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Maria Rosa Rocha Tenério Gdes

Fevereiro/2018
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A precipitacao de parafinas pode causar a obstrucao da linha de producao ge-
rando perdas econdmicas significativas. Reservatérios de petréleo, especialmente em
areas maritimas, sao encontrados em condicoes extremas de temperatura e pressao.
Durante o escoamento do fluido dentro das linhas de produgao, a temperatura do
mesmo tende a cair devido a transferéncia de calor para a vizinhanca e mudanca
de fase (vaporizagao) fazendo com que as parafinas se precipitem e se depositem
nas paredes dos dutos. Dentro deste contexto, este trabalho utiliza o modelo Mul-
tisélido para calcular a TTIAC (temperature inicial de aparecimento de cristais) de
um fluido com composicao conhecida e o modelo Drift-Flux de escoamento bifasico
para localizar onde o mesmo pode precipitar dentro da linha de producao. Uma
mistura parafinica com quatro componentes foi utilizada nas simulagoes. No caso
do 6leo morto, foi observado que o efeito da pressao pode ser desprezado no céalculo
da TTAC. Analisando o efeito da composicao do fluido, quanto maior a quantidade
de compostos leves (CH, e CO5) na mistura, menor serd a TIAC, a pressao cons-
tante. Para dois diferentes casos, calculou-se o ponto em que o fluido ird4 comecar a
depositar parafinas nas paredes dos dutos. Também foi desenvolvido um algoritmo
para determinar a temperatura minima a montante da linha de producao para que

nao ocorra precipitacao de parafinas ao longo da linha de producao.
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STEADY-STATE SIMULATION OF WAX PRECIPITATION IN TWO-PHASE
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Wax precipitation may lead to obstruction of pipelines generating significant
economic losses. Petroleum reservoirs, especially in sea areas present extreme con-
ditions of temperature and pressure. During production, the fluid flow inside the
pipeline, the temperature of the fluid tends to decrease due to the heat transfer to
its neighborhood and phase change (vaporization) leading to wax precipitation and
deposition of paraffins on the pipe wall. Within this context, here the Multi-Solid
Model was used to calculate the WAT (wax appearance temperature) of a fluid with
known composition and the Drift-Flux Model of two-phase fluid flow was used to
find the point where it may precipitate inside the pipeline. A paraffinic mixture
with four compounds was used in the simulations. It was observed that the effect
of pressure can be considered negligible on WAT calculation, for the studied case.
Analyzing the effect of the fluid compostion, the more content of light compounds
(CH, e CO,) in the mixture, the lower will be the WAT, at constant pressure. For
two different cases, it was found the point inside the pipeline where the fluid began
to deposit solid particles on the pipe wall. Also, it was developed an algorithm to
calculate the minimum temperature at the beginning of the pipeline to avoid the

wax precipiation along the pipeline.
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Capitulo 1
Introducao

Este capitulo apresenta os motivos que levaram ao desenvolvimento deste do-
cumento. A tltima secao deste capitulo expoe os objetivos deste trabalho e detalha

a estrutura deste documento.

1.1 Motivacao

O petréleo é basicamente uma mistura de hidrocarbonetos que podem ser
encontrados nos estados liquido, gasoso e solido dependendo das condigoes de tem-
peratura e pressao em que o mesmo se encontra. Este composto pode ser classificado
de acordo com seu grau API. Esta escala arbitraria foi criada pela American Insti-
tute of Petroleum levando em consideracao a densidade do éleo. Quanto mais alto
o valor dentro desta escala, mais leve serd o 6leo. De acordo com PAN et al.| (1997),
6leos leves com °API em torno de 45 tém o ponto de aparecimento de parafina a
60°C. O grau API pode ser calculado como mostra a Equacao (ROSA et al.|
20006)).

141,5

CAPI =
péleo/pdgua

—131,5 (1.1)
em que pPgieo € Pagua Sa0 as massas especificas do 6leo e da dgua a 60°F, respectiva-

mente.

Os principais componentes do petréleo sao os hidrocarbonetos saturados, hi-
drocarbonetos aromaticos, as resinas e os asfaltenos. Outra classificagao comumente
utilizada dentro da industria do petréleo estd ligada a presenca desses varios tipos de

hidrocarbonetos. Sendo assim, o petréleo pode também ser divido em cinco grupos



segundo [THOMAS| (2001)): parafinico, parafinico-aromatico, parafinico-nafténico,

nafténico, aromatico-intermediario, aromatico-nafténico e aroméatico-asféltico.

Dentro do grupo dos hidrocarbonetos saturados, podem-se encontrar as pa-
rafinas cuja formula geral é C),Hs,,2. Esses compostos apresentam cadeias com
diferentes quantidades de dtomos de carbono sendo essas cadeias lineares, ramifica-
das ou ciclicas com ligacoes covalentes simples. Sabe-se que os 6leos parafinicos com
massa molar elevada, ou seja, cadeias carbonicas longas sob as condigoes padroes
de temperatura e pressao se encontram na fase sélida (BORDALO e OLIVEIRA|
2001). Segundo PEDERSEN et al.| (1991)), o sélido precipitado de um fluido prove-
niente de um reservatorio de petréleo consiste, primeiramente, de parafinas normais;
iso-parafinas e naftenos e os aromaticos nao precipitam, em uma mistura livre de

asfaltenos.

Os reservatorios de petréleo se encontram a milhares de metros da superficie,
principalmente aqueles situados em aguas profundas. Segundo a PETROBRAS
(2015), na Bacia de Santos, os reservatérios estao localizados em profundidades de
agua que chegam a 2.500 metros, com camada de sal de 2 mil metros de espessura,
totalizando muitas vezes cerca de 7.500 metros de profundidade. Vale salientar que
os fluidos sao encontrados em condigoes de alta temperatura e pressao, lembrando
que a agua do mar esta em torno de 6°C. Essa distancia da superficie gera gradientes
negativos de temperatura dentro da linha de producao devido a transferéncia de
calor para a vizinhanga e mundanga de fase (vaporizagao). Portanto, durante a
elevacao do fluido a temperatura do mesmo tende a diminuir e a medida que a
temperatura atinge a TIAC (temperatura inicial de aparecimento de cristais) ocorre
a deposicao de sélidos na parede dos dutos, em outras palavras, a precipitacao de
parafinas (BORDALO e OLIVEIRA| 2001; COUTO et all 2006; DERAKHSHAN
e SHARIATTI, 2012} HUANG et al), 2011; SARICA ¢ PANACHAROENSAWAD]|
2012).

O actmulo de parafinas cristalizadas na parede dos dutos diminui significati-
vamente a vazao de producao do petréleo devido ao bloqueio parcial da linha de
producao e, em casos extremos, ha a total obstrucao da linha de producao levando
a interrupgao da produgao (COUTINHO et al, [1995; HANSEN et al., 1988; |[LIRA-
GALEANA et all|1996). Existem casos em que as empresas optam pela remogao da
secao da linha de producao em que estd totalmente obstruida, porém esse processo
é bastante caro, podendo custar cerca de 30 milhdes de délares (VENKATESAN|
2004). Esse fenomeno pode ocorrer em todas as etapas da cadeia produtiva do
petrdleo, desde o reservatorio até as refinarias (FIROOZABADI, [1999; WOO et al.,
1984). Os métodos para remocao desse material tém algumas limitagoes e geram

problemas. Por exemplo, a remogao de parafinas através de métodos mecanicos gera



significativos prejuizos econdmicos pois toda a producao tem que ser interrompida

para que o material depositado seja removido. Um método mecanico muito usado

pela industria do petréleo é o pigging (AIYEJINA et al., 2011)). Nesse caso, uma

ferramenta conhecida como PIG (em inglés, Pipeline Inspection Gauge) é utilizada
com o objetivo de desobstruir os dutos (LIMA et al) 2014)). A Figura [1.1| mostra

dutos obstruidos por sélidos precipitados.

Figura 1.1: Precipitagdo de Parafinas. Fonte: www.spe.org/jpt

Para evitar a deposicao de sélidos durante o escoamento do éleo, alguns pes-
quisadores tém estudado diferentes métodos que inibem esse fendmeno através de
diferentes processos: (1) revestir a parte interna dos dutos com plésticos para manter
a temperatura dos mesmos a mais alta possivel e (2) uso de inibidores quimicos. Es-
ses métodos possuem eficiéncia limitada e sua implementacao tem que ser estudada
para cada caso em especifico (AIYEJINA et al/, 2011).

Dentro deste contexto surge a necessidade do desenvolvimento de modelos
termodinamicos que possam prever sob quais condicoes de temperatura e pressao
ocorrera a precipitacao de parafinas. Os modelos termodinamicos que descrevem o
equilibrio liquido-sélido podem ser divididos em 3 tipos: Modelos Multisélido, Mo-
delos de Solugao Sélida e Modelos de Multiplas Solugoes Solidas. O Modelo de Unica
Solucao Solida proposto por ¢é baseado na teoria de que os componen-
tes do fluido que esta escoando dentro da linha de producgao se precipitam formando
uma unica fase sélida homogénea. Em contrapartida, o Modelo Multisélido proposto
por LIRA-GALEANA et al.| (1996) baseia-se na teoria de que o sélido depositado
¢ composto por multiplas fases sélidas puras. Dentro desta tematica, neste traba-
lho utilizou-se o0 Modelo Multisélido proposto por |[LIRA-GALEANA et al.|(1996) e

mais, especificamente, as correlagoes propostas por NICHITA et al. (2001) para o

calculo da fugacidade do componente i na fase solida. Existe também o Modelo de
Multiplas Solugoes Sélidas proposto por COUTINHO| (1998]) que se baseia na teoria

de que a fase solida é composta por multiplas fases, em que cada fase é formada por

uma solucao sélida.

Para determinar a localizacao dentro da linha de producao onde ocorrera a pre-



cipitagao de parafinas, além do modelo termodinamico, é de extrema importancia
o desenvolvimento de modelos que descrevam de forma acurada e eficiente o escoa-
mento do fluido dentro de uma linha de producao, visto que o petrdleo escoa como
sistema bifasico (liquido-vapor) (THOMAS| 2001). A grande dificuldade no desen-
volvimento desses modelos de escoamento estd relacionada ao compromisso entre a
acuracia do modelo e o custo computacional do mesmo. Isto foi a motivacao de TEI-
XEIRA| (2016 para implementar o escoamento bifdsico unidimensional baseado no
Modelo Drift-Flux proposto por HIBIKI e ISHII| (2003)) e nos Modelos Homogéneo
e Dois Fluidos citados por BEGGS e BRILL| (1973) e KLEINSTREUER] (2003),
respectivamente. Em seu trabalho, TEIXEIRA| (2016]) concluiu que o modelo com
melhor compromisso entre a acuracia e o custo computacional é o Modelo Drift-Flux,
apresentado na Secao [2.3]

1.2 Objetivos

O presente trabalho tem como objetivo geral simular o escoamento bifasico de
6leos sob condic¢oes andlogas aquelas encontradas na producao de petroéleo e verificar
se ird ocorrer a precipitacao de parafinas a medida que o fluido escoa dentro da linha
de producgao. Para isto foi utilizada a modelagem desenvolvida por TEIXEIRA
(2016) e o critério de estabilidade proposto por LIRA-GALEANA et al. (1996)
conforme implementado por [SILVA| (2013) para descrever o escoamento do fluido e

verificar a precipitagao de parafinas, respectivamente.

Os objetivos especificos deste trabalho sao:

1. Estudar o efeito da composicao e pressao do fluido na precipitacao de parafinas;

2. Desenvolver um algoritmo que verifique em qual secao da linha de producao

ird haver a precipitacao de parafinas;

3. Desenvolver um algoritmo que calcule a temperatura de entrada da linha de

producao tal que nenhuma parafina precipite durante o escoamento do fluido.

O Capitulo 2 apresenta a revisao da literatura relacionada ao equilibrio de
fases e aos modelos termodinamicos capazes de verificar a precipitacao de parafinas
disponiveis na literatura, bem como, ao escoamento bifasico unidimensional. O
Capitulo 3 apresenta, detalhamente, a metodolgia que serd usada parar atingir os
objetivos apresentados, esse capitulo inclui todas as correlacgoes e teorias utilizadas.
O Capitulo 4 apresenta os resultados encontrados acerca do escoamento bifasico

unidimensional e a precipitacao de parafinas, bem como, as discussoes acerca desses
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resultados. O Apéndice A descreve as propriedades fisicas dos componentes puros

utilizadas durante o desenvolvimento deste trabalho.



Capitulo 2
Revisao Bibliografica

Este capitulo apresenta uma revisao da literatura acerca dos modelos de pre-

cipitagao de parafinas existentes e do escoamento bifasico unidimensional.

2.1 Equilibrio Liquido-Sdlido

O conhecimento do comportamento das fases no equilibrio liquido-sélido (ELS)
¢ fundamental para processos de cristalizacao na engenharia quimica. Em certa
temperatura e pressao, a fase liquida pode coexister em equilibrio com a fase sélida
(SMITH et al., 2007). Atualmente, nao existe equagao de estado capaz de descrever
o comportamento volumétrico das fases sélida e fluidas simultaneamente. Sendo
assim, FIROOZABADI (1999) relacionou o potencial quimico da fases liquida com
o potencial quimico da fase sélida baseado no diagrama descrito na Figura [2.1]A1ém
disso, a variagao entre o potencial quimico do componente i na fase sélida (,ufpum) e
na fase liquida ( uinum), dada temperatura e pressao, pode ser calculada relacionando

a variagao da entalpia e entropia como mostra a Equacao [2.1]

AIU’Z = Iuinuro(P7 T) - M?puro(P7 T) (22)

em que Au;, Ah; e As; sdo a variagao do potencial quimico, entalpia e entropia

. . L S ~
molares, respectivamente, do componente i e, p1;%,.,,..(P, T) e p7,,..(P, T) sdo os po-
tenciais quimicos do componente i puro na fases liquida e sélida, respectivamente,
aTeP.
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Figura 2.1: Diagrama para o calculo do potencial quimico do componente i puro
na fase sélida. em que Tif e Pif sao temperatura e pressao de fusao do componente

i, respectivamente. Adaptado de [ FIROOZABADI| (1999)).

Sabe-se que a variacao da entalpia entre os pontos 1 e 6 é a soma da variagao
da entalpia em cada segmento do diagrama. Sendo assim, FIROOZABADI (1999)

utilizou as Equagoes e para o calculo da variacdo da entalpia (em
J) em cada etapa do diagrama. O diagrama estd dividido em 5 etapas como pode

ser visto na Figura

1. Etapa I:
P/ dv?
AhI7? = / [vf -T ( . ) } dP (2.3)
P a1 ) p
em que vy é o volume molar do componente i na fase sélida, P é a pressao do

sistema e T é constante nesta integracao.

2. Etapa II:
T/
ARF? = / ¢y dT

T

em que c3,; é o calor especifico do componente i na fase sélida.

3. Etapa III

(2.4)

Assim, a variacao da entalpia é dada pelo calor de fusao a Tif e Pif , OU seja, a

entalpia molar de fusdo, Ah'.



4. Etapa IV:
T
Ah{? = / ch.dT (2.5)

T/

K3

em que ch, é a calor especifico do componente i na fase liquida.

56 r L dvf
N /P Zf {Ui T ( dT)J P (2.6)
L

em que v;* é o volume molar do componente i na fase liquida.

5. Etapa V:

A variacao da entalpia entre os pontos 1 e 6 pode ser calculada conforme a
Equacao 2.7

T/ 12 pf ,
Ah; = Ah — Acp;dT — AvdP + T dav, dP (2.7)
' dar
T P P P
Av; = vF —of (2.8)
Acp; = cb, — ¢, (2.9)

em que Av; e Acp; sao a variagao do volume molar e do calor especifico, respecti-

vamente, do componente i.

O mesmo procedimento pode ser feito para o calculo da variacao da entropia

entre os pontos 1 e 6, resultando na Equacao 2.10

N T/ Acp; Iy
As; = ! —/ ZdT—l—/ ( z) dP 2.10
Tif T T p ar ). ( )

em que Ah{ é a entalpia molar de fusao do componente i.

Portanto, a variacao entre o potencial quimico do componente i na fase liquida
e na fase sélida pode ser calculada pela Equacao [2.11} Esta equacao foi divida por

RT com o objetivo de adimensionar a mesma.

:uszuro(Pa T) B H?puro(p7 T Ahf (

1T
o7 ~Rr7 —— | " AcpdT

RT
(2.11)

f
Ach 1 P;
dT' + — Av,dP
/ + RT J, v



em que R ¢ a constante universal dos gases reais.

A Equacao 2.11] permite o calculo do potencial quimico de um sélido puro a

partir do potencial quimico de um liquido puro dados Ahzf , Tif , Acp; e Av;.

No caso mais geral de misturas multicomponentes, quando ambas as fases,
liquida e sélida, estao em equilibrio, os potenciais quimicos de cada componente se

igualam. Logo, a equagao de equilibrio pode ser reescrita como mostra a Equagao

2. 12

ph(P.T.2%) = p (P, T, ) (2.12)

em que pF e pf sdo os potenciais quimicos do componente i na fase liquida e sélida,

respectivamente; e x’ e 17 as fracoes molares do componente i na fase liquida e

solida, respectivamente. Os potenciais quimicos podem ser expressos pelas Equacoes

213214
L L fL (P,T,zF)
:u’i (Pa T7 xi ) = :uipuro (P T) + RT h’l ( ) (213>
zpuro
5 (P,T,
i (P.T,27) = ipuro (P, T) + RT In J: ( 7 ul )) (2.14)
zpuro

em que fL e f° sio as fugacidades do componente i nas fases liquida e sélida,

L e f3  sao as fugacidades dos componentes i puros nas

respectivamente; e . ., ipuro

fases liquida e sélida, respectivamente.

Substituindo as Equagoes e na Equacao 2.12, obtém-se a Equacao
fS (P T xS) 1 puro (P T) _ :uinuro (P7 T) - ﬂ?puro (P7 T)
P,T) fL(P,T,zF) RT

(2.15)

1puro (

Substituindo o lado direito da Equacao [2.11] na Equacao [2.15, obtém-se a
Equagao [2.16



S (P,T, x5 P,T I (! T/
In f ( L ) ZPW"O( ) Ahz T_Z -1 - L/ ACPZ'dT
P.T)fF(P.T,x}) R/ \ T RT Jr

z puro (

(2.16)

f f
1 [ Acp; 1 b
— LdT + — Av;dP
+ R/T + BT v

Sabe-se que no equilibrio, as fugacidades do componente i nas fases em estudo
sao iguais, logo a Equacao pode ser reescrita como mostra a Equagao[2.17} Dife-
rente de FIROOZABADI (1999)), neste trabalho foi considerado o Fator de Poyting,

pois o escoamento de petréleo na etapa de producao ocorre em altas pressoes.

CAn (1! 1

Pf
+5 / ACP%JT 1 Av;dP

zpuro (P T) zpuro (P T) exp

(2.17)

RT

NICHITA et al.| (2001)) introduziram na Equacao um termo que considera

a transicao de fases entre os dois estados sélidos como mostra a Equacao [2.18

zpuro (P T) fzpuro (P T) eXp

AR (T 17
L ) - = [ AcpdT
" RT! ( T ) RT /T o

ACPl 1 Pif (2 18)
— '+ — Av;dP :
/ d =T v;d

htr
S ()

f'Lp’lLTO (P T) QS’LPUTO(P T)P (2'19)

em que T/" e Ahl" sdo a temperatura e a variagao de entalpia de transigao, respec-

tivamente, do componente i entre as duas fases sélidas.

