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RESUMO 
O fator de compressibilidade (Z) de gás natural é utilizado em vários cálculos 
na engenharia de petróleo (avaliação de formações, perda de carga em tubulações, 
gradiente de pressão em poços de gás, cálculos de balanço de massa, medição de 
gás, compressão e processamento de gás). As fontes mais comuns de valores de Z 
são medições experimentais, caras e demoradas. Essa propriedade também é 
estimada por correlações empíricas, modelos baseados no princípio dos estados 
correspondentes ou equações de estado (EOS). Foram avaliadas as capacidades 
das EOS de Soave-Redlich-Kwong (SRK), Peng-Robinson (PR), Patel-Teja (PT), 
Patel-Teja-Valderrama (PTV), Schmidt-Wenzel (SW), Lawal-Lake-Silberberg (LLS) e 
AGA-8 para previsão desta propriedade em aproximadamente 2200 pontos de 
dados experimentais. Estes pontos foram divididos em quatro grupos: Grupo 1 
(Presença de frações C , Grupo 2 (temperaturas inferiores a 258,15 K), Grupo 3 
7+
(pressões superiores a 10000 kPa) e Grupo 4 (pressões inferiores a 10000 kPa). Os 
cálculos utilizando as equações de estado sob diferentes esquemas de previsão de 
coeficientes binários de interação foram cuidadosamente investigados. Os 
resultados sugerem que a EOS AGA-8 apresenta os menores erros para pressões 
de até 70000 kPa. Entretanto, observou-se uma tendência de aumento nos desvios 
médios absolutos em função das concentrações de CO  e H S. As EOS PTV e a 
2 2
EOS SW são capazes de predizer o fator de compressibilidade (Z) com desvios 
médios absolutos entre os valores calculados e experimentais com precisão 
satisfatória para a maioria das aplicações, para uma variada faixa de temperatura e 
pressão. Este estudo também apresenta uma avaliação de 224 métodos de cálculo 
de Z onde foram utilizadas 8 correlações combinadas com 4 regras de mistura para 
estimativa de temperaturas e pressões pseudorreduzidas das amostras, junto com 7 
métodos de caracterização das propriedades críticas da fração C
7+
, quando presente 
na composição do gás. Em função dos resultados são sugeridas, para diferentes 
tipos de sistemas, as melhores combinações de correlações com regras de mistura 
capazes de predizer fatores de compressibilidade (Z) com os menores erros 
absolutos médios relativos. 
 
Palavras-chave: Fator de compressibilidade, gás natural, equações de estado, 
parâmetros de interação binários, correlações, vazão 
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ABSTRACT 
The compressibility factor (Z-factor) of natural gases is necessary in many 
petroleum engineering calculations (evaluation of formation, pressure drop through a 
pipe, pressure gradient in gas wells, material balance calculations, gas metering, gas 
compression and processing). The most common sources of Z-factor values are 
experimental measurements, which are expensive and time consuming. This 
property is also estimated from empirical correlations, corresponding state models or 
equations of state (EOS) when experimental data is unavailable. Capabilities of 
Soave-Redlich-Kwong (SRK), Peng-Robinson (PR), Patel-Teja (PT), Patel-Teja-
Valderrama (PTV), Schmidt-Wenzel (SW), Lawal-Lake-Silberberg (LLS) and AGA-8 
to predict this property of 2200 data points under various schemes of binary 
interaction numbers are thoroughly investigated. This database was split on four 
groups: Group 1 (presence of hydrocarbon plus fraction - C ), Group 2 
7+
(temperatures lower than 258.15 K), Group 3 (pressures higher than 10000 kPa) e 
Group 4 (pressures lower than 10000 kPa). The best results were obtained from 
EOS AGA-8 for pressures up to 70000 kPa. However, an increasing trend in average 
absolute deviations was observed as a function of CO  e H S concentrations. EOS 
2 2
PTV and EOS SW are capable to predict the compressibility factor (Z) with average 
absolute deviation between calculated and experimental values with satisfactory 
accuracy for most applications for a wide range of temperature and pressure. This 
study also presents an evaluation of 224 possible methods of calculating the gas 
compressibility factor, based on 8 correlations and corresponding state models, 
combined with 4 mixing rule that predict the pseudo-reduced pressure and 
temperatures of the mixture, that were combined with 7 methods of characterizing 
the plus fraction critical properties when present in the gas composition. Results 
suggest for different systems conditions, the best correlation and mixing rule 
combination capable of predicting Z-factor with the least average absolute relative 
error. 
 
Keywords: Compressibility factor, natural gas, equations of state, binary interaction 
numbers, correlations, flowrate. 
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INTRODUÇÃO 
 
O fator de compressibilidade (Z) de gás natural é frequentemente necessário 
em vários cálculos na indústria de petróleo. Esta importante propriedade do gás é 
utilizada na avaliação de reservas de gás, projetos de dutos e facilidades de 
produção, simulação de reservatórios e cálculos de balanço material. 
Infelizmente, não existe um modo simples e conveniente para medição do 
fator de compressibilidade em linha. O aparelho Burnett foi o instrumento padrão 
para medição do fator de compressibilidade (Z), mas não é conveniente para 
utilização em linha para medição em tempo real do fator de compressibilidade. 
Então, em geral a indústria tem confiado em métodos para estimativa do Z de gás 
natural de diferentes composições a pressões e temperaturas diferentes. 
Vários métodos estão disponíveis na literatura para cálculo desta propriedade 
de gás natural. Um dos métodos é por intermédio da utilização de cartas ou tabelas 
geradas a partir de dados experimentais. Pode ser estimado também por 
correlações empíricas ou calculado por equações de estado (EOS). 
A medida precisa da vazão de gás natural é uma questão central para a 
operação da indústria de gás, especialmente quando utilizada para: 
  Transferência de propriedade do óleo/gás do vendedor para o 
comprador em condições contratuais (Transferência de Custódia). 
  Determinação dos volumes de produção a serem apropriados a cada 
campo em um conjunto de campos com medição compartilhada ou a 
cada poço em um mesmo campo (Medição para Apropriação). 
Sendo esta última utilizada no cálculo do pagamento de participações 
governamentais como: 
  Participação Especial: Compensação financeira extraordinária devida 
pelos concessionários de exploração e produção de petróleo ou gás 
natural, nos casos de grande volume de produção ou de grande 
rentabilidade. 
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  Royalties: Compensação financeira devida pelos concessionários, 
paga mensalmente, com relação a cada campo, distribuída entre 
Estados, Municípios, Comando da Marinha do Brasil, Ministério da 
Ciência e Tecnologia e um Fundo Especial, administrado pelo 
Ministério da Fazenda. 
Na realidade, o medidor é a caixa registradora da indústria e quando os 
sistemas de medição de vazão são considerados íntegros certamente haverá 
satisfação entre cliente e fornecedor. A melhoria na exatidão quando alcançada dará 
um potencial ganho de renda anual e poderá economizar milhões de dólares. 
Como resultado a indústria de gás considera a exatidão da medição de gás 
importantíssima e esta busca passa por dois pontos, os componentes físicos em si e 
as propriedades do fluido. Tanto o método e a instrumentação como a variabilidade 
das propriedades do fluido afetam a exatidão da medição de gás. Para os 
componentes físicos, esforços tem sido focalizados em novas metodologias e 
melhoria do desempenho da tecnologia existente. 
A perfeita exatidão dificilmente é alcançada, mas desvios podem ser 
minimizados melhorando o projeto de medição, a tecnologia de calibração e a 
qualificação do operador. Uma maneira de evitar perdas significativas é reduzir o 
erro da medição pela aplicação do estado da arte das tecnologias de medição, que 
para os medidores com placa de orifício como elemento primário resulta na incerteza 
global da medição de vazão de gás de 0,67% no intervalo de confiança de 95%.[1] 
Quanto ao fluido, o foco principal tem sido a melhoria da estimativa das 
propriedades do gás que afetam significativamente a medição da vazão do gás de 
forma que os computadores de vazão possam fornecer resultados mais exatos. 
Neste aspecto, as chamadas propriedades volumétricas são a chave. Nenhum outro 
parâmetro de engenharia afeta mais esse resultado que o fator de 
compressibilidade. 
A densidade pode ser determinada diretamente por medição, ou 
indiretamente, por cálculos que utilizam a temperatura, pressão e composição. 
Equipamentos para medição direta não são muito apropriados para utilização no 
campo, assim a maioria das estações de medição usa o método indireto por obter 
densidades. 




 
3
A medição da vazão com o propósito de transferência de custódia nas 
condições de escoamento em gasodutos requer a previsão das propriedades 
termodinâmicas de gás natural com exatidão. Os padrões atuais pedem que a 
densidade do gás seja prevista com uma incerteza de ± 0,1% para condições de 
temperatura entre 273 K e 333 K e pressões inferiores a 12 MPa [2]. 
Nesse contexto, este trabalho revisa os métodos mais proeminentes para a 
estimação de fator de compressibilidade (correlações e equações de estado), 
compara os resultados com o método sugerido no AGA Report 8 [3], apontando os 
mais adequados as realidades das condições de temperatura e pressão da 
produção e movimentação de gás no Brasil. Serão utilizados 2200 pontos de dados 
experimentais obtidos na literatura incluindo amostras de gases ácidos. 
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1 CÁLCULO DE PROPRIEDADES DO GÁS NATURAL 
 
Leis que descrevem o comportamento dos gases em termos de pressão, 
volume e temperatura são conhecidas há bastante tempo. Estas leis são 
relativamente simples para um fluido hipotético conhecido como gás ideal (perfeito). 
Um gás é definido como um fluido homogêneo de baixa densidade e viscosidade, 
que não tem volume definido, mas se expande preenchendo um recipiente onde for 
colocado. O conhecimento das relações de pressão-volume-temperatura (PVT) e 
outras propriedades físicas e químicas dos gases é essencial para a resolução de 
problemas de engenharia. 
As propriedades físicas do gás natural podem ser obtidas diretamente por 
medição em laboratório ou estimadas para um gás com composição conhecida. 
Neste caso, os cálculos se baseiam nas propriedades físicas dos componentes 
individuais da mistura e regras de mistura, que relacionam as propriedades dos 
componentes com as da mistura do gás. 
Para um gás ideal, o volume ocupado pelas moléculas é insignificante em 
comparação com o volume total ocupado pelo gás. Também se assume que não 
existem entre essas moléculas forças atrativas ou repulsivas e que todas as colisões 
entre as moléculas são perfeitamente elásticas. Baseado nesta teoria, uma equação 
matemática expressa a relação existente entre pressão, volume e temperatura para 
certa quantidade de gás. Esta equação para gases perfeitos, chamada de Lei do 
Gas Ideal, também conhecida como conhecida por Equação de Clayperon, é 
expressa da seguinte forma: 
nRTPV
=

