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RESUMO

O balango favoravel entre eficiéncia energética e emissdo de poluentes faz do gas
natural uma alternativa atrativa como combustivel, em substituicdo ao petréleo e ao
carvdo. A elevada distadncia entre as reservas e os centros consumidores torna
necessaria a liquefagdo do gas, visando a reducao volumétrica para um transporte
adequado. A simulacdo computacional apresenta-se como ferramenta importante
para a analise do desempenho, design de equipamentos e otimizagdo dos diversos
ciclos de liquefagao disponiveis. Para tanto, sdo necessarios modelos termodinamicos
que viabilizem a predicdo acurada das propriedades do gas natural e dos refrigerantes
envolvidos. Neste trabalho, é avaliada a adequacgao das equacgdes de estado de Peng-
Robinson e Soave-Benedict-Webb-Rubin quanto a previsdo da entalpia, entropia e
equilibrio de fases de gases naturais e fluidos refrigerantes, visando a aplicagdo em
simulagdes do ciclo de liquefagao intitulado “propane pre-cooled mixed refrigerant’, ou
C3MR. Os resultados foram validados a partir de dados experimentais reportados na
literatura, comprovando-se a boa capacidade de predicdo das propriedades

termodinamicas em questao por ambas as equacdes de estado.

Palavras-chave: Gas natural. Peng-Robinson. Soave-Benedict-Webb-Rubin. Entalpia.

Equilibrio liquido-vapor.



ABSTRACT

Natural gas is an attractive replacement for oil and coal, as fuel, given the favorable
balance between energetic efficiency and pollutant emissions. To make the gas
suitable for transportation between the large distances that separate reservoirs and
customers, it must be liquefied. Computational simulation is an important tool in the
analysis of efficiency, equipment design and optimization of the liquefaction cycles
available in industry. Thermodynamic models that enable accurate predictions of the
natural gas and the refrigerant streams are, therefore, needed. In this work, the Peng-
Robinson and the Soave-Benedict-Webb-Rubin equations of state are evaluated for
prediction of enthalpy, entropy and liquid-vapor equilibrium of natural gas and
refrigerant fluids, aiming its utilization as mathematical model in simulations of the
propane pre-cooled mixed refrigerant cycle (C3MR). Based on experimental data
available in the literature, results were validated. The Peng-Robinson and the Soave-
Benedict-Webb-Rubin equations were considered adequate calculation methods for

thermodynamic properties of the natural gas and refrigerant mixtures analyzed.

Keywords: Natural gas. Peng-Robinson. Soave-Benedict-Webb-Rubin. Enthalpy.

Liquid-vapor equilibrium.
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1. INTRODUGAO

A busca por fontes energéticas eficientes e a urgente necessidade de redugao
dos impactos ambientais levaram o gas natural a uma posigéo de destaque no cenario
mundial, conforme sera apresentado na se¢ao “3.1 Gas natural: caracteristicas e
importancia”. Com frequéncia, a elevada distancia entre centros consumidores e as
reservas inviabiliza o transporte por gasodutos, de maneira que a alternativa
economicamente viavel passa ser a liquefagdo do gas. Contudo, a necessidade de
refrigeragdo a -160 °C, a pressao atmosférica, faz deste processo um dos mais caros
da cadeia produtiva do gas natural.

Entre os ciclos de liquefagao estudados, aquele intitulado propane pre-cooled
mixed refrigerant ou C3MR apresenta destaque: combina os efeitos de um ciclo pré-
resfriado - apresentado inicialmente na secdo “3.2.1 Ciclos Classicos” — com as
potencialidades que a introdugdo de uma mistura de refrigerantes, em substituicéo a
um fluido unico oferece — detalhadas na secao “3.3 Ciclos de Liquefacdo de Gas
Natural”. Segundo Khan, Karimi e Wood (2017), trata-se do ciclo de liquefagédo de gas
natural mais utilizado em plantas comerciais, atualmente.

A modelagem e a simulagdo adequadas do ciclo de liquefagcdo apresentam-se
como importantes alternativas para a analise de desempenho e melhorias na
performance, como redugao da vazao de fluidos refrigerantes, simplificacao de layouts
e redugao de custos. Dado que alguns dos principios e restricbes matematicas nos
quais a modelagem é baseada sdo advindos da termodinédmica classica, esta
apresenta uma importancia inquestionavel. Como exemplo, podem ser citadas as
pesquisas conduzidas por Wang et al. (2011) e Lee et al. (2014), em que uma redugao
do consumo energético do ciclo C3MR foi alcangada a partir do mapeamento das
condigbes operacionais de casos base do ciclo em diagramas presséo-entalpia e
temperatura-entalpia.

Dessa forma, o dominio da etapa de derivacdo de propriedades
termodinamicas a partir de equacodes de estado € essencial para a descricdo e analise
dos subsistemas encontrados no ciclo de liquefacdo C3MR, bem como para a
proposi¢cao de melhorias. Dada a ocorréncia de sistemas bifasicos, a modelagem do
equilibrio liquido-vapor é igualmente relevante. Justificam-se, portanto, o estudo e o
desenvolvimento de modelos matematicos que viabilizem a determinacdo da

composicao das fases em equilibrio e de propriedades necessarias para a simulagao
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de ciclos de liquefacéo e sistemas analogos, essencialmente, entalpia e entropia de

gases naturais e fluidos refrigerantes.

2. OBJETIVOS

2.10BJETIVO GERAL

O objetivo geral deste trabalho é avaliar a aplicagéo de diferentes equagdes de
estado para a representagdo do comportamento volumétrico e do equilibrio liquido-
vapor de gases naturais e fluidos refrigerantes, empregados no ciclo de liquefacéao de

gas natural intitulado propane pre-cooled mixed refrigerant (C3MR).

2.20BJETIVOS ESPECIFICOS

Como obijetivos especificos, destacam-se:

» Predizer as propriedades termodinamicas de interesse — entalpia e entropia —,
para o propano, a partir de uma versdo da equacgao de estado de Benedict-
Webb-Rubin, modificada por Younglove e Ely (1987) (MBWR);

» Predizer as propriedades termodinamicas de interesse — entalpia e entropia —,
para o gas natural e o fluido refrigerante misto, a partir das equagdes de estado
de Peng-Robinson (PR) e Soave-Benedict-Webb-Rubin (Soave-BWR);

» Comparar diferentes fungdes alpha da equacéo de estado de Peng-Robinson
(EDE PR), disponiveis na literatura, quanto a predi¢cao de entalpias e pontos de
orvalho de gases naturais;

» Investigar o desempenho das equagbes de estado EDE PR e EDE Soave-BWR
na predicdo das composicoes das fases em equilibrio de sistemas bifasicos de
gas natural;

» Investigar o desempenho das equagdes de estado EDE PR e EDE Soave-BWR

na predicao do envelope de fases de gases naturais.
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3. REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1GAS NATURAL: CARACTERISTICAS E IMPORTANCIA

A crescente demanda energética global e a necessidade imediata de reducao
dos impactos ambientais das atividades antrépicas motivam a busca por fontes
energéticas limpas e economicamente viaveis. Baixas emissdes de gases de efeito
estufa e elevada eficiéncia energética fazem do gas natural uma alternativa
promissora, em comparagao com outros combustiveis fosseis (QYYUM; QADEER,;
LEE, 2018; KHAN et al., 2015). A agéncia governamental norte-americana US Energy
Information Administration projetava, em 2016, um crescimento anual de 1,9% no
consumo global de gas natural. Espera-se que, até 2030, o gas natural ultrapasse o
carvao e se torne o segundo combustivel mais consumido no mundo (U.S. EIA, 2016).

O gas natural é constituido majoritariamente por metano — 55,8% a 98,1%, em
volume - e pequenas quantidades de etano, propano, butano e outros hidrocarbonetos
de maior massa molar, além de nitrogénio, dioxido de carbono e agua (HE; JU, 2014;
AMIRANTE et al., 2017). Componentes sulfurosos podem eventualmente estar
presentes, adicionados como agentes odorizantes (AMIRANTE et al., 2017).

Um problema relevante relacionado a utilizacdo do gas natural decorre da
elevada distancia entre centros consumidores e reservas. Usualmente, a solugao
empregada € a liquefagdo e transporte do gas na forma de gas natural liquefeito ou
LNG - liquefied natural gas.

No processo de liquefagao, o gas é resfriado a -160 °C, a pressao atmosférica,
tendo seu volume especifico reduzido em 600 vezes. Essa significativa reducao
volumétrica torna o transporte do gas natural na forma de LNG preferivel por razbes
técnicas, econdbmicas, politicas e por questées de seguranga (QYYUM; QADEER;
LEE, 2018).

O processo de liquefacdo, contudo, € um dos mais caros da cadeia produtiva

do LNG, conforme evidenciado na Figura 1.
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Figura 1 — Percentual do custo de setores especificos em relagdo ao custo total da cadeia de valor do
LNG. Fonte: (Adaptado) Qyyum, Qadeer e Lee (2018).

A elevada demanda energética e a ampla faixa de temperaturas comuns ao
processo de liquefacdo do gas natural levaram ao desenvolvimento de diversas
tecnologias e ciclos para refrigeragdo e liquefagdo do gas (AUSTBY; LOVSETH;
GUNDERSEN, 2014). Diante dos custos elevados, inerentes ao processo de
liquefacédo, a otimizacdo de parametros operacionais e maximizagcao da eficiéncia
energética das plantas figuram como linhas de pesquisa ativas, conforme apontado
por Qyyum, Qadeer e Lee (2018).

Detalhes sobre os ciclos de liquefagdo comumente utilizados na industria seréo

apresentados na secao “3.3 Processos de liquefacao de gas natural”.

3.2CICLOS DE LIQUEFACAO: ASPECTOS TERMODINAMICOS

Os primeiros ciclos de liquefacédo de gases remontam a segunda metade do
século XIX. A época, ja se resfriava ar e produzia-se gelo a partir da expansao de
gases através de valvulas ou expansores. A liquefagdo de um gas-permanente —
acima da temperatura critica — se deu primeiramente em 1877, quando Caillet obteve
goticulas de ar atmosférico condensado a partir da expansao do ar confinado em um
container pressurizado e previamente resfriado (BARRON, 1966). No decorrer da
década de 1880, pesquisadores da universidade de Cracdvia, na Pol6nia, obtiveram
oxigénio e nitrogénio liquido através de processos semelhantes (TIMMERHAUS;
FLYNN, 1989). Em 1895, Carl von Linde conquistou a patente para produg¢ao de ar

liquefeito na Alemanha, sendo um dos primeiros a reconhecer a importancia industrial
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do ar liquefeito e suas aplicagdes. A partir dai, sistemas foram sendo modernizados e
técnicas avangadas foram implementadas. Os principios termodinamicos envolvidos
na liquefacédo de gases - via compressao de vapor — ndo mudaram, entretanto.
Smith, Van Ness e Abbott (2007) mencionam trés maneiras para se liquefazer
um gas. Os trés processos citados sdo apresentados em um diagrama temperatura

(T)-entropia (S) para uma substancia genérica, conforme se vé na Figura 2:

Figura 2 — Possiveis processos para a liquefagao de um gas genérico. Fonte: Smith, Van Ness e Abbott
(2007).

A partir do estado inicial A, o alcance da regiéo bifasica pode se dar, a principio,
pela refrigeragdo a pressao constante (processo A-1) ou expanséao isoentropica do
gas (processo A-2). Uma expansao isentalpica a partir do estado A — processo A-3 —
nao viabilizaria a liquefacdo. A partir do estado A’, entretanto, a liquefagao é viavel.
Para isso, 0 gas pode ser comprimido até a pressdao em B e resfriado isobaricamente
até o estado A’ (processo ABA’3’).

A liquefacao de gases ocorre, usualmente, através dos processos A-2 e ABA’-
3’, sendo o processo A-1 utilizado como etapa de pré-resfriamento do gas, antes de
sua liquefagdo. Dado que o emprego de expansores na regido bifasica é impraticavel,
— apesar de, teoricamente, mais eficiente — processos normalmente usados em
plantas comerciais de liquefagdo incluem, em algum momento, uma etapa de
expansdo isentalpica, também conhecida como estrangulamento (SMITH; VAN
NESS; ABBOTT, 2007) ou expanséao Joule-Thomson (CHANG, 2015).

Apesar da existéncia de outros métodos para obtencao de baixas temperaturas,

estes seguem como os mais utilizados em processos de liquefagao e refrigeracéao
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industrial e doméstica (MA et al., 2017; LLOPIS; SANCHEZ; CABELLO, 2017; DE
SALVE et al., 2015).

3.21 Ciclos classicos

Nesta secéo, sdo apresentados os primeiros ciclos empregados na liquefagao
de gases. Todo o desenvolvimento matematico e as ilustragbes baseiam-se no livro
Cryogenic Systems, de Randall Barron (BARRON, 1966). Outras referéncias, quando
consultadas, sao devidamente apresentadas.

O sistema denominado Linde-Hampson é considerado o mais simples entre os
sistemas de liquefagdo (BARRON, 1966). As Figuras 3(a) e 3(b) sao, respectivamente,

uma representagcdo esquematica e o digrama temperatura-entropia do processo.
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Figura 3 - llustragdo esquematica (a) e diagrama temperatura-entropia (b) do ciclo de liquefagao Linde-
Hampson. Fonte: (Adaptado) Timmerhaus e Flynn (1989).

O gas de trabalho, a temperatura e pressao ambientes (ponto 1) € comprimido
isotermicamente e reversivelmente até a condicao representada pelo ponto 2. O gas
€ entdo conduzido a um trocador de calor em que é refrigerado pela parcela
remanescente de gas nao liquefeito que deixa o reservatério de liquido, atingindo o

estado representado pelo ponto 3. Apds passagem por uma valvula de expanséo, o



23

gas expande-se, atingindo a regido bifasica no diagrama T-S. Gas liquefeito é retirado
na condigdo de liquido saturado (ponto f), enquanto o vapor saturado é conduzido ao
trocador de calor e resfria a corrente de gas que deixa o compressor, aquecendo-se
a temperatura ambiente. Um balango de energia englobando o trocador de calor,

valvula de expanséao e reservatorio de liquido resulta na Equacgéao 1:

Dividindo os termos pelo fluxo massico total, obtém-se a fracdo do gas
comprimido que é efetivamente liquefeita ao término do processo (y), conforme

explicitado na Equacgao 2:

hl_hZ

O trabalho de compresséao requerido pelo processo € obtido a partir do balango

de energia para o compressor (Equagéao 3):

% =T(sy —s2)—(hy — hy) 3)

Uma inspecgao da Equacao 2 revela que a fragao liquefeita pode ser aumentada
se o sistema Linde-Hampson for modificado de maneira a reduzir a temperatura do
gas na entrada do trocador de calor (ponto 2). Um ciclo de refrigeragéo adicional pode
ser empregado com este proposito, conforme ilustra a Figura 4(a). O diagrama T-s do

sistema encontra-se na Figura 4(b).
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Figura 4 — llustragdo esquematica (a) e diagrama Temperatura-Entropia (b) do ciclo de liquefagéo

Linde-Hampson pré-resfriado. Fonte: (Adaptado) Barron (1966).