A Equacao relaciona a fugacidade do componente i puro no estado sélido
com a fugacidade do componente i puro no estado liquido quando conhecidos Ahf
Tf Acpy, T e hi". O termo fL ipuro POde ser obtido através de uma equagao de estado.
Esta equacao é fundamental para o desenvolvimento dos modelos de precipitagao de

parafinas apresentados na Secao [2.2] Neste trabalho, usou-se a Equacao [2.1§ para
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o calculo da fugacidade do componente i na fase solida, bem como, a equacao de
estado de Peng-Robinson para o calculo da fugacidade do componente i puro e na

mistura.

2.2 Modelos de Precipitacao de Parafinas

Conforme mencionado no Capitulo 1, os modelos de precipitacao de parafi-
nas disponiveis na literatura sdo baseados em trés teorias: (1) Modelo de Unica
Solucao Sélida proposto por [WON| (1986), (2) Modelo Multisélido proposto por
LIRA-GALEANA et al|(1996)) e (3) Modelo de Multiplas Solugdes Sélidas proposto
por (COUTINHO)| (1998). A teoria baseada no Modelo de Unica Solucdo Sélida
diz que as parafinas precipitadas formam uma tunica fase sélida homogénea em que
os componentes dessa fase sao misciveis entre si. O segundo modelo, proposto
por [LIRA-GALEANA et al| (1996)), diz que as parafinas se precipitam formando
multiplas fases sélidas independentes e imisciveis entre si. O Modelo de Multiplas
Solugoes Solidas propoe que as parafinas se precipitam formando miltiplas fases

sélidas em que cada uma delas é composta por uma solucao solida.

2.2.1 Modelo de Unica Solucao Sdélida

Nesta secao sao apresentados os principais trabalhos que utilizaram o Modelo
de Unica Solucao Sdélida para quantificar e verificar ocorréncia da precipitacao de
parafinas, bem como, calcular a temperatura inicial de aparecimento de cristais,

TIAC.

O primeiro trabalho que desenvolveu um modelo relacionado ao estudo de pre-
cipitagao de parafinas foi realizado por WON| (1986), no qual foi apresentado um
método para o calculo do equilibrio sélido-liquido-vapor de mistura de hidrocar-
bonetos parafinicos baseado no Modelo de Unica Solugao Sélida. A mistura era
formada basicamente por hidrocarbonetos com baixa massa molar e por outros hi-
drocarbonetos com alto ponto de ebulicdo. Sendo assim, WON] (1986) aplicou a
equacao fundamental no estudo do equilibrio de fases, ou seja, as fugacidades dos
componentes em cada fase devem ser iguais como mostra as Equagoes e

fiS = fiL (2.20)

fl=1 (2.21)

11



em que f) ¢ fugacidade do componente i na fase vapor.

WON (1986) utilizou a equacao de estado Soave-Redlich-Kwong, SRK, pro-
posta por SOAVE| (1972) para o célculo do coeficiente de equilibrio liquido-vapor
(K}Y*) descrito na Equagéom Em contrapartida, o coeficiente de equilibrio sélido-

liquido foi calculado segundo um modelo de coeficiente de atividade.

1% L
vL _ ¥y o;

em que ) é a fracio molar do componente i na fase vapor e ¢! e ¢F sao os coe-

ficientes de fugacidade do componente i na fase vapor e liquida, respectivamente.

De acordo com [WON] (1986), o coeficiente de equilibrio sélido-liquido que
calcula a razao entre as fracoes do componente i em ambas as fases é dado pela
Equagao [2.23] Nessa equacao foi desconsiderado o Fator de Poyting, bem como, a

variacao da capacidade calorifica entre as fases liquida e sélida.

S L ARS
SL __ % Vi hi T
K> = s = —vfexp o~ (1 ~ o7 (2.23)

em que v e 75 sdo os coeficientes de atividade do componente i nas fases liquida e

solida, respectivamente, R ¢ a constante dos gases reais.

Os coeficientes de atividade relacionados as fases liquida e sélida foram calcu-
lados através da Teoria da Solucao Regular (PRAUSNITZ, |1958) que estd descrita

na Equagéo [2.24

Inv;" = (2.24)

em que 0* é o parametro de solubilidade médio da fase o que pode ser calculado
segundo a Equacao [2.25] 0 é o parametro de solubilidade do componente i na fase

a e v é o volume molar do componente i na fase a.

0" =27 (2.25)

em que ¢ é a fracao volumétrica do componente i na fase o calculada através da

Equagao [2.26]

12



b= =—0a (2.26)

em que vy’ é o volume molar z é a fragao molar do componente i na fase a.

Os parametros de solubilidade do componente i nas fases liquida e sélida,
0L e 6F, respectivamente, podem ser calculados através das Equagoes [2.27} [2.28]

(]

respectivamente.

7 L
Y

ARY — RT\
oF = (—hl r ) (2.27)

[NIES

: — (2.28)

55 _ (Ah,‘-’ + AR — RT)

S L

em que Ah) é a entalpia de vaporizacio do componente i e vy e vF sdao os volumes

molares do componente i nas fase sélida e liquida, respectivamente.

Em WON] (1986), as propriedades criticas de temperatura e pressao, foram
calculadas através de correlagoes propostas por SPENCER e DAUBERT] (1973) e
LYDERSEN et al.| (1955), respectivamente. J& o fator acéntrico foi calculado pelo
método proposto por LEE e KESLER| (1975).

A entalpia molar de fusao (em cal/mol) dos componentes envolvidos na mistura

estudada por WON]| (1986) foi calculada através da correlagao descrita nas Equagoes

e proposta pelo mesmo autor.

AR! =0,1426 x MM, x T’ (2.29)

20.172

T =374.54+0,02617 x MM; —
i ) + ) X MMz

(2.30)

em que MM, é a massa molar do componente i.

WON]| (1986) usou a correlagdo descrita na Equagao para o calculo do

volume molar do componente i nas fases liquida e sélida.

vy = vl =0 = dT (2.31)
025

em que dk,; é a densidade da fase liquida (em g/mL) do componente i & 25°C' que

pode ser calculada através da Equacao [2.32]
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13,06

—_ 2.32
N, (2.32)

drys = 10,8155 +0,6272 x 107*M M, —
Os resultados encontrados nesse trabalho apresentaram boa concordancia
quando comparados a dados experimentais de um trabalho anterior desse mesmo

autor.

HANSEN et al| (1988)) calcularam o ponto de aparecimento da parafina de 17
amostras de petréleo bruto provenientes do Mar no Norte. Como teste preliminar,
estes autores utilizaram a metodologia proposta por WON]| (1986]) para calcular a
razao dos coeficientes de atividade envolvidos no equilibrio liquido-sdlido. Os va-
lores encontrados foram bastante préximos de 1. Entdao, HANSEN et al| (1988)
concluiram que o valor do coeficiente de equilibrio depende quase que somente das
propriedades dos componentes puros, Tif e Ah{ , quando usa-se a metodologia pro-
posta por WON (1986)).

Segundo [HANSEN et al.| (1988), os valores de TIAC calculados foram muito
altos pois nao dependem da estrutura molecular de compostos leves da mistura.
Sendo assim, este autor propos uma modificacao na Equacao [2.23] como mostra a
Equacao . Vale ressaltar que como feito por WON]| (1986|), foram considerados
nulos, o Fator de Poyting, e a variacao da capacidade calorifica entre as fases liquida

e solida.

s L A
sL_ i _ i —Ag
K" = pu2 = —sexp {—T } (2.33)

em que Ag é a variacao da energia livre de Gibbs entre os estados liquido e sélido.

No modelo desenvolvido por HANSEN et al. (1988]), o coeficiente de equilibrio
liquido-sélido é calculado em termos da variacao da energia livre de Gibbs. O calculo
do coeficiente de atividade da fase liquida, v, foi realizado baseado na Teoria da
Solugao de Polimeros Generalizada, Equacao , proposta por FLORY] (1953)) com
o objetivo de descrever a nao idealidade da fase liquida. O coeficiente de atividade
da fase sélida, 77, foi considerado igual a 1, ou seja, a solugao sélida foi considerada

como ideal.

InvF = aniL—i-l—UiL—Z %vf—l—vaxijv,f—zz (%) 'vajoaLj (2.34)

a#i @ j#i ki j#i a<j
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em que (; e (, sao os numeros de carbonos do componente i e a, respectivamente,
na fase liquida; x,; e xi; sao os parametros calculados de acordo com a interagao
entre as moléculas a e j e, i e j, respectivamente, dos diferentes grupos (parafinicos,
nafténicos e aromaticos) e vl vl e UjL sao os volumes molares dos componentes a,

k e j, respectivamente, na fase liquida.

HANSEN et al. (1988) adaptaram a correlacao que calcula a T . Segundo estes
autores, ramificagoes dos hidrocarbonetos tendem a diminuir a temperatura de fusao
dos mesmos, logo a correlacao usada para o calculo deste parametro proposta WON
(1986)) foi adaptada como mostra a Equagao [2.35]

27.109

T/ = 402.4 —0,01896 x MM, —
i ) ) % MM,

(2.35)

Os resultados dos valores de TIAC calculados foram comparados com valo-
res experimentais aferidos visualmente através de um microscopio com controle de
temperatura. Houve uma variacao de £4K entre os resultados da modelagem e
os experimentais (HANSEN et al., [1988). Esse modelo nao foi validado adequada-

mente, pois os dados experimentais foram coletados através de aferi¢oes visuais.

WON  ([1989) calculou o ponto de aparecimento da parafina e a composi¢ao do
solido precipitado em sistemas envovlendo combustiveis refinados com a tempera-
tura variando entre 210 e 320K e a pressao atmosférica. Esses combustiveis foram
simulados através de sistemas com nCsys e nCss em nCs e nChy. Diferentemente
de [WON] (1986)), o calculo do coeficiente de equilibrio liquido-sélido foi realizado
através da Equacao [2.17] sem desconsiderar a variacao da capacidade calorifica do
componente i entre as fases liquida e sélida. O calculo dos coeficientes de atividade
foi realizado através do Modelo Modificado da Solucao Regular usado pelo mesmo
autor em seu trabalho anterior, WON] (1986)), e o Modelo de Flory-Huggins como
mostra a Equagao 2.36]

InA¢ = Inv + Inqff (2.36)

em que ! e 77 sdo calculados através do Modelo de Flory-Huggins e Modelo Mo-

dificado da Solucao Regular, respectivamente.

O Modelo de Flory-Huggins usado para o calculo do coeficiente de atividade

estd descrito na Equacao [2.37]
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M, M,
InvA=1— =L 4+ n—=t 2.37
i R (2.37)

em que M; é um parametro relacionado ao tamanho da molécula e M é a média da

fracao molar de M;.

WON]| (1989) modificou a correlagao proposta por WON| (1986) que calcula
a entalpia molar de fusao dos componentes envolvidos na mistura. Nessa nova
correlagao, a entalpia molar de fusao do componente ¢é calculado, somente, em fungao

da massa molar do componente i como mostra a Equacao [2.38].

ARl =50 4 39M M, (2.38)

Os resultados encontrados por| WON] (1989) mostraram um erro médio de +3%,
resultado esse que melhora as conclusoes realizadas através de pesquisas feitas por
laboratorios que usaram a mesma mistura para medir os ponto de aparecimento da
parafina. Neste ponto, pode-se afirmar que o termo relacionado a variagao da capaci-
dade calorifica entre as fases liquida e solida é importante no calculo da temperatura

inicial de aparecimento de cristais ou TTAC.

PEDERSEN et al.| (1991) mediram, experimentalmente, a quantidade de pa-
rafina precipitada em funcao da temperatura a pressao atmosférica de 16 diferentes
6leos cru e, em seguida, calcularam a TTAC usando os Modelos de WON| (1986)) e
HANSEN et al.|(1988). Comparando os resultados obtidos, os autores concluiram
que os modelos anteriores superestimaram os valores aferidos no experimento. Sendo
assim, PEDERSEN et al.| (1991) propuseram uma nova correlagao, Equagoes
e , para o calculo dos parametros de solubilidade das fases liquida e sélida (em
(cal/mL)%%), §& e 67, respectivamente. O cdlculo do equilfbrio liquido-sélido foi

realizado com o auxilio da Equacao [2.17

§F =7,41+0,5914 (InCy — In7) (2.39)

67 = 8,50+ 5,763 (InCy — In7) (2.40)

em que C'y é o numero de atomos de carbono.

Uma nova correlagao também foi proposta para o calculo da variacao da en-

talpia molar de fusdao do componente i (em cal/mol), Ahlf , que estd descrita na

Equacao [2.41]
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Ahl = AR, % 0,5148 (2.41)

em que Ahpw,,; ¢ calculada através da correlagdo proposta por WON| (1986),
Equagao [2.29]

PEDERSEN et al.| (1991]) propuseram uma correlagdo para o célculo da capa-

cidade calorifica dos componentes parafinicos que esta descrita na Equacao [2.42]

ACP»L‘ = OélMMZ‘ + OéQMMi T (242)

em que os parametros «; e «ap sao iguais a 0,3033cal/(gK) e —4,635 X
10~* cal/(g K?), respectivamente. Esses parametros foram calculados através de
resultados experimentais que mostram a dependéncia da capacidade calorifica em
relacdo a temperatura de cada componente nas fases liquida e sélida. As ental-
pias de fusao dos componentes nafténicos e aromaticos sao iguais a metade do valor

calculado para os componentes parafinicos.

Os resultados encontrados por PEDERSEN et al.| (1991) mostraram que o
novo modelo proposto conseguiu representar, razoavelmente, os dados experimentais
e, isto so foi possivel por causa das adaptacoes realizadas por esses autores no
modelo proposto por [WON| (1986). PEDERSEN et al|(1991)) ainda afirmaram que
os modelos propostos por HANSEN et al. (1988) e [WON] (1986) sao equivalentes,

apesar de o modelo proposto pelo ltimo autor considerar a fase sélida nao-ideal.

SVENDSEN (1993) realizou a modelagem da precipitagdo de parafinas em
sistemas abertos e fechados. Em sistemas fechados, o fluido é recirculado dentro
do sistema. Em contrapartida, em sistemas abertos, o fluido entra e sai de uma
tubulagao. O método desenvolvido incluiu o equilibrio e a transigao entre as fases

liquida e sélida, bem como, a dinamica dos fluidos.

SVENDSEN (1993)) determinou que trés condigoes devem ser atendidas para
que ocorra a precipitacao das parafinas: (1) a temperatura da parede da tubulacao
tem que estar abaixo da TTAC; (2) O gradiente de temperatura ao longo da tubulagao

deve ser negativo e (3) A fricgdo da parede deve ser alta.

Condigoes para o escoamento do fluido também foram estabelecidas por
SVENDSEN (1993)): (1) Os Fluidos se comportam como fluidos nao-Newtonianos
abaixo da TIAC, em contraste, acima da TIAC, eles se comportam como fluidos

Newtonianos; (2) E possivel haver uma transicio entre fluxo laminar e turbulento;
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(3) A transigao entre as fases liquida e sélida pode ser enquadrada dentro de mode-
los quase-estacionarios envolvendo energia e massa e (4) O calor relacionado com a

transicao de fases, difusao axial e friccao podem ser considerados insignificantes.

Para descrever o fluxo de massa radial, SVENDSEN] (1993) usou a Lei de Fick,
Equacoes [2.43] [2.44] e [2.45]

) 1dT

em que D,, é a constante de difusividade, r é a distancia radial, w é uma variavel
que esta descrita na Equacao [2.44] e p,, é a massa especifica da mistura que é,

aproximadamente uma funcao linear da temperatura.

w=Y (0;—e) (2.44)

=1

em que g; € uma variavel adimensional descrita pela Equagao [2.45|e o; é uma fungao

adimensional descrita na Equacao [2.47]

w; T oy
E; =

em que oy é o coeficiente de expansao térmica da mistura a temperatura constante,
w; € a fracao méassica do componente i a montante da tubulagao e 8 é a razao entre
o numero de mols da fases liquida e solida em 1 mol da composicao a montante da

tubulacao, Equacao [2.46|

_Ls _ (-1 (2.46)

= =25 —
Ly Ly

em que Lg e Ly sao o nimero de mols das fases solido e liquida, respectivamente,

em 1 mol da composicao a montante da tubulacao.

dKZE 4
—Tw;—2 = —Tw-e o+ i (2.47)
' " (14 0KSLY? '

em que ws; € wy; sao as fragoes massicas do componente i precipitado na mistura e na
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fase solida, respectivamente. E importante ressaltar que a variavel w; é independente

dos valores de pressao e temperatura.

O coeficiente de equilibrio liquido-sélido, K*, usado por SVENDSEN (1993)
foi 0 mesmo usado por WON (1986) e HANSEN et al.| (1988) em que os trés tltimos
termos da Equacao foram considerados iguais a zero.

A Equacao mostra a equacao diferencial parcial (EDP) que descreve a
distribuicao de temperatura ao longo de todo o dominio dos sistemas descritos por
SVENDSEN] (1993).

or (82T 10T Q_h) (2.48)

0= \aE e Ty

em que « ¢ a difusividade térmica do fluido descrita na Equacao|2.49, z ¢ a distancia
da entrada do duto e ¢, é o termo de calor associado com a transicao das fases liquida

e solida.

(2.49)

em que k é a condutivididade térmica do fluido, p,,, é a massa especifica de cada

0leo determinada experimentalmente e cp é o calor especifico da mistura.

Segundo SVENDSEN] (1993), a condigao matemdtica para ocorrer a preci-
pitagdo do componente i em algum ponto da tubulacao esta descrita na Equacao
2,00

dTA < — (w; — wg) oy (2.50)
1 dp™

E a condi¢ao matematica para que nao haja a precipitacao de nenhum com-
ponente da mistura em nenhum ponto esté descrita na Equagao (SVENDSEN|
1993)).

<y
=

>—(1—w,s) oy (2.52)
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SVENDSEN (1993) também calculou a massa de sélido depositado em fungao

do tempo a montante da tubulagao até um ponto z através da Equacao [2.53]

n t z
M, (t,z):ZQﬂ/O /O T jidz dt (2.53)
=1

em que r,, é o raio interno da tubulacao, que é uma variavel dependente do tempo
(t), pois & medida que ocorre o acimulo de sélidos na parede da tubulagao, o raio

da mesma diminui.

No trabalho desenvolvido por SVENDSEN]| (1993 nao houve a validagao dos re-
sultados através de dados experimentais, porém esses resultados estao de acordo com
observagoes experimentais que foram denominadas em seu trabalho como condigoes
que devem ser atendidas para que ocorra, primeiramente, o escoamento dos fluidos
e, a0 mesmo tempo, a possivel deposicao de sélidos. A simulacao feita por esse autor
em um sistema aberto corresponde a um oleoduto com fluxo de déleo consideravel.
Como também observado por HANSEN et al| (1988), o componente mais leve da

mistura contribuiu a favor da deposi¢ao de sélidos.