  (1) 
Nesse caso, P é a pressão, T a temperatura, V o volume ocupado pelo gás, n 
a quantidade de matéria do gás e R a constante universal dos gases 
Para gases submetidos a pressões muito baixas, a relação de gases ideais é 
conveniente e uma ferramenta satisfatória. Para o cálculo de propriedades físicas de 
gás natural a pressões elevadas, o uso desta relação pode levar a erros de até 
500%, se comparado com erros de 2 a 3% para a pressão atmosférica [4]. 
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1.1 Comportamento dos gases reais 
Quando as medidas de pressão, volume molar e temperatura não admitem a 
relação prevista pela Equação de Clayperon, dentro da exatidão das medidas, o gás 
desvia-se da idealidade, ou seja, apresenta um comportamento não ideal. Esses 
desvios, em valores absolutos, são pequenos e são observados em gases puros e 
em misturas gasosas não reagentes. À temperatura ambiente e baixa pressão 
praticamente não ocorre desvios da idealidade, porém, à medida que a pressão 
aumenta o comportamento desses gases divergem [5]. 
Um gás real existe sob a maioria das condições de temperatura e pressão e é 
constituído por partículas materiais dotadas de movimento caótico, sujeitas às forças 
de atração à longa distância e forças de repulsão a curta distância [6]. 
Portanto, o gás real é formado por partículas que possuem massa m > 0, 
volume V > 0 e força de interação entre partículas f ≠ 0. 
É de suma importância o conhecimento da faixa de massa específica em que 
a equação dos gases perfeitos pode predizer o comportamento de um gás real com 
boa precisão e, também, o quanto o comportamento de um gás real desvia-se 
daquele do gás ideal, a uma dada pressão e temperatura. A magnitude dos desvios 
dos gases reais das condições de gás ideal aumenta com a elevação da pressão e 
da temperatura e varia bastante com a composição do gás. 
Segundo van Wylen et al. [7], essas informações podem ser esclarecidas a 
partir do conceito de fator de compressibilidade Z, o qual é definido pela relação 
ZnRTPV
=

  (2) 
O fator de compressibilidade (Z) é adimensional e definido como a razão do volume 
real de n mols de gás a T e P e o volume do mesmo número de mols de um gás 
ideal a mesma T e P. 
ideal
real
V
V
Z =
  (3) 
Verifica-se, por meio da equação (14), que quando se trata de um gás ideal Z = 1, e 
que o afastamento de Z, em relação à unidade, é uma medida do desvio de 
comportamento do gás real em relação ao previsto pela equação (1). 
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O valor de Z a uma dada pressão e temperatura pode ser determinado 
experimentalmente por medição do volume real de certa quantidade de gás e 
aplicação da equação (2). 
Vários estudos experimentais para gases puros mostraram uma relação bem 
estabelecida entre o fator de compressibilidade e a pressão e a temperatura. 
Baseados nestes estudos vários gráficos para componentes puros foram gerados, 
como o gráfico apresentado na FIGURA 1.1 para o metano: 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Fonte: National Institute of Standards and Technology (NIST, 2007) 
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Figura 1.1 - Fator de Compressibilidade do Metano 
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Estas determinações experimentais de fator de compressibilidade para um 
gás específico em função de pressão e temperatura representam o método mais 
confiável de obtenção da relação entre Z, P e T. Entretanto, em função do grande 
tempo e custos envolvidos, várias correlações para cálculo de Z foram 
desenvolvidas. 
Estas correlações são baseadas no princípio dos estados correspondentes 
proposto por van der Waals, em 1873, que determina que as propriedades físicas e 
termodinâmicas, por exemplo, densidade, viscosidade, pressão de vapor, etc., que 
dependem das forças intermoleculares, estão relacionadas às propriedades criticas 
de uma maneira universal. Os estados correspondentes fornecem a base mais 
importante para o desenvolvimento de correlações e métodos de estimação [8]. 
Matematicamente, outra maneira de expressar este conceito é dizer que se 
uma equação para um fluido é escrita em termos de propriedades reduzidas, esta 
equação é também válida para qualquer outro fluido. Entretanto, este conceito só é 
válido parcialmente para fluidos reais. Como esperado, é mais exata para misturas 
de moléculas similares na natureza química, forma e tamanho. 
Este princípio propõe que todos os gases apresentarão o mesmo 
comportamento, por exemplo, o Z, quando vistos em termos de propriedades 
reduzidas (pressão, volume e temperatura). O termo reduzido significa que cada 
variável é expressa como razão do seu valor crítico. Estes estados reduzidos podem 
ser expressos pelas seguintes relações: 
c
r
P
P
P =
  (4) 
c
r
T
T
T =
  (5) 
c
r
V
V
V =
  (6) 
A FIGURA 1.2 a seguir mostra as curvas de pressão de vapor do metano e do 
propano. O final de cada curva representa os pontos críticos para a substância. A 
segunda figura mostra as mesmas curvas tendo como base coordenadas reduzidas 
(T
r
, P
r
), sendo que neste caso as curvas terminam em T
r
 e P
r
 igual a 1, que é o 
ponto crítico. Pode-se notar que as duas curvas de pressão de vapor reduzida são 
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muito mais próximas do que as curvas anteriores. Se a teoria dos estados 
correspondentes fosse perfeitamente válida, estas curvas seriam idênticas. 
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Fonte: Gas Processors Suppliers Association (GPSA, 1998) 
Figura 1.2 - Pressão de vapor e pressão de vapor reduzida do metano e propano 
O conceito dos estados correspondentes diz que as propriedades do fluido 
podem ser previstas pela seguinte relação: 
(

)
rr
T,Pfilidadecompressibdefator.ex,epropriedad
=
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Para melhorar a exatidão e a generalidade de uma equação de estado, um 
terceiro parâmetro deve ser adicionado ao conceito de estados correspondentes de 
forma que a mesma seja capaz de caracterizar o comportamento do fluido. 
Um dos fatores utilizados mais aceito é o fator acêntrico desenvolvido por 
Pitzer em 1955 [9] para descrever o desvio de comportamento de um fluido, ou seja, 
é um parâmetro de correlação para caracterizar a acêntricidade (não-esfericidade) 
da molécula. Para os gases nobres como argônio, xenônio, etc., o fator acêntrico (ω) 
é igual a zero. É muito próximo de zero para um gás como o metano por exemplo. 
Este parâmetro é definido como: 
1
P
P
log
c
v
−
⎟
⎟
⎠
⎞
⎜
⎜
⎝
⎛
−=ω
  (7) 
sendo P
V
 a pressão de vapor da substância à T=0,7 T
C
 e P
C
 a pressão crítica da 
substância. 
A aplicação do princípio dos estados correspondentes para misturas se 
baseia na observação de que o fator de compressibilidade é uma função universal 
da pressão e temperatura reduzidas. Portanto, o princípio dos estados 
correspondentes poderia ser aplicável a misturas, se valores adequados das 
propriedades dos pontos críticos da mistura forem utilizados. 
Em 1936, Kay [10] introduziu o conceito de valores pseudocríticos que podem 
ser usados no lugar da pressão e temperatura crítica verdadeira de misturas. Kay 
propôs a seguinte regra de mistura para o cálculo das propriedades pseudocríticas 
de misturas de hidrocarbonetos: 
∑

=
i
ciipc
PyP   (8) 
∑

=
i
ciipc
TyT   (9) 
Sendo que y
i
 é a fração molar do componente i e o subscrito pc indica pseudocrítico. 
Os estados reduzidos para misturas de gás chamados de pressão e temperatura 
pseudorreduzidas são expressos da seguinte forma: 
pc
pr
P
P
P =
  (10) 
pc
pr
T
T
T =
  (11) 
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Estudos sobre fatores de compressibilidade de gás natural com diferentes 
composições mostraram que os mesmos podem ser representados, com suficiente 
exatidão para a maioria dos cálculos de engenharia, pela introdução do conceito de 
pressão e temperatura pseudorreduzidas. 
1.2 Determinação de fator de compressibilidade (Z) 
Durante muitos anos, o método mais preciso de determinação do fator de 
compressibilidade de gás natural foi a medição direta em laboratório. Em 1916 e 
1917 as publicações de G.A. Burrell e I.W. Robertson da Agência de Minas dos 
Estados Unidos, e de R.F. Earhart e S.S. Wyer da Universidade do Estado 
Americano de Ohio descreveram um aparelho para determinação do fator de 
compressibilidade de gás natural [11]. Em seguida, houve o trabalho entre 1926 e 
1930 de Howard S. Bean da Agência Nacional de Padrões Americana (NBS) que 
supervisionou o desenvolvimento de um aparelho de PVT que foi o primeiro esforço 
da indústria de gás para avaliar os efeitos do fator de compressibilidade na medição 
de vazão por placas de orifício. Este equipamento determinava o fator de desvio da 
lei dos gases idéias por sucessivas medições de volume. 
Em 1936, E.S. Burnett [12] desenvolveu um novo aparelho para medição da 
compressibilidade para a Agência de Minas dos Estados Unidos. Este método se 
baseava na medição de pressão para determinar o fator de compressibilidade e 
tinha a vantagem de não requere medições de volumes precisas. O AGA Report 2 
[13] publicado em 1935, contendo os valores absolutos de coeficientes de descarga 
de orifícios de placas utilizadas em medição de vazão determinados pela Ohio State 
University e a equação de Buckingham para o seu cálculo, requeria a determinação 
experimental do fator de super-compressibilidade. O desvio da Lei de Boyle-Mariotte 
naquela época ser referia a super-compressibilidade, que era matematicamente 
definida como o inverso da raiz quadrada de Z, i.e. 
Z1
. Este fator corrigia o 
volume final em condições típicas de operação. 
Em 1940, Brown e Holcomb [14] apresentaram pela primeira vez um gráfico 
de fatores de compressibilidade, entretanto aplicável somente para pressões 
reduzidas até 8 devido à escassez de dados para o seu desenvolvimento. Standing 
e Katz em 1942 [15] apresentaram gráficos de fator de compressibilidade em função 




[image: alt] 
11
de P
pr
 e T
pr
 de gás natural doce (ausência de constituintes ácidos como H
2
S e/ou 
CO
2
). Estes gráficos serão referenciados como SK. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Fonte: Gas Processors Suppliers Association (GPSA, 1988) 
Figura 1.3 - Fatores de compressibilidade em função de T
pr
 e P
pr
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Com fatores de compressibilidade obtidos com o uso de gráficos como a 
FIGURA 1.3, se obtém densidades com erros de 2 a 3% dos valores reais para 
temperatura reduzida a partir de 1 até o limite do gráfico. Os gráficos SK foram 
preparados a partir de dados de misturas binárias de metano com etano, propano e 
butano. 
Nenhuma destas misturas tinha massa molar média maior que 40 g/mol e 
todas continham menos de 10% de nitrogênio e menos de 2% de sulfeto de 
hidrogênio e dióxido de carbono juntos. 
Estes gráficos são uma modificação e extensão dos gráficos de Z 
generalizados desenvolvidos por Brown e Holcomb [14] e são idênticos para 
pressões reduzidas menores que 4. 
Uma confirmação independente da exatidão dos gráficos de SK foi reportada 
por Matthews et al em 1942 [16]. O erro absoluto médio para 231 pontos de dados 
de 29 diferentes gases foi de 1,2% com um erro máximo de 6,7%. Os dados usados 
para esta avaliação abrangeram as seguintes faixas: 
Pressão, kPa  103,4 a 56674,9 
Temperatura, K      266,5 a 410,9 
Densidade do Gás (ar=1)  0,591 a 1,074 
Nitrogênio, % mol  0 a 7,5 
Dióxido de Carbono, % mol        0 a 1,8 
O gás natural frequentemente contem nitrogênio, dióxido de carbono e/ou 
sulfeto de hidrogênio que afetam a exatidão do método descrito anteriormente, que 
considerou em parte a sua presença. Concentrações de até 5% destes 
componentes não afetarão seriamente a exatidão. Para concentrações maiores de 
componentes não-hidrocarbonetos, erros nos fatores de compressibilidade de até 
10% podem ser encontrados [17]. Adicionalmente, quantidades de hidrocarbonetos 
de alta massa molar, que normalmente são reportados como C
6+
 ou C
7+
, podem 
estar presentes no gás natural e afetar significantemente a exatidão dos fatores de 
compressibilidade calculados. 
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Wichert e Aziz em 1972 [18] analisaram o efeito da presença de CO
2
 e H
2
S na 
determinação do Z e propuseram um método simples e adequado para o ajuste das 
propriedades pseudocríticas. Um total de 1085 fatores de compressibilidade de 91 
misturas de gás natural foram utilizados para o desenvolvimento dos parâmetros de 
ajuste. As faixas de dados e as equações são detalhadas abaixo: 
Pressão, kPa  1061,8 a 48442,6 
Temperatura, K      277,59 a 422,04 
Nitrogênio, % mol  0 a 54,46 
Dióxido de Carbono, % mol        0 a 73,85 
ε