O ciclo de liquefacao Linde-Hampson pré-resfriado (Figura 4 (a)) opera de
maneira similar ao ciclo Linde-Hampson tradicional, isto é, o fluido a ser liquefeito
expande-se através de uma valvula isentalpica (pontos 4 e 5), liquefazendo-se
parcialmente. A parcela nao liquefeita refrigera o gas que deixa o compressor (pontos
6 e 1) e é reconduzida ao compressor (ponto 1), reiniciando o ciclo. O gas que deixa
o compressor é também refrigerado por um fluido externo, que atua como refrigerante
de um ciclo adjacente (pontos a, b,c, d). A inclusdo desse ciclo de refrigeracéo € o que
distingue esse ciclo do apresentado anteriormente (Figura 3(a) e Figura 3(b)).

O balango de energia no volume de controle que engloba os trocadores de
calor, a valvula de expansao principal e o reservatorio de liquido € dado pela Equacgao
4.

0 = (1 — miy )hy + M, hy + Mmphy — A, — iRy (4)

O termo m, a é taxa massica de fluido refrigerante que circula no ciclo de
refrigeragao adicional. Os termos h; e h, sdo as entalpias do fluido refrigerante antes
e apos sua passagem pelo evaporador — trocador de calor a direita do compressor
principal, na Figura 4(a). Define-se r como a razdo entre as taxas massicas de fluido

refrigerante e o gas comprimido (Equacéo 5):
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r=— (5)

Dividindo-se os termos da Equagao 4 pela taxa massica total, obtém-se a

fragdo de gas comprimido efetivamente liquefeita (Equagao 6):

_hi—hy  ha—hy
Y =i Thi—hy ©)

O segundo termo da equacgao 6 representa o acréscimo da fragao liquefeita do
gas comprimido em relagdo a um ciclo Linde-Hampson que opera entre os mesmos
estados (pontos 1, 2 e f da Figura 3(a)).

O trabalho requerido por cada compressor pode ser obtido a partir do balango
de energia, conforme representado pelas Equacdes 7 e 8, relativas aos compressores
1 e 2, respectivamente.

Wey = m[T(sq — s3)—(hy — hy)] (7)

Wy = my.(hy — hy) (8)

Na equacéo 8, o termo h, € a entalpia do fluido refrigerante apds passagem
pelo compressor do ciclo de refrigeragéo.

A soma das equacgdes anteriores e divisdo pela taxa massica de gas fornece o
trabalho total requerido pelo sistema por unidade de massa de gas, conforme

representado pela Equacgao 9:

=Ty~ 529~ (hy — ha) + Ty — hy) ©

Uma comparacao entre as expressodes 9 e 3 revela que a incorporagao de um
ciclo de refrigeracao adicional resulta em aumento do trabalho total requerido. Barron

(1966) afirma, entretanto, que este aumento é compensado pelo aumento da fragao
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de gas liquefeita, de maneira que o trabalho requerido, por unidade de massa
liquefeita é inferior para o ciclo pré-resfriado.

Outra maneira de melhorar o desempenho térmico do ciclo Linde-Hampson é
realizar a etapa de compressao em dois ou mais estagios, conforme esquematizado

na Figura 5(a) e no diagrama T-S (Figura 5(b)).
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Figura 5 — llustragdo esquematica (a) e diagrama Temperatura-Entropia (b) do ciclo de liquefagcéo

Linde-Hampson com compressao em dois estagios. Fonte: (Adaptado) Barron (1966).

Nesta configuragdo, a compressao se da em dois estagios. Parte do gas
comprimido expande-se da pressao relativa ao estado 3 (P3) até uma presséo
intermediaria (P2), correspondente ao estado 2 (processo 4-5). O restante expande-
se até a menor presséao (P7), relativa ao estado 1 (processo 6-7), sendo novamente
comprimido a pressao correspondente ao estado 2, apds passagem pelo trocador de
calor. Dessa forma, apenas uma parcela do gas é submetida ao processo de
compresséo realizado entre os estados 1 e 2. Para um gas ideal, o trabalho necessario
em um processo de compressao, da pressao P; a pressao Pré dado pela Equagéo 10:

W = 1hRTIn (%) (10)

L
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Para o esquema da Figura 5(a), o trabalho total necessario € fornecido pela

Equacéo 11:

; Ps\ . Py .
W = RTIn (P_> m — RTIn (P_) m, (11)

1 1

Vé-se que, para um gas ideal, a nova configuragédo proporciona uma economia
de energia correspondente ao segundo termo da Equagao 11.

O trabalho total requerido no processo esquematizado na Figura 5(a) pode ser
obtido a partir de um balango de energia para um volume de controle que englobe os

dois compressores (Equacao 12):

114
e hs —hy + T(sy —s3) — [T (51 — s)+(hy — hy)] (12)

O termo i é a razéo entre as taxas massicas de gas a pressao intermediaria

(P2) e gas a alta presséao (P3), conforme apresentado na Equagao 13:
i =— (13)

O trabalho requerido pelo sistema esquematizado na Figura 5(a), por unidade
de massa de gas é inferior aquele relativo ao ciclo Linde-Hampson tradicional,
conforme revela a comparacao entre as equacgdes 12 e 3. A diferenca é dada pelo
termo entre colchetes da Equacéao 12.

A fragdo do gas liquefeita ao término do processo pode ser obtida a partir de
um balang¢o de energia no volume de controle delimitado pelo trocador de calor, pelas
valvulas de expansao e pelos reservatérios de liquido da Figura 5(a), conforme

apresentado na Equacao 14:

hi—h; h—h
y = — 1
h’l_hf h’l_hf

(14)

A fracao liquefeita em um ciclo de compressao em dois estagios que opera
entre os estados simbolizados pelos pontos 1,3 e f € inferior aquela obtida em um ciclo



28

Linde-Hampson tradicional que opera entre os mesmos estados. A diferenca entre
ambas é dada pelo segundo termo no lado direito da Equagédo 14. Barron (1966)
afirma que, tal como ocorre para o ciclo pré-resfriado, o trabalho requerido por unidade
de massa de gas liquefeito é inferior para o ciclo Linde-Hampson com compressao em
multiplos estagios, quando comparado ao trabalho relativo ao ciclo Linde-Hampson
tradicional.

Os ciclos de liquefagao apresentados podem ter as eficiéncias ainda mais
aumentadas mediante a incorporagcdo de expansores, de maneira que a expansao
possa ser considerada um processo adiabatico e reversivel e, portanto, isoentropico.

O ciclo de Claude incorpora essa modificagao, conforme esquematizado na Figura 6.
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Figura 6 — llustracdo esquematica do ciclo Claude. Fonte: (Adaptado) Barron (1966).

O gas que deixa o expansor é direcionado a um trocador de calor, resfriando a
corrente remanescente de gas comprimido que, entdo, se expande em uma valvula
de expanséo. A parcela nao liquefeita do gas é reconduzida a um trocador de calor.

Aplicando-se um balango de energia a um volume de controle que inclua os
trocadores de calor, a valvula de expansio, o expansor e o reservatorio de liquido,
obtém-se (Equacgao 15):

W, = ms(hy — hy) + m(hy — hy) (15)

A partir de um balango de energia restrito ao expansor, obtém-se (Equagao 16):
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W, = me(h, — h3) (16)
O trabalho de compresséao é dado pela equagéao 17:
Wc = m[T(sy — s2)—(hy — hy)] (17)

A fragcdo da massa de gas que passa pelo expansor € definida como (Equagao
18):

= Te (18)

A partir das equacgdes anteriores, obtém-se uma expressao para a fragéo do

gas que é liquefeita (Equacéo 19):

_hl_h2+ h3_he
Y S Ty

(19)

O segundo termo do lado direito da Equagao 19 é o acréscimo de fracao liquida
que o ciclo Claude proporciona em relagao ao ciclo Linde-Hampson.

O trabalho liquido total, por unidade de massa de gas comprimido, pode ser
obtido somando-se as parcelas relativas aos trabalhos do compressor (Equagao 17)

e do expansor (Equacao 16), obtendo-se a Equacéo (20):

= T~ 50+ (hy — ) = x(hs — hy) (20)

Uma comparacado com a Equacao 3 revela que o ciclo Claude apresenta uma
performance superior ao ciclo Linde-Hampson. Se o trabalho obtido no expansor ndo
for efetivamente aproveitado no processo, reduzindo o trabalho liquido, o trabalho
requerido nos ciclos Claude e Linde-Hampson sera o mesmo, relativo ao processo de
compressao. Como a fracdo de liquido é superior para o ciclo Claude, o trabalho

necessario, por unidade de liquido, continua inferior para este processo.
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As estratégias de compressao em multiplos estagios e pré-resfriamento podem
ser combinadas em um sistema denominado ciclo em cascata. Um sistema de
liquefacdo em cascata consiste, essencialmente, em uma sobreposi¢cao de ciclos
Linde-Hampson pré-resfriados, em que o gas a ser liquefeito € pré-resfriado por um
fluido externo, sendo este refrigerado por outro fluido refrigerante, e assim
sucessivamente (TIMMERHAUS; FLYNN, 1989). Uma configuragao simplificada de

um ciclo em cascata, aplicado a liquefagao de gas natural € mostrada na Figura 7.

Compressores

Gas natural

Fluido para refrigeragdo — »—

LNG

Figura 7 — Configuragao simplificada de um ciclo em cascata, com fluidos refrigerantes puros. Fonte:
(Adaptado) Timmerhaus e Flynn (1989).

No sistema ilustrado na Figura 7, propano € utilizado para liquefazer etileno
que, por sua vez, € utilizado para liquefazer metano. Finalmente, metano é utilizado
para liquefazer o gas natural. Cada subciclo de refrigeragdo pode envolver dois ou
trés niveis de pressdo. Na Figura 8, encontram-se duas curvas de refrigeracao de
ciclos de liquefagdo de gas natural em cascata. A esquerda (figura 8-a), o ciclo
apresenta trés niveis de pressdo. A direita (figura 8-b), nove niveis de pressédo séo
utilizados. Os termos C1, C2 e Cs designam trés fluidos refrigerantes genéricos, nao

especificados por Timmerhaus e Flynn (1989).
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Figura 8 — Curvas de refrigeracéo para ciclos em cascata com 3 (a) e com 9 estagios de compressao
(b). Fonte: (Adaptado) Timmerhaus e Flynn (1989).

As curvas de refrigeragédo da Figura 8 relacionam as variagdes de temperatura
das correntes de gas natural e refrigerantes com o calor trocado pelas correntes.
Como as trocas térmicas ocorrem a pressao constante, o calor trocado iguala-se a
variagao da entalpia total de cada corrente, em modulo. As curvas associadas aos
fluidos refrigerantes exibem linhas verticais — processo de expanséo isentalpico — e
linhas horizontais — processo de evaporacéao do fluido refrigerante. No ciclo com maior
numero de estagios, o gradiente de temperatura existente entre a corrente de gas
natural e as correntes de refrigerantes € inferior, o que se reflete na aproximacéao entre
as curvas. O menor gradiente de temperatura das trocas térmicas implica menor
geragao entropica e, portanto, aumento da eficiéncia termodinadmica. Usualmente, o
eixo horizontal dos diagramas da Figura 8 é intitulado fluxo térmico ou fluxo de
entalpia, dado em unidades de poténcia, portanto. Neste caso, as curvas sao
denominadas curvas compostas, conforme descrito por Kemp (2007).

Barron (1966) afirma que, entre os sistemas apresentados anteriormente, os
sistemas em cascata sdo os que, na pratica, mais se aproximam de um sistema ideal.
Como as expansdes envolvem diferengas de pressdao menores que aquelas
observadas para outros ciclos, as irreversibilidades inerentes ao processo de

expansao isentalpica sdo, também, menores.
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3.3PROCESSOS DE LIQUEFAGCAO DE GAS NATURAL

Diferentes critérios podem ser utilizados para categorizar os processos de
liquefagcéo de gas natural. Qyyum, Qadeer e Lee (2018) sugerem uma divisdo em dois
grupos: processos baseados em expansao de nitrogénio e processos baseados em
fluidos refrigerantes mistos. Segundo os autores, os grupos diferem-se,
principalmente, quanto a eficiéncia energética, potencial de impacto ambiental dos
fluidos refrigerantes utilizados, taxa massica e grau de complexidade.

Lee, Smith e Zhu (2002) afirmam existirem dois grandes grupos de sistemas de
refrigeragdo utilizados na liquefagdo de gases naturais: sistemas em cascata e
sistemas que utilizam fluidos mistos. He, Karimi e Ju (2018) combinam as duas
classificagdes anteriores, dividindo os processos em trés grupos: aqueles que utilizam
fluidos refrigerantes mistos, aqueles baseados em expansao de nitrogénio e aqueles
em cascata.

Ciclos de expansao de nitrogénio figuram como os mais adequados para
liquefacdo de gas natural em plataformas maritimas — offshore plants, em inglés
(QYYUM; QADEER; LEE, 2018). De acordo com Khan, Karimi e Wood (2017),
processos de liquefagdo em pequena escala — tais como os ciclos de expansao de N2
e CO:2 — atraem consideravel atencao, tendo em vista as menores emissdes, maior
facilidade operacional e maior seguranca que proporcionam. Apesar do maior
consumo energético e desempenho econdémico inferior em relagao ao ciclo C3MR, os
ciclos de expansao de nitrogénio requerem menor area de operagao e apresentam
maior adaptabilidade a fontes diversas de gas natural, tendo em vista que os
gradientes de temperatura sao elevados e o fluido de trabalho, nitrogénio, permanece
em estado gasoso em todos os estagios. Possiveis layouts e condi¢gdes operacionais
sao detalhados por Qyyum, Qadeer e Lee (2018), Khan et al. (2015) e Khan, Karimi
e Wood (2017).

Ciclos em cascata para liquefagdo de gas natural foram primeiramente
empregados pela companhia ConocoPhillips, em 1969 (QYYUM; QADEER; LEE,
2018). O processo consiste em uma sobreposi¢cao de ciclos de refrigeragdo, em que
cada ciclo é responsavel por pré-resfriar os fluidos refrigerantes dos demais ciclos € o
fluido a ser liquefeito, de maneira analoga ao que foi descrito na secao ‘3.2 Ciclos de
liquefagdo: aspectos termodinamicos’. Usualmente, utilizam-se propano, etileno e
metano como fluidos refrigerantes (TIMMERHAUS; FLYNN, 1989). Detalhes acerca
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de condi¢gdes operacionais e capacidade produtiva sdo apresentados por Qyyum,
Qadeer e Lee (2018).