COUTINHO et al| (1995) analisaram varios modelos de coeficiente de ativi-
dade usados na descricao da fase liquida de misturas alquilicas envolvendo moléculas
com diferenca significativa no tamanho da cadeia de hidrocarbonetos. Dentre os mo-
delos investigados, encontra-se a Teoria Solu¢ao Regular Modificada utilizada por
WON  (1986)). Segundo|COUTINHO et al.|(1995), essa teoria ndo é apropriada para
descrever a fase liquida em sistemas com alcanos pois ignoram a diferenca entre o
tamanho das cadeias alquilicas dos componentes da mistura. Logo, nesses sistemas
deve-se considerar a contribuigdo do termo chamado Volume Livre (do inglés, free

volume).

Até este ponto, todos os modelos seguem o Modelo de Unica Solugao Sélida,
Figura [2.2] proposto por WON| (1986), segundo o qual as parafinas se precipitam
formando uma tnica fase sélida. Nesse caso, as fases vapor, liquida e solugao sélida
sao descrita pelas Equacoes [2.54] 2.55] ou [2.56] e [2.57], respectivamente.

f=eYzlP (2.54)
i =dpuP (2.55)

ou
1= 2w fipuro (2.56)
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[P =2l (2.57)

i Jipuro

ﬁ : \
° o
° le o
[+] e -] 0
°. ’ 0 ) °° 0 ! 0 '
', " 4 0 o, 0
' 0 L (] 0
' X:
0 i 0 0
oo 0 . 0 °° 0 8
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\ y

Figura 2.2: Modelo de Unica Solucao S¢lida usados em trabalhos citados
anteriormente (COUTINHO et al., 1995, HANSEN et al., 1988; PEDERSEN
et al., (1991, SVENDSEN, [1993; [WON| |1986, |1989). Modificado de
LIRA-GALEANA et al. (1996)

2.2.2 Modelo Multisélido

Nesta secao é apresentado o Modelo Multisdlido desenvolvido por |[LIRA-
GALEANA et al|(1996), segundo o qual os componentes se precipitam formando
multiplas fases solidas puras. Nesse trabalho, a existéncia das fases sélidas é deter-

mida através do critério de estabilidade de fases descrito na Equagao [2.58

fiL (P7 Ta sz) —f5 (Pa T) >0 (258)

1 puro

Esse modelo deve satisfazer as Equagoes e [2.60] as quais sao baseadas na

equacao fundamental do estudo de equilibrio de fases, Equacao [2.12]

fiV:fiL: is;)uro (Z:N_(NS_]')7 B N) (259>
f=fF =12 .., N=N,) (2.60)

em que Ng é o niumero de fases sélidas determinado a partir do critério de esta-
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bilidade descrito na Equacao [2.58 e N é o nimero de componentes envolvidos na

mistura.

No modelo desenvolvido por [LIRA-GALEANA et al| (1996), o coeficiente de
equilibrio liquido-vapor foi determinado através de uma equacao de estado. Em
contrapartida, o coeficiente do equilibrio liquido-sélido foi calculado com o auxilio
da Equacao deduzida por FIROOZABADI| (1999). Vale ressaltar que o efeito da
pressao foi desprezado, ou seja, o Fator de Poyting é considerado igual a um. Nesse
caso, a variacao da capacidade calorifica foi considerada nos calculos, pois como
concluido por [WON (1989) essa propriedade diminui os erros ao calcular o ponto de

aparecimento da parafina. A correlagao usada para o calculo da capacidade calorifica
foi a mesma usada por PEDERSEN et al] (1991)), Equacao [2.42]

A correlagao usada por |[LIRA-GALEANA et al.| (1996) para o célculo da tem-
peratura de fusao do componente i, T/ (em K), estd descrita na Equagao m

2

T/ = 333,6 — 419,01 exp (—0, 008546 M M) (2.61)

Para o célculo da variagao da entalpia do componente i (em cal/mol), [LIRA-
GALEANA et al] (1996) sugere a Equagao [2.62

ARl =0,05276 M M, T/ (2.62)

Em seu trabalho, LIRA-GALEANA et al| (1996) caracterizaram as fragoes
plus das amostras de petréleo estudadas em 7 a 12 pseudocomponentes. Esse ca-
racterizacdo nao precisou ser feita neste trabalho pois foi considerado um fluido

parafinico com composicao conhecida.

LIRA-GALEANA et al| (1996) calcularam a massa de parafina precipitada
para 8 diferentes amostras de petréleo e compararam com dados experimentais. Os
resultados se mostraram satisfatérios. Outro ponto analisado pelos autores foi o
efeito da variacao da capacidade calorifica do componente i nas fases liquida e sélida
nos calculos de solubilidade. Sendo assim, |LIRA-GALEANA et al| (1996) con-
cluiram que se deve incluir o calculo do Acp; no calculo do coeficiente de equilibrio

liquido-soélido.

O modelo desenvolvido por LIRA-GALEANA et al| (1996)) estd ilustrado na
Figura [2.3
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Figura 2.3: Modelo Multisélido. Modificado de LIRA-GALEANA et al|(1996).

PAN et al|(1997) modificaram o modelo desenvolvido por |LIRA-GALEANA
et al.| (1996)) incluindo a andlise PNA (Parafinas-Naftas-Aromaticos), na qual cada
pseudocomponente pertence a cada uma das seguintes classes: (1) parafinas, (2) naf-
tas e (3) aromaticos. Sendo assim, os autores propuseram correlagoes para o calculo

das propriedades de fusao de acordo com a espécie de cada pseudocomponente.

PAN et al. (1997)) usaram a correlagao proposta por[ WON| (1986) para o célculo
da temperatura e variacao da entalpia molar de fusao, Equacoes e [2.30], para
o calculo das espécies parafinicas. Para o calculo das espécies nafténicas, os autores
usaram a correlagao proposta por |LIRA-GALEANA et al| (1996), Equacoes e
Segundo [PAN et al. (1997), a entalpia molar de fusdo de compostos arométicos
¢ independente da massa molar, portanto usou-se a Equagao para o calculo da

entalpia molar de fusao das espécies aromaticas.

Anf =11,21/ (2.63)

Para o calculo da variacao da capacidade calorificas das espécies P, N e A, [PAN
et al|(1997) usaram a correlagao proposta por PEDERSEN et al.| (1991), Equacao
2.42]

Para o célculo das propriedades criticas, pressao (em bar) e temperatura critica
(em K), |PAN et al| (1997)) propuseram a correlagao que estd descrita na Equagao
e usaram a correlacdo proposta por RIAZI e AL-SAHHAF| (1995) que esta
descrita na Equagao [2.65] respectivamente.
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Ppi = A — Bem@MM: (2.64)

em que os parametros A, B e C para cada espécie P, N e A estao listados na Tabela

2.1

Tabela 2.1: Coeficientes da Equacao

Parametro Parafina Nafta  Aromatico
A 0,67909 2,58854 4,85196
B -22,179 -27,6292 -42,9311
C 0,0028417 0,0044951  0,0056193

B Tbr

em que 1j, e Tj, sao calculados através das correlagoes descritas na Equagoes [2.66| e

Tci

(2.65)

[2.67] respectivamente.
Ty = 6 — exp®™ MM (2.66)

em que os parametros ay, by, ¢, e 0, para cada espécie P, N e A estao listados na

Tabela 2.2
Ty = Oy — excp™r—0or MM (2.67)

em que os parametros ay,, by, ¢y € 0y, para cada espécie P, N e A estao listados na
Tabela 23]

Tabela 2.2: Coeficientes das Equagoes m

Parametro Parafina Nafta Aromatico

ay 6,98291  6,95649 691062
by 0,02013  0,02239  0,02247
e 2/3 2/3 2/3
0y 1070 1028 1015

Tabela 2.3: Coeficientes das Equacoes W

Parametro Parafina Nafta Aromatico

pr -0,41966  0,06765  -0,20875
by 0,02436  0,13763  0,06814
Cor 0,58 0,35 0,5
Oy 1,15 1,2 1,03
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Os fatores acéntricos das parafinas e naftas foram calculados através da cor-
relagdo proposto por RIAZI e AL-SAHHAF (1995). No caso das espécies aromaéticas,
PAN et al| (1997) propuseram a Equacao m para compostos com massa molar

maior que 800, caso contrario w; = 2.

Inw; = —36, 1544 + 30, 94M M 020201 (2.68)

Primeiramente, PAN et al.| (1997) mediram, experimentalmente, o TIAC, bem
como, a quantidade de solidos precipitados de 4 amostras de éleo cru. Em seguida, os
autores usaram o modelo proposto por LIRA-GALEANA et al.| (1996), Modelo Mul-
tisélido, utilizando a analise PNA para o calculos das propriedades de fusao, criticas
e capacidade calorifica. Para o calculo do coeficiente de equilibrio liquido-vapor e
liquido-sélido foram usadas a equagao de estado Peng-Robinson (PR) (ROBINSON
et al., |1985) e a Equagao deduzida por [FIROOZABADI| (1999), respectiva-
mente. Essa tltima equagao foi a mesma usada por LIRA-GALEANA et al.| (1996).
Com seus resultados, PAN et al.| (1997) concluiram que o uso da andlise PNA deve
ser usada em seus calculos devido a significante diferenca nas propriedades fisicas

das diferentes espécies analisadas.

NICHITA et al| (2001) modificaram o modelo desenvolvido por |[LIRA-
GALEANA et al| (1996) incluindo o Fator de Poyting para estudar o efeito da
pressao na TTAC, bem como, o termo que considera a transicao de fases no estado
solido. A Equacao ilustra a equacao adotada por esses autores para o calculo
da fugacidade do componente i puro no estado sélido. NICHITA et al.| (2001) pro-
puseram correlagoes para o célculo da entalpia molar de fusd@o (em cal/mol) para
componentes parafinicos com massas molares maiores que 282 g/mol baseada em

dados experimentais, como mostra a Equacao [2.69|

ARl =0,1186M M, T/ (2.69)

As correlagoes propostas por NICHITA et al. (2001)) para o célculo da tempera-
tura e entalpia de transi¢ao de fases na fase sélida (em K e cal/mol, respectivamente)
estao descritas nas Equacoes [2.70] [2.71] e 2.72], respectivamente.

Ti™ = 366, 39775 + 0,03609M M; — 2,08796 x 10*/ MM, (2.70)

Se a massa molar do componente i é maior que 282 g/mol deve-se usar a

Equagao m para o cdlculo da Ahl" (em cal/mol), caso contrario usa-se a Equagao
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AR = 0,057TM M; T}" (2.71)

AR = 0,177TM M; T}" (2.72)

As capacidades calorificas dos compostos foram calculadas através da cor-

relagao proposta por PEDERSEN et al.| (1991)). Para o célculo das entalpia molar

de fusao das espécies aromaticas utilizou-se as correlagoes propostas por

\GALEANA et al|(1996) e para as espécies nafténicas e parafinicas, as correlagoes
propostas por PAN et al. (1997).

Segundo [NICHITA et al.| (2001)), o dltimo termo da Equagao pode ser
representado pela Equagao [2.73]

f
L gp - )P - )
RT Jp ' RT

(2.73)

em que Pl-f ¢ uma pressao de referéncia que foi considerada igual a 1 bar (NICHITA

et all, [2001).
NICHITA et al| (2001)) utilizaram a correlacdo proposta por SPENCER e

DANNER)] (1972)) para o célculo do volume molar do componente i na fase liquida.

Para o cdlculo de vy (em m?3/mol), estes autores propuseram uma correlagio baseada

em dados experimentais que esta descrita na Equacao [2.74

o5 — M M; /1000
" 836,93317 + 0,01446 M Mi — 1, 56856 x 10*/M M;

(2.74)

NICHITA et al| (2001) concluiram que o modelo modificado reproduz com

acuraria dados experimentais de misturas de petréleo (gases condensados) dados: a
composicao, temperatura e pressao em que se encontra o 6leo. Os autores também
observaram que TIAC aumenta com o aumento da pressao para éleos crus e diminui

para sistemas gasosos e gases condensados.

O modelo proposto por NICHITA et al| (2001) foi utilizado neste trabalho

para verificar a precipitacao de parafinas ao longo do escoamento.

descreveu o equilibrio multifasico, vapor-liquido-sélido. Esse
autor utilizou a anélise de estabilidade proposta por LIRA-GALEANA et al.| (1996))
para o calculo da temperatura inicial de aparecimento de cristais, TIAC. Diferente de
trabalhos anteriores, desenvolveu um algoritmo que calcula as fragoes

molares de cada componente nas fases vapor, liquido e sélido, ou seja, um flash
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trifdsico. Para o calculo da fugacidade do componente i na fase sélida, f°, |SILVA

(2013) utilizou a Equacao considerando o Fator de Poyting igual a zero, pois
esse autor utilizou sistemas em baixas pressoes. A fugacidade do componente i na

fase liquida, fF, foi calculada através equacao de estado de Peng-Robinson.

Os dleo estudados por |SILVA| (2013) contém fragoes indefinidas (C),4 ). Dentro
de seu algoritmo, esse autor criou uma etapa de caracterizacao composta por um
processo de fracionamento em pseudocomponentes (splitting) e, em seguida, deter-
minac¢ao da quantidade de compostos parafinicos, nafténicos e aromaticos para cada

pseudocomponente (analise PNA).

O célculo da temperatura de fusdo (em K) dos n-alcanos foi feita através da
Equagéoproposto por WON|(1986)). Para o calculo desta mesma propriedade de
fusao dos compostos nafténicos, aromaticos e isoparafinicos foi utilizada a Equagao
proposta por LIRA-GALEANA et al.| (1996)).

Para o célculo da entalpia molar de fusao (em cal/mol), [SILVA| (2013) utilizou
correlagoes para cada tipo de composto. Para os n-alcanos esse autor usou a Equacao
prosposta por WON (1986), para os compostos nafténicos e isoparafinicos a
Equacao proposto por LIRA-GALEANA et al.| (1996)) e para os arométicos a
Equagao proposta por PAN et al.| (1997).

A variacao da capacidade calorifica (em cal/(mol K)) de todos os componentes
foi calculada através da Equacao proposto por PEDERSEN et al.| (1991).

Como visto anteriormente, SILVA| (2013)) concluiu que as parafinas sao os
primeiros compostos a precipitarem, seguidos pelos nafténicos e que os compostos
aromaticos nao precipitam e que o algoritmo proposto para o cédlculo do equilibrio
trifasico apresentou bons resultados quando comparado a dados experimentais dis-
poniveis em [PAN et al| (1997) e RONNINGSEN et al.| (1997).

2.2.3 Modelo de Multiplas Solucgoes Solidas

Nesta secao é apresentada a teoria proposta por (COUTINHO), (1998), onde
a fase solida é formada por miultiplas solucoes sélidas. No caso anterior, Modelo
Multisélido, a fase sélida é formada por multilplas fases cada uma delas compostas

por componentes puros.

Segundo PRAUSNITYZ et al.| (1986) o equilibrio liquido-sélido (ELS) pode ser
descrito através da Equagao [2.75]

27



ady? AR (T Ahy, (T, Acp; 7t
| (A 2 EE— T _T_l . In — 1 2.75
Yl F T RIS\ T " RI, ( T > R\ T (2.75)

A nio-idealidade da fase liquida expressa pelo % é descrita pela Equagao m

In ’YZL — In ,Yres + In ,ycomb—fv (276)

em que In~y"* pode ser calculado através do Modelo de Modificado UNIFAC des-
crito na Equacao e proposto por LARSEN et al| (1987) e, In~y™=/* pode
ser calculado através do Modelo do Volume Livre descrito nas Equacoes [2.78| e
(COUTINHO et all 1995). As varidveis 7" e y°"*=fv descrevem a interacao
energética entre as moléculas e os efeitos de diferenca de tamanho entre as moléculas

e volume livre, respectivamente.

In~y"* = Z Vg (In Ty — In ) (2.77)
k=1

em que vg; € o numero de grupos do tipo k na molécula i, I'y é o coeficiente de
atividade do grupo k na mistura e ['y; é o coeficiente de atividade do grupo k na

composi¢ao dentro de um grupo correspondendo ao componente puro i.

In ™=V = In % +1— f—L (2.78)
o (v - vip)”

¢ = =5 (2.79)
st (V)

A nio idealidade da fase sdlida expressa por 77 pode ser descrita pelo Modelo
de Wilson descrito na Equacao (WILSON, [1964) e Modelo de UNIQUAC,
Equagoes [2.81] [2.82] e [2.83] proposto por (ABRAMS e PRAUSNITZ, [1975).

é—; =— imf In [i zk exp (—%) (2.80)
i=1 j=1
E " n
I N (2) L 2Nt B
T = sz In <sz) +3 Zqzxi In D, (2.81)



L
%

B, = — il (2.82)
Zj:l xJLrj
zkq;
01' - n 7 __ L (283)
Zj:l %Lq]'

em que 7y, 7, g; € ¢; sao parametros estruturais do Modelo UNIQUAC.

COUTINHO] (1998) usou o Modelo Modificado de UNIQUAC, que esta des-
crito nas Equagoes [2.82] [2.83| e [2.84] para descrever a nao-idealidade da fase soélida.

E n n
I Nk () 2SN gt Y
T —;xi In (%L) + 5 ;qza:i In D,

n n Mo — s
Lail 0. Ly

(2.84)

em que \;; e \; sao as energias de interacao entre os componentes i e j e, i e i,

respectivamente.

Diferente do modelo proposto por WILSON| (1964) para descrever a nao-
idealidade da fase sélida, o modelo usado por [COUTINHO| (1998) permitiu que
esse autor conseguisse descrever a coexisténcia de 3 ou 2 fases sélidas e uma fase
liquida. A mistura considerada no estudo de |[COUTINHO) (1998)) é composta por
n-decano, alcanos com ntumero de carbonos entre 18 e 30, etilbenzeno e fluoreno.
Esse autor ainda afirma que em misturas mais complexas é esperada a existéncia de

mais fases solidas.

Na Tabela é apresentado um breve resumo dos modelos de precipitacao de

parafinas apresentados até este ponto.
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Tabela 2.4: Modelos de precipitacao de parafinas

(2) [WON (1936)
(1) [HANSEN et al.| (1988)

(1) Ideal (2) [WON (1989)

(2) Nio-ideal  (2) PEDERSEN et al/ (1991)
(2) [SVENDSEN] (1993)
(2)[COUTINHO et al] (1995)
LIRA-GALEANA et al| (1996)
PAN et al. (1997)
NICHITA et al] (2001)

SILVA| (2013)

Solugao Solida

Multisélido

Multiplas Solucoes

COUTINHO  (1998)
Sélidas

No mercado existem softwares que calculam a TTAC e a quantidade de parafina
precipitada, bem como, o efeito do transporte da parafina nas outras variaveis de
interesse ao longo da linha de producao. Dentre esses, pode-se citar o software
OLGA que, além de calcular a temperatura de aparecimento da parafina, calcula o
volume de parafina precipitada e o efeito desse fenomeno na queda de pressao ao
longo da linha de producao e na transferéncia de calor para a vizinhanga. O OLGA
considera os efeitos da difusao molecular, da dissolucao, do transporte de parafina
nas propriedades do 6leo (SCHLUMBERGER;, 2018a)).

A empresa Schlumberger também desenvolveu um software de anélise de fluido
chamado dbrSOLIDS. Diferente do OLGA, esse software nao realiza a analise da
precipitacao de parafina na queda de pressao e na transferéncia de calor. Esse
software calcula a quantidade de parafina precipitada baseado na difusao molecular
da parafina devido ao gradiente de temperatura formada entre o bulk do fase éleo e
a parede dos dutos (SCHLUMBERGER; [2018b).

