca da modelagem de sistemas
assimétricos contendo COs, sugere-se tentar empregar alguma equagao de estado da
familia SAFT para o estudo dos sistemas parafinicos com CO,. Contudo, deve-se
ter em mente que esse modelo é bem mais lento que as equagoes de estado ctibicas
classicas e, assim, pode ser proibitivo para alguns fins.

Com isso, é possivel concluir que a utilizacao do modelo UNIQUAC modificado
com a equacao de estado ctuibica de Peng-Robinson e RMQ ¢ capaz de prever bem
tanto curvas de ELV quanto de ESL e ESLV. Além disso, a utilizacao de dados de ca-
lorimetria mostra-se uma interessante alternativa para ajuste dos modelos de forma
a reproduzir as curvas de solubilidade. Por fim, com excec¢ao a sistemas com teores
muito elevados de CO,, esse conjunto de modelos é capaz de lidar satisfatoriamente

com a assimetria do sistema.
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Apéndice A

Deducao do Critério de Estabilidade
da Distancia do Plano Tangente a
Energia de Gibbs

A pressao e temperatura fixadas, variagoes na energia de Gibbs sao expressas por
meio do potencial quimico, y;, e pela variacao do ntimero de mols dos componentes,

n;, conforme a Eq. , em que N¢ é o nimero de componentes.
Ne
dG = pdn; (A1)
=1

Discretizando a Eq. , obtém-se a Eq. e, entao, a Eq. , em que G° e n!
sao relativos ao estado de referéncia.

N¢
AG =" A (A.2)
i=1
N¢
G-G= Zul(nl —nY) (A.3)

Como a energia de Gibbs e o niimero de mols sao variaveis extensivas, é correto

afirmar que, para um nimero nulo de mols, a energia de Gibbs também seré nula.

Assim, a Eq. se reduz a Eq.

Ne
G = an‘ﬂi (A.4)
i=1
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A equagao geral para o plano tangente, z, a uma fungao F' é dado pela Eq. [A.5] em

que o ¢ a coordenada do ponto comum & fungao F' e ao plano tangente.

z2(x) — z(xg) = g—i (x — xp) (A.5)

Calculando o plano tangente a energia de Gibbs usando as defini¢oes apresentadas
nas Eqgs. e , obtém-se a Eq. . Nela, n"¢/ representa o ponto onde o
plano tangente toca a curva da energia de Gibbs. Sabendo que o potencial quimico
representa a variacao da energia de Gibbs conforme a variagao do nimero de mols,

a Eq. pode entdo ser representada por meio da Eq. [A7]

ENTe
t tp(, ref . ref A
6w~ G w) =3 G| | (m= i) (A6)
th( ) th ref Z,ul ref (nz_nref) (A?)

Como a coordenada n™/ ¢ comum & superficie e ao plano, entao G (n"/) = G(n"/).
Com isso, aplicando a Eq. a n"¢ e substituindo na Eq. , é obtida a Eq. ,

a qual representa a expressao para o calculo do plano tangente a energia de Gibbs.

th Z,UZ ref (nz _ nref) Z,uz ref T‘ef ZH’Z ref (A8)

Por fim, para calcular a distancia do plano tangente a superficie da energia de Gibbs,
diminui-se o plano tangente numa coordenada arbitraria n, Eq. [A7] da energia de

Gibbs, Eq. avaliada na mesma coordenada. obtendo-se com isso enfim a Eq.

A9

TPD = G(n) th Z nip;(n Zniui(ﬂref) = Z un (Hi(ﬂ) - Mi(ﬂref))
= - (A.9)

115



Apéndice B

Relacao Entre Coeficiente de
Fugacidade a Pressao Especificada e

a Volume Especificado

O coeficiente de fugacidade de um componente em uma mistura consiste na derivada
de uma energia residual (E®) com respeito ao ntimero de mols deste componente
(SMITH et al., [2004), conforme a Eq. , em que ) é o volume ou a pressao.
As variaveis independentes do coeficiente de fugacidade sao as mesmas da energia
usada, ou seja, se a energia de Gibbs é usada como base, as variaveis sao temperatura,

pressao e nimero de mols.