A principal diferenga entre fluidos refrigerantes puros e mistos € o perfil de
temperatura nas etapas de condensagao e evaporacgao do fluido refrigerante (LEE;
SMITH; ZHU, 2002), conforme ilustrado na Figura 9, um diagrama qualitativo

temperatura (T)-entalpia (H).

T | A T A
B.
B
- . - »
H H
(a) ()

Figura 9 — Curvas de resfriamento para um fluido refrigerante puro (a) e para um fluido refrigerante
misto (b). Fonte: (Adaptado) Lee, Smith e Zhu (2002).

Na Figura 9(a), B representa um fluido refrigerante puro durante o processo de
evaporagao, responsavel pelo resfriamento de um fluido A qualquer. Na figura 9(b), o
mesmo fluido A é resfriado por uma mistura de refrigerantes B'. Como misturas nao
apresentam temperatura e fases de composicao constante durante a evaporacao e a
condensacgao, a pressao constante — supondo-se que nao formem azedtropos —,
pode-se escolher uma mistura cuja evaporagdo se dé a uma faixa de temperatura
similar aquela demandada pela corrente que se deseja resfriar. Nesse sentido, um
refrigerante desejavel é aquele para o qual as curvas da Figura 9 — denominadas
curvas compostas — estejam o mais proximo possivel entre si. Isso implica gradientes
de temperatura reduzidos e, portanto, minimizacao das irreversibilidades inerentes as
trocas térmicas. Normalmente, misturas de hidrocarbonetos — usualmente, do metano
ao pentano — e nitrogénio atendem a esse requisito (LEE; SMITH; ZHU, 2002).

Sistemas de refrigeragao baseados em refrigerantes mistos apresentam design
mais simples e custos operacionais menores que aqueles que utilizam fluidos puros.
Apesar da maior eficiéncia termodindmica nas trocas térmicas, requerem maior
quantidade de trabalho por unidade de massa de gas liquefeito, uma vez que a
circulacao de fluido refrigerante é superior aquela de ciclos com fluidos puros. Uma
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outra desvantagem desses sistemas é a elevada sensibilidade a mudangas na
composi¢cao do gas natural. A composicéo do refrigerante deve ser reajustada cada
vez que a composicao do gas sofrer alteragdes, de modo que as curvas compostas
de resfriamento e aquecimento figuem tao préximas quanto possivel.

Entre os ciclos que utilizam refrigerantes mistos, destacam-se os ciclos Single
Mixed Refrigerant (SMR), Propane pre-cooled mixed refrigerant (C3MR) e Dual Mixed
Refrigerant (DMR), detalhados a seguir. Sera mostrado que os sistemas empregados
sdo, essencialmente, extensdes dos ciclos apresentados na secado ‘3.2 Ciclos de
liquefagéo: aspectos termodinamicos’, combinando os efeitos de compressdo em

multiplos estagios e pré-resfriamento.

3.3.1 Single Mixed Refrigerant (SMR)

O ciclo intitulado SMR foi primeiramente empregado na década de 1970
(QYYUM; QADEER; LEE, 2018). Sua representagédo encontra-se na Figura 10.

C

Gas natural (GN) —— — - —— — —— —— — — L . LNG
* JTw

Refrigerante
misto (MR)

Figura 10 — Ciclo de liquefagdo SMR simplificado (PRICO). Fonte: (Adaptado) Lee, Smith e Zhu (2002).

Tal como representado na Figura 10, o ciclo € também intitulado PRICO ou
Polyrefrigerant integrated cycle operation. Trata-se do ciclo mais simples, entre
aqueles que utilizam fluidos refrigerantes mistos. Em uma operagao convencional, gas
natural (GN) a elevada presséao e a temperatura ambiente é refrigerado e condensado
por uma corrente de fluido refrigerante misto (MR) que evapora em um trocador de
calor criogénico (CHE). O fluido refrigerante circulante, apds evaporar-se, passa por
sucessivas etapas de compressao (componente K), intercaladas com resfriamento por
agua ou ar (componente C). Apds uma segunda passagem pelo trocador de calor

principal, o fluido refrigerante expande-se em uma valvula isentalpica (JT-v),
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liquefazendo-se parcialmente e sendo reconduzido ao trocador de calor principal,
reiniciando o ciclo (QYYUM; QADEER; LEE, 2018).

Conforme apresentado por Qyyum, Qadeer e Lee (2018), o processo SRM
apresenta uma baixa eficiéncia, quando comparado aos processos em cascata e aos
demais ciclos de fluidos mistos, mas menor complexidade e menor necessidade de
investimento. A capacidade produtiva das plantas que o utilizam é inferior a 1 MTPA
(Million Tonnes Per Annum). Um design alternativo para o processo foi proposto pela
empresa Korea Gas Corporation (KOGAS) e encontra-se representado na Figura 11.
De maneira analoga a compressao em multiplos estagios abordada para os ciclos
Linde-Hampson e Claude, o fluido refrigerante passa por multiplos estagios de
compressao (compressores K1, K2, K2’ e K3), sendo que apenas uma parcela (MR-
v), contendo os componentes mais volateis do fluido expande-se até a menor pressao
(valvula JT-v1). A parcela remanescente (MR-f), com componentes menos volateis
expande-se até pressodes intermediarias (valvula JT-v2). Pham et al. (2016) apontam
que a separacao do fluido refrigerante em duas correntes (MR-v, MR-f) possibilita

aumento da eficiéncia energética em relagao ao ciclo SMR convencional.

MR-v
Compressor
Compressor de de alta
baixa pressao MR pressao
V1 V2
::1
Compressor de
pressao
intermediaria MR-f
%>
: JT-v1
Compressor de W\( ‘D‘Q
pressao
intermediaria AMM/\/ D"d
MR-f JT-v2
MR-v
Gas natural (NG) M LNG
JTv3
CHE

Figura 11 — Ciclo de liquefagdo SMR em dois estagios (KOREA). Fonte: (Adaptado) Qyyum, Qadeer e
Lee (2018).
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3.3.2 Propane pre-cooled Mixed Refrigerant (C3MR)

O processo de liguefagdo C3MR figura como um dos mais utilizados na
liquefagdo de gas natural. Qyyum, Qadeer e Lee (2018) estimam que cerca de 81%
da chamada produgao de base de gas natural liquefeito — baseload production — seja
obtida empregando-se este ciclo. Lim, Choi e Moon (2013) afirmam que se trata da
tecnologia dominante em plantas de liquefagcédo de gas, e atribuem a ampla utilizagcao
ao fato de o ciclo ser mais eficiente que ciclos em cascata e que o processo SMR.
Khan, Karimi e Wood (2017) afirmam que, no periodo de 2009 a 2018, o processo de
liquefagdo C3MR da companhia Air Products and Chemicals, Inc. (APCI) foi o mais
empregado em plantas de liquefagao, seguido pelo sistema em cascata da Conoco
Phillips e pelo sistema Dual Mixed Refrigerant (DMR) da companhia Shell.

Conforme descrito por Qyyum, Qadeer e Lee (2018), o sistema consiste em
dois ciclos de refrigeracdo adjacentes: o primeiro utiliza propano como fluido
refrigerante, enquanto o segundo utiliza uma mistura de refrigerantes. No primeiro
ciclo, o propano é responsavel por pré-resfriar a corrente de gas natural e por
liquefazer parcialmente a corrente de fluido refrigerante misto que, em um segundo

ciclo, liquefaz o gas natural, conforme ilustrado na Figura 12.
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Figura 12 — Ciclo de liquefacdo C3MR. Fonte: (Adaptado) Wang et al. (2011).
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Na Figura 12, o gas natural (NG) e o fluido refrigerante misto (MR) séo
inicialmente resfriados a -40°C no trocador de calor HX1, em que as correntes frias
sao trés correntes de propano na condi¢ao bifasica, apés passagem por valvulas de
expansao isentalpicas (processos K-L, F-W e C-D). Na passagem por HX1, todo o
propano é evaporado, sendo posteriormente comprimido em trés estagios
(compressores C11, C12 e C13). ApOs passagem pelos compressores, 0 propano €
resfriado por agua (CW1) e levado a condi¢ao de liquido comprimido, a 30°C e 18 bar
(Pro-1), conforme sugerido por Wang et al. (2011). Segundo os autores, em uma
operacao normal, a pressao de entrada no compressor C11 € 1 bar. Os compressores
C11 e C12 apresentam uma razdo de compressao — razao entre as pressoes de saida
e entrada — de 2,5. Para o compressor C13, a razdo de compressao é estimada em
2,88, de forma que a pressao de descarga (ponto A) é estimada em 18 bar. A corrente
de refrigerante misto, a -40°C (ponto X) é conduzida a um tanque flash, gerando uma
corrente liquida (XL) e uma de vapor (XV). A corrente XL é resfriada no trocador de
calor HX21, expandindo-se até 1 bar (XL-C) apds passagem por uma valvula
isentalpica. A corrente XV é resfriada e liquefeita, apds passagem pelos trocadores
HX21 e HX22. Apds passagem por uma valvula isentalpica (XV-C), é reconduzida ao
trocador HX22 e, na condicdo XV-H, é misturada a corrente de refrigerante na
condicdo XL-C. A corrente resultante, na condicao XC, é superaquecida a condicao
X-H, ap6s passagem pelo trocador HX21, sendo conduzida ao processo de
compressao em 4 estagios (C21, C22, C23 e C24), intercalados com trés trocadores
de calor (CW21, CW22 e CW23). A pressao de entrada no compressor C21 é 1 bar.
A razado de compressao dos compressores C21, C22 e C23 é estimada em 3. Para o
compressor C24, uma razao de compressao de 1,926 é estipulada, de forma que a
pressao final do refrigerante misto € 52 bar e sua temperatura, 30°C (ponto MR-I). A
corrente de gas natural é liquefeita a 8 bar e -160 °C (ponto NG-22).

Wang et al. (2011) investigaram se uma redugéo na razdo de compressao do
ultimo compressor de propano — compressor C13, na Figura 12 —, em relagao pressao
operacional usual, resultaria em aumento da eficiéncia energética do ciclo. Os autores
concluiram que a presséo relativa ao ultimo estagio pode ser reduzida para pressoes
préximas da pressao de vapor do propano a 30 °C — 10,81 bar —, chegando a um valor
de 10,83 bar, mantendo as mesmas condigdes das correntes de refrigerante misto e
gas natural e reduzindo, portanto, o trabalho total requerido.
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Lee et al. (2014), em uma anadlise semelhante aquela conduzida por Wang et
al. (2011) propuseram alteragées no layout do ciclo relativo ao propano. O ciclo

inicialmente simulado encontra-se representado na Figura 13.
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Figura 13 — Parte do ciclo C3MR conhecida como subciclo do propano. Fonte: Lee et al. (2014).

Na Figura 13, o propano € comprimido em 5 estagios. No primeiro estagio
(compressor C1), vapor saturado a 130 kPa é comprimido a 250 kPa. Apds passagem
pelo segundo compressor (C2), o propano encontra-se a 420 kPa (ponto L), sendo
comprimido a 750 kPa (ponto M), apds passagem pelo compressor C3. No ultimo
estagio de compressao (C4), o propano atinge 1730 kPa (ponto A), sendo liquefeito e
resfriado a 37 °C, apds passagem pelo trocador CW (ponto B). Apds uma primeira
expansao na valvula V14, o propano é parcialmente vaporizado no trocador de calor
HX14, resfriando a corrente de refrigerante misto (MR). Liquido e vapor saturado sao
separados em um tanque flash (S14). A fragcdo de vapor é conduzida ao misturador
M4, sendo novamente comprimida a 1730 kPa. A fracao liquida é conduzida ao
separador SP1, originando duas correntes. Apds expansao nas valvulas V13 e V23, o
propano € parcialmente vaporizado, resfriando as correntes de gas natural (NG) e

refrigerante misto. A partir deste ponto, vapor e liquido saturado s&o sucessivamente
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separados em tanques flash: a fragao liquida é expandida em valvulas isoentalpicas
e a fragédo de vapor é conduzida aos compressores. O gas natural inicia 0 processo a
6260 kPa e 15°C (NG1). O refrigerante misto encontra-se, inicialmente, a 6150 kPa e
45°C (MR1). Ao término do processo, gas natural e refrigerante misto sao refrigerados
a-33 °C.

Lee et al. (2014) propuseram, ainda, a inclusdo de um trocador de calor e de
uma valvula adicionais ao ciclo da Figura 13, de maneira a garantir que o propano,
ap6s passagem pelo condensador (ponto B), chegasse a condicdo de liquido
comprimido, - o que poderia reduzir a demanda energética do ciclo, conforme
apresentado em Jensen e Skogestad (2007) — sem que a presséo no ponto A fosse
aumentada, para isso.

O ciclo modificado encontra-se na Figura 14. Foram acrescentados a valvula
V3 e o trocador HX31, apenas.
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Figura 14 - Layout alternativo para o subciclo do propano. Fonte: Lee et al. (2014).

Os autores chegaram a resultados semelhantes aqueles obtidos por Wang et
al. (2011). A redugao na razao de compressao do ultimo compressor de propano (C4,
na Figura 14) foi a principal responsavel pela economia de 17,74% na demanda
energética do ciclo proposto, em relagao ao caso-base.
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3.3.3 Dual Mixed Refrigerant (DMR)

O processo DMR foi introduzido em 1978 (QYYUM; QADEER; LEE, 2018).
Consiste na utilizagdo de dois ciclos de refrigeracao de fluidos mistos em cascata, em
que o primeiro € responsavel por pré-resfriar as correntes de gas natural e do segundo
fluido refrigerante que, por sua vez, liquefaz o gas natural em um segundo ciclo de

refrigeragao, conforme ilustrado na Figura 15.
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Figura 15 - Ciclo de liquefagdo DMR. Fonte: (Adaptado) Qyyum, Qadeer e Lee (2018); Khan, Karimi e
Lee (2016).

Na Figura 15, uma mistura de metano, etano, propano, iso-butano e n-butano
atua como o refrigerante designado por 1. Apds um processo de compressao (12-13),
é refrigerado por agua em um trocador de calor (C-4). A mistura passa por uma
expansao isoentalpica (JTV-1) e resfria as correntes do segundo refrigerante (2) —
constituido por metano, etano, propano e nitrogénio — e de gas natural em um trocador
de calor criogénico (CHX-01). Em um ciclo adjacente, o refrigerante 2 é comprimido
em trés estagios (1-2, 3-4, 5-6), intercalados com trocadores de calor (C-1, C-2, C-3).
Ap0os ser resfriado pelo refrigerante 1, expande-se, em passagem pela valvula JTV-2,
resfriando e liquefazendo a corrente de gas natural em um segundo trocador
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criogénico (CHX-2). Gas natural liquefeito (LNG) é obtido em um tanque flash (V-2),
em equilibrio com seu vapor saturado (BOG).