Outro software bastante utilizado no mercado ¢ o PVTsim, o qual utiliza
o simulador de precipitacao de parafinas de fluido composicional, DepoWax. Esse
simulador considera a difusao molecular como principal mecanismo para o transporte
de moléculas. O efeito da precipitacdo de parafina na viscosidade da fase d6leo
também é investigada por esse simulador. Os resultados das simulagoes incluem o

crescimento de cristais parafinicos com o tempo e como isso influencia o gradiente

de pressao (CALSEP S/A| 2018]).

Na Secao sao apresentados os principais modelos utilizados na literatura

para descrever o escoamento bifasico unidimensional.
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2.3 Escoamento Bifasico Unidimensional

O escoamento simultaneo das fases liquida e vapor em dutos pode acontecer
durante o transporte do fluido do reservatério até as plataformas de petréleo, e
seguindo mais adiante na cadeia do petréleo, até as refinarias (THOMAS, [2001)).
Assim, a indutria do petrdleo requer o desenvolvimento de modelos que possam
estimar de forma acurada e eficiente o teor de liquido presente (em inglés, liquid
holdup) e a variagao de pressao e temperatura ao longo desse processo. Esses calculos
sao feitos através da aplicacao dos balancos de masssa, momento e energia nos
sistemas de interesse (TEIXEIRA et al., [2014)).

TEIXEIRA| (2016]) usou trés modelos para descrever o escoamento bifasico
unidimensional: Modelo Drift-Fluz, Modelo Homogéneo e Modelo de Dois Fluidos
(em inglés, Two-Fluid Model). O tltimo modelo considera as fases liquida e vapor
separadamente, e é constituido por 6 equacoes diferencias que envolvem o balanco
de massa, momento e energia de cada fase além de trés equacoes algébricas de trans-
feréncia de massa, energia e quantidade de movimento na interface (ISHII e HIBIKI,
2011). O modelo desenvolvido por BEGGS e BRILL (1973), Modelo Homogéneo,
calcula o gradiente de pressao em dutos para todos os angulos de inclinagao onde
escoam sistemas bifasicos ou monofasicos. E por tultimo, o modelo citado em HI-
BIKI e ISHII| (2003), Modelo Drift-Flux, é formado por 4 equagoes diferencias e uma

equacao cinematica constitutiva.

[SHII e HIBIKI]| (2011) ainda destaca que o Modelo de Dois Fluidos pode des-
crever com mais detalhe as interagoes entre as fases do que o Modelo Drift-Fluz. [TEI-
XEIRA| (2016) comparou com dados experimentais disponiveis em MUKHERJEE
(1979)), os resultados da simula¢ao de um escoamento ficticio de uma corrente multi-
componente de querose com o objetivo de analisar a capacidade de predicao de cada
modelo. Contrariando a afirmagao de ISHII e HIBIKI (2011), TEIXEIRA| (2016))
mostrou que o Modelo Drift-Fluz foi capaz de acompanhar com mais acurdacia os da-
dos experimentais. Vale ressaltar que o conjunto de experimentos de MUKHERJEE
(1979) e os dados usador por TEIXEIRA| (2016)) diferem apenas em uma varidvel
importante, a velocidade superficial da fase vapor. No trabalho desenvolvido por
TEIXEIRA| (2016) provou-se a superioridade do Modelo Drift-Fluz em relagdo aos
outros dois modelos. Desta forma, o escoamento bifasico do fluido sera descrito pelo
Modelo Drift-Fluxz neste trabalho.

Quando comparado ao escoamento monofasico, no qual o escoamento é clas-
sificado em laminar, transicional e turbulento, a classificacao do escoamento em
sistemas bifasicos é baseada em mapas de regimes de escoamento. Esses mapas

se baseiam na estrutura da interface entre as fases que estao escoando no meio.
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TEIXEIRA et al| (2015) usou o mapa de regime de escoamento desenvolvido por

MANDHANE et al|(1974) que prevé o regime de fluxo em escoamentos horizontais.

Porém, a direcao do escoamento em pogos de petréleo é vertical. Na literatura,

os mapas mais usados para prever o regime de fluxo em escoamentos verticais sao:

DUNS e ROS (1963) ¢ [ORKISZEWSKI (1967).

ORKISZEWSKI (1967)) usou dois métodos (DUNS e ROS| (1963); GRIFFITH]
e WALLIS| (1961)) para prever a variagao de pressao em pogos verticais em 148

condicoes de poco e, em seguida, os resultados foram comparados com dados ex-
perimentais. Os métodos, praticamente, apresentaram o mesmo comportamento,
porém para fluxo de massa baixo, o método desenvolvido por (GRIFFITH e WAL-|
mostrou-se ser mais acurado. Um ponto negativo do mapa desenvolvido
por DUNS e ROS (1963) ¢é o fato de que as varidveis que definem os limites entre

os fluxos sdo representadas por grificos cujas equagdes que representam os mesmos
nao sao dadas. Nesse contexto, ORKISZEWSKI| (1967) propos limites que podem

ser calculados com o uso das varidaveis do Modelo Drift-Flux para prever o regime

de fluxo em escoamentos verticais.

Segundo ORKISZEWSKI| (1967) ha, geralmente, quatro regimes de fluxo em

escoamentos verticais: (1) Fluxo Bolha, (2) Fluxo Tamponado, (3) Fluxo Trasicional

e (4) Fluxo Misto. No (1) Fluxo Bolha, a tubulagao esta preenchida por liquido e o
gds estd presente como pequenas bolhas distribuidas aleatoriamente. No (2) Fluxo
Tamponado, a fase liquida ainda é continua e as bolhas de gas coalescem formando
bolhas estaveis de, aproximadamente, o mesmo tamanho do diametro da tubulagao.
Na regiao do (3) Fluxo Transicional ocorre a transigao entre a fase continua liquida e
gas. Nesse regime de escoamento, uma expressiva quantidade de liquido é arrastada
pelo gés. Finalmente, no (4) Fluxo Misto, o gés se torna a fase continua. A Figura

ilustra os regimes de fluxo estudados por esse autor.

e e

o o g

(a) Bolha (b) Tamponado (c) Transicional (d) Misto

Figura 2.4: Regimes de Escoamento previsto em Escoamentos Verticais.
Modificado de ORKISZEWSKI (1967).
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BHAGWAT e GHAJAR/ (2014) afirmaram que os modelos matematicos e
graficos desenvolvidos para estimar os vérios regimes de escoamento sao baseados
em dados experimentais limitados e que, muitas vezes, os regimes de escoamento sao
baseados em afericoes visuais, logo a acuracia desses modelos é baixa. Isto motivou
esses autores a desenvolver correlagoes para o cdlculo dos parametros do Modelo
Drift-Fluxr que sao independentes dos regimes de escoamento. A correlagao pro-
posta expressa os parametros de distribuicao e a velocidade média ponderada pela
fracao de vazios em funcao do diametro e inclinacao da tubulagao, fracao de vazios,
fluxo volumétrico de ambas as fases (liquido e vapor) e as propriedades do fluido. A
correlacao se mostrou ser eficiente quando seus resultados foram comparados com di-
versos dados experimentais que englobam diversas condigoes de escoamento bifasico.
O procedimento usado para o calculo dos parametros do Modelo Drift-Flux esta des-
crito no préoximo capitulo. Neste trabalho, utilizou-se a metodologia desenvolvida
por BHAGWAT e GHAJAR| (2014) para o célculo das varidveis de interesse.
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Capitulo 3
Metodologia

Neste capitulo é descrita toda a modelagem desenvolvida para a simulacao
do escoamento bifasico em regime estacionario de 6leos na configuracao do sistema
de produgao de petrdleo utilizada por NEMOTO et al.| (2010) e a verificagao da

precipitacao de parafinas.

3.1 Modelo Drift-Flux

O Modelo Drift-Flux é formado por quatro equacgoes diferencias que estao
descritas nas Equagoes [3.1] [3.2] e [3.4] representando, respectivamente, a equacao
da continuidade da mistura, a equagao da conservacao da quantidade de movimento,
a equacao da conservacao de energia da mistura e a equagao da continuidade da fase
vapor e uma equagao constitutiva descrita na Equacao (HIBIKI e ISHII, 2003).

d[pmo™]
dlpm(v™)’] _ dP . d [aVp"p" pes2

S O B — pMgsin(8) — — | L (gdes 3.2
0 - prgsin(0) — - 1= om (05°°) (3.2)

dfpmvmh™] d [ p"p" v Ly a

=Qpy — — hY —h °

dx @ dx { o ( )i (33)
3.3

V(L _ V AP

I DL @ (p P )@;les i

Pm dx
d [avpvvm} _ FV . i anVpL ~des 3.4
dx N dx pm v (34)

em que p™, p¥ e p¥ sdo as massas especificas da mistura, fase liquida e fase vapor,
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respectivamente; F),,, € a perda friccional de pressao; v é a velocidade de mistura;

V' ¢ a fracao de vazios; h™, h" e h sdo as

0 é o angulo de inclinacao da tubulagao; «
entalpias molares da mistura, fase vapor e fase liquida, respectivamente; 0y, é a taxa

total de troca de calor com a mistura bifasica; I'V é a taxa de transferéncia de massa

de

o¢ ¢ a velocidade de deslizamento unidimensional.

volumétrica entre as fases e ¥

Além de correlagoes para o calculos das propriedades fisicas e transferéncia de
calor, o modelo é constituido por equagoes para o cdlculo da taxa de transferéncia de
massa volumétrica entre as fases, I'V, e a velocidade de deslizamento unidimensional,
095, Com o objetivo de simplificar o modelo, TEIXEIRA et al.| (2015) considerou
que a transferéncia de massa na parede acontece somente devido a uma taxa de
transferéncia de calor volumétrica para a vizinhanca, Qw. Este sistema composto
por equagoes diferenciais e algébricas é chamado de Sistemas de Equagoes Algébrico-
Diferencial (em inglés, Differential-Algebraic Equation, ou DAE’s). Na Secao

¢ abordado como se resolve este sistema de equacoes.

A equacao constitutiva para o calculo da velocidade de deslizamento unidimen-

sional, 9% ¢ calculada em fungao do parametro de distribuigao Cy e da velocidade

de deslizamento média ponderada pela fracao de vazios, <1§des>a, como mostra a

Equacao (TEIXEIRA et al., [2015).

0, = (0y),, + (Co = 1) (5) (3.5)

em que (j) é a velocidade superficial da mistura.

Os parametros Cj e <ﬁdes>a dependem do padrao de regime de escoamento,

v
logo surge a necessidade da predicao do regime de escoamento ao longo de todo o
dominio da tubulacao. As correlagoes usadas para o calculo desses parametros sao

explicitadas na Sec¢ao (3.1.1

3.1.1 Parametros do Modelo Drift-Flux

Como discutido na Segao [2.3] os parametros do Modelo Drift-Fluz dependem
do regime de fluxo, logo surge a necessidade de correlagoes que calculem o parametro
de distribuicao, C, e velocidade de deslizamento média ponderada pela fracao de
vazios, <f)ffes>a para os diferentes regimes de fluxo. Porém, BHAGWAT e GHA-
JAR (2014) afirmaram que a acurdcia desses modelos ¢é baixa, logo esses autores
desenvolveram correlagoes que calculam os parametros do Modelo Drift-Flux inde-

pendentemente dos regimes de fluxo, descritas a seguir.
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O parametro de distribuicao é calculado conforme a Equagao (3.6,

__2— (/")
* 71+ (Reyy,/1000)?

[(\/(1 + (pV /pL)2 cos ) /(1 + cos e)ufa) N CM)}%
1+ (1000/ Rey,)?

_l’_
(3.6)

Cot = (0,2 = 0,2/ [P) [(2,6 = o)™ = V| (1= X' (37)

em que Rey, ¢ o numero de Reynolds da mistura, X é a qualidade do escoamento
bifasico, C, 1 € uma variavel adimensional, f, é o fator de friccao de Fanning e Spq

é a fracao de fluxo volumétrico da fase vapor.

Segundo BHAGWAT e GHAJAR|(2014)), C, ; é igual a zero se as desigualdades
descritas na Equacao [3.8 forem satisfeitas.

0° >8> —50°¢ Fry, <0,1 (3.8)

em que F'rg, € o nimero de Froude, calculado de acordo com a Equagao [3.12]

O nimero de Reynolds da mistura, Rey,, e a fracao de fluxo volumétrico da
fase vapor, fpg, sao calculados por meio das Equacoes e

Retp = Tt (39)
em que D;,; é o diametro interno do duto.
v
(")
Bec = . 3.10
5= G+ GY) (310
O fator de fricao de Fanning, fi,, é calculado usando a Equagao [3.11]
| ¢/Dime 1,256
= —4,0log + (3.11)
Vi v ( 3,7 Retm/ff)
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em que e é a rugosidade da parede do duto.

O numero de Froude ¢é calculado usando a Equagao [3.12

pv (7)
Froy =/ 3.12
! pr = Pv /gD cos 0 (3.12)

Neste caso, o angulo # é calculado em relagao a direcao horizontal.

A <@§f€$>a é calculada conforme a Equacao m

Din -
(89) = (0,35 sin6 + 0,45 cos 9)\/9 t(’: V) a)05CyCsCy (313)
L

em que as variaveis Cy e C5 podem ser calculadas conforme as Equacoes e|3.15)]
respectivamente. A varidvel C,; pode ser definida pelas Equacoes e

0,15
0,434 ’
<m) (pz,/0,001) > 10

Cy = (3.14)
1 (u1,/0,001) < 10
(La/0,025)09 La < 0,025
Cs = (3.15)
1 La > 0,025

em que a variavel de Laplace, La, é descrita pela Equacgao [3.16

_|a/(glpL — pv))
La = \/ b (3.16)

Cy,=1 (3.17)
Cy=—1,5e0°>0>-50%¢e Fry, <0,1 (3.18)
O procedimento descrito nesta secao foi utilizado no presente trabalho para

o calculo dos parametros do Modelo Drift-Flux: parametro de distribuicao, Cy e a

velocidade de deslizamento média ponderada pela fragao de vazios, <ﬁﬁes>a.
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3.1.2 Sistema Algébrico-Diferencial

Nesta secao sao apresentadas as definicoes e o método de resolucao do sistema

algébrico-diferencial usado no presente trabalho.

Como apresentado anteriormente, o sistema de equagoes ¢ composto por
equagoes diferencias ordindrias (EDOs), as quais sdo compostas pelas equagoes
unidimensionais de conservacao para o escoamento bifasico, bem como, equagoes
algébricas, representadas pelas equacoes constitutivas do Modelo Drift-Fluz. A

forma geral deste sistema esta descrita na Equagao m (BRENAN et al., |1987).

F(z,y(z),y (x) =0 (3.19)

Segundo BRENAN et al.| (1987)), uma alternativa para a solugao destes sis-
temas seria transformé-lo em um sistema de EDOs, transformando as restri¢oes
algébricas, ou equacgoes constitutivas, em EDOs através da diferenciacao das
variaveis algébricas. Entretanto, este procedimento é evitado devido ao custo com-
putacional gerado. A abordagem Algébrico-Diferencial também pesa a favor do
equilibrio entre o custo computacional e a acuracia do modelo, justificativa usada
por [TEIXEIRA (2016) para a escolha do Modelo Drift-Fluz. Neste contexto, surge
o Método BDF (em inglés, Backward Differentiation Formulas), o método mais po-
pular e estudado da classe dos métodos multipasso usados na resolucao de sistemas
algébricos-diferenciais (BRENAN et al., 1987).

A forma mais simples do Método BDF consiste em aplicar o Método de Euler
Implicito através do qual as equagoes diferenciais sao substituidas por aproximacgoes
realizadas através da diferenga atrasada (em inglés, backward difference) com passo
h. Este procedimento resulta em um sistema de equagoes algébricas nao-lineares

sendo y, =~ y(z,) resolvido pelo Método de Newton a cada passo.

A generalizacao deste procedimento para ordem superiores é ilustrada na
Equagao em que a resolucao do sistema algébrico-diferencial usando o Método
BDF consiste na aplicagao do Método de "Passo k”, em que y/(z) é substituido pela
derivada de um polinémio interpolador de grau k que satisfaz a Equagao Este
procedimento resulta em um sistema de equacoes algébricas nao-lineares em que ¥,

é resolvido pelo Método de Newton a cada passo.

F (@n, yn (20) , P (20)) = 0 (3.20)

Esse método escolhido por [TEIXEIRA et al.| (2015) e que foi utilizado neste
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trabalho estda implementado no software DASSLC [SECCHI| (2012) com passo e or-
dem variaveis. Como dito anteriormente, a acuracia do problema é importante para
descrever o escoamento de um fluido, logo deve-se estimar com cuidado os erros de
truncamento para que seja feito o ajuste do passo de integracao, o qual é variavel

no método escolhido.

Um problema encontrado na resolucao do modelo matemético, Modelo Drift-
Fluz, esta ligado a necessidade do uso da funcao IF-ELSE, por exemplo, no calculo
das variaveis das correlagoes propostas por BHAGWAT e GHAJAR (2014). Segundo
TEIXEIRA| (2016), a utilizacdo dessas estruturas é desaconselhdvel, uma vez que
geram descontinuidade no modelo ao longo da solugao numérica do mesmo. Logo,
TEIXEIRA et al.| (2014)) usou a técnica de regulariza¢do proposta por VIEIRA e
BISCAIA JR| (2001) aplicada a equagoes do tipo da Equacao [3.21]

z(x) = (3.21)

2(7)  p(*) < Pmax

{zl(x), (%) > Pmas

Na qual a representacao desta desigualdade é feita através de uma equacao

algébrica continua como mostra a Equagao [3.22

2(2) = n(p(x) = Pmaz; €)21(2) + [1 = 0(p(%) = Prmaa; €)]22(2) (3.22)

em que 7(arg;e) é uma funcdo de regularizagao continua avaliada em um argumeto
escalar e um parametro denomidados arg e €, respectivamente. Com o objetivo de
que a Equacao |3.22| reproduza a Equacao |3.21, a funcao de regularizacao continua

¢ definida como mostra a Equacao [3.23]

_ 1 +tanh(arg/e) _ {1, arg > +§ (3.23)

n(arg;e) = 5 0, arg < —¢

em que 0 < £ << 1. A variavel ¢ é uma funcao do parametro ¢, o qual deve
ser ajustado para o problema de interesse tal que o intervalo [—¢, +£] seja pequeno
suficiente para que a diferencga entre as Equagoes e possam ser desprezadas.
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3.2 Propriedades Termodinamicas

Neste trabalho foi utilizado o modelo desenvolvido por NICHITA et al.| (2001)
para o calculo do equilibrio liquido-sélido, utilizando o critério de estabilidade dis-
ponivel em LIRA-GALEANA et al|(1996) para o calculo da temperatura de apa-
recimento da parafina. Todas as correlagoes referentes ao equilibrio liquido-sélido

estao descritas na Secao [2.1]

3.2.1 Equilibrio Liquido-Vapor

O célculo das fracoes molares das fases liquida e vapor, 2% e 2V, respectiva-
mente, e da fracao vaporizada, 3, é baseado em um método iterativo utilizando a
Equacao de Rachford-Rice. Na literatura esse problema é chamado de Calculo de
Flash (P, T) (RIAZI, [2005; SMITH et al., [2007)).