−

=

pcpc
T'T
  (12) 
()
()
ε−+
=
.B1BT
'T.P
'P
pc
pcpc
pc
  (13) 
(

)

(

)

0,45,06,19,0
BB15AA120 −+−=ε   (14) 
Sendo A igual a soma das frações molares de H
2
S e CO
2
 e B a fração molar de H
2
S. 
Os valores das equações (12) e (13) são então utilizados para o cálculo da 
pressão e temperatura pseudorreduzida T
pr
 e P
pr
 pelas equações (10) e (11), para 
determinação de Z. O erro médio absoluto nos Z calculados pelo método de Wichert 
e Aziz foi reportado como sendo de 0,97% com um erro máximo de 6,59%. 
Uma série de métodos para regras de mistura tem sido propostos para 
determinar as propriedades pseudocríticas quando se conhece a composição da 
mistura gasosa. Entre estes métodos um dos mais conhecidos é o de Kay já citado 
anteriormente. 
Outro método é o de Stewart-Burkhardt-Voo (SBV) [19] que utiliza as 
seguintes equações: 
J
JK
P
2
pc
=   (15) 
J
K
T
2
pc
=   (16) 
() ()
2
n
1i
21
i
cci
i
n
1i
cci
pTy
3
2
pTy
3
1
J
⎥
⎦
⎤
⎢
⎣
⎡
+=
∑∑
==
  (17) 
(
i
n
1i
21
cci
pTyK
∑
=
=
)
  (30) 
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Sendo J e K parâmetros da correlação de Stewart-Burkhardt-Voo (R/psia) e y
i
 a 
fração molar do componente i na mistura gasosa. 
Como citado anteriormente, os gráficos de SK para fator de compressibilidade 
foram preparados a partir de dados de misturas binárias de metano com etano, 
propano e butano. Nenhuma mistura contendo massa molar maior que 40 foi 
incluída neste desenvolvimento. 
Em 1985, Sutton [20] avaliou a exatidão destes gráficos utilizando 
composições de gás determinadas em laboratório e fatores de compressibilidade. 
Observou que a regra de mistura de Kay aplicada para misturas de gás com massa 
molar elevado resultava em fatores de compressibilidade insatisfatórios. Foram 
observados que grandes desvios ocorriam para altas concentrações de frações C
7+
. 
Destacou que a regra de Kay não deveria ser utilizada para determinação de 
pressões e temperaturas pseudorreduzidas em gases com densidade em relação ao 
ar maior que 0,75. 
Sutton então propôs que este desvio pode ser minimizado pela utilização das 
regras de mistura desenvolvidas em 1959 por Stewart et al. [19], juntamente com 
alguns fatores de ajuste empíricos relacionados a presença da fração C
7+ 
na mistura, 
da seguinte forma: 
j
J'J ε−=
  (19) 
k
K'K ε−=
  (20) 
Sendo os parâmetros de ajuste J e K os parâmetros da correlação de Stewart-
Burkhardt-Voo, e ε
j
 e ε
k
 parâmetros de ajuste calculados da seguinte forma: 
++
+−+=ε
7Cj7Cj
2
jjj
yF434.1,64yF004,14F1325,1F6081,0   (21) 
[]
3
7C
2
7C7C
7C
5,0
c
c
k
y3751,27y8158,4y3129,0
p
T
+++
+
+−
⎟
⎟
⎠
⎞
⎜
⎜
⎝
⎛
=ε
  (22) 
2
5,0
C
c
c
C
c
c
j
7
7
p
T
y
3
2
p
T
y
3
1
F
⎥
⎥
⎦
⎤
⎢
⎢
⎣
⎡
⎟
⎟
⎠
⎞
⎜
⎜
⎝
⎛
+
⎥
⎥
⎦
⎤
⎢
⎢
⎣
⎡
⎟
⎟
⎠
⎞
⎜
⎜
⎝
⎛
=
+
+
  (23) 
Sendo y
C7+
 a fração molar, (T
C
)
C7+
 a temperatura crítica em R e (P
C
)
C7+
 a pressão 
crítica em psia da fração C
7+
. 
Os valores de J’ e K’ são utilizados nas equações (15) e (16) para cálculo da 
pressão e temperatura pseudocríticas (P
pc
 e T
pc
) e são corrigidas devido ao efeito da 
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presença de CO
2
 e H
2
S pelo método proposto por Wichert e Aziz em 1972 [18] 
descrito anteriormente. A pressão e a temperatura pseudorreduzidas (T
pr
 e P
pr
) são 
então calculadas pelas equações (10) e (11), e utilizadas para determinação de Z. 
Esta regra de mistura passará a ser chamada por SSBV. 
Em 1992, Piper et al. [21] apresentaram uma modificação para a regra de 
Sutton levando em consideração os efeitos da fração C
7+
, dos gases ácidos (CO
2
 e 
H
2
S) e do nitrogênio presentes no gás natural. Esta correlação que tem uma forma 
similar as equações SBV (Stewart-Burkhardt-Voo), foi baseada em 1482 pontos de 
dados de 171 relatórios PVT. Os parâmetros da correlação J e K são expressos da 
seguinte forma: 
()
2
CC7CC6
2
j
j
c
c
j5
j
j
c
c
j4
i
3
1i
c
c
ii0
7777
MyMy
p
T
y
p
T
y
p
T
yJ
++++
α+α
+
⎥
⎥
⎦
⎤
⎢
⎢
⎣
⎡
⎟
⎟
⎠
⎞
⎜
⎜
⎝
⎛
α+
⎟
⎟
⎠
⎞
⎜
⎜
⎝
⎛
α+
⎟
⎟
⎠
⎞
⎜
⎜
⎝
⎛
α+α=
∑∑∑
=
  (24) 
()
2
CC7
CC6
2
j
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c
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j
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c
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i
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c
c
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T
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p
T
y
p
T
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++
β
+β+
⎥
⎥
⎦
⎤
⎢
⎢
⎣
⎡
⎟
⎟
⎠
⎞
⎜
⎜
⎝
⎛
β+
⎟
⎟
⎠
⎞
⎜
⎜
⎝
⎛
β+
⎟
⎟
⎠
⎞
⎜
⎜
⎝
⎛
β+β=
∑∑∑
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  (25) 
Sendo y
i
 igual a fração molar de H
2
S, CO
2
 e N
2
, y
j
 a fração molar de C
1
 a C
6
, y
C7+
 e 
M
C7+
 a fração molar e massa molar da fração C
7+
, respectivamente. 
As constantes α
i
 e β
i
 são as da tabela 1.1. 
Tabela 1.1 - Constantes αi e βi de Piper-Corredor 
 J  K 
i 
α
i
β
i
0 5,2073E-02  -3,9741E-01 
1 1,0160E+00  1,0503E+00 
2 8,6961E-01  9,6592E-01 
3 7,2646E-01  7,8569E-01 
4 8,5101E-01  9,8211E-01 
5 0,0  0,0 
6 2,0818E-02  4,5536E-01 
7 -1,506E-04  -3,7684E-03 
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A utilização das equações (24) e (25) para o cálculo dos parâmetros da regra 
de mistura (J e K) dispensa a correção de T
pc
 e P
pc
 pela aplicação da correlação de 
Wichert e Aziz. 
A pressão e a temperatura pseudorreduzidas (T
pr
 e P
pr
) são então calculadas 
pelas equações (10) e (11), e utilizadas para determinação de Z. 
Após décadas de existência, os gráficos de SK ainda são utilizados como 
fonte prática para determinação de Z. Como resultado, houve uma aparente 
necessidade de descrevê-los em uma forma matemática. Várias correlações tem 
sido desenvolvidas para representar os gráficos ou parte deles. Estas correlações 
podem ser classificadas como diretas ou iterativas. A acurácia, a taxa de 
convergência e os requisitos de computação de cada correlação diferem de uma 
para outra. Além disto, a faixa de aplicabilidade pode ser diferente. 
Outra abordagem é o cálculo de Z por equações de estado (EOS). O uso 
destas equações se tornou mais factível devido aos avanços tanto em recursos 
computacionais como das próprias equações. Embora sejam possíveis várias formas 
funcionais para as EOS, a expressão mais comum é a equação cúbica, uma vez que 
é uma relação simples que pode calcular propriedades de gás com exatidão. 
Como o grau mais alto de exatidão é desejado para aplicações a 
transferência de custódia, uma equação de estado cúbica pode não ser adequada 
para este propósito. Em resposta aos requisitos de exatidão ditados pela 
transferência de custódia, Starling e Sadvige (1985, 1984) desenvolveram uma EOS 
de alta exatidão especialmente ajustada para misturas de gás. Esta equação se 
tornou conhecida como a equação AGA 8 [3]. Foi testada rigorosamente contra um 
banco de dados de fatores de compressibilidade coletados pela European Gas 
Research Group - GERG (Jaeschke e Humphreys, 1990), e mostrou uma exatidão 
melhor que 0,1% para as condições típicas de transporte de gás natural (0 a 12000 
kPa e 265.15 a 333.15 K). 
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1.3 Estimativa de propriedades físicas de frações C
7+
Várias propriedades físicas de componentes puros tem sido medidas e 
reunidas ao longo dos anos, como: pressão crítica, temperatura crítica, volume 
crítico, fator acêntrico, etc. Estas propriedades fornecem informações essenciais 
para o estudo do comportamento volumétrico e determinação de propriedades 
termodinâmicas de componentes puros e suas misturas. Estas características dos 
componentes puros podem ser usadas juntamente com variáveis de estado 
independentes como pressão, temperatura e composição para caracterizar e definir 
propriedades físicas de misturas. Existem várias correlações, sendo que a maioria 
utiliza a densidade (D 15,6ºC / 15,6ºC), a massa molar (M) e a temperatura de 
ebulição (T
b
) como parâmetros de correlação. 
1.3.1 Cavett (1962)
Cavett [22] propôs correlações para estimar as propriedades críticas de 
frações de hidrocarbonetos do tipo C
7+
. Estas correlações estão disponíveis em 
alguns simuladores de processo fornecendo boas estimativas de P
C
 e T
C
 para 
frações leves a médias, apesar de Cavett não ter referenciado o tipo e fontes dos 
dados usados no seu desenvolvimento. São expressas analiticamente em função da 
T
b
 e da densidade API. 
2
b6
2
b5
3
b4b3
2
b2b10c
)T)(API(ºa)T)(API(ºa)T(a)T)(API(ºaTaTaaT ++++++=
  (26) 
2
b7b
2
6
2
b5
3
b4b3
2
b2b10c
)T(b)T()API(ºb)T)(API(ºb
)T(b)T)(API(ºb)T(b)T(bb)p(Log
++
+++++=
  (27) 
Sendo T
C
 a temperatura crítica (R), p
C
 a pressão crítica (psia), T
b
 a temperatura 
normal de ebulição (ºF) e ºAPI a densidade API da fração. 
Para as equações (26) e (27) os coeficientes são os da tabela 1.2: 
Tabela 1.2 – Coeficientes da correlação de Cavett 
I a
i
b
i
0 768,07121  2,8290406 
1  1,7133693  0,94120109 x 10
-3
2 -0,0010834003  -0,30474749 x 10
-5
3 -0,0089212579  -0,20876110 x 10
-4
4  0,38890584 x 10
-6
0,15184103 x 10
-8
5  0,53094290 x 10
-5
0,11047899 x 10
-7
6  0,32711600 x 10
-7
-0,48271599 x 10
-7
7  -  0,13949619 x 10
-9
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1.3.2 Lee e Kesler (1976)
Lee e Kesler [23] propuseram um conjunto de equações para estimar a 
pressão e temperatura crítica, o fator acêntrico e a massa molar de frações de 
petróleo. As equações usam a densidade (d) e a temperatura de ebulição (T
b
) como 
parâmetros de entrada. 
3
b
10
2
2
b
7
2
b
3
2
c
T10x)
D
6977,1
42019,0(T10x)
D
47227,0
D
648,3
4685,1(T10x)
D
11857,0
D
2898,2
24244,0(
D
0566,0
3634,8pln
−−
−
+−
+++++−−=
 (28) 
b
5
bc
T/10x)D26238,34669,0(
T)D1174,04244,0(D1,8117,341T
−
+