Trata-se de um ciclo desenvolvido a partir do processo C3MR, substituindo-se
o propano por um fluido refrigerante misto (QYYUM; QADEER; LEE, 2018). Essa
modificagao foi incorporada como tentativa de adaptagéo do ciclo C3MR — usualmente
empregado em regides tropicais — para regides articas. A composi¢cao do primeiro
refrigerante é ajustada de maneira a se adequar a temperatura ambiente, verificando-
se um aumento da eficiéncia termodinamica em regides de temperaturas inferiores a
-3°C (SMORODIN; PARSHIN, 2018). Isso possibilita maior aproximag¢ao das curvas
compostas, conforme se vé pela comparagéo entre as curvas da Figura 16, diagramas
de temperatura (T) em func&o do fluxo térmico (Q) para as correntes de gas natural e

refrigerantes, relativas aos sistemas C3MR (Figura 16-a) e DMR (Figura 16-b):

Gas natural Gas natural

Refrigerante
puro

Refrigerante
misto Refrigerante

misto 2

Refrigerante
misto 1

(a) ib)

Figura 16 - Curvas de resfriamento dos sistemas C3MR (a) e DMR (b). Fonte: (Adaptado) Wang,
Khalilpour e Abbas (2014).

Assim como para a Figura 9, a maior proximidade entre as curvas do gas
natural e do refrigerante misto 1 (Figura 16(b)) em relagdo as curvas do refrigerante
puro e do gas natural (Figura 16(a)) indica que o ciclo DMR apresenta maior eficiéncia
energética que o ciclo C3MR. Segundo Hwang, Roh e Lee (2013), o ciclo DMR é tido
como o de maior eficiéncia, entre os ciclos de liquefagdo de gas natural. Ma et al.
(2017) apontam uma demanda de trabalho 10,9% inferior que aquela associada ao

ciclo C3MR, menor vazdo de refrigerante e menor demanda de agua para
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refrigeracado. A tarefa de otimizar a composicéo dos refrigerantes mistos €, entretanto
ardua (HWANG; ROH; LEE, 2013).

3.4MODELAGEM TERMODINAMICA

A simulagcdo do processo de liquefagcdo de gas natural figura-se como
importante método para redugdo dos custos operacionais e aumento da eficiéncia
econdmica do processo.

A variagdo das condi¢gbes operacionais no decorrer dos processos de
compressao, expansao e troca térmica implica mudangcas nos valores das
propriedades e nas condigdes das fases das correntes de gas natural e fluidos
refrigerantes. Nesse sentido, modelos que permitam a predigdo acurada de
propriedades termodindmicas — especialmente densidade, calores especificos,
entalpia e entropia — em fungao das condi¢gdes operacionais do sistema sao de suma
importancia para a simulagao e design de ciclos de liquefagao (YUAN et al., 2015).

Kunz e Wagner (2012) afirmam que propriedades termodindmicas do gas
natural sob condigbes operacionais, que variam da regidao de liquido comprimido a
fluido supercritico, sdo convenientemente calculadas por equagdes de estado. A
escolha de uma equacao em detrimento das demais é fungao da regiao do diagrama
de fases em que o fluido se encontra.

Até o ano de 2012, a equacéo de Starling e Savidge — ou AGA8-DC92 —era o
modelo internacionalmente aceito para calculo de propriedades termodinamicas na
chamada regiao classica do gas natural: temperaturas de 250 K a 350 K e pressdes
inferiores a 30MPa. A partir de 2012, a equacéao de estado GERG-2008 passou a ser
recomendada internacionalmente — norma ISO 20765-2/3 (KUNZ; WAGNER, 2012).
Ambas as equacgdes, explicitas na energia de Helmholtz, baseiam-se em equacdes
fundamentais para cada componente do gas considerado (21 componentes). Os
efeitos residuais associados a mistura sao calculados por correlagées desenvolvidas
a partir de dados experimentais de cada binario formado pelos componentes
analisados. A regido de validade da equagcao GERG-2008 inclui temperaturas de 90K
a 450K e pressdes até 35 MPa.

Apesar de ndo serem as mais precisas para calculos envolvendo fluidos puros

e apresentarem limitagcdes associadas a descricdo microscopica de fluidos, equacdes
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de estado cubicas destacam-se em aplicagdes industriais, apresentando um balango
favoravel entre acuracia, confiabilidade, complexidade e esforco computacional. S&o
usualmente empregadas para calculos de equilibrio de fases em sistemas
multicomponentes, frequentemente presentes em processos industriais (ANDERKO,
2000).

Especificamente para o gas natural, sdo vastos os trabalhos em que equacdes
de estado cubicas sdo empregadas como método de calculo. Vaidyaraman e Maranas
(2002) determinaram a composicao de refrigerantes e condigdes operacionais de um
ciclo de liquefagdo em cascata a partir da equagao de Soave-Redlich-Kwong (SRK).
Castillo et al. (2013) compararam ciclos de liquefagao de gas natural com diferentes
subciclos de pré-resfriamento, empregando a equacao de estado de Peng-Robinson
(EDE PR). Utilizando a EDE PR, Moein et al. (2015) determinaram as condigbes
operacionais 6timas de um ciclo de liquefacao de fluido refrigerante misto. Yuan et al.
(2015) afirmam que as equagdes SRK, PR e Lee-Kesler-Plocker (LKP) s&o os
principais modelos empregados para predicao de propriedades termodinamicas na
simulacao e otimizagao do processo de liquefacdo de gas natural. Dessas, as duas
primeiras sao cubicas.

Diante da complexidade das equacdes de AGA8-DC92 e GERG-2008 e das
conhecidas limitagcbes das equacdes cubicas, a equacado de Soave-Benedict-Webb-
Rubin (SOAVE, 1995; SOAVE, 1999) apresenta-se como um modelo promissor.
Soave (1999) propds alteragcbes na equagao de estado de Benedict-Webb-Rubin
(BENEDICT; WEBB; RUBIN, 1940), uma equagao de cinco parametros, do tipo virial,
reconhecida pela descricdo acurada do comportamento volumétrico de
hidrocarbonetos (YAN; VARZANDEH; STENBY, 2015). Segundo o autor, a equagao
proposta apresenta melhorias notaveis na descricdo do comportamento volumeétrico e
de fases de hidrocarbonetos puros, particularmente na regiao critica, em comparagao
com equagdes cubicas. Yan, Varzandeh e Stenby (2015) confirmaram a superioridade
da EDE Soave-BWR na determinacédo de densidades de hidrocarbonetos puros em
amplas faixas de pressao e temperatura, mas nao constataram desempenho
significativamente superior na predicdo de pressao de vapor, composi¢cao da fase
vapor de misturas binarias e predicdo do envelope de fases de sistemas
multicomponentes.

Varzandeh, Stenby e Yan (2017) compararam as equagdes SRK, PR, PC-SAFT

e Soave-BWR quanto a predicao de capacidades calorificas e coeficientes Joule-
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Thomson de hidrocarbonetos puros e sistemas multicomponentes relacionados. Para
substancias puras, a EDE Soave-BWR apresentou desempenho superior na predi¢cao
de ambas as propriedades. No caso dos sistemas multicomponente, a predigao das
capacidades calorificas a partir da equacgao de Peng-Robinson foi mais precisa. Para
o coeficiente de Joule-Thomson, a EDE Soave-BWR apresentou resultados mais
acurados.

Nao foram encontradas referéncias que abordassem o desempenho da EDE
Soave-BWR quanto ao calculo de entalpia e entropia de gases naturais e misturas

relacionadas.

3.41 Equacgdes de estado
3.4.1.1 Equagao de Benedict-Webb-Rubin modificada (EDE MBWR)

Younglove e Ely (1987) propuseram modificacdes na equacao de estado de
Benedict-Webb-Rubin (EDE BWR) com o intuito de representar de maneira mais
fidedigna as superficies pressao-volume-temperatura (PVT) de metano, etano,
propano, iso-butano e n-butano. A equagao de estado desenvolvida, intitulada MBWR,
apresenta 32 parametros e é particularmente util para ajustes simultaneos a diferentes
dados experimentais, como dados PVT, capacidade calorifica e velocidade do som
(YOUNGLOVE; ELY, 1987). Em sua forma original, a EDE MBWR permite o calculo

da pressao como funcao da densidade e temperatura do fluido (Equacgao 21).
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P = pRT + p*[G()T + G(TY? + G(3) + G(4)/T + G(5)/T?]

+ p3[G(6)T + G(7) + G(8)/T + G(9)/T?]
3[G(10)T + G(11) + G(12)/T] + p°[G(13)]
[G(14)/T + G(15)/T?] + p”[G(16)/T]
[G(17)/T + G(18)/T?] + p°[G(19)/T?]
[G(20)/T? + G(21)/T?] exp(yp?) (21)
[G(22)/T? + G(23)/T*] exp(yp?)
[G(24)/T? + G(25)/T?] exp(yp?)
°[G(26)/T? + G(27)/T*] exp(yp?)
+p'[G(28)/T? + G(29)/T*] exp(yp*)
+pB[G(30)/T? + G(31)/T? + G(32)/T*] exp(yp?)

6
8
5
7

+p
+p
+p
+ p3
+p
+p
+p

Na equacgao anterior, os termos na forma G(n) sdo os parametros da EDE.

Parametros ajustados para o propano sao fornecidos na Tabela 1.

Tabela 1 - Constantes da equagao MBWR para o propano

G(1) -2,804337729x10 G(17) ~1,004655900x10
G(2) 1,180666107x10-" G(18) 4,363693352x10°2
G(3) -3,756325860x10° G(19) -1,249351947x10-3
G(4) 5,624374521x10°2 G(20) 2,644755879x104
G(5) -9,354759605x104 G(21) -7,944237270x108
G(6) -4,557405505x10°5 G(22) -7,239992085x102
G(7) 1,530044332x10-" G(23) 5,381095003x107
G(8) -1,078107476x102 G(24) 3,450217377x10°
G(9) 2,218072099x104 G(25) 9,936666689102
G(10) 6,629473971x10 G(26) -2,166699036x10""
G(11) -6,199354447x103 G(27) -1,612103424x10*
G(12) 6,754207966x10° G(28) -3,633126990x10
G(13) 6,472837570x10 G(29) 1,108612343x10°
G(14) -6,804325262x10" G(30) -1,330932838x10°5
G(15) -9,726162355x109 G(31) -3,157701101x103
G(16) 5,097956459x103 G(32) 1,423083811x10-"

Fonte: Younglove e Ely (1987)

O termo y é fungao da densidade critica (oc), conforme explicitado na Equagéao
22.

y=—-1/p. (22)

Os autores também disponibilizaram correlagdes para calores especificos do

gas ideal e pressdes de vapor (Pvap), conforme apresentado nas Equacgdes 23 e 24.
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2
G(8) [GiT(f))] expGiO/T

. 7
Cp?
-P _ _ (n—4) (23)
R Z Gi(m)T * [expGi(D/T — 1]2
n=1
InP,qp = In P, + Vp(1)x + Vp(2)x2 + Vp(3)x3 + Vp (4)x*
(24)

+ Vp(5)x%(1 — x)VP(®

Nas equacdes anteriores, os termos na forma Gj(n) e Vp(n) sédo parametros das

correlagcdes. Parametros relativos ao propano séo fornecidos na Tabela 2.

Tabela 2 - Constantes para determinagao do calor especifico (Gi(n)) e da pressao de vapor (Vp) do
propano

Gi(1) 3,1252450099x10°
Gi(2) -1,1415253638x10°
Gi(3) 1,4971650720x103
Gi(4) -5,4041204338x1Q0°
Gi(5) 3,9215452897x102
Gi(6) -2,1738913926x105
Gi(7) 4.8274541303x10°
Gi(8) 3,1907016349x10°
Gi(9) 1,500x103
Ve(1) 1,5410153272x10"
Vp(2) 1,1870733615x10"
Vp(3) -8,7495835500x10"
Vp(4) -2,4489719340x100
Vp(5) 1,1400962259x10"
Vr(6) 1,2x10°
Fonte: Younglove e Ely (1987)
O termo x é dado por (Equagao 25):
1-T./T
X =1z T, (25)

Foram também apresentadas relagdes para as densidades do liquido saturado
(1) e do vapor saturado (pv) como fungdes da temperatura, conforme apresentado nas

Equacdes 26 e 27.

6
Inp, =Inpc —In(pc/pev) A(l)Tc¥ +A@)y 0 + z A(n)y”/3] (26)

n=3
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10

pr = pc + (pa — pc) exp [A(7) Iny + z A(n)(1 — y®-11/3)
n=8

13 (27)
+ ) A1 -y

n=11

Nas equacgbes anteriores, os termos na forma A(n) sdo parédmetros das

correlagdes. Parametros relativos ao propano sao fornecidos na Tabela 3.

Tabela 3 - Constantes das correlagdes para determinagao das densidades do propano nas condigbes
de liquido saturado e vapor saturado

A(1) 2,77609660772 x10-"
A(2) 9,96316211526 x102
A@3) -9,35103011479 x102
A(4) -3,93181193381 x10-"
A(5) 7,80393332334 x10-"
A(6) -5,94672265524 x10-"
A(7) -1,70353717858 x10"
A(8) 8,50718580945x102
A(9) -1,69899508271x10°
A(10) 1,84206833899x10"
A(11) -8,15334435591x10"
A(12) 3,30612340278x10"
A(13) -7,3763651103x10°
A(14) 3,9x10"

Fonte: Younglove e Ely (1987)

Os termos pw e py referem-se as densidades do vapor e do liquido no ponto

triplo, respectivamente. O termo y é dado por (Equacao 28):

_T.—-T
T, -T,

y (28)

3.4.1.2 Equagao de estado de Peng-Robinson (EDE PR)

A equacao de estado de Peng-Robinson (PENG; ROBINSON, 1976) é

representada pela Equacgao 29:

RT a(T) (29)

P = T T v+ + b =b)
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Em que P é a presséo, T é atemperatura, v é o volume molar e R € a constante
universal dos gases. Os parametros a(T) — parametro de atratividade — e b —
parametro de co-volume — resultam de restricbes matematicas no ponto critico

(Equacdes 30 e 31):

0,45724R2T,> (30)
a(T) = 52 a(T)
C
. 0,0780RT, (31)
— >

O termo a(T) ou fungédo alpha da equagéo de PR, originalmente proposto por
Soave (SOAVE, 1972), tem a forma (Equacdes 32 e 33):

T\05 2 (32)
a(T) = [1 + K <1 — (T_) )l
C

Kk = 0,37464 + 1,54226w — 0,26992w? (33)

O subscrito ¢ denota propriedade critica e w € o fator acéntrico. O parametro k
€ gerado através do ajuste da equacéao de estado a dados experimentais de pressao
de vapor. A Equacao 33 relaciona k ao fator acéntrico de cada substéancia.