Primeiramente, obtiveram-se estimativas inicias da constante de equilibrio dos
componentes, K;,;iai, usando a correlacao de Wilson. Essa correlacao esta descrita

na Equacao [3.24!

Tci

Pci
Kiniciali = o P [5, 37(1 4 w;) <1 - ?>] (3.24)

em que T, é a temperatura critica do componente i e w; é o fator acéntrico do

componente i.

Em seguida, calcula-se o valor da fungao f(f) que estd descrita na Equacao
Esta equagao é conhecida como Equagdao de Rachford-Rice. A estimativa

inicial para o valor de § utilizada no presente trabalho é igual a 0,5.

f(B) = ; T+3(Ki—1) (3.25)

em que z; ¢ a composicao global do componente i.

Em seguida, calcula-se a derivada em relacao a 3, o que resulta na Equacao
3.20]

)2
- Z 1+B ~Ip (3.26)
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Com o auxilio do método iterativo de Newton calcula-se, finalmente, o novo

valor de 8 conforme a Equacao 3.2

- f(ﬁvelho)
ﬁnovo - ﬁvelho - df (Bueiho) (327)

dﬂvelho

em que Byano € a estimativa inicial da fracao vaporizada da mistura e (5,5, €

a fracao vaporizada da mistura.

Esse procedimento é repetido até que o erro absoluto seja menor que uma
dada tolerancia, em outra palavras, diz-se que o problema convergiu. A Equagao
descreve a tolerancia, eg5 = 107, usada neste trabalho.

|Bnovo - 5velho| <ég (328)

em que € ¢ a tolerancia absoluta.

Depois que o Célculo de Flash(P, T) convergir, o préximo passo é calcular

as fracoes molares de cada componente nas fases liquida e vapor como mostram as

Equagoes [3.29 e 3.30]

L %
L~ 3.29
TR BE - 1) (3:29)
r) = Kk (3.30)

Em seguida, deve-se calcular a razao entre os coeficientes de fugacidades das
fases liquida e vapor usando a equacao de estado e, novamente, com o uso destes
valores calcular um novo valor para a constante de equilibrio até que a tolerancia
descrita na Equacao [3.31] seja obedecida. O valor da tolerancia utilizado neste

trabalho é igual & 1075,

Z [(K}z - 1)2] < ek (3.31)

em que €x ¢ a tolerancia relativa.

Neste caso, o coeficiente de fugacidade de cada componente deve ser calculado

utilizando uma equacao de estado. Neste trabalho foi usada a equacao de estado
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proposta por ROBINSON et al.| (1985]), mais conhecida como PR EOS, bem como,
SRK a EOS proposta por SOAVE]| (1972)). REID et al.| (1987) definiram uma cor-
relacao geral para as equacgoes de estado cibicas, como mostram as Equacgoes e
9. 99

RT _ a;

a; = A0 (333)

pP= (3.32)

em que b;, a;, a; e a. sao os parametros da EOS.

Nas Tabelas e sdo mostradas as correlagoes para o cdlculo dos

parametros das EOSs usadas neste trabalho.

Tabela 3.1: Parametros da equacao de PR.

(e (0,45724R*T2) /(P.)

b; (0,07780RT.;)/(Pe)

a; 1+ fo,(1— T4 i

fu,  (0,37464 + 1, 54226w; — 0, 2699w?)
U 2

Us -1

Q, 0,45748

T,; : temperatura reduzida do componente i

Em seguida, deve-se calcular os valores dos parametros das EOSs nas fases
liquida ou vapor utilizando os parametros calculados para os componentes puros
dada a composicao de cada componente nesta fase seguindo as Regras de Mistura.
Segundo, RIAZI (2005) o método mais usado é a Regra de Mistura Quadrética. Este

método esta ilustrado nas Equacoes [3.34] [3.35] e [3.36] Este foi o método utilizado

no presente trabalho.
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Tabela 3.2: Parametros da equacao de SRK.

Qi (0,42748R*T2)/(P.;)

b (0, 08664RT,)/(Par)
172,12

e%} ]-+fwz<]'_T7’z )

o (0,48 + 1,574w; — 0, 176w?)

Ul 1

(75 0

0O, 0,42748

N N
it = Y Y 28250y, (3.34)

i=1 j=1

N
bist = »_ i (3.35)
=1
ai; = (a;a;)"*(1 = kyj) (3.36)

em que N ¢é o nimero de componentes na mistura; k;; é o parametro de interacao
bindria que estd descrito nas Equacoes [3.37], |3.38| € [3.39| €; amist; Dmist € @i sao os

parametros da mistura na fase alfa.

Em uma mistura composta somente por hidrocarbonetos, o valor de £ ¢ igual
a zero quando o tamanho das cadeias carbonicas dos hidrocarbonetos é similar,
caso contrario esse valor nao pode ser ignorado. Em interacoes entre hidrocarbo-
netos e nao-hidrocarbonetos, o valor deste parametro de interacao tem um efeito
significativo nos calculos do equilibrio liquido-vapor (RIAZI, |2005). Portanto, neste
trabalho o valor deste parametro nao deve ser ignorado visto que fluidos situados no
reservatorio de petréleo sdo compostos por gases leves (metano), bem como, fluidos

pesados com cadeias carbonicas longas. As correlagoes utilizadas para o calculo de
k;; foram propostas por PAN et al.| (1997) e estao descritas nas Equagoes |3.37]
e 0.0Y9

O parametro de interacao bindria entre metano e outro hidrocarboneto pode
ser calculada através da Equacao [3.37| e entre alcanos normais pode ser calculado
através das Equagoes e[3.39] A Tabela [3.3| mostras os valores deste parametros
para a interacao entre gas carbonico e alguns hidrocarbonetos, bem como, nitrogénio

e alguns hidrocarbonetos.
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ke = 0,0289 + 1,633 x 107 M M; (3.37)

kij = 6,872 x 1072+ 3,6 x 107 °MM? — 8,1 x 10*M M; — 1,04 x 10~* M M,

kij =0 (MM, < MM, e MM; > 255) (3.39)

Tabela 3.3: k;; entre CO; e hidrocarbonetos, bem como, N, e hidrocarbonetos.

i-But i-Pent
Metano Etano Propano imbttano ot imrentano ot n-Hexano
n-Butano n-Pentano
COy 0,103 0,130 0,135 0,130 0,125 0,150
No 0,031 0,042 0,091 0,095 0,095 0,120

A Equacao [3.32| pode ser reescrita de forma a torna-la ctibica em termo da
variavel Z, fator de compressibilidade, como mostram as Equacgoes [3.41], [3.42| e |3.43|
Cabe ressaltar que o fator de compressibilidade é um parametro adimensional des-

crito na Equagao [3.40] (RIAZI, 2005).

7 = % (3.40)

(Z) —(1+B—wuB)(Z)* + [A+uy(B)* —wuB (3.41)
—u1(B)*(Z) — AB — uy(B)* — uy(B)* = 0

— “g;;f (3.42)

B= b“;;sf (3.43)

As equacoes acima sao usadas para um dado T, P e z. Como a [3.41] é uma
equacao cubica, tém-se trés raizes como resultado desta igualdade. Se existem trés
raizes reais e diferentes, as raizes com o menor e maior valor correspondem ao fator
de compressibilidade da fase liquida e vapor, respectivamente. O fator de compres-

sibilidade das fases liquida e vapor estao representados como, respectivamente por
Zle ZV.

O célculo do coeficiente de fugacidade do componente i na mistura (fase liquida
ou vapor) é realizado com base na Equagoes |3.44}
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Vvt

AVt —InZ (3.44)

Y AT
dni T, V,njzi Vt

Como para as equagoes de estado, FIROOZABADI (1999) também apresentou

uma correlagao geral para o cdlculo da coeficiente de fugacidade.

b, A b 24,
In¢; = (Z-1)—In(Z - B) + <b o CZ Z%La;ﬂ(l—kij))

bimist By/u? — u3
1 27 + B(uy + v/ u? — 4uy)
n

27 + B(up — y/u} — 4uy)

i

(3.45)

Apos obter os coeficiente de fugacidade de todos os componentes nas fases
liquida e vapor, calcula-se a nova constante de equilibrio de acordo com a Equagao

[3.46] Todo este procedimento sera realizado até que a tolerancia descrita na Equagao

seja obedecida.

¢

Ki= o

(3.46)

A Figura [3.T]ilustra o procedimento descrito nesta se¢ao.
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LV _ LV
Ki novo Kivelhcr

Dados wy,
Pci, Tci, PeT

Ki inicial

(Equagdo 3.24)

A

df(p)

f(B)e=g~

A

a; e b; (Equacdo 3.33
e Tabela 3.1)

Y

(Equacdes 3.25 e 3.26)

Bvelho

Método de Newton para
calcular f,,,,,, dado Bpein0

BDOVO

Testar
convergéncia
(Equagdo 3.28)

L Vv
Xi exi

(Equacdes 3.29 e 3.30)

LV
Ki velho

dmist € bmist
(Equacdes 3.34 e
3.35)

kl‘jZO

A

ZlezV
(Equagdo 3.41)

Y

dr e ¢/
(Equagdo 3.45)

\ 4

LV
Ki novo

Testar
convergéncia
(Equagdo 3.31)

> XL “”T[}“

rax

\\I

Figura 3.1: Descri¢ao do Calculo de Flash (P, T).
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3.2.2 Entalpia e Entropia

As propriedades dos gases ideias podem ser determinadas a partir das capa-
cidades calorificas de gas ideal correspondentes e da equacao de estado PV = RT.
Para o cédlculo das propriedades de um gés real, usa-se a chamada Propriedade Re-
sidual que é a diferenca entre a propriedade do gas no estado real e ideal, como
mostra a Equagao [3.47 (REID et al/, [1987).

H—-H’=(A-A°)+T(S-S°)+RT(Z-1) (3.47)
em que o sobrescrito ° representa o estado de referéncia.

Sendo assim, para qualquer equacao de estado explicita em P, pode-se chegar as
correlagoes que calculam as propriedades residuais (REID et al.,|[1987). As Equagoes
3.48] [3.49] e [3.50] descrevem as correlacoes usadas neste trabalho. Vale ressaltar que

estas correlacoes sao validas para equagoes de estado ctbicas.

1IN N i 3
da R QO 2 a;iTe;\ 2 a;Te; \ 2
75 (3) Bx-w e (52) + ()| oo
i=1 j=1 : “
Z — B 1 da
S—S5°=RIn — -
A bpnist /U3 — duy AT (3.49)

| 27 + B(uy — \/u? — 4uy)
n
27 + B(uy + Jui — 4us)
A0 pist ! 27 + B(up — y/u? — 4uy)
—_— pr— n
bmist V U% — 4duy 27 + B(ul + V U% - 4“’2) (350)

—RTan_B

em que {1, é um parametro referente a uma equacao de estado especifica. Seu valor
estd descrito nas Tabelas 3.1l e 3.2

Uma outro cédlculo necessario é a variagdo da entalpia (integral do calor es-
pecifico) de um géas ideal puro, pois somando-o & entalpia residual, tem-se a variagao
entalpia da fase alfa. O procedimento utilizado neste trabalho é recomendado pelo
AP] (1997) e estd descrito na Equagao [3.51]

T
/ cS(n)dn = B+20(T —T°) +3D(T —T°)? + AB(T — T°)* + 5F (T — T°)* (3.51)
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em que T° é a temperatura de referéncia, igual a 298K e P° é a pressao de referéncia

igual a 1 bar.

Sendo assim, as entalpias das fases liquida e vapor foram calculadas seguindo

o procedimento explicitado nesta secao.

3.3 Transferéncia de Calor

Quando a mistura de hidrocarbonetos que esta no reservatorio entra no poco
e comeca a escoar até a superficie, ela comeca a perder calor para meios externos.
Se o duto estiver exposto ao meio-ambiente, o que acontece em dutos que levam os
fluidos das plataformas de petréleo até as refinarias (TEIXEIRA| 2016), a taxa de
troca de calor entre a tubulacao e o meio-ambiente alcanca o estado estacionario.
Porém, especificamente, a transferéncia de calor através de uma formacao rochosa
é um processo transiente que ocorre por condugao (BRILL e MUKHERJEE] [1999).
Neste trabalho, considerou-se o escoamento turbulento o suficiente para promover
intensa transferéncia de calor convectiva entre o fluido e a parade dos dutos, de modo
que a temperatura média da secao transversal do tubo da formulagao unidimensional
representa bem a temperatura do fluido na respectiva posicao axial. Devido ao fato
de que o modelo que descreve a transferéncia de massa entre as fases e a variagao de
temperatura e pressao do fluido é considerado neste trabalho em regime estacionario,

considerou-se que a temperatura da vizinhanca também nao varia com o tempo.

O fluxo de transferéncia de calor entre o fluido e a vizinhanca (em W/m?) é
descrito pela Equacao [3.52]

Q’w = Ucator (Tviz - T) (352)

em que Uy € 0 coeficiente global de transferéncia de calor e T,;, é a temperatura

da vizinhanga.

A taxa de transferéncia de calor entre qualquer superficie sélida acontece por
conducao e pode ser descrita pela Lei de Fourier, Equagao Segundo, INCRO-
PERA et al| (2002), ¢, (em W), a taxa de calor que estd sendo conduzido radi-
almente através de um sélido com condutividade térmica, é constante na direcao

radial.

T
Gu = —2mrLk— (3.53)
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em que L é o comprimento do tubo, k e r sao a condutividade térmica e o raio do

tubo, respectivamente.

Segundo INCROPERA et al|(2002)), a distribuigao de temperatura associada

a conducao radial através de uma parede cilindrica é logaritmica, nao linear, como

mostra a Equagao [3.54]

T, - T
L2, ", (3.54)

- In(ry/ry) 1o

T(r)

em que 17 e Ty sao as temperaturas das superficies 1 e 2, respectivamente. r, e 79

sao os raios das superficies 1 e 2, respectivamente.
Substituindo a Equacao [3.54] na Lei de Fourier, Equacao [3.53] obtém-se a

expressao descrita na Equagao [3.55]

. 27TL]{?<T1 — Tg)
o In(ry/rq)

(3.55)

Sabendo que a resisténcia térmica de uma superficie é dada pela razao entre
a diferenca de temperatura e a taxa de troca de calor, pode-se afirmar que para a
conducao radial através de um sélido, a resisténcia térmica, R..,q pode ser descrita

pela Equacao [3.56]

_In(ry /)

Rcond - oLk (356)

A taxa de transferéncia de calor por conveccao, ou seja, entre a superficie
externa do cilindro e a lamina d’agua, pode ser descrita pela Lei de Resfriamento
de Newton que estéd descrita na Equagao[3.57 Sendo assim, a resisténcia térmica de
um fluido para a conveccao radial é dada pela Equacao (INCROPERA et al.,
2002).

Qw conv — 27TTthizAcr (357)

em que h,,;, € a coeficiente convectivo da vizinhanga da tubulacao.

49



Figura 3.2: Tubulacao cilindrica com isolamento.

1
Reonw = ho2nriL (3.58)

A taxa de transferéncia de calor também pode ser apresentada em termos de

um coeficiente global de transferéncia de calor, como mostra a Equacao [3.59

o T — Tviz

qw - = calorAi(T - Tmz) (359)
Rtotal

em que A; é a area da superficie interna e Ry, € a resisténcia térmica total.

O sistema considerado neste presente trabalho é ilustrado na Figura [3.2] onde
ry € o raio externo do tubo, r, é o raio interno do tubo, r; é o raio externo do
pipe mais a espessura do isolamento, a espessura do tubo é igual a r; - ry, ki é
a condutividade térmica do material do tubo e k; é a condutividade térmica do
isolamento. Sendo assim, a Equacao [3.59| pode ser reescrita como mostra a Equagao
.00

T— Tviz
Qw = In(re/rw) In(r;/re) 1 (360)
271'th + 27I'Lk)i + hviZQﬂ"I’iL

Definindo U,y em termos da drea da superficie interna, A; = 272 wt [, obtém-

se a Equacao [3.61

Urator = — (ln(”/rw)Jrln(”/”) ! )_1 (3.61)

Dy ks k; * Pz
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em que Dj,; = 2r,,.

A taxa total de troca de calor com a mistura bifdsica (em W/m?) é calculada
através da Equacao |3.62]
Qo = 4 Qo (3.62)

Tw

3.4 Calculo das Propriedades Fisicas

As propriedades fisicas dos componentes puros foram obtidas na literatura,
as referéncias estao descritas na Tabela[3.4 Os valores das propriedades utilizadas
neste trabalho podem ser encontrados no Apéndice[A] Vale ressaltar que as unidades

de todas as varidveis devem estar no Sistema Internacional de Unidades (SI).

Tabela 3.4: Propriedades fisicas dos componentes puros.

P T., V., we MM, API (1997)
wsrx B V?° HANKINSON e THOMSON  (1979)
Zra SPENCER e DANNER (1972)
Parachor QUAYLE (1953)

3.4.1 Fase Liquida
3.4.1.1 Massa especifica

THOMSON et al| (1982) usaram a Equacao para o calculo da massa

especifica da fase liquida.

L MME
Vin

p (3.63)

Segundo RIAZI| (2005)), quando o sistema esté escoando em pressoes acima de
50 bar, nao se pode ignorar o efeito da pressao sobre o volume dos liquidos. Logo,
surge a necessidade de uma correlacao que leve em consideracao o efeito da pressao
sobre o volume dos liquidos. Sendo assim, THOMSON et al.| (1982) recomendaram o
uso da Equacao de Tait que esta descrita na Equacao para o calculo do volume

molar da mistura, V,,. Estes autores também desenvolveram uma correlagoes para

o calculo dos parametros B, C' e é como mostram as Equacoes [3.65] [3.67] e [3.66],
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respectivamente. De acordo com THOMSON et al.| (1982)), parte da capacidade de

predi¢do da Equagao é devido & correlacao usada para o cdlculo do parametro

~

e.

(3.64)

B+ P
vm:matm(1—01n i )

B+ P,

5 =—l+a(l- To) 2 + b(1 = Ty + d(1 — To) + (1 — Tp)? (3.65)

e = exp(f + Jwspim + hwdpe,) (3.66)

C= 3 + l%wSRKm (367)

em que os valores dos parametros (a, ?), CZ, f . 3, iz, je l%) estao descritos na Tabela
3.5 wsrKm € 0 fator acéntrico da mistura que pode ser calculado segundo a Equacgao
P.,, é a pressao critica da mistura que pode ser calculada segundo a Equacao
3.68; 1., ¢ a temperatura reduzida da mistura que pode ser calculada segundo a
Equacao|3.71} P, é a pressao de vapor ou saturacao calculada através da correlagao
descrita em |API (1997), Equacao [3.78|

Tabela 3.5: Valores dos parametros

a -9,070217
b 62,45326
d -135,1102
f 4,79594
G 0,250047
h 1,14188
7 0,0861488
k  0,0344483

A seguir estao descritas as Regras de Mistura para o calculo das propriedades

criticas e fisicas da fase liquida.