+
+

+=
  (29) 
Sendo T
C
 a temperatura crítica (R), p
C
 a pressão crítica (psia) e T
b
 a temperatura 
normal de ebulição (ºF). 
Estas equações foram obtidas por análise de regressão de dados com massa 
molar variando de 70 a 700 (~C
5
 – C
50
). Neste desenvolvimento tentou-se manter a 
consistência entre T
c
 e P
c
 de forma que para P
c
 igual a 1 atm, T
c
 coincidisse com a 
temperatura normal de ebulição, T
b
. 
Lee e Kesler também propuseram relações para estimativa de fator acêntrico 
baseando-se nas seguintes definições para o fator de caracterização de Watson (K) 
e da temperatura de ebulição reduzida: 
D
)T(
K
3
1
b
=   (30) 
c
b
br
T
T
T =   (31) 
()
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20br
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(

)
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T/K01063,0408,1T359,8K007465,0K1352,0904,7 −++−+−=ω
  (32) 
()
280MC8,0TPara
20br
≤≈≤≤  
()
(

)
()
6
brbrbr
6
brbrbrc
T43577,0Tln4721,13T/6875,152518,15
T169347,0Tln28862,1T/09648,692714,5696,14/pln
+−−
−++−−
=ω
 (33) 
Sendo T
C
 a temperatura crítica (R), p
C
 a pressão crítica (psia), T
b
 a temperatura 
normal de ebulição (R), M a massa molar e D a densidade. 
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1.3.3 Mathews, Roland e Katz (1942)
Mathews, Roland e Katz [16] com base em uma série de micro-destilações de 
frações C
7+
 de condensados apresentaram correlações gráficas para determinação 
de pressão e temperatura crítica de frações C
7+
 em função da massa densidade (D) 
e da massa molar (M
C7+
). Estas correlações também podem ser usadas para frações 
C
5+
 e C
6+
. Standing em 1977 [24] expressou estas correlações na seguinte forma 
matemática. 
() ()
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]
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]
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−

−

+

−−=
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+
 (35) 
1.3.4 
Riazi e Daubert (1980)
Riazi e Daubert [25] desenvolveram uma equação simples de dois parâmetros 
para estimar propriedades críticas de misturas de hidrocarbonetos indefinidas na 
seguinte forma: 
c
b
b
aT γ=θ
  (36) 
Sendo θ a propriedade a ser prevista. Propriedades como massa molar, índice de 
refração, propriedades críticas, densidade foram correlacionadas com T
b
 e com 
sucesso. 
Segundo os autores, foram reportados erros médios e máximos de 3,1% e 9,3% 
respectivamente para o cálculo da pressão crítica e de 1,3% e 10,6% para o cálculo 
da temperatura crítica. Este método foi comparado ao de Lee e Kesler [23] e incluído 
no API Technical Data Book-Petroleum Refining (1986) para estimativa de massa 
molar, índices de refração e pressão e temperatura pseudocrítica de misturas de 
hidrocarbonetos indefinidas. 
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1.3.5 Lin e Chao (1984)
Lin e Chao [26] correlacionaram propriedades críticas de hidrocarbonetos com 
a massa molar, a massa especifica e a temperatura normal de ebulição. Estas 
correlações foram desenvolvidas utilizando a teoria da perturbação e contém 33 
constantes numéricas para cada propriedade física. As propriedades físicas dos n-
alcanos C
1
 a C
20
 foram correlacionadas com as suas massas molares. As 
propriedades de outros hidrocarbonetos e derivados foram expressos como 
perturbações nas dos n-alcanos com a temperatura de ebulição e a massa 
especifica como os parâmetros da correlação. Neste trabalho, eles compararam a 
sua correlação com a de Riazi e Daubert (1980) e alegaram resultados mais exatos. 
O erro absoluto médio encontrado para T
C
 foi de 0,15% e para P
C
 de 1,0% 
Lin e Chao expressaram as propriedades físicas dos alcanos C
1
 ao C
20
 pela 
equação generalizada: 
() ()
(

)
(

)
M/CMCMCMCC
5
3
4
2
321A
++++=θ
  (37) 
podendo  θ
A
 representar tanto T
c
, ln(p
c
), D, (ω.T
c
), ou T
b
 de um n-alcano, com os 
coeficientes C
1
 a C
5
 apresentados na tabela 1.3: 
Tabela 1.3 – Coeficientes da equação (37) de Lin-Chao 
θ
A
C
1
C
2
C
3
C
4
C
5
T
c
, R  490,8546  7,055982  -0,02118708  2,676222 x 10
-5
-4100,202 
Ln(p
c
), psia  6,753444  -0,010182  2,51106 x 10
-5
-3,73775 x 10
-8
3,50737 
ω, T
c
-28,21536  2,209518  17,943264 x 10
-3
-3,685356 x 10
-5
-124,35894 
d  0,66405  1,48130 x 10
-3
-5,0702 x 10
-6
6,21414 x 10
-9
-8,45218 
T
b
, R  240,8976  5,604282  -0,012761604  13,84353 x 10
-6
-2029,158 
 
As propriedades de hidrocarbonetos genéricos foram correlacionadas as 
perturbações nas propriedades dos n-alcanos de acordo com a seguinte equação: 
()
(

)
(

)
(

)
() ()( ) ()( ) ( )
3
b9
2
b8
2
7
3
6
2
b5b4
2
3b1A
TATDATbDADA
TATDADATA
Δ+ΔΔ+ΔΔ+Δ+
Δ+ΔΔ+Δ+Δ+θ=θ
  (38) 
A
DDD −=Δ
  (39) 
(

)
A
bbb
TTT −=Δ   (40) 
Sendo d e T
b
 a densidade e a temperatura normal de ebulição da substância de 
interesse (R), D
A
 e (T
b
)
A
 a densidade e temperatura normal de ebulição do n-alcano 
hipotético com massa molar (M) igual ao da substância de interesse dado pela 
equação (37). 




[image: alt] 
21
Os coeficientes A
1
 a A
9
 da equação 38 são obtidos da seguinte expressão: 
MbaA
iii
+=
  (41) 
Os valores dos coeficientes a
i
 e b
i
 estão listados na tabela 1.4: 
Tabela 1.4 – Coeficientes da equação (41) de Lin-Chao 
θ 
Coeficiente T
c
, R  Ln(p
c
), psia 
a
1
2844,45 9,71572 
a
2
-5,68509 -1,844466667 x10
-2
a
3
-2,189862x10
4
-86,0375 
a
4
75,0653 0,3056211111 
a
5
-5,3688056 x10
2
-2,777888889 x10
-4
a
6
3,908016 x10
4
1,85927 x10
2
a
7
-1,57999 x10
2
-0,8395277778 
a
8
0,20029 1,33582716 x10
-3
a
9
-0,851117284 x10
-4
0,6541941015 x10
-6
b
1
-21,31776 -7,5037 x10
-2
b
2
5,77384 x10
-2
1,753983333 x10
-4
b
3
1,992546 x10
2
0,842854 
b
4
-0,658450 -2,897022222 x10
-3
b
5
4,346166667 x10
-4
2,430015432 x10
-6
b
6
-367,641 -1,85430 
b
7
1,32064 0,7558388889 x10
-2
b
8
-1,26440556 x10
-3
-0,9997808642 x10
-5
b
9
2,698441358 x10
-7
0,3753412209 x10
-8
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1.3.6 Riazi e Daubert (1987)
Riazi e Daubert [27] reviram as constantes da sua equação e reportaram 
erros médios de 2,7% para o cálculo da pressão crítica e 0,5% para o cálculo da 
temperatura crítica. 
[
2121
c
2
b
1
fedEXPa θθ+θ+θθθ=θ
]
]
  (42) 
Sendo θ qualquer propriedade física e a até f as constantes para cada propriedade. 
Riazi e Daubert determinaram que θ
1
 com θ
2
 podem ser quaisquer dois parâmetros 
capazes de caracterizar as forças moleculares e o tamanho molecular do composto. 
Os pares mais apropriados como parâmetros de entrada para a correlação foram 
identificados como (T
b
, D) e (M, D). Propuseram duas formas para a correlação 
generalizada. 
Forma 1 – A temperatura normal de ebulição (T
b
) e a densidade (D) da fração são 
usadas como parâmetros de correlação. 
[
DfTeDdTEXPDaT
bb
c
b
b
++=θ
  (43) 
Os valores das constantes estão listados na tabela 1.5: 
Tabela 1.5 – Constantes da equação (43) de Riazi-Daubert 
θ a b c  d  e  f 
M 581,96 0,97476 6,51274 5,43076 x10
-4
-9,53384 1,11056x10
-3
T
c
, R  10,6443  0,81067  0,53691  -5,1747 x10
-4
-0,54444 3,5995 x10
-4
p
c
, psia  6,162x10
6
-0,4844 4,0846  -4,725 x10
-3
-4,8014 3,1939 x10
-3
V
c
, ft
3
/lb 6,233 x10
-4
0,7506 -1,2028 -1,4679 x10
-3
-0,26404 1,095 x10
-3
 
Forma 2 – A massa molar e a densidade (D) da fração são usadas como parâmetros 
da correlação. 
()
(

)(
[
DMfDeMdEXPDMa
c
b
++=θ
)
]
  (44) 
Os valores das constantes estão listados na tabela 1.6: 
Tabela 1.6 – Constantes da equação (44) de Riazi-Daubert 
θ a b c  d  e  f 
T
c
, R  544,4  0,2998 1,0555 -1,3478 x10
-4
-0,61641 0,0 
p
c
, psia  4,5203 x10
4
-0,8063 1,6015  -1,8078 x10
-3
-0,3084 0,0 
V
c
, ft
3
/lb 1,206 x10
-2
0,20378 -1,3036  -2,657 x10
-3
0,5287 2,6012 x10
-2
T
b
, R  6,77857  0,401673  -1,58262  3,77409 x10
-3
2,984036 -4,25288 x10
-3
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1.3.7 Winn-Sim-Daubert (1980)
Sim e Daubert [28] concluíram que o nomograma de Winn (1957) é um 
método com boa precisão para caracterização de frações de hidrocarbonetos do tipo 
C
7+
. Representaram então a pressão crítica, temperatura crítica e massa molar 
destes gráficos analiticamente pelas seguintes equações: 
4853,23177,29
c
DTb10x48242,3p
−
=
  (45) 
[

]