Escrita em termos do fator de compressibilidade (Z), a Equacao 29 torna-se
(Equacao 34):

y__ YV, —a(D)/RT (34)
v—b v(w+b)+b(v—>b)

Alternativamente, a equacéao de estado de Peng-Robinson pode ser escrita em

forma polinomial (Equacgdes 35, 36 e 37):
73— (1+4+B-2B)Z*+(A—2B —3B*)Z—(AB—-B*—-B3 =0 (35)

_a(h)p

" @2 =)
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_bP

== (37)

B

A resolucdo da Equacéao 35 pode fornecer até trés valores distintos para o fator
de compressibilidade, quando o fluido se encontra em regido bifasica. A menor
solugao corresponde ao fator de compressibilidade da fase liquida e a maior, aquele
da fase vapor. A solugao intermediaria ndo apresenta significado fisico (SMITH; VAN
NESS; ABOTT, 2007). Uma vez que Z é computado, o volume molar do fluido é obtido

através da Equacao 38:
v=— (38)

Para estender a aplicacdo da EDE PR a misturas, os parametros da equacéao
devem ser recalculados através de regras de mistura convenientes. Segundo Nasrifar,
Bolland e Mosfeghian (2005), regras de mistura de Van der Waals descrevem misturas
de gas natural de maneira satisfatéria, na maior parte dos casos. Dessa forma, os
parametros a(T) e b (Equacdes 30 e 31) da EDE PR tornam-se (Equacbes 39, 40 e
41):

a(T) = > Owjay(1) (39)

j
b= Z yib; (40)
i

a;;(T) = /ai(T)aj(T)(l — kij) (41)

Nas equagdes anteriores, y; € a fragdo molar do componente i da mistura. O
parametro kj € chamado parametro de interacdo binaria, e é especifico para cada
binario do sistema. Parametros binarios (BIPs) sado obtidos a partir do ajuste da
equacido de estado a dados experimentais de equilibrio liquido-vapor da mistura
binaria analisada.

Melhorias nas predi¢des de propriedades termodinamicas a partir de equagdes
de estado podem ser obtidas através do refinamento de parametros individuais — a(7)
ou b — ou através da adogao de regras de mistura baseadas em modelos de energia
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de Gibbs em excesso (NOVAK et al., 2018). No que se refere ao refinamento de
parametros individuais, muitas modificacbes foram propostas para o termo de
atratividade da EDE PR, de maneira a melhorar predi¢des da pressao de vapor ou
para representar o comportamento supercritico de alguns componentes de maneira
mais precisa. Gasem et al. (2001) propuseram modificagées na fungao alpha original
de Peng-Robinson e obtiveram 1,1% de desvio relativo médio entre pressdes de vapor
experimentais e calculadas para 28 componentes, incluindo varios hidrocarbonetos.
Saffari e Zahedi (2013) propuseram uma nova fungao alpha para a EDE PR, ajustando
os parametros da funcdo a dados de pressao de vapor de 10 componentes
usualmente encontrados em gases naturais. O novo modelo apresentou um desvio
relativo médio de 1,42%. Coquelet et al. (2004) propuseram uma nova fungao baseada
nas fungdes de Mathias e Copeman (1983) e Trebble e Bishnoi (1987). Os autores
ajustaram os parametros do modelo a pressdées de vapor experimentais de 22
componentes. Um desvio relativo médio de 1,2% foi obtido, em comparacgao ao desvio
original de 2,1%, para a funcéo alpha original da EDE PR (Equacdes 32 e 33). Floter,
De Loos e De Swaan Arons (1998) ajustaram uma nova fungao alpha a dados de
fugacidade de metano supercritico, recomendados pela IUPAC. Os autores avaliaram
o desempenho do novo modelo na modelagem do equilibrio liquido-vapor (ELV) de
misturas binarias, constituidas por metano e por um hidrocarboneto de elevada massa
molar (decano, hexadecano e outros). Foi constatada uma melhor performance do
novo modelo na reprodugao de diagramas pressao-composi¢ao das misturas binarias

estudadas, em comparagédo a EDE PR original.

3.4.1.3 Equagao de estado de Soave-Benedict-Webb-Rubin (EDE Soave-BWR)

A equacéo de estado intitulada EDE Soave-BWR foi proposta a partir de uma
modificagdo na equacao de estado de Benedict-Webb-Rubin, aqui representada pela
Equacao 42:

Z =1+ Bp + Cp*+ Dp® + Ep*(1 + Fp?)exp(—Fp?) 42)

Os parametros B,C,D,E e F sdo fungcbes da composigcao e temperatura. Soave

(1999) propbs duas alteragdes na equacgado original: redu¢do do expoente da
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densidade de 5 para 4 — relativo ao termo D — e retirada do termo Cp?. Dessa forma,
a expressao resultante é representada pela Equagao 43:

Z =1+ Bp+ Dp*+ Ep*(1 + Fp*)exp(—Fp?) (43)

Escrita em termos da densidade reduzida (), a EDE Soave-BWR torna-se
(Equacao 44):

Z =1+ B+ 59* + ep?(1 + pp2exp(—dh?) (44)

Os 4 parametros da equacgao de estado sao calculados pelas Equacgdes 45 a

48:
1 1
ﬁ = ﬁC + 0,422 <1 - F) + 0,234w (1 — F) (45)
1 1 z
5=5C[1+d1(i—1)+d2(i—1)] (46)
1 1 z 1 3
S:€C+61<T_r_1)+ez<i_1> +e3(ﬁ—1> (47)
¢ = fZ¢ (48)

Os parametros com subscrito ¢ (B¢, 6c € &) sao determinados a partir de
restricoes matematicas do ponto critico (primeira e segunda derivadas da isoterma
critica sdo nulas), de maneira analoga ao que ocorre com as equagdes cubicas,

conforme descrito para a EDE PR. As restricdes resultam nas seguintes relagdes
(Equagdes 49 a 53):

BC == bZC, 6C == ng, SC == eZg (49)

B 2 -5 .
S A T3 2 e (f) (50)

e
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d=1—ZZC—e(1 +§—2f2)exp(—f) (51)
b=Z.—1—d—e(+fexp(—f) (52)
f=077 (53)

Os demais parametros sao calculados a partir do ajuste das expressdes a
dados de pressao de vapor, densidades do liquido saturado, densidades do liquido
comprimido e densidades do fluido supercritico para componentes puros, sendo

apresentados nas Equacodes 54 a 58:

d, = 0,4912 + 0,6478 w (54)

d, = 0,3000 + 0,3619 w (55)

e, = 0,0841 + 0,1318 w + 0,0018? (56)

e, = 0,0750 + 0,2408 w — 0,01400? (57)

es = —0,0065 + 0,1798 w — 0,0078w> (58)

Dessa forma, os parametros da EDE Soave-BWR s&o fungdes do fator
acéntrico, temperatura reduzida e fator de compressibilidade critico do componente.
A temperatura é, portanto, a unica variavel a afetar o valor dos parametros, tal como
ocorre com os parametros da EDE PR. Parametros das equacgdes 43 e 44 sao

relacionados pelas expressdes 59 a 62:

5 =5 (re) (59)
5=D (}%) (60)
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e=F (I%) (61)
b=F (1%) (62)

De maneira a estender a aplicacdo da EDE Soave-BWR a misturas, Soave
(1999) propde uma metodologia que consiste em tratar a mistura como um fluido puro
ficticio, cujos paradmetros temperatura critica (Tcm), fator acénctrico (wm), pressao
critica (Pcm) e fator de compressibilidade critico (Zcm) sdo calculados a partir das regras
de mistura de Van der Waals. Dessa forma, assume-se que os parametros a e b da
mistura possuam a forma dos parametros a e b de um componente qualquer,

conforme evidenciam as Equacgdes 63, 64 e 65:

2

T,
a=Qqa(T,, a))RZP—C (63)
C

b= Q,R=E (64)

o | =

Em que (Equacgao 65):

a(T,, w) = [ 1+ m(w)(l - \/Tr)]z (65)

As férmulas dos parametros a e b (Equagao 63 e Equacgao 64, respectivamente)
sdo0 genéricas, de forma que os parametros Qae Qb podem assumir diferentes valores,
dependendo da equagdo. No caso da equacdo de Peng-Robinson, assumem o0s
valores de 0,4568 e 0,0780. No caso do desenvolvimento proposto por Soave (1999),
nao ha um valor especifico, dado que estes paradmetros ndo serao necessarios,
conforme sera visto a seguir.

Relacionando-se as Equagdes 63 e 64 aquelas correspondentes as regras de

Van der Waals (equagdes 39, 40 e 41), obtém-se as Equacdes 66, 67 e 68:
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Tén (1 +m,)? = ZZxxj 1- U)\/%(l +m) (1 +my) (66)
cilcj

=22xxj (1— U)F (67)

Z e (68)

Simbolizando os termos a esquerda das Equacdes 66, 67 € 68 como S1, S2 e

Ss, respectivamente, chegam-se a trés expressodes relacionadas a temperatura critica
(Tem), pressao critica (Pcm) € fungao do fator acéntrico (mm) para a mistura (Equagdes
69a71):

Tem = 51/(\/5_2 + \/5_3)2 (69)
Pem = Tem/S3 (70)

My = /S2/S3 (71)

A obtencdo de um fator acéntrico para a mistura decorre da utilizagcdo da
Equacado 71, assumindo-se uma relagdo de proporcionalidade com o fator mm,

conforme indica a Equacgao 72:
My = U, (72)

Na equagao anterior, o parametro y, denominado constante universal, é
calculado a partir de dados de ELV de sistemas binarios de alcanos. Para todos os
sistemas considerados por Soave (1999), os valores de pJ encontram-se na faixa entre
1,2 e 1,3. O valor adotado neste trabalho foi 1,20.

Soave (1999) assume uma regra de mistura linear para a densidade critica, tal
como é feito para a relagdo Tem/Pem (Equacdo 68). Dessa forma, o fator de

compressibilidade critico é calculado a partir das equagdes 73 e 74
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1 vy
2m = R Tom Pom 73
Zem = Z(xiZciTci/Pci)/Z(xiTci/Pci) (74)

De posse de expressdes para a temperatura critica, fator acéntrico e fator de
compressibilidade critico da mistura, a EDE Soave-BWR pode ser aplicada a sistemas

multicomponentes.

3.4.2 Derivacao de propriedades calorificas

Michelsen e Mollerup (2007) afirmam que, na derivacdo de propriedades
termodinamicas a partir de equacgdes de estado, a funcéo energia de Helmholtz (A) é
a mais importante das fung¢des termodinamicas, do ponto de vista pratico, por ser
convenientemente definida a partir de propriedades acessiveis, isto €, temperatura
(T), volume (V) e numero de mols do sistema (n), conforme apresentado pelas
equacdes 75 e 76:

AT,V,n) =U—TS (75)

dA = —PdV — SdT + Z wdn,
i (76)

A energia de Helmholtz residual de uma mistura (A™S) — diferenga entre a
energia de Helmholtz da mistura no estado termodinéamico definido por (T,V,n) e a
energia de Helmholtz da mistura na condi¢do de gas ideal, sob as mesma condi¢coes
(T,V,n) — é definida, conforme apresentado por Michelsen e Mollerup (2007), pela
Equacao 77:

v nRT
ATeS(T,V,n) = — f (P _T)dv -
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Diversas propriedades residuais podem ser obtidas a partir da diferenciacao da
expressao anterior em relagao as variaveis independentes T, V e n. Expressdes para
a entropia residual (S™®), energia interna residual (U™*°) e entalpia residual (H™®) de
uma mistura correspondem as Equagdes 78, 79 e 80 (MICHELSEN;MOLLERUP,
2007).

aAreS
STeS(T.V.m) = —( ) 78
T )y (78)
UTeS(T,V,n) = ATS(T, V,n) + TS™S(T,V,n) (79)
H™®S(T,V,n) = UT®S(T,V,n) + PV — nRT (80)

Expressdes para a entalpia e entropia de uma mistura podem ser obtidas
somando-se os termos residuais (Equacgdes 78 e 80) aos termos correspondentes a
entalpia e entropia da mistura na condicado de gas ideal, a temperatura T e volume V,
conforme evidenciado nas Equacdes 81 e 82, adaptadas de Smith, Van Ness e Abott
(2007).

H(T,V,n) = H™S(T,V,n) + HY(T,V,n) (81)
S(T,V,n) = ST*(T,V,n) + S4(T,V,n) (82)

Nas equagdes anteriores, o sobrescrito id indica gas ideal.

343 Equilibrio Liquido-Vapor (ELV)

Sistemas multicomponentes exibem diagramas de fases muito distintos
daqueles exibidos por substancias puras. No caso dos gases naturais e refrigerantes
mistos usualmente empregados, espera-se um comportamento similar ao
representado pela Figura 17, a seguir, correspondente a uma mistura de

hidrocarbonetos de composigcao genérica (GUITERAS, 2003).
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Figura 17 — Envelope de saturagdo de uma mistura de hidrocarbonetos de composigao genérica. Fonte:
(Adaptado) Guiteras (2003).

Trata-se de um envelope de saturagao ou envelope de fases (TERRON, 2017).
As curvas de ponto de orvalho, a direita, representam o conjunto de pontos de
temperatura e pressao em que a mistura exibe uma fragao infinitesimal de fase liquida.
As curvas de ponto de bolha, a esquerda, correspondem aos pares de temperatura e
pressao em que o sistema exibe uma fragao infinitesimal de vapor. O ponto critico da
mistura € definido como o estado termodindmico em que as composicdes das fases
de liquido e vapor sao idénticas. Corresponde, na Figura 17, ao ponto de intersecéo
das curvas de bolha e orvalho. A regido de ocorréncia de sistema bifasico € delimitada
pelas curvas de bolha e orvalho da mistura. Corresponde, portanto, a regido abaixo
do domo da Figura 17. Linhas tracejadas sdo denominadas isocurvas (RITSCHEL;
JORGENSEN, 2017). Ao longo de uma mesma isocurva, o sistema exibe uma fragao
de vapor constante.

Os pontos D e E correspondem, respectivamente, aos pontos cricondembarico
e cricondentérmico do sistema. Define-se por ponto cricondentérmico o ponto do

diagrama de fases correspondente a maior temperatura (cricondenterma) em que ha
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possivel ocorréncia de sistema bifasico. A maior pressdo em que o sistema exibe duas
fases (cricondembar) define o ponto cricondembarico.