OE™(T,Q,n)
8n2-

~ RTin (é(T,Q,@) (B.1)

Ton

Em alguns casos, como no algoritmo apresentado na Secao [2.1.3] é necessério
o coeficiente de fugacidade a dado volume em vez da pressao, os quais sao iguais.
Apesar disso, é normal a implementacao ser realizada para o calculo de ngSi(T, P,n) e,
assim, é conveniente que seja possivel obter a partir dele o coeficiente a dado volume,
ngSi(T7 V,n). Na derivagao do coeficiente de fugacidade em fungao da pressao, o fluido
¢ levado de uma pressao Fp, na qual ele pode ser considerado gas ideal, até uma
pressao arbitraria P. Deve-se notar porém que, nessa pressao, o volume do fluido
real ¢ V = nZRT/P, enquanto o volume do gés ideal ¢ V9 = nRT /P (O’CONNELL
e HAILE, 2005)). Da mesma forma, para o coeficiente de fugacidade a dado volume,
0 mesmo processo € realizado, porém, o limite superior de integragao ¢ um volume
arbitario V' e o inferior ¢ um volume V5 no qual o fluido pode ser considerado gés
ideal. Como a integracao ¢é realizada com base no fluido real, V' serd o mesmo
volume relativo a P definida como limite superior de integracao para a deducao do
coeficiente de fugacidade a dada pressao. Por outro lado, para o gés ideal, a pressao

serd P9 = nRT/V. Assim, fica claro que as duas integragoes resultam em valores
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diferentes para o termo do gés ideal.

Assim, tendo em mente que a energia residual consiste na diferenca entre a
energia do fluido real e do fluido como gés ideal, para corrigir o coeficiente de
fugacidade a dada pressao para o coeficiente a dado volume deve-se somar de volta
o termo de referéncia de gas ideal variando-se a pressao e subtrair o termo de gés

ideal variando-se o volume, como exibido na Eq. [B.2

av

RTln (QB(T, V,Q)) — RTIn (&(T, P, Q)) + / i afg
Py

Tn Tn

V a9l
v OV
(B.2)

Os valores das derivadas da energia de Gibbs parcial molar do componente i
(égz) com respeito & pressao e ao volume sao expostas nas Eqs. e .

)

oG —gi
Tn
oG —giOP  RTO(nRT/V) RTnRT  RTP  RT
oV . oV P oV P V2 PV P

Substituindo as definigoes nas Eqs. [B.3]e[B.4na Eq. [B.2] obtém-se a Eq. [B:5 O

volume parcial molar do componente i (V?') é igual a RT/P, o que pode ser obtido

simplesmente derivando a equacao do gas ideal com respeito a n;. Inserindo essa
definigdo na Eq. [B.5] chega-se a Eq. [B.6] a qual, apos realizacdo das integragoes,
resulta na Eq. [B.7]

RTIn (é(T, v, m) — RTIn (é(T, P, ﬂ)) + / i VP + / ' gdv (B.5)

Py W

RTin (q%(T, V,@)) — RTin (&(T, P @)) n /P %dp n /V gdv (B.6)
Py Vo

. ) P v
In(o(T,V,n)) = RTIn (¢(T, P,n) In|—= In|—
RT <¢TV ) RT ( T P >+RT (Po) +RT (Vo) o

i PV
— RTlIn <¢(T, P @)) + RTIn ( BV )

Por fim, como o produto PV representa uma condicao de fluido real, o substitui-
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mos nZ RT. Por outro lado, produto Py, é igual a nRT', pois representa condigoes
de um gas ideal. Com isso, a relagao para calcular o coeficiente de fugacidade a
dado volume a partir do coeficiente a dada pressao é apresentada na Eq. . (MI-
CHELSEN e MOLLERUP, 2007)

RTIn (3(T,V,n)) = BTt (3(T, P,n)) + RTIn(Z) (B.8)
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Apéndice C