04614,0
08615,0
bc
DT9934718,3EXPT =
  (46) 
9371,03776,25
DTb10x4350476,1M
−−
=   (47) 
Sendo T
C
 a temperatura crítica (R), p
C
 a pressão crítica (psia) e T
b
 a temperatura 
normal de ebulição (R). 
1.3.8 Watansiri-Owens-Starling (1985)
Watansiri et al. [29] desenvolveram um conjunto de correlações para 
estimativa de propriedades críticas e fator acêntrico, sendo os parâmetros de 
caracterização funções da temperatura de ebulição, densidade e massa molar. 
()
(

)
()
[]
D016943,0D061061,0D078154,0MTln11067,1
Mln03095,0T0005217,00650504,0Tln
3121
b
bc
−−+
+

+

−−=
  (48) 
() ()
(

)
()
MT08843889,0
TM712,8VT01617283,06418853,6pln
b
c
8,0
ccc
−−+=
  (49) 
()
() ()
Dln1958,42Mln10108,1
D175,13D1750,63D8038,129313887,76Vln
32
c
+
+−+−=
  (50) 
(

)
() ()()
()( ) ( )
()( ) ( )
()()
M9T5]DT00255452,0
MTb29959,66MD10x2016,0
M10x1265,0MD001261,0
MT10x12027778,0DT10x074691,0
M904,382MT281826667,0T10x12316667,5[
b
2
32
b
312
4
2
4
b
4
2
b
5
bb
4
−−
++
+−
+++=ω
−
−
−−
−
  (51) 
Sendo T
C
 a temperatura crítica (R), p
C
 a pressão crítica (psia), V
C
 o volume crítico 
(ft
3
/lbmol), ω o fator acêntrico e T
b
 a temperatura normal de ebulição (R). 
Segundo o autor, estas correlações produzem desvios médios relativos 
absolutos de 1,2% para T
C
, 3,8% de V
C
, 5,2% para p
C
, e 11,8% para ω. 
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1.3.9 Fator crítico de compressibilidade (Z
C
)
Esta propriedade pode ser calculada pela equação de estado de um gás real 
no ponto crítico, ou: 
c
cc
C
RT
Vp
Z =
  (52) 
A exatidão dos resultados da equação acima depende da exatidão dos 
valores de p
C
, T
C
 e V
C
. 
A tabela 1.7 sumariza vários métodos de estimativa do fator de compressibilidade 
crítico. 
Tabela 1.7 – Equações para cálculo de Z
C
Método Ano Equação 
Lee-Kesler [30]  1976  Z
c
=0,2905-0,085ω 
Rowlinson [31]  1977  Z
c
=0,293/(1+0,375ω) 
Haugen [32]  1959  Z
c
=1/(1,28ω+3,41) 
Reid-Prausnitz-Sherwood [33]  1977  Z
c
=0,291-0,080ω 
Salermo [34]  1985  Z
c
=0,291-0,080ω-0,016ω
2
Nath [35]  1985  Z
c
=0,2918-0,0928 ω 
 
Para o cálculo de Z
C
, Aldo Ortiz [36] testou os métodos de Haugen (1959), 
Reid-Prausnitz-Sherwood (1977), Salermo (1985), Nath (1985) e Rowlinson (1977), 
concluindo que o último procedimento fornece os valores mais exatos. 
1.3.10 Edmister (1958)
Edmister [37] propôs uma correlação para estimativa do fator acêntrico (ω) de 
substâncias puras e frações de hidrocarbonetos. Esta equação largamente utilizada 
na indústria do petróleo requer o conhecimento da temperatura de ebulição e da 
temperatura e pressão crítica. Caso o fator acêntrico seja obtido por outras 
correlações, a equação pode ser rearranjada para a solução de qualquer outra 
propriedade. 
()
[]
[]
1
1TT7
70,14plog3
bc
c
−
−
=ω
  (53) 
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1.3.11 Whitson (1982)
Whitson [39] propôs uma correlação para cálculo da temperatura de ebulição 
de frações C
7+
 baseada na massa molar e densidade deste componente. 
(

)

3
15427,0
C
15178,0
Cb
77
DM5579,4T
++
=   (54) 
Sendo T
b
 a temperatura de ebulição em R. 
Whitson [39] também fez uma revisão de vários métodos de cálculo das 
propriedades críticas de frações C
7+
 e recomendou as correlações de Lee e Kesler 
(1976). As variações da comparação das correlações na exatidão do cálculo fator de 
compressibilidade usando diferentes métodos para caracterizar a fração C
7+
 podem 
ser vistam na tabela 1.8: 
Tabela 1.8 Variação do fator de compressibilidade (Z) segundo Whitson 
Efeito da caracterização da fração C
7+
 na exatidão estatística dos cálculos de Z 
  Correlação para Propriedade Crítica 
 
Mattews, Roland 
& Katz 
Cavett Lee-kesler 
Erro Médio (%)  -2,40  -2,31  -2,29 
Desvio Padrão  3,77  3,58  3,58 
Erro Médio Absoluto (%)  2,90  2,80  2,78 
Desvio Padrão  3,41  3,21  3,21 
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1.4 Correlações para cálculo de fator de compressibilidade (Z) 
Um grande número de relações empíricas foi desenvolvido com esta 
finalidade, entretanto o seu uso correto, passa pelo entendimento do seu 
desenvolvimento e pelo conhecimento de suas limitações. Esta seção apresenta 
uma revisão de algumas correlações que estão divididas em dois grupos, relações 
diretas e iterativas. 
1.4.1 Correlações Diretas
1.4.1.1 Sarem (1961) 
Sarem [40] propôs este método para determinação do Z se baseia nos 
Polinômios de Legendre de grau 0 a 5. A equação básica de ajuste é: 
∑∑
==
=
5
0i
5
0j
jiij
)y(P)x(PAZ
  (55) 
8,14
15P2
x
pr
−
=
  (56) 
9,1
4T2
y
pr
−
=
  (57) 
Os polinômios de Legendre de grau 0-5, P
i
 e P
y
 tem as seguintes formas: 
()
7071068,0aP
0
=   (58) 
()
a22474,1aP
1
=
  (59) 
()
(

)

1a37905695,0aP
2
2
−=   (60) 
()
(

)

a3a59354145,0aP
3
3
−=
  (61) 
()
(

)

3a30a35265165,0aP
24
4
+−=  
 (62) 
()
(

)

a15a70a63293151,0aP
35
5
+−=
  (63) 
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Sendo “a” substituído por “x” e “y” ao efetuar a somatória da equação (55). A tabela 
1.9 apresenta os valores dos coeficientes A
ij
. 
Tabela 1.9 – Coeficientes da equação (55) de Sarem 
Coeficientes A
ij
i  j=0 j=1 j=2 j=3 j=4 j=5 
0 2,1433504 0,0831762 -0,0214670 -0,0008714 0,0042846 -0,0016595 
1  0,3312352 -0,1340361 0,0668810 -0,0271743 0,0088512 -0,0021521 
2  0,1057287 -0,0503937 0,0050925  0,0105513 -0,0073182 0,0026960 
3  -0,0521840 0,0443121 -0,0193294 0,0058973  0,0015367 -0,0028237 
4  0,0197040 -0,0263834 0,0192621 -0,0115354 0,0042910 -0,0081303 
5  0,0053096  0,0089178 -0,0108948 0,0095594 -0,0060114 0,0031175 
 
Segundo o autor esta correlação apresenta um erro médio menor que 0,4% 
em relação aos valores lidos nos gráficos SK, para pressões e temperaturas 
pseudorreduzidas dentro das seguintes faixas: 1,05 ≤ T
pr 
≤ 2,95 e 0,1 ≤ P
pr
 ≤ 14,9. 
1.4.1.2 Papay (1968) 
Papay [41] propôs a seguinte equação para o cálculo do fator de 
compressibilidade: 
(

)

[

]

prprpr
P04188423,036748758,0T/P1Z
−

−=
  (64) 
Pode-se perceber que o valor de Z é igual a um quando P
pr
 é igual a zero, o 
que é consistente como os gráficos SK. Além disso, esta equação é simples, tendo 
somente duas constantes. 
Takacs (1976) [42] apontou que esta correlação apresenta um erro médio -
4,8% para pressões e temperaturas pseudorreduzidas nas faixas de: 1,2≤T
pr
≤3,0 e 
0,5≤P
pr
≤15,0. 
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1.4.1.3 Gopal (1977) 
Gopal [43] inicialmente dividiu os gráficos SK em duas seções por intermédio 
de uma linha isobárica no valor de P
pr
 de 5,4. 
A região entre P
pr
=0,2 e 5,4 foi posteriormente dividida em doze faixas de 
pressões e temperaturas reduzidas. Cada faixa foi então ajustada em uma curva 
seguindo a seguinte equação geral: 
4r3prpr2pr1
aTaTPaPaZ
+

+=
  (65) 
Sendo a
1
 a a
4
 constantes. Um total de quarenta e oito constantes foram obtidas para 
as doze faixas de acordo com a tabela 1.10: 
Tabela 1.10 Constantes da equação de Gopal 
Faixa de P
pr
Faixa de T
pr
a
1
a
2
a
3
a
4
1,05≤ T
pr
 <1,2 
1,6643 -2,2114 -0,3647 1,4385 
1,2≤ T
pr
 <1,4 
0,5222 -0,8511 -0,0364 1,0490 
1,4≤ T
pr
 <2,0 
0,1391 -0,2988 0,0007  0,9969 
0,2≤ P
pr
< 1,2 
2,0≤ T
pr
 <3,0 
0,0295 -0,0825 0,0009  0,9967 
1,05≤ T
pr
 <1,2 
-1,3570 1,4942  4,6315 -4,7009 
1,2≤ T
pr
 <1,4 
0,1717 -0,3232 0,5869  0,1229 
1,4≤ T
pr
 <2,0 
0,0984 -0,2053 0,0621  0,8580 
1,2≤ P
pr
 <2,8 
2,0≤ T
pr
 <3,0 
0,0211 -0,0527 0,0127  0,9549 
1,05≤ T
pr
 <1,2 
-0,3278 0,4752  1,8223 -1,9036 
1,2≤ T
pr
 <1,4 
-0,2521 0,3871  1,6087 -1,6635 
1,4≤ T
pr
 <2,0 
-0,0284 0,0625  0,4714 -0,0011 
2,8≤ P
pr
 <5,4 
2,0≤ T
pr
 <3,0 
0,0041 0,0039 0,0607 0,7927 
 
Para valores de P
pr
 maior que 5,4 e toda a faixa de T
pr
, os dados utilizados 
foram melhor descritos pela equação: 
()
()
071,2
522,0T319,0
637,1
T66,3711,0PZ
pr
4867.1
prpr
+
+
−+=
−
  (66) 
Gopal concluiu que as treze equações além de reproduzir todos os gráficos 
SK, podem ser utilizadas para prever fatores de compressibilidade fora das faixas 
dos gráficos quando comparou os resultados com os de outras correlações. 
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1.4.1.4 Papp (1979) 
Papp [44] propôs a seguinte equação para o cálculo do fator de 
compressibilidade: 
(

)

7pr6
2
prpr3pr2pr1
RPRPPRWPRPR1Z ++−++=   (67) 
Sendo R
i
 função somente da temperatura pseudorreduzida e, portanto precisa ser 
calculado somente uma vez para cada temperatura pseudorreduzida. A variável W é 
função tanto da pressão quanto da temperatura pseudorreduzida. 
Os valores de R
i
 e W são calculados da seguinte forma: 
244275,0T573187,0
T494968,0T202996,0T10x0734,4T10x23716,3R
pr
2
pr
3
pr
4
pr
2
5
pr
3
1
+
−+−+−=
−−
      (68) 
()
1
pr
2
pr
3
pr2
016,460T652,337T316,185T5648,17R
−
+−+=
  (69) 
()
5
pr
4
pr
3
pr
2
prpr
3
pr
3
T7089,2T2576,34T986,135T036,256T563,2351372,86
T
R
−+−+−
=
 (70) 
9919,11T7803,19T6283,9R
pr
2
pr4
+−=   (71) 
(