_ ZpamRT

Pcm
Vin®

(3.68)

em que Zgam,m € o fator de compressibilidade da mistura que pode ser calculado

através da Equacao [3.69 e V,,,° é o volume caracteristico da mistura dado pela
Equacao
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Zram = 0,29056 — 0, 08775wsrK m (3.69)

N
WSRKm = Z miLwSRKi (3-70)
=1
T
Ty = 3.71
T (3.71)

em que 1, ¢ a temperatura critica da mistura calculada pela Equacao [3.72]

N N L L °
. Zi:l Zj:l Ty Xy Vii*Tij

Tem
Vin®

(3.72)

em que o termo V;;"T,;; pode ser calculado através da Equacao

Vi Ty = VT Vi Ty (3.73)

em que V;° é volume caracteristico de COSTALD do componente i. Estes valores
podem ser encontrados em HANKINSON e THOMSON]| (1979).

A Equacao foi utilizada para o calculo do volume caracteristico da mistura,
Vi

N N N
o __ 1 § Ly/so § 02/3 § Lys01/3

=

De acordo com HANKINSON e THOMSON]| (1979), o fator acéntrico nas
equacoes acima tem o subscrito SRK devido ao fato de que esse valores foram
calculado com o auxilio da equagao desenvolvida por SOAVE| (1972). Em seu tra-
balho, HANKINSON e THOMSON]| (1979) calculou o fator acéntrico de mais de
200 compostos, entre eles os que serao estudados neste trabalho, os compostos pa-

rafinicos.

Para uma mistura na fase liquida, V4, na Equacao foi calculado segundo
a correlagao desenvolvida por HANKINSON e THOMSON | (1979) que esté descrita

na Equagao [3.75]

Ve, = Vi VO [1 - wSRKmV};)} (3.75)
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(1 - Tm)l/g + b( Trm)2/3 + d(l - Trm)

(3.76)
+ A(1 — T)¥? (0,25 < Tppy < 1)

R T.m — 1,00001

(0,25 < Ty < 0,95) (3.77)

A pressao de saturagao da mistura, P,,, é calculada através da Equacao [3.78]
A pressao reduzida da mistura, P,.,, é calculada através da Equacao Os
parametros Pf,?g, P,n(,ln), Q, B através das Equacoes |3.80|, |3.81|, |3.82| e |3.83|, respectiva-

mente.

Psm - Pcmprm (378)
10g(Pom) = Prm'® + wgggcm P (3.79)
Prm® = 5,80318171og(T,,) + 0,076081414 (3.80)
P — 4866015 (3.81)

. 36 6
& =35 — —96,736log T, + T, (3.82)
B = log(Tym) + 0,03721754 (3.83)

Segundo BRILL e MUKHERJEE| (1999)), se houver nitrogénio e/ou hidrogénio
presentes no fluido em estudo, devem-se usar as Equagoes para o calculo de T, e

WsRK m, respectivamente.

zFVeT,
T = —Z% L (3.84)
Ez 1 zL‘/lo
N
xf Vi i
WSRK m = Loimy TV WS (3.85)

Zz 1 ZL‘/Z
3.4.1.2 Viscosidade

A correlacao utilizada neste trabalho para o calculo da viscosidade da mistura
na fase liquida (em Pa.s ou kg/(m s)), pr, foi proposta por LOHRENZ et al.| (1964)
como mostra a Equacao |3.86, Esses autores recomendam essa correlagao para o

calculo da viscosidade 6leos vivos ou saturados.
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_ _ 2 3 a4
pr =107 x (MDL +en ! {(ao +arpl + agp)” + azp!” + asp; ) — 0,0001D
(3.86)
em que €, € o parametro de viscosidade da mistura na fase liquida que pode ser
calculado através da Equacao [3.87; ag, a1, as, az e ay sao parametros descritos na

Tabela [3.6] pZ ¢ a densidade reduzida da mistura na fase liquida calculada através

da Equacao |3.88| e 1, é a viscosidade da mistura liquida a pressao atmosférica.

Tabela 3.6: Valores dos parametros.

ap  0,1023

ai  0,023364
as  0,058533
az  -0,040758

as 0,0093724

2173, 5(T,,)"/°

€m = (AIML)2(P ) (3.87)
L pF453,592 /P (3.88)
Pr=\ 28,3160 ML ) " '
A p,p, € calculada segunda a Equacao [3.89]
N L 0,5
. iCZ- m’MMZ»’
for, = Z“ﬁ a (3.89)

Zi:l a:.LMMiO’5

2

em que fi,; ¢ a viscosidade do componente i a pressao atmosférica. Esta viscosidade
é calculada através da Equagao [3.90] ou [3.91]

34 x 1077

€;

Moi (Tm S 1, 5) (390)

17,78 % 107%(4, 58T, — 1,67)%6%

€;

o (T, > 1,5) (3.91)

em que ¢ ¢ o parametro de viscosidade da mistura do componente i dado pela

Equagao [3.92
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2173,5(T,;)"/°

AP (3.92)

i

3.4.1.3 Tensao Superficial

Para proceder o calculo desta propriedade com acurécia, |API (1997) recomenda
o uso da Equagdo para o cdlculo da tensao superficial da fase liquida (em kg/s?) de

componente definidos.

N n
_ L Pv v
— 10~ P, L _ . 3.93
oL 8 {Z{ ’ (MMLm’ MMV"”Z)” (3.93)

1=1

em que F,; é o nimero Parachor de cada componente i que estd disponivel em

QUAYLE (1953).

3.4.2 Fase Vapor

Para o calculo das propriedades fisicas da fase vapor deve-se calcular a massa
molar desta fase, MMV, através da Equacao [3.94]

MMY =" MMz} (3.94)
j=1

3.4.2.1 Massa especifica

A massa especifica da fase vapor (em Kg/mol), py, pode ser calculada através
da Equagao que estd disponivel em RIAZI| (2005).

vy MMVP

= JVRT (3.95)

p

em que ZV é a compressibilidade da fase vapor que pode ser calculado através da
equacao de estado de Peng-Robinson (ROBINSON et al., [1985).

3.4.2.2 Viscosidade

Para o cédlculo da viscosidade da fase vapor (em Pa.s ou kg/(ms)), py, foi

usada a correlagao proposta por |LEE et al.| (1966]). Esta correlagao esté descrita nas
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Equacoes [3.96], [3.97] [3.98] e [3.99] Esses autores recomendam essa correlacao para o

calculo da viscosidade de gases naturais.

v 1,5
o (9,440,02MMY)9/5T (3.96)
209 + 19M MV + (9/5)T

986
X=35+——0+0,01MM" 3.97
.5+ /5T + 0, (3.97)

Y =2,4-0,2X (3.98)

1’ =10"*(K exp(p¥ X)) (3.99)

3.4.3 Pseudo-componentes

Nesta secao ¢ apresentada os correlagoes para o calculo das propriedades fisicas

do pseudo-componente encontra na mistura descrita na Tabela |4.1}

3.4.3.1 Temperatura Critica (KESLER e LEE, 1976)

A temperatura critica do pseudo-componente (em K), (7¢.)cy, é calculada
através da correlacao proposta por KESLER e LEE| (1976)), que estda descrita na
Equagao |3.100, Esses autores recomendam essa correlagao para hidrocarbonetos

com massa molar entre 70 e 700 g/mol.

(T.) s =189, 8 + 450, 65G + (0,4244 4 0, 1174SG) (T o+

3.100
(0,1441 — 1,00695G)10° /(T3) o+ ( )

em que (T;)c+ é a temperatura de ebuligdo normal do pseudo-componente que
pode ser calculada através das Equagdes [3.101] e |3.102| (RIAZI e DAUBERT, |1980)

e SG é gravidade especifica do pseudo-componente.

(Ty) oy =9,3369[exp(1,6514 x 107* M Mc, + 1,4103SG — 7,5152 x 107*M Mo, SG)]

MMgP®SG0™16 (300 < MMcy < 700)
(3.101)
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(Ty)cs =3, 76587[exp(3, 7741 x 107 M M., + 2,98404SG — 4, 25288 x 103 M M, SG)]

MM SG18262 (70 < M Mgy < 300)
(3.102)

em que M Mc, é a massa molar do pseudo-componente (em kg/kmol).

3.4.3.2 Pressao Critica (KESLER e LEE, (1976))

A pressao critica do pseudo-componente (em Pa), (P.)c., é calculada através
da correlagao proposta por KESLER e LEE (1976 que estd descrita na Equagao
3.103. Esses autores recomendam essa correlagao para hidrocarbonetos com massa

molar entre 70 e 700 g/mol.

(P.)cy =10° x exp|5, 689 — 0,0566/SG
—(0,43639 4 4,1216/SG + 0,21343/SG?) x 107*(T3) o4
+(0,47579 + 1,182/SG 4 0,15302/SG?) x 1075 x (T}) ot
— (2,4505 +9,9099/SG?) x 107" x (T})¢.,]

(3.103)

3.4.3.3 Volume Critico (RIAZI e DAUBERT, [1980)

O volume critico do pseudo-componente (em m3/mol), (V.)c, é calculado
através da correlagao proposta por RIAZI e DAUBERT] (1980) e estd descrita na
Equacao [3.104] Esses autores recomendam essa correlagao para hidrocarbonetos

com mais de 20 carbonos.

(V)ey =1077 x (6,2 x 10" x (Tb)éio493SG17,2074
X [exp(=T7,58 x 1073(T}) oy — 28,55245G + 1,172 x 107%(T}) ¢ SG)])
(3.104)

3.4.3.4 Fator Acéntrico (KESLER e LEE, 1976)

O fator acéntrico do pseudo-componente, we,, é calculado através da cor-
relacdo proposta por KESLER e LEE (1976]) e estda descrita na Equacao [3.104l
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Esses autores recomendam essa correlacao para hidrocarbonetos com mais de 20

carbonos.

wey = — 7,904 + 0, 1352K,, — 0,007465K2 + 8,359(T}, )t

(3.105)
+ (1,408 — 0,011063K.,)/(Th ) o+

em que (Ty,)cy e K, sado calculados através das Equagoes [3.106[ e [3.107], respectiva-

mente.

(Tor)ot = T (3.106)
K, = (1,8(Tg)g+)(l/3) (3.107)

3.4.3.5 Volume caracteristico (HANKINSON e THOMSON, 1979)

O volume caracteristico do pseudo-componente (em m?/mol) foi calculado

através da Equagao [3.108| que esta descrita em HANKINSON e THOMSON] (1979).

R(TC)C’+

V= ( C>C+

(21 + 20wo + 23WE,) (3.108)

em quez, 2o € z3 sao os coeficientes para o calculo do volume caracteristico do
pseudo-componente. Os parametros usados para a simulacao da mistura disponivel
em NEMOTO et al.| (2010) estao descritos na Tabelae dependem do tipo de com-
ponente em estudo. Os valores desses parametros utilizados neste trabalho servem

para qualquer classe dos hidrocarbonetos.

Tabela 3.7: Valores dos parametros usados no calculo do volume caracteristico do
pseudo-componente.

z1 0,2851686
z -0,06379110
zg  0,01379173
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3.4.3.6 Parachor (WEINAUG e KATZ, 1943)

O parachor do pseudo-componente, (Fe)., foi calculado através da Equacao
3.109| que estd descrita em WEINAUG e KATZ| (1943).

(Pep)cy = —4,6148734 4 2, 558855 M M¢., + (3,767396 x 10%)/ M Mc..  (3.109)

3.5 Campo de Producao de Petréleo Offshore

Na industria do petréleo a tubulacao por onde escoa o fluido é chamada de
flowline, porém a tubulacao que conecta o flowline a superficie da plataforma é
chamada de riser. Neste trabalho serd simulada o escoamento de um 6leo em um
campo de petroleo hipotético que esta ilustrado na Figura (3.3 em que T e Fy sao a
temperatura e pressao a montante da linha de producao e, T, e P, sao a temperatura
e pressao a jusante da linha de producao. Ha também uma tubulacao isolando os
dutos com o objetivo de manter a temperatura do fluido mais alta possivel. As Ta-
belas [3.8] e mostram as propriedades dos materiais, dimensoes e inclinacao
dos dutos, respectivamente. Neste trabalho considerou-se que o pogo que serd si-
mulado é surgente, quando o fluxo do fluido desde o reservatorio até as facilidades
de produgao (separadores) é devido unicamente a energia do reservatério, ou seja,
nao hé elevagao artificial do éleo. Segundo THOMAS| (2001), estes pogos produzem
com menos problemas operacionais devido a simplicidade dos equipamentos de su-
perficie e subsuperficie, consequentemente, com menos custo por unidade de volume

produzido.

No presente trabalho, o valor do coeficiéncia de transferéncia de calor global é

igual 6,5 W/(m?.°C) e a temperatura do ambiente externo é em torno de 6°C.

Tabela 3.8: Propriedades do material dos dutos.

. Densidade Calor especifico Condutividade térmica
Tubulacao

(kg/m?) (J / (Kg.K)) (W/(m.K))
Pipe e riser 7850 500 20
Isolamento 1000 1500 0,135
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- Riser 2
Superficie 100 m T, P.
maritima \

30m

4
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Figura 3.3: Campo ficticio de producao de petréleo em um pogo maritimo.

Modificado de NEMOTO et al. (2010)).

As dimensoes das tubulagoes consideradas nesta secao estao descritas na Ta-

bela 3.9

Tabela 3.9: Dimensoes das tubulagoes.

Diametro interno da flowline 0,14 m
Espessura da flowline e riser 0,075 m
Diametro interno do riser  0,1016 m

Espessura do isolamento 0,015 m

Tabela 3.10: Inclinagao dos dutos.

Flowline Riser 1 Riser 2

-0.2° Funcao catenaria 0°

Para descrever o riser 1 usou-se a fungao catenaria descrita na Equagao [3.110]

y=ax sinh (2) (3.110)

em que a ¢ igual a 30,1024 sendo o parametro da catendria calculado dadas as
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variaveis dependente (y = 300m) e independente (x = 90m). Nesse caso, considera-

se como a origem do sistema de coordenadas cartesianas, o inicio do riser.

Para o cdlculo do angulo a (em graus) em cada ponto da catenaria em relagao
ao eixo das abscissas usou-se a Equacao [3.111| que é a derivada da Equacao [3.110

em relagao a .

a = arctan (senh <E>) (3.111)

a

Considerou-se uma regidgo de 100 m (entre 4250 e 4350 m) em que a variagao
de diametro interno dos dutos (em metros) entre a flowline e o riser diminui gra-

dativamente segundo a funcao linear que esté descrita na Equacao |3.112

Dint = —0,00042 + 1,84 (4250 < z < 4350 m) (3.112)

3.6 Algoritmos para o Calculo de T e Verificacao
da Precipitacao de Parafinas ao Longo do Es-

coamento em Linhas de Producao

Nesta secao descreve-se como foi feita a determinacao da temperatura de en-
trada da linha de producao de modo que nao ocorra a precipitagao de parafinas e,
também, a verificacao da precipitacao de parafinas ao longo do escoamento unidi-

mensional em linhas de producao.

Para determinar a temperatura de entrada do duto de modo que nao ocorra a
precipitacao de parafina, deve-se realizar a simulacao do escoamento do éleo resol-
vendo o Modelo Drift-Flux que é composto por um sistema de equagoes algébrico-
diferencial. Este modelo estd descrito na Secao A solucao deste modelo é
realizada através do integrador DASSLC descrito na Segao [3.1.2] Deve-se levar em
consideracao a fungao de regularizagao proposta por VIEIRA e BISCAIA JR|(2001)
na Secao [3.1.2] visto que ha descontinuidades do modelo ocasionadas pelo uso da
fungao IF-ELSE na metodologia desenvolvida por BHAGWAT e GHAJAR] (2014)
para o célculo dos parametros do Modelo Drift-Flux e pelo uso da funcao [F-ELSE
na variacao do angulo entre as diferentes segoes (flowline, riser 1 e riser 2) do campo
de produgao de petréleo apresentado na Figura [3.3] Neste trabalho foi utilizada a
metodologia na qual os parametros nao dependem do regime de escoamento. Com

a garantia do escoamento, deve-se verificar se ocorre a precipitacao de parafinas
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em algum ponto do dominio representado pelo comprimento da linha de produgao.
Dentro desse contexto, procurou-se calcular uma temperatura a montante da linha
de producao (Tp) tal que o 6leo chegue ao separador com uma temperatura acima
da TIAC, ou seja, nao ira ocorrer precipitacao de parafinas durante o escoamento
do 6leo. Esse procedimento, ilustrado na Figura |3.4] é realizado com o auxilio do
Método de Newton Secante para o calculo de um novo valor da temperatura na
entrada da linha de producao caso haja precipitacao de parafinas ao longo do esco-

amento.

A verificacao da precipitacao de parafina é feita por meio da aplicacao da Teoria
do Modelo Multisélido descrita na Secao em que os componentes precipitados
formam miltiplas fases solidas imisciveis e independentes entre si. A existéncia de
fases sélidas, ou seja, parafinas precipitadas é verificada através da desigualdade
descrita na Equacgao [2.58| ou seja, a analise de estabilidade. Nesse caso, utiliza-se o
modelo proposto por NICHITA et al. (2001)) para o calculo da fugacidade dos dife-
rentes componentes do éleo na fase solida e a equagao de estado de Peng-Robinson,
ROBINSON et al| (1985)), para o célculo da fugacidade dos diferentes componentes
na fase liquida. Com a garantia do escoamento, calcula-se em qual se¢ao da linha de
produgao ocorre a precipitacao de parafina. Essa segunda alternativa esta descrita

na Figura[3.5]

Esses dois procedimentos sao realizados dadas a composi¢ao do fluido e tem-
peratura e pressao a jusante da linha de producao. A configuragao do sistema de
producao foi a mesma usada por NEMOTO et al.| (2010), bem como, as propriedades

do materiais, dimensoes e inclinagao dos dutos.
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Dados Ty, Py, Q

A 4
Calcular as condicoes iniciais das
variaveis do Modelo Drift-Flux

\

Resolver o sistema algébrico-
diferencial utilizando a DASSLC

I

Calcular a TIAC dado P a
montante da linha de producao

Newton Secante

TIAC(P,) < Te

Nao houve precipitacao
de parafinas durante o
escoamento do fluido

Figura 3.4: Procedimento para o célculo da condicao inicial para a temperatura tal
que nao ocorra precipitacao de parafinas durante o escoamento do fluido.
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Dados T,, Py, Q

Y

Calcular as condi¢des iniciais das
variaveis do Modelo Drift-Flux

A

Resolver o sistema algebrico-
diferencial utilizando a DASSLC

:

Aplicar a Analise de
Estabilidade ao longo
de todo perfil axial

Figura 3.5: Procedimento para verificar em que ponto dos dutos ira ocorrer a
precipitacao de parafinas caso as condigoes inicias (Tp e Fy) favorecam esse
fenomeno.
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Capitulo 4
Resultados e Discussoes

Os resultados deste trabalho sao relacionados a anélise da verificacao de para-
finas no escoamento bifdsico unidimensional de um 6leo. O campo de producgao de

petréleo considerado estd descrito na Secao |3.5]

As condicoes iniciais utilizadas para iniciar as simulagoes, ou seja, as condicoes
da mistura na cabega do pogo estao em acordo com aquelas encontradas pela
industria em campos de petroleo offshore. Em seu livro, BRILL e MUKHERJEE

(1999) citam alguns estudos de caso que foram avaliados por esses mesmos autores.