A forma exata de um envelope de saturagao varia, contudo, de acordo com a
composicao do sistema. Na figura 18 é apresentado o envelope de fases predito por
Khodapanah (2015), para um sistema constituido por hidrocarbonetos (metano a n-

hexano), diéxido de carbono e nitrogénio.

00 — - o

'E'nwlupe de fases predifu
B - Pontos de orvatho experimentais
o Ponto critico predito
a0 s
T0- Composigio (%smolar): 3
E M 0.772
o e o, 1.700
mm 2
g sal Cy 84 446
g C: 663
n. -
a0 s 3207
i-Ca 0243
1n- -y [5E9
i-Cy 0L084
20- n-Cy (.06
n-Cg 0.050
10
o
o 50 100 150 200 250 300

Temperatura/k

Figura 18 — Envelope de saturacdo de uma mistura de hidrocarbonetos, nitrogénio e didxido de
carbono, predito através da metodologia descrita por Khodapanah (2015). Fonte: (Adaptado)
Khodapanah (2015).

De maneira analoga, Alfradique e Castier (2007) construiram o envelope de
saturacéo de um sistema constituido por metano (C1), n-butano (n-C4) e n-decano (n-
C10), a partir das equagdes de estado de Peng-Robinson e PC-SAFT, conforme

evidenciado na Figura 19.
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Figura 19 — Envelopes de saturacdo de uma mistura composta por metano, n-butano e n-decano,
preditos a partir das equacgdes de estado de Peng-Robinson e PC-Saft. Pontos criticos preditos com as

equacoes sdo representados pelos quadrados preto e branco. Fonte: Alfradique e Castier (2007).

A construcado de um envelope de fases requer uma série de calculos de ponto
de bolha e ponto de orvalho para uma mistura de composicao fixa (ALFRADIQUE;
CASTIER, 2007).

Conforme descrito por Smith, Van Ness e Abott (2007), o calculo dos pontos de
orvalho permite determinar a temperatura e a composicdo da fase liquida como
funcdes da pressado e composicao da fase de vapor — algoritmo denominado “orvalho
T”. Alternativamente, definem-se a temperatura e a composi¢do da fase de vapor
como variaveis de entrada, calculando-se a pressao e a composi¢ao da fase liquida —
algoritmo denominado “orvalho P”. Para a determinagao das curvas de ponto de bolha,
a composicao da fase liquida, e ndo da fase de vapor, € conhecida. De maneira
analoga ao que ocorre para o calculo dos pontos de orvalho, pode-se especificar a
pressao — “bolha T” — ou a temperatura — “bolha P” — como variaveis de entrada. Para
ambos os algoritmos — bolha e orvalho — as equagdes consistem nas restricoes
associadas ao equilibrio termodinamico e limitagdes algébricas.

O critério de equilibrio termodindmico em um sistema bifasico, a temperatura
(T) e pressédo (P) uniformes, resume-se a igualdade das fugacidades de cada
componente nas fases coexistentes (TERRON, 2017), conforme evidenciado pela

Equacao 83:
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fv=ft i=12..N (83)

Ainda segundo Terron (2017), um dos parametros mais importantes para a
compreensao e modelagem do equilibrio liquido-vapor de misturas € a constante de

equilibrio liquido-vapor (Ki), definida como (Equacéo 84):

K; =Yi/x, i=12..N (84)

Duas metodologias sdo usualmente adotadas para calculo da constante de
equilibrio (TERRON, 2007): a simétrica - ou Phy — e a assimétrica — ou Gamma. Na
abordagem simétrica, a Equagdo 83 € reescrita em termos dos coeficientes de

fugacidade (Equacéo 85):

A constante de equilibrio €, entdo, calculada a partir dos coeficientes de

fugacidade da fase liquida e da fase vapor (Equagao 86):
Bl
K, = q’l/w i=12..N (86)
l

Coeficientes de fugacidade podem ser relacionados a propriedades
volumétricas de fluidos por intermédio de fungdes residuais (MICHELSEN;
MOLLERUP, 2007), como a energia de Helmholz residual (Equagao 87):

a AT'ES/
S ®7)

T,V,le

Ing;,=—-InzZ+

Utilizando-se a expressao desenvolvida para a energia de Helmholz residual
(Equacéo 77) e a equacao de estado de Peng-Robinson (Equacéo 29), a expressao
resultante para o coeficiente de fugacidade do componente i é representada pela
Equacéao 88 (SANDLER, 1989):
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b;
Ing; = (Z = 5~ In(Z ~ B)

L b\ (Z+(1+v2)B
_WEWGZJZ" a”"amﬁ> " <Z +(1- \/E)B>

Os parametros A e B sao definidos pelas Equagdes 36 e 37. Os parametros a;

(88)

e b; da equacédo de Peng-Robinson sdo apresentados nas Equacgdes 30 e 31. Os
demais parametros (aj, an € bm) séo relativos as regras de mistura de Van der Waals
— Equacgobes 39 a 41.

Para a avaliacdo do desempenho da EDE Soave-BWR na predigao de
envelopes de saturacao, coeficientes de fugacidade também devem ser calculados a
partir da equagao de estado. Soave (1999) disponibiliza, em seu trabalho original,
todas as derivadas envolvidas no processo de calculo, além da expressao resultante

para o coeficiente de fugacidade (Equacgao 89):

1 [8(Bn? 1 [a(Dn3)] (sy*
Ing; = —InZ + El (arZT)l By) + 5[ (ar:T)l( 1/: )
1[0(End)] e 1
E[ o, la[l_(”i(’b‘/ﬂ)exp(_wz)] (89)
1 [8(Fn? 1
fl (a:iT)l % [(1 + pyY? + Eqbztlf“) exp(—¢p?) — 1]

Os parametros B, D, E e F sdo os parametros originais da EDE Soave-BWR
(Equagao 43). Os parametros nie nt simbolizam o numero de mols da espécie i e 0
numero de mols da mistura, respectivamente.

Na abordagem assimétrica, aplica-se uma equacéo de estado para calculo do
coeficiente de fugacidade do componente i na fase vapor e um modelo termodinadmico
para estimativa do coeficiente de atividade do mesmo componente (yi) na fase liquida
(TERRON, 2007). Neste caso, a Equacado 83 é convenientemente rescrita como
Equacéo 90 (MICHELSEN;MOLLERUP, 2007):

Py@} (T, P,n) = f(T, P)yu(T, P,n)x; (90)
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Na equacéao anterior, fi é a fugacidade do componente puro /, sujeito a mesma
temperatura e pressao da mistura.
A constante de equilibrio é, entdo, calculada a partir das equagdes 84 e 90

(Equacao 91):

l .
K, = fivi P(f):’ (91)

Coeficientes de atividade sdo calculados a partir de modelos para a energia de
Gibbs em excesso (GF), conforme a relagédo apresentada por Michelsen e Mollerup
(2007), Equacéo 92:

(a(GE)

FP > = RTlny; (92)
L/ TPn;

Apesar de uma gama de modelos disponiveis para o calculo da energia de
Gibbs em excesso, Terron (2007) afirma que a abordagem assimétrica é limitada a
condigdes de baixas pressdes (proximas da pressao ambiente), dado que os dados
experimentais usados na génese dos parametros dos modelos para estimativa do
coeficiente de atividade sdo obtidos a baixas pressdes. A construcao de envelopes de
saturagao para gases naturais requer o emprego de modelos termodinamicos validos
a pressdes muito superiores a pressao atmosférica. Dessa forma, modelos de energia

de Gibbs em excesso nao serdao abordados.

4. METODOLOGIA

Conforme apresentado na segédo “Modelagem Termodindmica”, a simulagéo e
analise de ciclos de liquefacdo de gas natural requerem o emprego de modelos
termodinamicos que viabilizem o calculo de propriedades volumétricas e calorificas
do gas natural e dos fluidos refrigerantes envolvidos.

Neste trabalho, optou-se pela utilizagdo das equagdes de estado de Peng-
Robinson e Soave-Benedict-Webb-Rubin, previamente apresentadas na revisao

bibliografica, para calculo das propriedades termodinamicas de interesse —
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nomeadamente, densidade, entalpia e entropia — e composi¢cao das fases em
equilibrio, no caso de sistemas bifasicos. De maneira a representar mais fielmente os
dados relativos ao propano, sem aumentar significativamente a complexidade dos
calculos realizados, optou-se pela utilizagao da equagao desenvolvida por Younglove
e Ely (1987), aqui abreviada por MBWR. Gas natural e refrigerante misto seréo
simbolizados pelas mesmas misturas, designadas por SNG e NG, constituidas por
nitrogénio e hidrocarbonetos de baixa e média massa molar. Eventualmente, didxido
de carbono também estara presente.

A primeira etapa da metodologia proposta consiste na obtencdo das
propriedades entalpia e entropia a partir de duas propriedades intensivas do sistema.
Como a maior parte dos dados operacionais disponiveis consiste em valores de
temperatura (T) e presséao (P), essa foram as duas variaveis independentes utilizadas
nos calculos.

Na segunda etapa, sdo conduzidos calculos de equilibrio liquido-vapor, de
maneira a determinar as temperaturas e pressoes de saturagao, além da composi¢ao
das fases em equilibrio, no caso de sistemas bifasicos. Uma vez que as misturas
analisadas sdo constituidas essencialmente por hidrocarbonetos de baixa massa
molar e tendo-se em vista a baixa disponibilidade de modelos de energia de Gibbs em
excesso para a fase liquida nas faixas de pressdao em questdo, optou-se pela
utilizagcado da abordagem simétrica ou Phy (TERRON, 2017), em que ambas as fases
— liquida e de vapor — sdo modeladas pela equacéo de estado.

Os calculos sao inicialmente realizados para o propano e, entido, estendidos
para o gas natural e para o refrigerante misto, a partir da incorporagao de regras de
mistura classicas (regras de Van der Waals), no caso da EDE PR, e regras de mistura
desenvolvidas por Soave (1999), também baseadas nas regras de Van der Waals.

Uma sintese da metodologia descrita nos paragrafos anteriores € apresentada

na Figura 20.
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Figura 20 — Representagédo esquematica da metodologia adotada neste estudo. Fonte: elaborado pelo

autor.

4.1 PROPRIEDADES CALORIFICAS

411

Para calculo da entalpia, torna-se conveniente a utilizacido de propriedades

residuais, conforme abordado na sec¢ao “3.4.2 Derivagao de propriedades calorificas”.

Optou-se pela adogao da fungédo energia de Helmholtz residual molar (as) como

funcao geratriz de propriedades termodinédmicas, conforme descrito por Michelsen e

Mollerup (2007). Aplicando-se a Equagao 77 a um componente puro, dividindo-a pelo

numero de mols do sistema (n) — mantido constante — e empregando-se o fator de

compressibilidade (Z), obtém-se a Equagéo 93 (NEAU et al., 2009):

v dv
a™(T,v) = —RTf (Z - 1)7

(93)
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A relagéo entre energia de Helmholtz residual molar e entalpia residual molar é

dada pela Equagao 94:

(94)

h'es = RT(Z — 1) — T2 (a a7 (T.v)/ T)>

aT

Substituindo-se a Equacéo 93 na Equacgao 94, obtém-se uma expressao para

a entalpia residual molar como funcéo do fator de compressibilidade (Equagao 95):

6Z> dv

v
h™eS(T,v) = RT(Z — 1) + RT? f (6_T

v (95)
Dessa forma, uma vez disponivel uma equagao de estado explicita em P (ou
Z), é possivel calcular a entalpia residual de uma substancia qualquer a partir da
Equacao 95.
A entalpia associada ao estado termodindmico definido pelas condicbes de

temperatura T e pressao P é entao calculada pela Equagao 96:

h(T,P) = h'4(T, P) + h"*(T, P) (96)

Considerando-se que a entalpia de um gas ideal é funcdo apenas da
temperatura e, da definicdo de capacidade calorifica a pressao constante (Cp), resulta

(Equacéo 97):

T
h(T,P) = h° + f Cp*edT + h™®(T, P) (97)

To

O primeiro termo do lado direito da equagao 97 (h°) é a entalpia do estado de
referéncia (To,Po). Neste trabalho, To e Po assumem os valores de 298,15 K e 1 bar,
respectivamente, de forma que h° é a entalpia padrao de formagao da espécie quimica
em questdo. Valores do parametro h° foram retirados de Perry e Green (2008) e

encontram-se na Tabela 4:
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Tabela 4 - Entalpia padrao de formacéo (Ahr) dos componentes presentes no gas natural analisado
Ahf’, kd/kmol x 104
CH4 C2Hs CsHs i-C4H10 n-C4H1o i-CsH12 n-CsH12 N2
-7,4520 -8,3820 -10,4680 -13,4180 -12,5790 -15,37 -14,6760 0
Fonte: Perry e Green (2008)

Através das regras de mistura de Van der Waals, apresentadas na se¢ao “3.4.1
Equacdes de estado”, estende-se as equagdes 93 a 97 a misturas. Para a maior parte
dos componentes, os parametros binarios das regras de mistura (BIPs) utilizados
nesse trabalho, relativos a equacéo de estado de Peng-Robinson foram retirados de
Li, Jia e Li (2016). Apenas para o componente n-octano, BIPs foram retirados de
Novak et al. (2018). O fato de os BIPs serem provenientes de duas fontes distintas
poderia ser visto como uma fonte de erros nos calculos de ELV. Entretanto, como
ambos os autores alegam ter obtido os BIPs de um mesmo software (ASPEN HYSYS),
espera-se que erros decorrentes dessa abordagem sejam despreziveis. Os BIPs

encontram-se transcritos nas Tabelas 5 e 6.