)

3
pr
3
pr
2
prpr5
TT081973,2T3817,14T0656,2283622,6R ++−=   (72) 
5436
R2RRR −=   (73) 
2
57
RR =
  (74) 
Quando P
pr
 for menor ou igual a R
5
, W é igual a 1. Se P
pr
 for maior que R
5
, então: 
(

)( )
(

)
(

)
2
9pr8pr
2
5pr
2
5pr10
RPRPRPRPR1W −−−−−=   (75) 
()
(

)
9
pr5
10
58
1,1TR1,1510x7,3RR −−+=
−
  (76) 
()()
(

)
58859
RR23,45R1,15R1,1521,15R
−

−

−

−+=   (77) 
()()(
[
1
2
98
2
510
R1,15R1,15R1,15R
−
−−−=
)
]
  (78) 
Nesta correlação Papp também forçou para que para o valor de Z igual a um, a P
pr
 
fosse igual a zero. Além disto, conclui que a correlação é válida para as seguintes 
faixas: 
0,15P2,0
pr
≤≤
  (79) 
0,3T2,1
pr
≤≤
  (80) 
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1.4.1.5 Brill e Beggs (1974) 
Brill e Beggs [45] propuseram a seguinte equação para o cálculo do fator de 
compressibilidade: 
()
D
pr
CP
Bexp
A1
AZ +
−
+=   (81) 
Sendo: 
()
101,0T36,092.0T39,1A
pr
5,0
pr
−−−=   (82) 
()
()
6
pr
1T9
2
pr
pr
prpr
P
10
32,0
P037,0
86,0T
066,0
PT23,062,0B
pr
−
+
⎥
⎥
⎦
⎤
⎢
⎢
⎣
⎡
−
−
+−=
 
 (83) 
pr
Tlog32,0132,0C −=
  (84) 
(

)

2
prpr
T1824,0T49,03106,0logantiD +−=   (85) 
Este método não é válido para temperaturas pseudorreduzidas fora da faixa 
de 1,2 a 2,4. 
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1.4.2 Correlações Iterativas
1.4.2.1 Hall e Yarborough (1973)) 
Hall e Yarborough [46] ajustaram os dados retirados dos gráficos SK em uma 
expressão baseada na equação de estado de Starling-Canahen (1969) para 
interações de esferas rígidas. Os coeficientes da correlação foram determinados por 
ajuste aos dados dos gráficos SK. A forma matemática proposta foi a seguinte: 
()
[
2
pr
t12,1EXP
y
tP06125,0
Z −−
⎥
⎦
⎤
⎢
⎣
⎡
=
]
  (86) 
Sendo P
pr
 a pressão pseudorreduzida, t o inverso da temperatura pseudorreduzida 
(T
pc
/T) e y a massa específica reduzida (bρ/4), no qual b é o covolume (volume 
excluído por mol) da equação de van der Waals e ρ a massa especifica. 
Valores de y podem ser obtidos pela resolução da seguinte equação não linear: 
()
(

)
()
⎟
⎟
⎠
⎞
⎜
⎜
⎝
⎛
+
⎟
⎟
⎠
⎞
⎜
⎜
⎝
⎛
+−+
⎟
⎟
⎠
⎞
⎜
⎜
⎝
⎛
+−
−
−
+++
+
⎥
⎥
⎦
⎤
⎢
⎢
⎣
⎡
⎟
⎟
⎠
⎞
⎜
⎜
⎝
⎛
−−
⎟
⎟
⎠
⎞
⎜
⎜
⎝
⎛
−=
r
T
82,2
18,2
3
r
2
r
r
2
3
r
2
r
r
3
432
2
rr
r
y
T
4,42
T
2,242
T
7,90
y
T
58,4
T
76,9
T
76,14
y1
yyyy
T
1
12,1exp
T
P
06125,0yf
  (87) 
Os autores destacaram que não é recomendada a aplicação do método para 
temperaturas pseudorreduzidas menores que 1. 
Takacs (1976) apontou que esta correlação apresenta um erro médio de -
0,52% em comparação aos resultados da aplicação dos gráficos SK. Para obtenção 
de bons resultados com este método, se recomenda que P
pr
 e T
pr
 estejam entre as 
seguintes faixas: 1,2 ≤ T
pr 
≤ 3,0 e 0,1 ≤ P
pr 
≤ 24,0. 
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1.4.2.2 Dranchuk-Purvis-Robinson (1974) 
Dranchuk et al. [47] desenvolveram uma correlação baseada na equação de 
estado de Benedict-Webb-Rubin (BWR) [48]. A equação tem oito coeficientes que 
foram determinados pelo ajuste de 1500 pontos de dados dos gráficos SK. A 
equação proposta tem a seguinte forma: 
()()
⎥
⎥
⎦
⎤
⎢
⎢
⎣
⎡
ρ−ρ+ρ
+ρ
⎥
⎥
⎦
⎤
⎢
⎢
⎣
⎡
++ρ
⎥
⎥
⎦
⎤
⎢
⎢
⎣
⎡
++ρ
⎥
⎥
⎦
⎤
⎢
⎢
⎣
⎡
+++=
2
r8
2
r8
2
r
3
pr
7
5
r
pr
6
5
2
r
pr
5
4r
3
pr
3
pr
2
1
AEXPA1
T
A
T
A
A
T
A
A
T
A
T
A
A1Z
  (87) 
Sendo ρ
r
 a massa específica reduzida do gás definida pela seguinte relação: 
pr
pr
r
ZT
P27,0
=ρ
  (88) 
Na condição crítica assumiu-se o fator de compressibilidade como sendo 
0,27. 
Os coeficientes A
1
 a A
8
 tem os seguintes valores apresentados na tabela 
1.11: 
Tabela 1.11 Coeficientes da equação de Dranchuk-Purvis-Robinson 
A
1
0,31506237 
A
5
-0,61232032 
A
2
-1,0467099 
A
6
-0,10488813 
A
3
-0,57832729 
A
7
0,68157001 
A
4
0,53530771 
A
8
0,68446543 
 
Para solução da equação (87), a mesma pode ser rearranjada substituindo Z 
pela equação (88), resolvendo-se então a equação resultante para 
ρ
r
. Obtido ρ
r
, a 
equação (87) pode ser resolvida para Z. 
Esta correlação é recomenda para P
pr
 e T
pr
 nas seguintes faixas: 1,05 ≤ T
pr 
≤ 
3,0 e 0,2 
≤ P
pr 
≤ 30. 
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1.4.2.3 Dranchuk e Abou-Kassem (1975) 
Dranchuk e Abou-Kassem [49], desenvolveram uma correlação com onze 
constantes baseando-se na equação de estado de Starling. 
()()
2
r11
pr
2
r
2
r1110
5
r
2
pr
8
pr
7
9
2
r
2
pr
8
pr
7
6r
5
pr
5
4
pr
4
3
pr
3
pr
2
1
AEXP
T
A1A
T
A
T
A
A
T
A
T
A
A
T
A
T
A
T
A
T
A
A1Z
ρ−
ρ
ρ++ρ
⎥
⎥
⎦
⎤
⎢
⎢
⎣
⎡
+
−ρ
⎥
⎥
⎦
⎤
⎢
⎢
⎣
⎡
+++ρ
⎥
⎥
⎦
⎤
⎢
⎢
⎣
⎡
+++++=
  (89) 
Este método também utiliza a densidade reduzida do gás (ρ
r
), definida pela 
equação (88). 
Os coeficientes A
1
 a A
11
 foram determinadas pelo ajuste da equação usando 
modelos de regressão não linear para 1500 pontos de dados dos gráficos SK e são 
apresentados na tabela 1.12: 
Tabela 1.12 Coeficientes da equação de Dranchuk e Abou-Kassem 
A
1
0,3265 
A
2
-1,07 
A
3
-0,5339 
A
4
0,01569 
A
5
-0,05165 
A
6
0,5475 
A
7
-0,7361 
A
8
0,1844 
A
9
0,1056 
A
10
0,6134 
A
11
0,721  
 
Esta correlação é recomenda para P
pr
 e T
pr
 nas seguintes faixas: 1,0 ≤ T
pr 
≤ 
3,0 e 0,2 ≤ P
pr 
≤ 30. 
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1.5 Cálculo de Z por equações de estado (EOS) 
A partir da introdução da EOS de van der Waals em 1873 [50], várias 
equações cúbicas foram propostas como a de Redlich e Kwong (RK EOS) em 1949 
[51] e a de Peng e Robinson (PR EOS) em 1976 [52], entre outras. 
A maioria destas equações manteve o termo repulsivo original de van der 
Waals 
()
bV
RT
−
, modificando somente o denominador do termo atrativo. A maior parte 
da engenharia de petróleo tem utilizado a PR EOS ou uma modificação da RK EOS. 
A mais simples e largamente utilizada foi a modificação de Soave [53]. A principal 
desvantagem da SRK EOS era a fraca previsão de densidades de líquidos. Peng e 
Robinson informaram que a sua EOS previa densidades líquidas melhores que o 
SRK EOS, mas não precisa o bastante para todas as faixas de pressões e 
temperaturas. 
As propriedades críticas, fator acêntrico, massa molar, e parâmetros binários 
de interação (k
ij
) dos componentes da mistura são requeridos nos cálculos com 
EOS. Com as técnicas existentes de separação química, normalmente não é 
possível identificar as centenas e milhares de componentes presentes em fluidos de 
reservatório. 
Oito equações de estado geralmente mais usadas em simulação de 
reservatório e cálculo na indústria de petróleo foram escolhidas. Cada uma destas 
equações de estado foi avaliada na capacidade de previsão do fator de 
compressibilidade para misturas de gás (inclusive gases ácidos e gases com 
quantidades significativas de C
7+
). 
A EOS mais simples e conhecida é a equação dos gases ideais, expressa 
como: 
V
RT
p =
  (90) 
Sendo V o volume de gás por mol. 
No desenvolvimento desta equação duas suposições foram adotadas: 
1 – O volume das moléculas do gás é insignificante comparado ao volume do 
recipiente onde o gás está contido e a distância entre as moléculas. 
2 – Não existem forças atrativas ou repulsivas entre as moléculas ou as 
paredes do recipiente onde o gás está contido. 
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A EOS de van der Waals fornece uma simples e qualitativamente precisa 
relação entre pressão, temperatura e volume molar. 
Ao desenvolver a equação, ele tentou eliminar as duas suposições citadas 
anteriormente. Na eliminação da primeira, van der Waals mostrou que as moléculas 
ocupam uma fração significativa do volume em altas pressões e propôs que o 
volume das moléculas, denotado pelo parâmetro b, seja subtraído do volume real 
molar V. 
bV
RT
p
−
=
  (91) 
Sendo o parâmetro b chamado de covolume que reflete o volume das moléculas. 
Para eliminar a segunda suposição, van der Waals, subtraiu um termo 
corretivo, denotado pelo termo 
2
V
a
, que considera as forças atrativas entre as 
moléculas. 
A expressão matemática é expressa como: 
2
V
a
bV
RT
p −
−
=
  (92) 
Sendo, a o termo atrativo (expressa as forças de dispersão a curta distância) e b o 
termo repulsivo (expressa o volume das moléculas). 
Ao determinar os valores das duas constantes a e b para qualquer substância 
pura, van der Waals observou que a isoterma crítica tem uma inclinação horizontal e 
um ponto de inflexão no ponto crítico. 
 