4.1 Verificacao do Comportamento do Modelo
Drift-Flux

Para verificar o comportamento do Modelo Drift-Flur usado neste trabalho,
utilizaram-se os dados disponivel em NEMOTO et al.| (2010). Nesse trabalho, os
autores descreveram o escoamento de um fluido parafinico, descrito na Tabela [4.1]

com o auxilio do software OLGA.
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Tabela 4.1: Composigao global da mistura disponivel em NEMOTO et al.| (2010).

Componente z Componente z

Gés Carbonico  0,0440  n-Decano 0,00618
Nitrogeénio 0,0280  n-Undecano 0,006294

Metano 0,55677 n-Dodecano 0,00554
Etano 0,030425 n-Tridecano 0,004714
Propano 0,014809 n-Tetradecano 0,005273
n-Butano 0,003282 n-Pentadecano 0,005443
i-Butano 0,006697 n-Hexadecano 0,004058

n-Pentano 0,002841 n-Heptadecano 0,00345
i-Pentano 0,002043 n-Octadecano 0,003693
n-Hexano 0,005015 n-Nonadecano 0,003256
n-Heptano  0,006221 Agua 0,230901

n-Octano 0,007482 Pseudo-componente 0,062157
n-Nonano 0,007285

TEIXEIRA| (2016)) utilizou o modelo descrito pela Equagao para o calculo
do I'V, taxa de transferéncia de transferéncia de massa volumétrica entre as fases,

durante todo o dominio em questao.

r AYQY + Q%
VTRV R

(4.1)

em que os termos QX e QY representam o calor trocado da fase liquida e vapor,
respectivamente, com a parede do duto e 7V e " representam a fracao do calor
trocado com a parede. Assim, I'" estd diretamente relacionado & troca de calor.
Em TEIXEIRA| (2016) todos os calculos apresentados foram realizados com " e
~F iguais a 1 pois, segundo o simulador RELAPS5, esta varidveis possuem esse valor
quando ambas as fases estao na condicao de saturacao. Esse autor também afirmou
que esta definicao de I'V apresentada acima nao é arbitréria pois é proveniente do

balanco interfacial de energia do Modelo de Dois Fluidos.

Logo, simulou-se a mistura descrita em NEMOTO et al.|[(2010]) com a definigao
acima de I'V e, posteriormente, compararam-se os resultados obtidos por esses au-
tores com os resultados obtidos neste trabalho. Como pode ser visto na Figura [4.1],
notou-se que o gradiente de temperatura ao longo da tubulacao é, praticamente,

igual a zero.
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Figura 4.1: Perfis axiais de temperatura.

Portanto, surge a necessidade de adaptar o Modelo Drift-Flur para o estudo
de interesse deste trabalho. Assim, buscou-se outra alternativa para o cédlculo de
I'V. Segundo a Equacao , o fluxo massico de uma fase k ¢é igual ao produto da

fracao de vazios, densidade e velocidade desta fase.

GF = oFpFo* (4.2)

Em seu trabalho, TEIXEIRA| (2016) deduziu uma equagao que relaciona as

seguintes varidveis: velocidade da fase vapor (v"), velocidade da mistura (v™) e a

velocidade de deslizamento unidimensional (92°%), como mostra a Equacao

L
o = gV — B jydes (4.3)

Logo, substituindo as Equagoes [4.2] e [4.3] na equacao da continuidade da fase

vapor, Equacao esta pode ser reescrita como mostra a Equacao [4.4

dG"
— = rv (4.4)

Além disso, tem-se a definicao da fracdo médssica vaporizada calculada pelo

flash, como mostra a Equagao [4.5
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wVv WY /A GV

Pw = WL+ wv (WE+WV)/A - oy

(4.5)

Portanto, sabe-se que o fluxo massico da fase vapor pode ser descrito pela

Equacao [4.6]

GV = By p"v™ (4.6)

Substituindo a Equagao na Equacao 4.4 obtém a nova definicao para o
I'v, Equagao [£.7

v — d[Bwp™v™]

2 (4.7)

Aplicando a regra da cadeia na Equagao [4.7] e usando a Equagao da Continui-
dade da Mistura, Equagao obtém-se a Equagao

v _ dlbw]

(4.8)

Com esta nova abordagem para a taxa de transferéncia de massa volumétrica
entre as fases, I'V, o Modelo Drift-Flur mostrou-se adequado para o nosso estudo

de interesse como mostra a Figura (4.2

Temperatura {*C)

30 F | Este trabalho
= (NEMOTO et al., 2010) h“,,.
25 ' ' ; '
0 1000 2000 3000 4000 5000

Comprimento da linha de produgéo (m)

Figura 4.2: Perfil axial de temperatura.
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O trabalho desenvolvido por [TEIXEIRA (2016) considerou um duto horizontal
com comprimento igual a 12 metros com o querosene como fluido de estudo pois esse
validou o Modelo Drift-Flux com dados experimentais disponiveis em MUKHERJEE
(1979). Em contraste a esse cendrio, este trabalho considerou um campo de produgao
de petrdleo offshore com comprimento total igual a 4714 metros considerando que
esteja escoando um fluido parafinico. Essa diferenca fez com que a definicao de I'V
apresentada por TEIXEIRA| (2016) nao mostrasse o comportamento adequado em
relacao a taxa de transferéncia de massa entre as fases liquida e vapor ao longo dos

dutos.

Nota-se também que na definicao de I'V" descrita na Equacao , essa variavel
é totalmente dependente da quantidade de calor trocada entre cada fase da mistura
e a parede. Em contrapartida, a segunda definicao desta variavel depende da fracao

maéssica vaporizada fornecida pelo calculo de flash.

4.2 Validacao do Modelo de Precipitacao de Pa-

rafinas

Para a validagdo do modelo disponivel em [NICHITA et al| (2001)) a baixas
pressoes utilizaram-se os dados de mistura disponiveis em DAUPHIN et al.| (1999)
e, em seguida, comparou-se os resultados encontrados com aqueles disponibilizados
por esses mesmos autores como pode ser visto na Figura DAUPHIN et al.
(1999) consideraram 5 tipos de 6leo: 'BIM 0°, 'BIM 3’, 'BIM 5°, 'BIM 9’ e 'BIM 13’.
Esses 6leos sao compostos por parafinas com ntmero de carbonos entre 10 e 36, em
que a composicao molar desses componentes em cada 6leo estd descrita na Tabela
4.2
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Tabela 4.2:

DAUPHIN et al] (1999).

Composigao global dos componentes da

mistura disponivel em

n-Decano
n-Octadecano
n-Nonadecano
n-Eicosane
n-Heneicosane
n-Docontane
n-Tricosane
n-Tetracosane
n-Pentacosane
n-Hexacosane
n-Heptacosane
n-Octacosane
n-Nonacosane
n-Triacontane
n-Heneitriacontane
n-Dotriacontane
n-Tritriacontane
n-Tetratriacontane
n-Pentatriacontane

n-Hexatriacontane

BIM 0
0,8010924
0,0300333
0,0255350
0,0219252
0,0187411
0,0160168
0,0137753
0,0118721
0,0101204
0,0097576
0,0074726
0,0065157
0,0055111
0,0047250
0,0040465
0,0034696
0,0030772
0,0025848
0,0018635
0,0018648

BIM 3

0,7999289
0,0342603
0,0291523
0,0247271
0,0212042
0,0183246
0,0157321
0,0138931
0,0117383

0,0062228
0,0053502
0,0046431
0,0039290
0,0033799
0,0029110
0,0024472
0,0021559

BIM 5
0,8000209
0,0370963
0,0319587
0,0273437
0,0241744
0,0200727
0,0172040
0,0146822

0,0060048
0,0050301
0,0043542
0,0037949
0,0031801
0,0027145
0,0023685

BIM 9
0,8004388
0,0475053
0,0406423
0,0349090
0,0298584
0,0257054

0,0055577
0,0047741
0,0040872
0,0035097
0,0030121

BIM 13
0,7983136
0,0713504
0,0614821
0,0527752

0,0061543
0,0052782
0,0046463
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Figura 4.3: Comparacio entre os resultados encontrados por DAUPHIN et al.]
(1999)) e este trabalho desconsiderando o Fator de Poyting com pressao igual a 1
bar.

A Figura mostra que o modelo para o calculo da temperatura de apareci-

mento da parafina disponivel em [NICHITA et al| (2001) é capaz de reproduzir os

dados experimentais disponiveis em DAUPHIN et al| (1999) a baixas pressoes.

Nota-se na Figura [4.3] que o 6leo 'BIM 13’ tem a maior TIAC apesar de essa

mistura ser a mais leve, como mostra a Tabela [4.3]

Tabela 4.3: Massas molares dos 6leos (em g/mol).

BIMO BIM3 BIM5 BIMY9 BIM 13
178,3808 177,1514 176,0633 173,5335 171,0692

Das Equacoes e nota-se que as constantes da mistura (a,,ise € bmist)
sao diretamente proporcionais as composi¢oes molares dos componentes da mistura
e ao parametro da mistura na fase alfa (a;;), que depende das propriedades criticas
(T.; e P.;) e do fator acéntrico dos componentes. Dessa forma, quanto maior a massa
molar da mistura, maiores serao os valores dessas variaveis. Para os cinco tipos de
6leos 'BIM’, quanto maior a quantidade de componentes na mistura, maior sera a
massa molar da mesma, pois a diferenca entre esses dleos é a presenca dos compo-
nentes intermediarios. Consequentemente, o valor do fator de compressibilidade da
mistura (Z) serd maior para o 6leo 'BIM 13’ a P e T constantes, conforme calculado

pela Equacao [3.41] Apesar de o 6leo 'BIM 13’ ser o mais leve, seu componente mais
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pesado, n-Hexatriacontane, possui a maior fracao molar quando comparado a fracao
molar desse mesmo componente nos outros éleos, como pode ser visto na Tabela [4.2]
Dessa forma, o valor da fugacidade desse componente na fase liquida, fF(P, T, zF),

¢ maior para o 6leo 'BIM 13’. Como a fugacidade do componente i puro na fase
s

i puro

temperatura de fusdo e entalpia molar de fusao), o que vai influenciar o valor da

solida, (P, T), depende somente das suas caracteristicas fisicas (massa molar,
TTAC é o célculo da fugacidade do componente mais pesado do 6leo na fase liquida.
Sendo assim, as parafinas do 6leo 'BIM 13’ precipitam a temperaturas maiores que
os outros 6leos apesar de esse ser o 6leo mais leve, pois o n-Hexatriacontane, o com-
ponente mais pesado de todos os Oleos, esta presente em maior quantidade no 6leo
'BIM 13’.

Em seguida, utilizando o modelo de NICHITA et al.| (2001)) proposto por esse
trabalho, calculou-se a TIAC utilizando os dados de misturas disponiveis em RON-
NINGSEN et al. (1997) em altas pressoes e, em seguida, comparou-se os resultados
com os disponibilizados por esses mesmos autores como pode ser visto nas Figuras
e [4.4b] [RONNINGSEN et al] (1997) dividiram sua mistura em dois tipos de
6leo e, em seguida, os subdividem em 5 tipos: 'Oil 10A’, ’Oil 10B’, ’Oil 10C’, ’Oil
10D’, ’Oil 10E’, ’Oil 11A”, ’0il 11B, ’0il 11C’°, ’0Oil 11D’ e ’Oil 11E’. Esses 6leos sao
compostos por parafinas com nimero de carbonos entre 1 e 9, 1 pseudocomponente,
nitrogénio e dioxido de carbono, em que a composicao global desses componentes em
cada 6leo estd descrita nas Tabelas[d.4 e 4.5l Os dleos *Oil 10” e *Oil 117 sao diferen-
tes em relagao ao valor da massa molar e da massa especifica do pseudocomponente,

como mostra Tabela .6l
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Tabela 4.4: Composigao global da mistura (”Oil 10”) disponivel em RONNINGSEN
et al|(1997).

Oil 10A Oil 10B O0il 10C O0il 10D Oil 10E

Nitrogénio 0,0048 0,0025 0,0008 0,0001
Diéxido de carbono  0,0404 0,0365 0,0287 0,0128 0,0003
Metano 0,5741 0,4176 0,2388 0,0521 0,0005
Etano 0,0928 0,0934 0,0875 0,0589 0,0024
Propano 0,0562 0,0665 0,0768 0,0775 0,0082
i-Butano 0,01 0,0129 0,0163 0,0191 0,0038
n-Butano 0,0222 0,0297 0,0389 0,0478 0,0122
i-Pentano 0,0083 0,0119 0,0164 0,0217 0,0098
n-Pentano 0,0105 0,0153 0,0215 0,0289 0,0150
n-Hexano 0,0135 0,0208 0,0302 0,0422 0,0362
n-Heptano 0,0221 0,0362 0,0538 0,0764 0,0852
n-Octano 0,0259 0,0435 0,0654 0,0936 0,1211
n-Nonano 0,0149 0,0255 0,0386 0,0555 0,0788

Pseudocomponente 00,1043 0,1878 0,2863 0,4134 0,6264

Tabela 4.5: Composicao global da mistura (”Oil 11”) disponivel em RONNINGSEN
et al|(1997).

Oil 11A Oil 11B O0Oil 11C O0il 11D Oil 11E

Nitrogénio 0,0029 0,0013 0,0004 0,0001 0,0002
Diéxido de carbono  0,0557 0,0492 0,0389 0,0276 0,0177
Metano 0,5562 0,3823 0,2197 0,1099 0,0481
Etano 0,0906 0,0900 0,0838 0,0717 0,0565
Propano 0,0508 0,0603 0,0682 0,0706 0,0681
i-Butano 0,0091 0,0118 0,0145 0,0161 0,0167
n-Butano 0,0187 0,0253 0,0321 0,0365 0,0387
i-Pentano 0,0070 0,0102 0,0135 0,0159 0,0174
n-Pentano 0,0080 0,0118 0,0158 0,0188 0,0207
Hexano 0,0107 0,0168 0,0233 0,0283 0,0316
Heptano 0,0195 0,0326 0,0460 0,0564 0,0635
Octano 0,0227 0,0389 0,0555 0,0682 0,0771
Nonano 0,0139 0,0242 0,0347 0,0428 0,0484

Pseudocomponente  0,1342 0,2453 0,3538 0,4372 0,4956
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Tabela 4.6: Massa molar e massa especifica dos pseudocomponentes.

Oil 10 Oil 11
MMe¢, (g/mol) 252 290
pc, (kg/m?) 860 876
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Figura 4.4: Comparacio entre os resultados encontrados por RONNINGSEN et al.|
(1997) e este trabalho considerando o Fator de Poyting com pressao igual a 420
bar.

As Figuras e mostram que o modelo para o calculo da temperatura de
aparecimento da parafina disponivel em NICHITA et al.|(2001)) é capaz de reproduzir
os dados experimentais disponiveis em RONNINGSEN et al|(1997) a altas pressoes.
Nota-se que os éleos mais pesados ’Oil 10E’ e "Oil11E’, como mostra a Tabela [4.7],

possuem o maior valor de TTAC quando comparados aos outros éleos.

Tabela 4.7: Massas molares dos dleos (em g/mol)

0il 10A 0il 10B 0il 10C O0il 10D Oil 10E
54,1499 79,5398  109,6300 147,4083 196,6233
0Oil 11A 0il 11B 0il 11C 0il 11D O0il 11E
60,1879 91,5207 122,1622 145,3547 161,2186

A Tabela [£.7 mostra que os cinco tipos de 6leo 'Oil 10’ tem os mesmos com-
ponentes em sua composicao e as massas molares dos 6leos sao diretamente pro-
porcionais as fragoes molares dos componentes mais pesados dos 6leos, essa mesma
afirmagao vale para os cinco tipos de 6leo ’Oil 11°, como pode ser visto na Tabela
Como mostra a Tabela [£.7, os 6leos *Oil 10E’ e 'Oil 11E’ sdo os 6leos mais
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pesados. Como observado anteriormente, as constantes da mistura sao diretamente
proporcionais as massas molares de cada mistura. Consequentemente, o valor do
fator de compressibilidade da mistura (Z) serd maior para os 6leos 'Oil 10E’ e *Oil
11E” a P e T constantes. Logo, o valor da fugacidade do componente mais pesado
dos 6leos, os pseudocomponentes, na fase liquida a P e T constantes sera maior para
esses 6leos pois esses componentes possuem a maior fracao molar quando compara-
dos a fracao molar desses mesmos componentes nos outros éleos. Logo, as parafinas

do 6leos "Oil 10E’ e "0Oil 11E’ precipitam a temperatura maiores que os outros éleos.

Comparando as Figuras [£.4a] e [£.4D] nota-se que os éleos 'Oil 117 precipitam
a temperaturas maiores, exceto o 'Oil 11A’. Isso acontece pois a massa molar do
componente mais pesado dos dleos ’Oil 11°, o pseudocomponente, é maior, como
mostra a Tabela [£.6 Apesar de a massa molar do componente mais pesado do ’Oil
11A’ ser maior que a massa molar do componente mais pesado do 'Oil 10E’, a fracao
molar do ’Oil 10E’ é maior. Por exemplo, a massa molar do pseudocomponente nos
6leos 'Oil 10E’ e ’Oil 11A” é igual a 0,6264 e 0,1342, respectivamente.

DARIDON et al.| (2001) também disponibilizaram dados de TIAC em funcao
da pressao do sistema. Com o objetivo de comparar os resultados obtidos por esses
autores e por este trabalho, simulou-se a mistura disponibilizada por esses mesmos
autores com o modelo de NICHITA et al| (2001) descrito neste trabalho. DARI-
DON et al.| (2001) consideraram um 6leo com um pseudocomponente, parafinas com
numero de carbonos entre 1 e 10, nitrogénio e diéxido de carbono. A fragao molar

de cada componente dessa mistura estd descrita na Tabela [4.8|
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Tabela 4.8: Composicao global da mistura disponivel em |DARIDON et al.| (]2001[).

Nitrogénio 0,0056
Diéxido de carbono 0,0290
Metano 0,6913
Etano 0,0816
Propano 0,0401
i-Butano 0,0087
n-Butano 0,0160
i-Pentano 0,0083
n-Pentano 0,0074
n-Hexano 0,0152
n-Heptano 0,0176
n-Octano 0,0156
n-Nonano 0,0113
n-Decano 0,0091

Pseudocomponente 00,0430
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Figura 4.5: Comparacio entre os resultados encontrados por DARIDON et al.|
(2001)) e este trabalho considerando o Fator de Poyting.

A Figura mostra que a medida que a pressao aumenta, ha um aumento da
TTAC, porém em certo ponto o valor da TIAC comegar a diminuir. Isso acontece

pois a mistura entrou na regiao monofasica (fase liquida).

A Figura [4.5 tem a finalidade de mostrar a funcionalidade do modelo usado
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neste trabalho e a nao concordancia entre os dados experimentais e o resultado do
modelo pode ocorrer em func¢ao do tipo de modelo utilizado. E possivel que o uso
dos outros modelos, por exemplo, Modelo de Multiplas Solugoes Sélidas e Modelo
de Unica Solucao Sélida melhore a concordancia entre os dados experimentais e os

dados do modelo.

Nao foram encontrados dados na literatura que descrevem o comportamento da
mistura de quatro componentes, Tabela[d.9] que é utilizada para gerar os resultados
deste trabalho.

4.3 Escoamento Bifasico Unidimensional

Nessa secao é utilizada uma mistura de hidrocarbonetos com quatro componen-
tes: (1) metano, (2) n-pentano, (3) n-decano e (4) n-eicosano. Esses sdo compostos

parafinicos com cadeia alquilica com 1, 5, 10 e 20 carbonos, respectivamente.