Tabela 5 - Coeficientes binarios (kj) da equagéo de Peng-Robinson-I
Espécie CHa4 C2Hs CsHs i-C4H10 n-C4H1o0 i-CsH12

CH4 - 0,0022400 0,0068300 0,0131100  0,0123000  0,0176000
C2Hs 0,0022400 - 0,0012600 0,0046000 0,0041000  0,0074000
CsHs 0,0068300  0,0012600 - 0,0010406  0,0008200  0,0025834
i-C4H10 0,0131134  0,0045736  0,0010406 - 0,0000133 0,0003462
n-CsH1o 0,0123000  0,0041000  0,0008200  0,0000133 - 0,0004951
i-CsH12 0,0176275  0,0074133  0,0025834  0,0003462  0,0004951 -
n-CsH12 0,0179254  0,0076095  0,0027005  0,0003900  0,0005472  0,0000013
n-CeH14 0,0234741 0,0114138  0,0051420 0,0015653  0,0018663  0,0004400
n-C7H1e 0,0288643  0,0153243  0,0078874  0,0032212  0,0036464  0,0014592
n-CgH1s 0,03416 0,01932 0,01085 - 0.00575 0.00288
CO2 0,1000000  0,1298000  0,1350000  0,1298000  0,1298000  0,1250000
N2 0,0360000  0,0500000  0,0800000 0,0949990 0,0900000  0,0949990

Fonte: Li, Jia e Li (2016); Novak et al. (2018)

Tabela 6 - Coeficientes binarios (kij) da equagdo de Peng-Robinson-II

Espécie n-CsH12 n-CeH14 n-C7H16 n-CsH1s CO2 N2

CH4 0,0179000  0,0234741 0,0288643 0,03416  0,17000000  0,0360000
CaHe 0,0076000 0,0114138  0,0153243 0,01932  0,1298000  0,0500000
CsHs 0,0027005 0,0051420 0,0078874 0,01085  0,1350000  0,0800000
i-CaH10 0,0003900 0,0015653  0,0032212 - 0,1298000  0,0949990
n-CsH1o 0,0005472  0,0018663  0,0036464 0,00575  0,1298000  0,0900000
i-CsH12 0,0000013  0,0004400 0,0014592 0,00288  0,1250000  0,0949990
n-CsH12 - 0,0003934 0,0013733 0,00276  0,1250000  0,17000000
n-CeH14 0,0003934 - 0,0002972 0,00107  0,1250000  0,1490000
n-C7H1e 0,0013733  0,0002972 - 0,00024  0,1199000  0,1439000
n-CsH1s 0,00276 0,00107 0,00024 - 0,11500 0,10000
CO2 0,1250000  0,1250000  0,1199000 0,11500 - -0,0199970
N2 0,17000000  0,1490000  0,1439000 0,170000 -0,0199970 -

Fonte: Li, Jia e Li (2016); Novak et al. (2018)
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No caso da EDE Soave-BWR, parametros binarios foram obtidos por

Varzandeh, Stenby e Yan (2017) e encontram-se transcritos nas Tabelas 7 e 8.

Tabela 7 - Coeficientes binarios (ki) da equagéo de Soave-BWR-I

Espécie CHg4 CaHs CsHs i-C4H10 n-C4H1o0 i-CsH12

CHa4 - 0,0003 0,0021 -0,0079 -0,0046 -0,0142
C2Hs 0,0003 - -0,0035 -0,0138 -0,0043 -
CsHs 0,0021 -0,0035 - -0,0032 -0,0006 -
i-C4H10 -0,0079 -0,0138 -0,0032 - -0,0035 -
n-C4H1o -0,0046 -0,0043 -0,0006 -0,0035 - -
i-CsH12 -0,0142 - - - - -
n-CsH12 -0,0076 -0,0036 0,0137 - 0,0049 0,0116
n-CeH14 -0,0046 -0,0149 -0,0045 - -0,0079 0,0116
n-C7H16 -0,0153 -0,0132 -0,0044 - 0,0003 -
n-CsHi1s -0,0164 -0,0071 -0,008 - -0,0005 -
CO:2 0,0803 0,0935 0,0891 0,0656 0,0737 0,0550
N2 0,0250 0,0334 0,0445 0,0361 0,0339 0,0148

Fonte: Varzandeh, Stenby e Yan (2017)

Tabela 8 - Coeficientes binarios (kij) da equagéo de Soave-BWR-II

Espécie n-CsH12 n-CsH14 n-C7H16 n-CsH1s CO2 N2

CH4 -0,0076 -0,0046 -0,0153 -0,0164 0,0803 0,0250
C2Hs -0,0036 -0,0149 -0,0132 -0,0071 0,0935 0,0334
CsHs 0,0137 -0,0045 -0,0044 -0,0080 0,0891 0,0445
i-CaH10 - - - - 0,0656 0,0361
n-C4H1o 0,0049 -0,0079 0,0003 -0,0005 0,0737 0,0339
i-CsH12 0,0116 0,0116 - - 0,0550 0,0148
n-CsH12 - 0,0056 0,0050 - 0,0567 0,0145
n-CeH14 0,0056 - -0,0016 -0,0202 0,0538 0,0300
n-C7H16 0,0050 -0,0016 - 0,0021 0,0300 0,0087
n-CsH1s - -0,0202 0,0021 - 0,0388 0,0143
CO2 0,0567 0,0538 0,03 0,0388 - 0,0167
N2 0,0145 0,0300 0,0087 0,0143 0,0167 -

Fonte: Varzandeh, Stenby e Yan (2017)

Uma expressao para a entalpia residual pode ser obtida diretamente a partir da
equacao de estado, de maneira analoga ao que foi feito para componentes puros
(Equacao 95).

Considerando a composi¢ao dos gases invariavel, a entalpia da mistura, na
condicdo gas ideal, € a soma ponderada das entalpias de cada um de seus
componentes (Equagéao 98):

T
h(T,P)i = Z <ho + f CpiddT> Vi (98)

7 To

Somando-se a expressao anterior o termo relativo a entalpia residual, obtém-

se uma expressao para a entalpia da mistura gasosa (Equagéao 99):
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T
h(T,P) = h,,,° + fT 2 Cp'.y; dT + h"(T, P) (99)
0 i

O termo hm® é a soma das entalpias padrdes de formagado, ponderadas pelas

fragbes molares de seus respectivos componentes (Equagao 100):

h® = 2 ho Vi (100)

4.1.2 Entropia

A fungao entropia residual (s"®) foi obtida a partir das expressdes para a energia
de Helmholtz residual molar (Equagédo 93) e entalpia residual molar (Equagéo 95).
Entalpia, entropia e energia de Helmholtz para gases ideais e gases reais séo

relacionadas pelas Equacgdes 101 e 102, respectivamente:
a'® = h'4 — RT — Ts™ (101)
a=h—Pv—Ts (102)
Subtraindo-se a Equacao 101 da Equagéao 102, obtém-se (Equacao 103):
a"™ = h" + RT — Pv —Ts™® (103)
Substituindo-se os termos associados a entalpia residual molar (Equacgao 95) e

energia de Helmholtz residual molar (Equagao 93), obtém-se uma expressao para a

entropia residual molar como fungéo do fator de compressibilidade (Equagao 104):

sreS(T,v)=RJV(Z—1)d—v+RTJV(a—Z) v (104)
o v w \dT /)y v

Uma vez que as variaveis independentes dos algoritmos sdo a temperatura e a

pressao, € conveniente expressar a entropia residual como fungcao de ambas. Para
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iSSO, € necessario levar o gas ideal a pressao corresponde ao volume v para a pressao

P, isotermicamente (Equacgao 105):
. RT .
s"e(T,P) = s™*(T,v) + s'¢ (T, — ) — s'(T, P) (105)

Reconhecendo os dois ultimos termos como a variagdo de entropia de um gas

ideal, obtém-se (Equacao 106):

res v dv VZ\ dv
$7eS(T, P) =Rf (Z—1)7+RTJ (ﬁ) =+ Rin(2) (106)
co o v

A entropia de um gas real a temperatura T e pressao P, a partir de um estado

de referéncia (s°) a temperatura To e pressao Po é, entdo, dada pela Equagéo 107:

Tcpid PR
s(T,P) = s° +f - dT—f ~dP + s"°5(T, P) (107)
P

P
To ()

Valores para a entropia no estado de referéncia (s°) foram retirados de Perry e

Green (2008) e sédo apresentados na Tabela 9:

Tabela 9 - Entropia do estado de referéncia (s°)
s’, kd/(kmol.K)
CHa C2Hs CsHs i-C4H10 n-CsH10 i-CsH12 n-CsH12 N2
186,27 229,12 270,20 295,39 309,91 343,74 349,45 191,50
Fonte: Perry e Green (2008)

De maneira analoga ao desenvolvido para a entalpia, o calculo da entropia de
uma mistura de composigao fixa é realizado a partir da incorporagédo das regras de
mistura nas equacdes de estado — Equacdes 39, 40 e 41, para a EDE PR, e Equacgdes
66 a 71, para a EDE Soave-BWR

A entropia de uma mistura de gases ideais € a soma das entropias individuais
dos componentes, acrescida de um termo associado ao processo de mistura
(Equacéao 108):
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TCpid
So+f TdT—J. —dP
T

0

s'(T,P) = Z

-R Z i In() (108)

Somando-se a equacgao anterior o termo associado a entropia residual da
mistura (Equacgédo 106), tem-se uma expressédo para a entropia da mistura gasosa
(Equacéao 109):

Ty cpy,

PR
s(T,P) =s°, + T ‘dT—fPOFdP+sTES(T,P) (109)

To

A expressao anterior € idéntica aquela apresentada por Hwang, Roh e Lee
(2013). O termo s incorpora o efeito de mistura e as entropias do estado de

referéncia, ponderadas pelas fragbes molares dos componentes (Equacao 110):

=) "= RIny)y, (110)

41.3 Aplicagao para o propano

A equacao de estado utilizada para o propano foi desenvolvida por Younglove
e Ely (1987).

Expressdes para calculo de propriedades termodindmicas a partir da equagao
de estado foram também fornecidas. Destacam-se, a seguir, expressdes para a

entalpia (Equacao 111) e para a entropia (Equacéo 112).

ap
h(T, p)—h(T)+J CpdT + (P — pRT)/p+ —-—-— 5)]@ (111)

S(Tp)_S(T)-I-J L ar — Rln f[——— l (112)

As mesmas expressdes sugeridas pelos autores sao obtidas a partir da

abordagem das propriedades residuais, quando empregadas as Equacdes 95 e 104
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da secao anterior. Dessa forma, verifica-se a consisténcia da metodologia empregada
para derivagao das propriedades em questao.

Considerando que os dados relacionados as condi¢des operacionais dos ciclos
de liquefagao estdo normalmente disponiveis na forma de presséo e temperatura, a
primeira etapa para calculo das propriedades termodinédmicas de interesse consiste
na resolucdo da equacao de estado para a densidade. Dessa forma, as Equacodes 21
a 28 e Equacgdes 111 e 112 foram implementadas no software Matlab. Para a
resolucdo da equacao de estado, foi utilizada a fungdo vpasolve. A escolha das
estimativas iniciais para a densidade esta detalhada na sec¢ao “Calculos de ELV —
Propano”.

Younglove e Ely (1987) compilaram em tabelas parte dos dados obtidos a partir
das relagdes desenvolvidas. Os dados encontrados a partir da implementacéao das
Equacgdes 21 a 28, 111 e 112 serdo comparados aos dados tabelados pelos autores

na secao “5.1 Validacido dos calculos de entalpia e entropia”.

4.1.4 Aplicacao ao gas natural (GN) e refrigerante misto (MR)

Conforme abordado na sec¢ao anterior, optou-se pela utilizagdo das equacodes
de estado de Peng-Robinson e Soave-BWR a para representagao do comportamento
volumétrico de sistemas multicomponentes. Dessa forma, entalpia e entropia foram
obtidas a partir da substituicdo da equacao de estado, escrita em termos do fator de
compressibilidade — Equagdes 34 e 44 — nas expressdes relativas as propriedades
residuais — Equacgdes 95 e 106.

Os processos de derivagdo e integracdo da EDE PR foram realizados
analiticamente. As expressbdes obtidas para a entalpia e entropia residuais sao

detalhadas pelas Equagdes 113 e 114, respectivamente.

res 3 B . da(T) 1 Z—B(ﬁ—1)>]
h™es(T,P) = RT(Z 1)+[a(T) T—r ]'[zﬁbln(z+3(ﬁ+1) (113)

s"™(T,P) =RIn(Z — B) + da(T) [ ! l (Z * B(\/E * 1))]

ar|2vzp Z-B(N2-1) (114)
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No caso da EDE Soave-BWR, optou-se pela derivagéo e integragcéo simbdlicas,
disponivel no software MATLAB. Dessa forma, solugdes analiticas n&do foram
diretamente obtidas.

A partir das relagdes obtidas para a entalpia e entropia residuais, calculam-se
a entalpia e entropia da mistura a partir das Equacdes 99 e 109.

Também foi investigado se alteragdes no termo de atratividade da EDE PR -
a(T) — resultariam em mudangas no calculo das entalpias do gas natural. Para isso,
foram também implementadas 4 fungdes alpha (a) adicionais, disponiveis na literatura,
previamente mencionadas na sec¢ao “3.4.1 Equacdes de Estado”. As funcdes alpha e

suas respectivas referéncias sdo apresentadas na Tabela 10.

Tabela 10 - Fungdes alpha comparadas neste trabalho

Funcédo Referéncia/Autor
2
a=[1+5(1-T,)] |
S =0,37464 + 1,5422w — 0,26992w> Peng e Robinson (1976)
2 3
a=[1+¢(1-JT)+C01-JT) +C(1-T) ] .
C,=C;=0,T,>1 Mathias e Copeman (1983)

a =exp[(A+BT.)(1-T,%)]
S=C+Dw+ Ew? Gasem et al. (2001)

2 3
a=exple,(1-THI[1+c;(1-T,"*) +;(1-T*) AT, < 1; Coquelet, Chapoy e Richon (2004)
C2=C3=0,Tr>1

a = exp[kyT, + kynT, + ks (1 — T,/?)] Saffari e Zahedi (2013)

Fonte: elaborada pelo autor

Ressalta-se que os parametros a(T) e b relativos a EDE PR sao calculados a

partir das regras de mistura classicas (Equacgdes 39, 40 e 41).

4.2 CALCULOS DE EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR (ELV)
4.2.1 Propano

Os calculos relativos ao equilibrio liquido-vapor do propano resumiram-se a
utilizagcdo das Equagbes 21 a 28. Para implementagdo, foram considerados os

seguintes casos, relativos as regides do diagrama de fases da substancia:
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i) Temperatura de operacdo inferior a temperatura critica do propano
(T<Tc)

Neste caso, as possiveis ocorréncias do propano incluem as fases de liquido
comprimido, vapor superaquecido, liquido saturado e vapor saturado. Definiu-se que,
caso a pressao de trabalho e a pressao de saturacao diferissem por um valor inferior
a tolerancia (10-2), as densidades seriam calculadas pelas Equagoes 26 e 27, relativas
ao vapor saturado e liquido saturado, respectivamente. Para uma pressao de trabalho
superior, a densidade do liquido comprimido foi calculada a partir da equacédo de
estado, sendo a densidade do liquido saturado a mesma temperatura a estimativa
inicial da solugdo. Para uma pressdo de trabalho inferior — regido de vapor
superaquecido —, a densidade do vapor saturado foi utilizada como estimativa inicial

para calculo da densidade, a partir da equacgao de estado.

ii) Temperatura de operagao igual ou superior a temperatura critica do

propano (T>Tc ou T=Tc)

Neste caso, o fluido tem sua existéncia limitada a duas regides do diagrama de
fases: regido de gas —quando submetido a uma pressao operacional inferior a presséo
critica — ou regiao de fluido supercritico — quando a pressao operacional € superior a
pressao critica. Para pressdes operacionais iguais ou superiores a pressao critica, a
estimativa inicial para a densidade foi considerada a densidade do liquido saturado a
temperatura de 360 K — temperatura proxima a temperatura critica do propano, 368,2
K. Para pressdes operacionais inferiores, a densidade do vapor saturado a mesma
temperatura foi considerada como estimativa inicial para o calculo da densidade do

gas, a partir da equagao de estado.