(

)
(

)

0Vp,0Vp
CC
T
22
T
=∂∂=∂∂  
Tc
Pc 
Volume 
Vc
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 1.4 Relação pressão-temperatura para um componente puro 
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Ao diferenciar a equação (92) em relação ao volume no ponto crítico, obtêm-
se: 
()
0
V
a2
bV(
RT
V
p
3
C
2
C
C
T
C
=+
−
−
=
⎥
⎦
⎤
⎢
⎣
⎡
∂
∂
  (93) 
()
0
V
a6
bV(
RT2
V
p
4
C
3
C
C
T
2
2
C
=−
−
=
⎥
⎦
⎤
⎢
⎣
⎡
∂
∂
  (94) 
Com a resolução simultânea das equações (93) e (94) para os parâmetros a e 
b, obtêm-se: 
C
C
C
P8
RT
V
3
1
b =
⎟
⎠
⎞
⎜
⎝
⎛
=
  (95) 
()
C
2
C
C
2
C
P
RT
64
27
PV3a ==
  (96) 
Ao aplicar a equação (92) no ponto crítico e utilizando as equações (95) e 
(96), obtêm-se: 
()
CCC
RT375,0VP =   (97) 
Esta equação mostra que independente da substância, a EOS de van der 
Waals produz um fator critico de compressibilidade Z
C
 de 0,375. 
A equação (97) pode ser combinada com as equações (95) e (96) para 
obtenção de uma expressão mais conveniente para cálculo dos parâmetros a e b, 
que resulta em: 
C
2
C
2
a
p
TR
a Ω=
  (98) 
C
C
b
p
RT
b Ω=
  (99) 
Sendo R a constante universal dos gases, p
C
 a pressão crítica, T
C
 a temperatura 
crítica, 
Ω
a
 igual a 0,421875 e Ω
b
 igual a 0,125. 
A equação (92) pode ser expressa na forma cúbica em termos de volume e a 
substituição do volume molar por 
PZRT
resulta em: 
()
0ABAZZB1Z
23
=−++−   (100) 
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Sendo: 
22
TR
aP
A =
  (101) 
RT
bP
B =
  (102) 
As equações de estado cúbicas têm uma ou três raízes reais que satisfazem 
a equação em cada temperatura (T ) e pressão ( P ). As seguintes situações são 
possíveis: 
• Três raízes reais e diferentes (região de duas fases): a maior raiz é o 
volume de vapor e a menor o volume de líquido. A raiz intermediária 
não tem significado físico; 
• Uma raiz real e duas raízes complexas conjugadas: região de vapor 
superaquecido; 
• Três raízes reais, das quais duas, pelo menos, são iguais: região 
crítica; 
• Três raízes reais e iguais: ponto crítico. 
Todas as equações de estado são geralmente desenvolvidas inicialmente 
para substâncias puras, sendo depois estendidas para misturas por intermédio da 
utilização de regras de mistura. 
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1.5.1 Equação de estado de Redlich-Kwong (EOS RK)
Em 1948 Redlich e Kwong [51] demonstraram que um simples ajuste no 
termo atrativo da equação de van der Waals poderia melhorar consideravelmente a 
previsão das propriedades volumétricas e físicas da fase vapor. Então substituíram o 
termo atrativo de pressão por um termo generalizado dependente da temperatura. A 
equação apresenta a seguinte forma: 
()
5,0
TBVV
a
bV
RT
P
+
−
−
=
  (103) 
Durante o desenvolvimento da equação, Redlich e Kwong perceberam que 
para pressões muito altas do sistema, i.e., P→ ∞, o volume molar V da substância 
encolhia para aproximadamente 26% do seu volume crítico independentemente da 
temperatura. Desta forma, construíram a equação (103) de forma a atender a 
seguinte condição: 
C
V26,0b =   (104) 
A aplicação das condições críticas na equação (103) resulta em: 
C
5,2
C
2
a
p
TR
a Ω=
  (105) 
C
C
b
p
RT
b Ω=
  (106) 
Sendo 
Ω
a
 igual a 0,42747 e Ω
b
 igual a 0,08664. 
O resultado da combinação das equações (106) e (104), é: 
CCC
RT333,0VP =   (107) 
Esta equação mostra que a EOS de Redlich-Kwong produz um fator critico de 
compressibilidade Z
C
 de 0,333 para todas as substâncias. 
Substituindo o volume molar V na equação (103) por 
PZRT
: 
(

)

0ABZBBAZZ
223
=−−−+−   (108) 
Sendo: 
5,22
TR
aP
A =
  (109) 
RT
bP
B =
  (110) 
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Redlich e Kwong estenderam a aplicação da sua equação para 
hidrocarbonetos líquidos ou misturas de gás pela utilização das seguintes regras de 
mistura. 
2
n
1i
5,0
iim
axa
⎥
⎦
⎤
⎢
⎣
⎡
=
∑
=
  (111) 
[
∑
=
=
n
1i
iim
bxb
]
  (112) 
1.5.2 Equação de estado de Soave-Redlich-Kwong (EOS SRK)
Um dos mais significantes marcos no desenvolvimento de equações cúbicas 
de estado foi a publicação por Soave em 1972 [53] de uma modificação na avaliação 
do parâmetro a no termo atrativo da EOS RK. Soave substituiu o termo 
⎟
⎠
⎞
⎜
⎝
⎛
5,0
T
a
 por 
um termo dependente da temperatura mais geral denotado 
(

)
α

a
, resultando em: 
()
bVV
a
bV
RT
P
+
α
−
−
=
  (113) 
Sendo  α um fator adimensional que se torna unitário para T=T
C
. Para outras 
temperaturas, o parâmetro α é definido pela seguinte expressão: 
((
2
R
T1m1 −+=α
))
  (114) 
Este parâmetro m está correlacionado ao fator acêntrico, da seguinte forma: 
2
176,0574,1480,0m ω−ω+=
  (115) 
Sendo T
R
 a temperatura reduzida e ω o fator acêntrico. 
Para qualquer substância pura, as constantes a e b são obtidas impondo a 
clássica restrição do ponto crítico de van der Waals na equação (113), obtendo-se: 
C
2
C
2
a
p
TR
a Ω=
  (116) 
C
C
b
p
RT
b Ω=
  (117) 
Sendo Ω
a
 igual a 0,42747 e Ω
b
 igual a 0,08664. 
Esta equação mostra que a EOS SRK produz um fator critico de 
compressibilidade Z
C
 de 0,333 para todas as substâncias. 
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Substituindo o volume molar (V) na equação (113) por 
PZRT
: 
(

)

0ABZBBAZZ
223
=−−−+−   (118) 
Sendo: 
()
()
2
RT
Pa
A
α
=
  (119) 
RT
bP
B =
  (120) 
Para utilizar a equação (118) com misturas, são necessárias regras de 
misturas para determinar os termos a e b. Soave adotou as seguintes regras de 
mistura. 
()
()
(

)
[

]

∑
∑

−αα=α
ij
j
i
5,0
jijiji
m
K1aaxxa
  (121) 
[
∑
=
i
iim
bxb
]
  (122) 
Sendo: 
()
()
2
m
RT
Pa
A
α
=
  (123) 
RT
Pb
B
m
=
  (124) 
O parâmetro K
ij
 é um fator de correção determinado empiricamente chamado 
de coeficiente de interação binário (BIN), que caracteriza o binário formado pelo 
componente i e componente j na mistura de hidrocarbonetos. 
Estes coeficientes binários de iteração são utilizados para modelar as 
interações inter-moleculares por intermédio de ajustes empíricos do termo (aα)
m
. 
São dependentes da diferença de tamanho molecular dos componentes em um 
sistema binário e são caracterizados pelas seguintes propriedades: 
• A interação entre componentes hidrocarbonetos aumenta com a 
diferença de massa molar. (K
i,j+1 
> K
i,j
) 
•  Hidrocarbonetos com a mesma massa molar tem coeficiente binário 
de interação igual a zero. (K
i,j
=0) 
•  Os coeficientes binários de interação são simétricos. (K
i,j
= K
j,i
) 
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1.5.3 Equação de estado de Peng-Robinson (EOS PR)
Peng e Robinson em 1975 [52] conduziram um estudo para avaliação do uso 
da EOS SRK para previsão do comportamento de sistemas de hidrocarbonetos. 
Mostraram que havia uma necessidade de melhorar as habilidades da EOS para 
previsão de propriedades de fluidos nas proximidades das regiões críticas. 
Propuseram então o seguinte expressão: 
()
2
2
cbbV
a
bV
RT
P
−+
α
−
−
=
  (125) 
Sendo que a, b e α tem o mesmo significado do modelo SRK, e c é um 
número otimizado pela análise de valores de Z
C
 e b/V
c
 obtidos da equação. É 
geralmente aceito que Z
C
 deve ser próximo de 0,28 e que (b/V
c
) deve ser 
aproximadamente 0,26. Um valor otimizado de c=2 resulta em Z
C
=0,307 e b/V
c
 
=0,253. Baseado neste valor de c, Peng e Robinson propuseram a seguinte equação 
de estado: 
()()
bVbbVV
a
bV
RT
P
−++
α
−
−
=
  (126) 
Impondo a clássica condição do ponto crítico na equação (126), a resolução 
para os parâmetros a e b resulta em: 
C
2
C
2
a
p
TR
a Ω=
  (127) 
C
C
b
p
RT
b Ω=
  (128) 
Sendo 
Ω
a
 igual a 0,45724 e Ω
b
 igual a 0,07780. 
Esta equação mostra que a EOS PR produz um fator critico de 
compressibilidade universal Z
C
 de 0,307 comparado a 0,333 do modelo SRK. Peng e 
Robinson também adotaram a abordagem de cálculo de Soave para o parâmetro m: 
((
2
R
T1m1 −+=α
))
  (129) 
Este parâmetro m está correlacionado ao fator acêntrico, dando: 
2
2699,05423,13746,0m ω−ω+=
  (130) 
Em 1978 os autores reviram os valores das constantes para o cálculo de m obtendo: 
32
016667,01644,048503,1379642,0m ω+ω−ω+=
  (131) 
Rearranjando a equação (126) na forma do fator de compressibilidade: 
()
(

)

(

)

0BBABZB2B3AZ1BZ
32223
=−−−−−+−+  (132) 
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Sendo A e B para misturas: 
()
()
2
m
RT
Pa
A
α
=
  (133) 
RT
Pb
B
m
=
  (134) 
Sendo utilizada a seguinte regra de mistura clássica: 
()
()
(

)
[

]

∑
∑

−αα=α
ij
ij
5,0
jijiji
m
K1aaxxa
  (135) 
[
∑
=
i
iim
bxb
]
  (136) 
Como em todas as EOS, para uma boa previsão das propriedades 
volumétricas de misturas, as propriedades críticas (P
C
, T
C
) e fator acêntrico (ω) 
devem estar disponíveis. Para substâncias puras, estas propriedades são bem 
definidas. Entretanto para frações como C
7+
, o problema de como caracterizá-las 
adequadamente em termos de propriedades críticas e fator acêntrico já é bem 
conhecido na indústria de petróleo. A alteração mesmo em quantidades mínimas na 
caracterização destas frações resulta em efeitos pronunciados nas propriedades 
PVT de sistemas de hidrocarbonetos quando da utilização de EOS. 
A inadequação da capacidade de previsão da EOS PR encontra-se nos 
procedimentos impróprios de cálculo dos parâmetros a, b e α da equação para o 
C
7+
. Ahmed em 1988 [54] propôs uma abordagem para determinação destes 
parâmetros a partir de propriedades físicas, massa molar e massa específica, das 
frações C
7+
. Esta abordagem foi baseada nos valores de 49 massas específicas das 
frações C
7+
 obtidas pela aplicação da correlação de Riazi e Daubert. Após 
otimização dos parâmetros a, b e α utilizando regressão não linear em 4900 valores 
de densidades obtidos pela EOS PR, recomenda as seguintes expressões para 
cálculo dos parâmetros: 
2
5,0
T
520
1m1
⎥
⎥
⎦
⎤
⎢
⎢
⎣
⎡
⎥
⎥
⎦
⎤
⎢
⎢
⎣
⎡
⎟
⎠
⎞
⎜
⎝
⎛
−+=α
  (137) 
()
()
+++
+++
+
+
++
++++
⎥
⎥
⎦
⎤
⎢
⎢
⎣
⎡
+
=
777
777
7
7
C8
2
C7C6
C5
2
C4C3
C
21
C
DaDaDa
MaMaMa
DMaa
DM
m
  (138) 
Para os parâmetros a e b da fração C
7+
 a seguinte correlação foi proposta: 
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()
(