A composicao global dos componentes considerada nesse caso esta descrita na
Tabela e os dados operacionais estao descritos na Tabela |4.10]

Tabela 4.9: Composicao global dos componentes.

Metano 0,50
n-Pentano 0,10
n-Decano 0,10

n-Eicosano 0,30

Tabela 4.10: Dados operacionais.

T, 110°C
Py 80 bar
Q 20 kg/s

Os perfis axiais de pressao, temperatura, densidade e velocidade da mistura,
bem como, de fragdo méssica vaporizada estao ilustrados nas Figuras [4.6] [£.7] [.§]

respectivamente.
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Figura 4.6: Perfis axiais de (a) pressao e (b) temperatura.

Os perfis de temperatura e pressao estao de acordo com a literatura em relacao
ao comportamento dessas variaveis ao longo da elevagao de um fluido em pocos de
petréleo com configuracao similar. Por exemplo, a temperatura do fluido tende a
cair devido, principalemente, a transferéncia de calor através da conducgao de calor
pela parede da flowline, riser, bem como, o isolamento; e convecgao através de
lamina d’dgua que estd em volta dos dutos segundo BRILL e MUKHERJEE] (1999)).
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Figura 4.7: Perfis axiais de (a) densidade e (b) velocidade da mistura.

Segundo THOMAS| (2001), & medida que a mistura se eleva no riser hd uma

redugio da pressao, o que pode ser visualizado na Figura[4.6a]resultando em aumento
progressivo da vaporizacao da fase liquida. Esse aumento faz com que a densidade
da mistura diminua ao longo do escoamento e, consequentemente, a velocidade da

mistura seja crescente. Esses comportamentos podem ser visualizados no perfis
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axiais ilustrados nas Figuras[4.7a] e [4.7D] respectivamente, na regiao que corresponde
ao riser. O aumento da velocidade acontece devido a reducao da densidade (maior
vaporizagao). Esses comportamentos sao resultantes da transicao entre os regimes
de escoamento verticais citados na Segao 'THOMAS | (2001) ainda afirma que se

nao a vaporizacao da fase liquida, a qual resulta na diminui¢ao da densidade do 6leo

que esta escoando, a pressao do reservatorio seria insuficiente para elevar o éleo até

a cabeca do poco.

Na primeira secao da tubulagao, flowline, a velocidade da mistura sofre pouca
variagdo, como pode ser visto na [£.7D] e a densidade da mistura aumenta nessa
regiao, Ao analisar a Figura nota-se que na flowline a fragdo massica
vaporizada é descendente, ou seja, a regiao de vapor diminui. Esses fendmenos
ocorrem devido: (1) a reducdo da temperatura maior que a redugdo de pressao
provoca alguma condensacao de vapor e (2) a inclinacao da flowline ser quase nula
(-0,2 graus). Em contraste, o riser tem uma inclinagao igual a 71,6 graus nos seus
primeiros 284 metros causando uma grande reducao da pressao e o consequente

aumento da vaporizacao.
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m——Flowline
Riser

0.054 1

0.052

0051
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0.046 g g ; .
0 1000 2000 3000 4000 5000
Comprimento da linha de produgéoc (m)

Figura 4.8: Perfil axial da fracao massica vaporizada.
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4.4 Efeito da Composicao Global dos Componen-

tes e Pressao do Sistema na TIAC

Sabe-se que as principais varidveis que podem influenciar a TIAC sao: (1)
temperatura, (2) composi¢ao global dos componentes e (3) pressao. Dentro desse
contexto, simulou-se a TIAC em funcao da pressao do sistema para os casos 1, 2,
3, 4 e 5 que estao descritos na Tabela[4.11] Os resultados dessas simula¢oes podem

ser vistos na Figura [1.9]

Tabela 4.11: Composicao global dos componentes para os casos 1, 2, 3, 4 e 5.

Caso Metano n-Pentano n-Decano n-Eicosano

1 0,30 0,10 0,10 0,50
2 0,40 0,10 0,10 0,40
3 0,50 0,10 0,10 0,30
4 0,60 0,10 0,10 0,20
5 0,70 0,10 0,10 0,10
600
= = =Caso 1
| TRm—— Caso 2
i Caso 3
Caso 4
,-:400 = 8 =Caso b
]
&,
43 300
5]
0
e
B 200}
100 F
0
10 15 20

TIAC (°C)

Figura 4.9: Célculo da TIAC em funcao da pressao para os casos 1, 2, 3, 4 e 5.

Ao analisar a Figura[4.9] nota-se que quanto maior a quantidade de compostos
leves presente na mistura, menor serd a TIAC. Por exemplo, o ’Caso 5’ possui a maior
quantidade de metano, ou seja, a maior quantidade de compostos leves. Assim, a

curva referente a esse caso se encontra mais a esquerda do grafico. Em contrapartida,
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o 7Caso 1”possui a menor quantidade de metano, ou seja, a menor quantidade de

compostos leves, logo essa curva se encontra mais a direita do grafico.

Outra variavel que pode influenciar a TIAC é a pressao. Essa varidvel nao
influencia significativamente a TIAC como pode ser visto na Figura Com o
objetivo de verificar o efeito da pressao analisou-se o 'Caso 1’ e o0 ’Caso 3’. A Figura
mostra que para o ’Caso 1’ quando a pressao é igual a 1 bar e 100 bar, a TIAC é
igual a, respectivamente, 31,19 °C e 30,9 °C. Logo, a TTAC variou -0,3 °C. A TIAC
tem uma variacao significativa quando aumenta-se a pressao para 600 bar, nesse
caso a variacao é igual a 15,94 °C. Esse mesmo comportamento é visto ao analisar
o 'Caso 3’, por exemplo, quando a pressao igual a 1 bar e 100 bar, a TIAC ¢é igual
a 29,89 e 27,95 °C, respectivamente. Nota-se uma variacao igual a -1,94 °C, um
pouco maior do que a mesma analise feita para o 'Caso 1’, mas ainda sem efeitos
significativos. Ao aumentar a pressao para 600 bar, a TIAC é igual a 44,59 °C, logo
uma variagao igual a 14,7 °C. Portanto, para este trabalho a variacao da pressao
terd um efeito considerado muito pequeno pois iremos trabalhar com pressoes entre
50 e 100 bar, e como visto ao analisar a Figura [£.9] nesta regiao o efeito da pressao

nao ¢ significativo.

Nota-se também, na Figura que no primeiro momento a TTAC diminui
a medida que a pressao aumenta e, posteriormente, esta comega a aumentar. Esse
comportamento é verificado para todos os casos estudados. Isso acontece, pos-
sivelmente, devido a regiao bifdsica (liquido e vapor) a baixas pressoes e regiao

monofdsica (fase liquida) a altas pressoes.

Em seguida, simulou-se a TIAC em funcao da pressao do sistema para os
casos 1, 2, 3, 4 e 5 que estao descritos na Tabela desconsiderando o Fator de
Poyting e comparou-se os resultados dessas simulacoes com o caso anterior, em que

considerou-se o Fator de Poyting. Os resultados dessas simulacoes podem ser vistos
na Figura [£.10]

82



600

: 1 ’ [}
Sem Fator de Poying' Com Fator de Poyting;
500 | i B >
i ; eae | bl
1] .' ’
! ’
~400 | ; ’
8 Fs - CARG
Py i = = =Caso 1
‘§ 300 i . Caso 2| |
E : f"i ," mmnnn Caso 3
o I P 4 Caso 4| |
o P - © ~Caso5
Y& E SN | Caso 2
4 T
L Caso 3
100 ;‘, Caso 4
‘% . Caso 5
0 L L) . . . L L
10 15 20 25 30 35 40 45 50

TIAC (°C)

Figura 4.10: Célculo da TTAC em funcao da pressao para os casos 1, 2, 3,4 e 5
sem e com o Fator de Poyting.

Ao analisar a Figura nota-se que em pressoes acima de cerca de 50 bar, o
termo que calcula a influéncia da pressao no célculo da fugacidade do componente
i puro na fase sélida, o Fator de Poyting, influencia o célculo da TTAC. Para o caso
em que se desconsiderou o Fator de Poyting, em pressoes acima de 300 bar, o valor
da TTAC sofre uma variacao muito pequena. Portanto, deve-se considerar o Fator
de Poyting para o calculo da TIAC em sistema sob altas pressoes. Na Figura
é possivel observar que em pressoes baixas (1 - 50 bar) a variagao da TTAC é muito

pequena.
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sem e com o Fator de Poyting.

4.5 Verificagcao da Precipitacao de Parafinas ao

Longo do Escoamento

Até esse ponto foi visto que os perfis axiais das variaveis do Modelo Drift-Flux
mostram-se fieis ao comportamento esperado pela literatura. Logo, pode-se entao
incluir o cédlculo da TIAC ao longo do escoamento. A partir deste ponto foi usada

a composicao global descrita pelo Caso 5. Vale ressaltar que essa é uma escolha
arbitraria.

Neste trabalho, considerou-se um erro de +5°C no calculo da TIAC nas si-
mulacoes.

Os dados operacionais utilizados nesse caso estao descritos na Tabela 4.12]
Com essas condicoes as equacoes diferenciais do Modelo Drift-Fluz foram resolvidas
e calculou-se em que regiao do dominio pode ocorrer a precipitagao de parafinas e,

consequente, deposicao na parede dos dutos. A Figura [4.12] mostra os resultados
dessa simulagao.

Tabela 4.12: Dados operacionais.

PO 80 bar
Q 20 kg/s
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Figura 4.12: Célculo da TTAC ao longo do escoamento bifésico.

A Figura mostra que ocorreu precipitacao de parafinas na secao que en-
volve o riser. Ao reduzir a temperatura de entrada do sistema para 65 °C, a Figura

[4.13 mostra que agora a precipitagao de parafinas ocorreu na flowline.
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Figura 4.13: Célculo da TTAC ao longo do escoamento bifésico.

Para que nao ocorra a precipitacao de parafinas ao longo de toda a linha de

producao deve-se calcular T tal que nao satisfaga a condigao de precipitacao definida
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por LIRA-GALEANA et al| (1996). Os dados operacionais utilizados nesse caso
estao descritos na Tabela[f.12] A Figura[£.14 mostra os resultados dessa simulagao.

140
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1 | STITILLILL Rlser
ZH * TIAC

100 1

Temperatura (°C)
3

[}
]

40 %X

20 ' ' ' :
0 1000 2000 3000 4000 5000

Comprimento da linha de produgéo (m)

Figura 4.14: Escoamento bifdsico sem precipitagao de parafinas.

A Figura mostra que para os condicoes de entrada de pressao e vazao
massica, bem como, as dimensoes e configuracoes do campo de petréleo descritas
anteriormente, a temperatura a montante da linha de produgao tem que ser maior
que 134,5 °C para que nao ocorra precipitacao de parafinas ao longo do escoamento
bifésico.

Com o objetivo de analisar o efeito da vazao massica de entrada, QQ, no calculo
de Tj tal que nao ocorra a precipitagao de parafinas ao longo do escoamento, realizou-
se uma nova simulac¢ao variando o valor dessa variavel. Os dados operacionais uti-

lizados nesse caso estao descritos na Tabela Os resultados dessa simulagao

podem ser vistos nas Figuras e

Tabela 4.13: Dados operacionais.

=) 80 bar
Q 15,20 e 25 kg/s
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Figura 4.16: Perfis axiais de velocidade da mistura.

A Figura mostra que para os valores de vazao massica de entrada iguais
a 15, 20 e 25 kg/s, Ty tem que ser maior que 193,2, 1344 e 112,3 °C, respectiva-
mente. Nota-se que o aumento da vazao massica de 6leo escoando dentro de linha
de producao causou uma diminui¢ao na temperatura minima de entrada, tal que

nao ocorra a precipitacao de parafina.

A Figura 4.16| mostra que em todo o dominio a velocidade da mistura para o
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caso em que Q ¢é igual a 25 kg/s é maior. Essa maior velocidade da mistura faz com
que o tempo de residéncia dessa mistura dentro da linha de producao seja menor, logo
a quantidade de calor transferida para a vizinhanga é menor e, consequentemente,

a temperatura minima inicial para o caso em que Q ¢é igual a 25 kg/s é menor.

Com o objetivo de analisar o efeito da pressao de entrada, Py, no calculo de T,
tal que nao ocorra a precipitacao de parafinas ao longo do escoamento, realizou-se
uma nova simulagao variando o valor dessa variavel. Os dados operacionais utilizados

nesse caso estao descritos na Tabela[f.14] Os resultados dessa simulagao podem ser

vistos nas Figuras [4.17], [4.19a] e [£.19b]

Tabela 4.14: Dados operacionais.

Py 70,75 e 80 bar

Q 20 kg/s
160
"""""" P =70 bar
140 k., # TIAC
T [ P =75 bar
= = =P =80 bar
—~120T 1
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2 100 +
=
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Figura 4.17: Escoamento bifdsico sem precipitagao de parafinas.
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Figura 4.18: Perfis axiais de velocidade da mistura.

FPressao (bar)

s P 70 har

= = =P=80bar

0 500

1000 1500 2000 2500 3000 3500 4000 4500 5000

Comprimento da linha de producéo (m)

(a)

0.062

=3
=3
&

Frag@o massica vaporizada
[=]
[=]
El

= = =P=f0bar

0

500

1000 1500 2000 2500 3000 3500 4000 4500
Comprimento da linha de producéo (m)

(b)

Figura 4.19: Perfis axiais de (a) pressao e (b) fracdo maéssica vaporizada.

A Figura 4.17 mostra que quando P, é igual a 80, 75 e 70 bar, o valor de

Ty € igual a 134,5, 138 e 142,2 °C, respectivamente. Para esse caso, quanto maior

a pressao de entrada da linha de produgao, menor sera a temperatura minima de

entrada.

A Figura [4.18 mostra que para o caso com a menor temperatura minima de

entrada da linha de producao, F, igual a 80 bar, a velocidade da mistura é menor

durante toda a regiao do dominio. Ao contrario do caso anterior, em que para o

caso com maior velocidade da mistura a temperatura minima de entrada da linha
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de producao foi menor. Neste caso, esse nao vai ser o fator que vai influenciar o
calculo de Ty. A Figura mostra que a fragao massica vaporizada para o caso
em que Fy é igual a 70 bar é maior em toda a regiao da linha de produgao. Isso
ocorre pois como a pressao é menor em todo o dominio, como mostra a Figura[4.19al,
a condensacao da fase vapor é menor na regiao da flowline e a vaporizagao é maior
na regiao do riser. A menor condensacao da fase vapor faz com que os compostos
leves permanecam nessa fase e a subsequente maior vaporizacao da fase liquida faz
com que os compostos leves que se encontram nessa fase migrem para a fase vapor.
Diante disso, a fracao molar dos componentes pesados dessa mistura na fase liquida
¢ maior. Esse fato favorece a precipitacao de parafinas, logo para o caso em que F,
¢ igual a 70 bar, a temperatura minima de entrada da linha de producao, tal que

nao ocorra precipitacao de parafinas, sera maior.
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Capitulo 5
Conclusoes

Neste trabalho, estudou-se a precipitacao de parafinas ao longo de um es-
coamento bifasico unidimensional apresentando todas as defini¢oes, correlagoes e
modelos utilizados. Para o cdlculo da temperatura de aparecimento da parafina foi
necessario considerar o efeito da pressao, ou seja, foi necesséario incluir o Fator de
Poyting na Equagao 2.18, que calcula a fugacidade da fase sélida, em condigoes de

operacao de alta pressao.

Para este trabalho, optou-se pelo uso do Modelo Drift-Fluz para simular o
escoamento bifasico de um éleo. De acordo com TEIXEIRA| (2016)), essa escolha
foi feita levando em consideracao o compromisso entre a acuracia do modelo e o
custo computacional do mesmo. Escolheu-se a abordagem algébrico diferencial para
a solucao das equacoes diferenciais e constitutivas do modelo. Vale ressaltar que,
mesmo devido ao grande nimero de correlacoes necessarias para a solucao desse

modelo, o tempo de simulagao foi considerado pequeno.

Para o calculo da TTIAC, utilizou-se o Modelo Multisélido onde a verificacao
da precipitagao de parafinas é realizadas através da Analise de Estabilidade. Para
o calculo da fugacidade da fase sdlida e liquida utilizou-se a correlagao proposta

por NICHITA et al.|(2001)) e a Equacao de Estado de Peng-Robinson (ROBINSON

et al., [1985)), respectivamente.

O comportamento exibido pelo Modelo Drift-Flux esta de acordo com o com-
portamento esperado pela literatura, o que ficou constatado ao simular uma mistura
parafinica com quatro componentes e comparar os resultados com a teoria disponivel

na literatura.

Os efeitos da pressao e composicao global dos componentes também foram
estudados, neste trabalho. Verificou-se que o efeito da pressao é considerado pequeno

nos valores de pressao de interesse deste trabalho e que dependendo da regiao em
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que a mistura se encontra (bifdsica ou monofasica), haverd o aumento da TIAC se
a pressao aumentar. Em relacao ao efeito da composicao global dos componentes,
pode-se concluir que quanto maior a quantidade de compostos leves na mistura,
menor serda a TIAC a pressao constante. O termo relacionado ao Fator de Poyting
deve ser considerado no céalculo da fugacidade dos componentes puros na fase sélida

em sistemas sob altas pressoes.

Em relagao a verificacao da precipitagao de parafinas ao longo do escoamento,
simulou-se dois casos com temperaturas de entrada iguais a: (1) 65°C e (2) 80°C.
No primeiro caso, as parafinas se precipitam na regiao da flowline, ja no segundo

caso, a precipitagao ocorre no riser.

O calculo da temperatura minima a montante da linha de producao, tal que
nao ocorra a precipitacao de parafinas ao longo do escoamento, foi realizado com o
auxilio do Método de Newton Secante. Para esse caso, com pressao inicial e vazao
volumétrica iguais a 80 bar e 20 kg/s, respectivamente, calculou-se que Ty tem que
ser maior que 134,5 °C para que nao ocorra a precipitacao ao longo da linha de

producao, para o caso estudado.

Neste trabalho, estudou-se o efeito da pressao inicial, Fy, e da vazao massica
de entrada, , no calculo da temperatura minima a montante da linha de produgao,
tal que nao ocorra a precipitagao de parafinas ao longo do escoamento. O aumento
da vazao massica e da pressao a montante da linha de producao causaram uma
diminuicao na temperatura minima de entrada,tal que nao ocorra a precipitacao de

parafinas ao longo do escoamento.

5.1 Sugestoes para Trabalhos Futuros

A leitura desta presente dissertacao permite identificar possibilidades de in-
vestigacao em trabalhos futuros. Dentre essas, citam-se:
1. Simular o escoamento dinamico de um 6leo utilizando o Modelo Drift-Fluz;

2. Propor modelos cinéticos e de aglomeracao de parafinas incluindo os efeitos

de tensoes cisalhantes nesses dois processos;

3. Investigar os efeitos da composigao, temperatura e pressao do dleo na taxa de

crescimento dos cristais parafinicos;

4. Implementar o Modelo de Unica Solucao Sélida e o Modelo de Multiplas
Solugoes Solidas para o calculo da TIAC.
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componentes puros

A Tabela e mostram as propriedades dos componentes puros no Sis-

tema Internacional de Unidades.
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