Calculo de propriedades a partir da

energia de Helmholtz

Para o céalculo do ponto critico com temperatura e volume como variaveis inde-
pendentes, pode-se obter o coeficiente de fugacidade e sua derivada em relacao ao
nimero de mols com base nas expressoes apresentadas por MICHELSEN e MOL-
LERUP| (2007). O coeficiente de fugacidade de um componente em uma mistura ¢é
obtido por meio da Eq. , em que AR ¢ a energia de Helmholtz residual. A deri-
vada da energia de Helmholtz, por sua vez, é calculada a partir da Eq. [C.2] em que
os termos necessarios a ela sao obtidos através das Egs. a[C.10] As variaveis d;
e 02 sao parametros da equacao de estado ctubica empregada, tendo respectivamente
os valores 1 e 0 para a equacio de Soave-Redlich-Kwong e 1+ v/2 e 1 — /2 para a
equagao de Peng-Robinson. Para facilitar a comparagao com a fonte original, foram

empregadas as mesmas nomenclaturas das variéveis.

9 (AR(T,V,Q))

. RT
in (8,1,V.n)) = —— (C.1)
R

o (%) o o
—on = F, + Fg Bty Fp A (C.2)
o=t (C.3)

D
Fg = —Niwigp — TfB (C4)
- (C5)
gB = V_B .
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—1

Jv= R(V +6.B)(V + 6,B) (C.6)
f=in (g 1 2?) RB(éj —55) (C1)
F, = —in (1 - g) (C.8)

B = Niotbyis (C.9)

D = N2, 4 (C.10)

A derivada do coeficiente de fugacidade em relagao ao nimero de mols é calculada
através da Eq. [C.11] Os termos em comum com a Eq. sao novamente calculados
a partir das Egs. a e os demais termos sao obtidos a partir das Egs.
a . E importante ressaltar que no trabalho de MICHELSEN e MOLLERUP)
(2007), a Eq. apresenta erroneamente um sinal negativo a frente do primeiro

termo do lado direito da equagao.

g (A2
_\BrT) _ 0B OB
87’14’8”]’ - @nl TV anj v
CE (28] 2 o8| 9D (C.11)
BD am TV anj TV 871]' TV 8711 TV
E F el
s onion; |+, +rmp |y Onglpy, p onion |1y
—(f+V
fB: (f e fV) (0'12)
Fop = __j]jB (C.13)
: (C.14)
9BB (V- B) ‘
1 1 1
B - 1
fVV RB (61 — (52) (V -+ (52B)2 (V + 513)2 (C 5)
-2/ +V
fov == va frv) (C.16)
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2fs+Vfpv)
B

(C.17)

fBB

Dfps
T

Como no presente trabalho foi usada apenas a regra de mistura quadratica para

Fpp = Niotgpp — (C.18)

o covolume, conforme a Eq. 2.62] entao as derivadas primeira e segunda da variavel
B em relagao ao nimero de mols sao obtidas utilizando-se respectivamente as Eqs.
e[C20l Para o parametro energético, se for usada a RMQ, como na Eq. 2.61]

entao as derivadas primeira e segunda da variavel D em relacao ao numero de mols
sao calculadas via Egs. e [C.22] Caso seja aplicada a RMC, conforme a Eq.
as derivadas de D em relagao ao ntimero de mols, Egs. e[C.25], sdo obtidas
com base na Eq. Ela corresponde a uma adaptacao da Eq. para a RMC
levando em conta o somatorio triplo em relacao a composicao da fase, o qual na
RMQ era duplo.

N¢
0B 1
877/1' Ty Ntot ; ] ( J) ( ]) ( )
0*B 1 0B 0B
— — |+ b) (= 1y) — = - — (C.20)
oniong|py Niot Milpy  Onjlpy
Ne
oD
o =2 anw/aiaj (1 — k’”) (021)
LTV j=1
0°D
=2 /aa; (1 —k;; C.22
@nianj TV @i ( ]) ( )
D
= N20 Az C.23
Ntot tot ( )
N¢ N¢o
3> > njnpyazajar (1 — kije) — D
oD == (C.24)
8ni TV Ntot ‘
658 . (1 o) _ 20| op
2 Z N/ Qi@jag ( Uk) on; on;
oD | _ = v v (C.25)
8n,;8nj T,V Ntot .
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