422 Gas natural (GN) e refrigerante misto (MR)

A sequir, sao detalhados os algoritmos propostos para o calculo dos pontos de
orvalho, de bolha e de flash isotérmico e isobarico.
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4.2.21 Algoritmo de pontos de orvalho

A curva de pontos de orvalho foi construida partindo-se de um valor de pressao
de 200 kPa. Trata-se de um valor proximo das menores pressdes experimentais
reportadas para os sistemas de gas natural utilizados na validagdo dos resultados. A
escolha entre os algoritmos “orvalho T” e “orvalho P” pautou-se na regido do diagrama
em que o calculo seria realizado. Até o ponto cricondentérmico, optou-se pelo
algoritmo “orvalho T”, especificando-se a pressdo como variavel de entrada. A partir
de 200 kPa, elevou-se a pressdao em 10 kPa, utilizando como estimativa inicial os
resultados obtidos para o ponto anterior. O procedimento foi realizado
sucessivamente. A partir do ponto cricondentérmico, empregou-se o algoritmo
“orvalho P”, fixando-se a temperatura. A partir dai diminui¢cdes sucessivas de 0,1 K na
temperatura foram consideradas, calculando-se a pressdo de equilibrio
correspondente. Essa estratégia permitiu o alcance dos pontos cricondentérmico e
cricondembarico sem que se houvesse a necessidade de arbitrar valores limites para
a presséo e a temperatura desses pontos.

Dado que os coeficientes de fugacidade sédo fungdes da temperatura, pressao
e composicao das fases, o calculo dos pontos de orvalho consiste na resolugao de um
sistema n&o-linear de N+3 incégnitas — Z;, Zy, T (ou P) e as fragdes molares da fase
liquida, xi's — e N+3 equacgdes — N equacgdes para o equilibrio (Equagao 115), duas
equacgdes de estado (Equagdes 116 e 117) e uma limitagdo algébrica associada as

fragbes molares (Equagéo 118).
VipY = x; P} i=12..N (115)
Z°—(1+B-2B)Z>+(A-2B—3B%)Z,— (AB—B*-B3 =0 (116)

Z,°—(1+B-2B)Z,*+(A—2B —-3B%Z, —(AB—-B2—B® =0 (117)

in=1 (118)

i

As equacdes 116 e 117 representam a EDE PR em sua forma polinomial. Para

a EDE Soave-BWR, devem ser substituidas pela Equacédo 44 — sendo um fator de
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compressibilidade relativo a fase liquida e outro a fase vapor. Em ambos os casos —
EDE PR e EDE Soave-BWR - o sistema foi resolvido por meio da fungao fsolve do
software MATLAB.

Como saida do algoritmo “orvalho T”, obtém-se um vetor contendo os fatores
de compressibilidade das fases de liquido (Z.) e vapor (Zy), a temperatura de equilibrio
(T) e a composicéo da fase liquida [x+,x2...xn]. Para o algoritmo “orvalho P”, a diferencga
encontra-se apenas no terceiro elemento do vetor resposta: obteve-se a pressao de
equilibrio (P), ao invés da temperatura.

Dada a necessidade de estimacado de um vetor inicial para a solucéo, a pressao
de 200 kPa, a composicao, a temperatura e os fatores de compressibilidade foram
inicialmente aproximados a partir da correlagao de Wilson (1969), que relaciona o fator
K de um componente de uma mistura bifasica de hidrocarbonetos a pressao P e

temperatura T, conforme apresentado pelas Equacgdes 119 e 120:

&mmz% (119)

i
_ Pc,i Tc,i
K;(T,P) = 5 exp 5373(1+ w) (1 — T (120)

Combinando-se as duas equacgdes anteriores com a restricido imposta pela

equacao 118, obtém-se a Equacgao 121:

Vi

— P.; T,;
L —5exp (5,373(1 + w) (1 - %))

—1=0
(121)

A equacao anterior pode, entdo, ser resolvida para a temperatura. As
composicdes da fase liquida sao calculadas a partir das Equacdes 119 e 120.
Determina-se, em sequéncia, os fatores de compressibilidade das fases liquida e de
vapor, completando-se o vetor de estimativas iniciais para o processo iterativo.

Assim, como nos calculos de entalpia, as fungdes alpha de Saffari-Zahedi,
Mathias-Copeman e Coquelet também foram comparadas quanto a previsao dos
pontos de orvalho. As expressdes relativas as fungbes alpha utilizadas foram
apresentadas na Tabela 10.
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4.2.2.2 Algoritmo de pontos de bolha

Duas abordagens distintas foram empregadas para a construgao das curvas de
bolha. Para a EDE Soave-BWR, empregou-se o algoritmo “bolha T” descrito
anteriormente — especificam-se as composi¢oes da fase liquida e a pressao (200 kPa)
—, calculando-se a composicao da fase de vapor e a temperatura de equilibrio do
sistema. Para a EDE PR verificou-se, entretanto, que o algoritmo convergia, ainda a
pressdes supostamente inferiores a pressao do ponto critico, para a solugao trivial, ou
seja, fornecia como composigédo da fase de vapor uma composi¢éo idéntica a da fase
liguida. Dessa forma, utilizou-se uma metodologia similar aquela descrita por
Michelsen e Mollerup (2007): as variaveis independentes do sistema passam a ser o
logaritmo natural da temperatura e o logaritmo natural dos fatores K (Equacéao 119).
Obtém-se, neste caso, um sistema nao-linear de N+1 incognitas — In(T), In(Ki)i=1:n — €

N+1 equagdes (Equacgdes 122 e 123):

InK; +In@? —Inp! =0 i=12..N (122)

Zyi =1 (123)

Os fatores de compressibilidade e os coeficientes de fugacidade sao variaveis
dependentes do sistema, sendo calculados a partir das Equagdes 88 (ou 89) e 35 (ou
44), a depender da equacgéao de estado utilizada. O vetor de estimativas iniciais para o
processo iterativo foi gerado de maneira idéntica ao descrito para as curvas de
orvalho, variando-se apenas a restricao algébrica (Equagao 123). Definiu-se como
critério de parada uma diferenca de 1x10-° entre os fatores de compressibilidade das
fases de vapor e liquido.

Dadas instabilidades numéricas verificadas nas proximidades do ponto critico
— convergéncia para a solucao trivial ou solugdes sem significado fisico —, adotou-se
um critério de parada diferente para o algoritmo de pontos de orvalho. Resultados
mais consistentes foram obtidos definindo-se, como ultima temperatura para calculo
de ponto de orvalho, a temperatura calculada no ultimo ponto de bolha, acrescida de
um delta de temperatura de 2K. Os resultados obtidos serdo apresentados na segao
“5.2. Validagao dos Calculos de Equilibrio”.
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4.2.2.3 Algoritmo de flash isotérmico e isobarico

O calculo das composicdes das fases em equilibrio, a pressao P e temperatura
T é intitulado calculo de flash (isotérmico e isobarico). De maneira analoga ao que
ocorre nos calculos do envelope de saturagao, trata-se da resolugao de um sistema
de equacdes nao lineares. Além das relagdes de equilibrio e da equagao de estado,
aplicadas a cada fase, N relagcbes adicionais resultam do balanco de massa para os

componentes (Equacéo 124):
Byi+ (1= B)x; = z i=12..N (124)

Na equacao anterior, z; € a fracdo molar de j e 8 € a fracdo de vapor da mistura.
Limitacbes algébricas associadas as fragdes molares sao representadas

convenientemente pela Equacgao 125:

D -1 =0 (125)

Para todos os valores que 8 possa assumir (0 <3< 1), as Equagdes 124 e 125
garantem que as somas das fracbes molares de ambas as fases totalizem 1
(MICHELSEN; MOLLERUP, 2007).

O vetor de variaveis independentes é constituido, portanto, por 2N+3 variaveis,
correspondentes as fracdes molares, fatores de compressibilidade das fases liquida e
de vapor e a fragao de vapor do sistema (8). A relagcao resultante da combinagao das

equacdes 124 e 125 é denominada equacao de Rachford-Rice (Equacgao 126):

zi(Ki—1)

i=1
Um vetor de estimativas iniciais para o processo iterativo pode ser obtido pelo
calculo de K a partir da correlagdo de Wilson (Equagéao 120) e resolugao da Equagéao

126 para a fragao de vapor (B). Fragdes molares sdo entao calculadas a partir de S.
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Os resultados anteriores também foram apresentados nas Figuras 34 e 35,
diagramas que relacionam as fragdes molares preditas a partir do modelo Soave-BWR

BIPs (y,x calc.) com as fragdes molares experimentais (y,x exp.) de cada mistura.

1,0 1,0
oe ELV1 oe ELV2 :
’ P=5729 kPa B ’ P=4060 kPa
T=243,21 K o T=189,39 K
. 06 o . 0,6 1
g g g
[0} [0}
[&] [&]
x . x
7 04 e > 041
v" 3 y B 3 y
0,2 1 4 s f(x)=x 0,2 1 s f(x)=x
a A X . A X
™ ‘ ."
. .
0,0 : : : : 0,0 ¢ : : : :
0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0 0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1.0
y,x exp. Y,X eXp.

Figura 34 - Comparagéo entre as composi¢cdes experimentais e calculadas, a partir do modelo Soave-

BWR BIPs, para as fases de liquido e vapor nas misturas ELV1 e ELV2. Fonte: elaborado pelo autor.

Idealmente, os pontos representados nos diagramas das Figuras 32 a 35
deveriam estar localizados na bissetriz dos graficos. Para as misturas analisadas, as
pequenas distancias entre os pontos e a bissetriz confirmam a adequacao das
equacdes de estado de Peng-Robinson e Soave-BWR para calculos de equilibrio de
misturas de hidrocarbonetos de baixa massa molar (<C6) e nitrogénio. Nao ha
diferencga significativa entre o desempenho das duas equagdes. Chega-se a mesma
conclusao analisando-se os desvios absolutos representados nas Tabelas 23 a 32.
Erros associados a composi¢ao da fase liquida — pontos representados por tridngulos,

nas Figuras 32 a 35 — sdo maiores que aqueles associados a fase de vapor.
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Figura 35 - Comparacéo entre as composi¢coes experimentais e calculadas, a partir do modelo Soave-

BWR BIPs, para as fases de liquido e vapor nas misturas ELV3, ELV4 e ELV5. Fonte: elaborado pelo
autor.

6. CONCLUSAO

Neste trabalho, as equagdes de estado de Peng-Robinson (EDE PR) e Soave-
Benedict-Webb-Rubin (EDE Soave-BWR) foram empregadas em calculos de entalpia,
entropia, flash isotérmico e isobarico e predicdoes do envelope de saturacdo de
misturas de hidrocarbonetos, nitrogénio e diéxido de carbono, representantes dos
sistemas multicomponentes encontrados no ciclo de liquefagdo C3MR: gas natural e

refrigerante misto. Uma versédo estendida da equacdo de Benedict-Webb-Rubin foi
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utilizada para calculos relativos ao propano, componente também empregado como
fluido refrigerante.

Para as todas as propriedades analisadas, resultados similares foram obtidos
com as equagdes de PR e Soave-BWR, o que leva ao questionamento da
necessidade de se utilizar equagdes de estado extensas e matematicamente
complexas frente a precisdo oferecida pela equacdo de estado cubica de Peng-
Robinson, no que diz respeito aos sistemas aqui analisados.

Especificamente para o calculo de entalpias, confirmou-se um desempenho
superior da equacado de Peng-Robinson em relacdo a equagdo Soave-BWR.
Modificagdes no termo de atratividade da EDE PR n&o alteraram as previsdes.

Para a predicdo dos pontos de bolha, nenhuma variagao significativa entre as
duas equacgdes de estado foi observada. Para a predicdo dos pontos de orvalho, um
desempenho similar dos dois modelos foi verificado. Neste caso, porém, predi¢cdes da
EDE Soave-BWR sao levemente superiores para a maior parte dos sistemas
analisados, especialmente para pressdes inferiores a pressao do ponto
cricondentérmico. Também se verificou que alteragdes no termo de atratividade da
EDE PR podem resultar em melhorias importantes na regido do ponto
cricondembarico.

Quanto aos calculos de flash isotérmico e isobarico, ambas as equacgdes
apresentaram desempenho similar: desvios reduzidos entre as composi¢coes
calculadas e experimentais, sendo os desvios da fase liquida mais significativos.

Dessa forma, conclui-se que as equagdes de estado de Peng-Robinson,
Soave-BWR e MBWR s&o modelos termodindmicos adequados para a modelagem e
simulacao de processos relativos ao ciclo C3MR. Reforga-se que outros sistemas que
apresentem componentes analogos aos aqui estudados, isto €, hidrocarbonetos e, em

menor concentragao, nitrogénio e didxido de carbono, podem ser considerados.

7. SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Em relacdo aos envelopes de saturagdo dos sistemas investigados neste
trabalho, verificou-se, para ambos os modelos utilizados (EDE PR e EDE Soave-
BWR), imprecisdes nos calculos de ponto de bolha e orvalho nas proximidades do

ponto critico. Acredita-se que as previsdes aqui obtidas possam ser melhoradas. A
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principal sugestao, nesse sentido, € incorporar ao algoritmo estratégias de calculo
numeérico que possibilitem a obtengdo de estimativas iniciais mais precisas nas
imediagdes do ponto critico, a exemplo do que é sugerido por Michelsen e Mollerup
(2007) e Ritschel e Jorgensen (2017).

Pode-se, também, comparar as equacdes apresentadas neste trabalho quanto
a localizagao estimada para o ponto critico, comparando os resultados obtidos com
resultados experimentais ou resultados reportados na literatura.

Dados os resultados acurados obtidos com a equacédo de Peng-Robinson,
encoraja-se a comparagao com outras equagodes de estado cubicas, tais como Soave-
Redlich-Kwong e Redlich-Kwong.

Ressalta-se que as equagdes de estado apresentadas neste trabalho podem
ser utilizadas, também, para a predicdo de capacidades calorificas, de coeficientes
Joule-Thomson e de outros dados termodinamicos especialmente significativos para
o projeto de trocadores de calor e de valvulas de expansao, equipamentos presentes

em ciclos de liquefacéao.
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