)
(

)
()
+++
+
+++
+++
++++=
777
7
777
C8C7C6
C
5
3
C
4
2
C
3
C
21
DaDaDaMDa
DMaDMaDMaaboua
  (139) 
Sendo M
C7+
 a massa molar do C
7+
, D
C7+
 a densidade do C
7+ 
e
 
a
1
 – a
8
 os coeficientes 
da tabela 1.13. 
Tabela 1.13 - Coeficientes a
1
 a a
8
 das equações (138 e 139) de Ahmed 
Coeficiente m  a  b 
a
1
-38,91776  -2,433525 x 10
7
-6,8453198 
a
2
-5,239763 x 10
-2
8,3201587 x 10
3
1,730243 x 10
-2
a
3
1,731623 x 10
-2
-18,444102  -6,2055064 x 10
-6
a
4
433525 x 10
-5
3,6003101 x 10
-2
9,0910383x 10
-9
a
5
12,718844  3,4992796 x 10
7
13,378898 
a
6
10,246122  2,838756 x 10
7
7,9492922 
a
7
-7,669742  -1,1325365 x 10
7
-3,1779077 
a
8
-2,6078099  8,418828 x 10
6
1,7190311 
 
Os coeficientes a, b e m para o dióxido de carbono, nitrogênio, metano e 
etano também foram otimizados com a mesma abordagem. Os valores 
recomendados são os da tabela 1.14: 
Tabela 1.14 - Coeficientes otimizados de Ahmed 
Componente  a  b  m da Eq. (149) 
CO
2
1,499914 x 10
4
0,41503575 -0,73605717 
N
2
4,5693589 x 10
3
0,4682582 -0,97962859 
C
1
7,709708 x 10
3
0,46749727 -0,549765 
C
2
2,416260 x 10
4
0,6690577 -0,6952108 
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1.5.4 Equação de estado de Patel e Teja (EOS PT)
Patel e Teja em 1982 [55] propuseram a seguinte equação cúbica de três 
parâmetros: 
()
bcVcbV
a
bV
RT
P
2
−++
−
−
=
  (140) 
Nesta equação a é função da temperatura e b e c são constantes 
características de cada componente. A equação foi desenvolvida para atender as 
seguintes condições: 
0
V
P
C
T
=
∂
∂
  (141) 
0
V
P
2
T
2
C
=
∂
∂
  (142) 
C
C
CC
RT
VP
ξ=
  (143) 
Patel e Teja destacaram que o terceiro parâmetro c na equação permite que o 
parâmetro empírico 
C
ξ

 seja escolhido livremente. A aplicação da equação (143) na 
equação (140) resulta em: 
(
[
2
r
C
2
C
2
a
T1m1
P
TR
a −+Ω=
)
]
  (144) 
C
C
b
P
RT
b Ω=
  (145) 
C
C
c
P
RT
c Ω=
  (146) 
Sendo: 
Cc
31 ξ−=Ω   (147) 
()
(

)
C
2
bbC
2
Ca
312133 ξ−+Ω+Ωξ−+ξ=Ω
  (148) 
E   a menor raiz positiva da seguinte equação: 
b
Ω
()
0332
3
Cb
2
C
2
bC
3
b
=ξ−Ωξ+Ωξ−+Ω
  (149) 
Para fluidos apolares, os parâmetros m e 
C
ξ

 estão relacionados com o fator 
acêntrico da seguinte forma: 
2
295937,030982,1452413,0m ω−ω+=
  (150) 
2
C
0211947,00767992,0329032,0 ω+ω−=ξ
  (151) 
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Na forma explicita em Z, a equação (140) assume a seguinte forma: 
()
(

)

(

)

0ABCBBCZBCBBC2AZ1CZ
2223
=−++−−−−+−+   (152) 
Sendo A, B e C para misturas: 
()
2
m
RT
Pa
A =
  (153) 
RT
Pb
B
m
=
  (154) 
RT
Pc
C
m
=
  (155) 
e a aplicação das seguintes regras de mistura clássicas: 
()
(

)

[

]

∑∑
−=
ij
j
i
5,0
jijim
K1aaxxa
  (156) 
[
∑
=
i
iim
bxb
]
]
  (157) 
[
∑
=
i
iim
cxc   (158) 
Willman e Teja em 1986 [56] propuseram que para componentes indefinidos 
como frações C
7+
, os parâmetros m e 
C
ξ

 fossem correlacionados em termos de 
temperatura de ebulição (T
b
) e densidade (D), por intermédio das seguintes 
equações: 
(

)
DTaDaTaa
b32b10C
+++=ξ   (159) 
DTbDbTbbm
b32b10
+++=   (160) 
As constantes a
0
 – a
3
 e b
0
 – b
3
 estão relacionadas na tabela 1.15. 
Tabela 1.15 - Coeficientes das equações (159 e 160) de Willman e Teja 
a
0
0,2315 
a
1
83,86668 
a
2
5,391 x 10
-5
a
3
-26,61608 
b
0
-1,0334 
b
1
3,32705558 x 10
-3
b
2
1,2123 
b
3
-0,00261111 
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1.5.5 Equação de estado de Patel–Teja-Valderrama (EOS PTV)
Valderrama e Cisternas em 1986 [57] usaram o fator de compressibilidade 
crítico experimental como um terceiro parâmetro de entrada no lugar do parâmetro 
 na EOS PT. Os termos 
C
ξ
cba
e,
Ω

Ω

Ω

 e m são correlacionados com Z
C
 pelos 
seguintes polinômios: 
4
C
3
C
2
CC
Z003752658,0Z21044403,0
Z68289995,0Z0634424,169368018,0a
+
−+−=Ω
  (161) 
2
CC
Z061258949,0Z180754784,0025987178,0b ++=Ω   (162) 
C
Z898414283,1577500514,0c −=Ω
  (163) 
2
CC
Z0,159Z43,70608,6m −+−=
 
 (164) 
1.5.6 Equação de estado de Schmidt e Wenzel (EOS SW)
Schmidt e Wenzel em 1980 [58] propuseram um termo atrativo de pressão 
que introduzia o fator acêntrico (ω) como um terceiro parâmetro. A EOS SW tem a 
seguinte forma: 
()
23
b3bV31V
a
bV
RT
p
ω−ω++
−
−
=
  (165) 
Sendo: 
αΩ=
C
2
C
2
a
P
TR
a
  (166) 
C
C
b
P
RT
b Ω=
  (167) 
Sendo    (168) 
[
(
3
CCa
11 β−ξ−=Ω
]
)
)
    (169) 
CCb
ξβ=Ω
O parâmetro β
C
 é a menor raiz positiva da seguinte equação: 
()
013316
C
2
C
3
C
=−β+β+β+ω
  (170) 
e 
(
ωβ+
=ξ
C
C
13
1
  (171) 
O fator adimensional α da equação (166) esta relacionado com a temperatura 
reduzida e o fator acêntrico pela seguinte expressão: 
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Para T
r
 > 1,0 
()
(

)
r
Tln328,14774,01 ω+−=α
  (172) 
Para T
r
 ≤ 1,0 
(

)

[

]

2
r
T1m1 −+=α
  (173) 
O parâmetro m da expressão acima esta correlacionado com a temperatura 
reduzida e o fator acêntrico da seguinte forma: 
3671,0para528,0347,1465,0m
2
0
≤ωω−ω+=
 (174) 
3671,0para9593,05361,0m
0
>
ω

+

=  (175) 
(

)( )
2
0r01
1m3T5701mm −−+=
  (176) 
(
2
r02
779,0T71,0mm −+=
)
  (177) 
Sendo: 
Para ω ≤ 0,4  m=m
1
  (178) 
Para ω ≥ 0,55  m=m
2
  (179) 
Para 0,4 < ω < 0,55    
(

)
(

)
[

]
15,0m40,0m55,0m
21
−

ω

+

ω

−

=

    (180) 
A equação (165) pode ser escrita em função de Z: 
()
(

)

(

)

0ABWBWBZAUBUBWBZ1BUBZ
232223
=++−+−−+−−+   (181) 
Para misturas de hidrocarbonetos, os coeficientes da equação (181) são 
definidos da seguinte forma: 
22
m
TR
Pa
A =
  (182) 
RT
Pb
B
m
=
  (183) 
m
31U ω+=
  (184) 
m
3W ω−=
  (185) 
Schmidt e Wenzel adotaram as seguintes regras de mistura para o cálculo 
dos parâmetros a
m
, b
m
 e ω
m
: 
(())
[

]
∑∑
==
−=
1i1j
ijjijim
k15,0aaxxa
  (186) 
[
∑
=
i
iim
bxb
]
  (187) 
()
(

)
⎥
⎦
⎤
⎢
⎣
⎡
⎥
⎦
⎤
⎢
⎣
⎡
ω=ω
∑∑
i
7,0
ii
i
7,0
iiim
bxbx   (188) 
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1.5.7 Equação de estado de Lawal-Lake-Silberberg (EOS LLS)
Lawal-Lake-Silberberg em 1985 [59] propuseram uma equação de estado 
cúbica de quatro parâmetros cuja forma geral é a seguinte: 
()
22
bVV
Ta
bV
RT
P
β−αβ+
−
−
=
  (189) 
Os parâmetros a, b, α e β foram estabelecidos para cada componente como: 
()
C
2
C
a
P
RT
a Ω=
  (190) 
2
c
Tr.a)T(a
θ−
=   (191) 
Sendo: 
()(
3
Cwa
Z11 −Ω+=Ω
)
  (192) 
Mw
005783,4363589,1720661,0763758,1309833,0
32
c
ω
−ω−ω+ω+=θ
 (193) 
C
C
b
P
RT
b Ω=
  (194) 
Sendo: 
Cwb
ZΩ=Ω   (195) 
()
wc
wc
Z
3Z1
Ω
−
Ω

+
=α
  (196) 
()
(

)
c
2
w
cwc
2
w
3
w
2
c
Z
Z31Z21Z
Ω
−Ω+Ω+−Ω
=β
  (197) 
Sendo 
ω+
=Ω
274,01
361,0
w
  (198) 
A equação (189) pode ser escrita em função de Z da seguinte forma: 
()()
(

)
(

)

(

)

(

)

0BBABZBBAZB11Z
32223
=+β−−α+β−α−+α−+−     (199) 
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Por ser também uma equação cúbica de forma geral, a equação (189) pode 
ser reduzida ou simplificada para qualquer outra equação de estado cúbica 
conhecida pela designação de valores aos parâmetros α e β. Por exemplo, quando 
α=0 e β=0, a forma generalizada da LLS EOS fica reduzida a equação de estado de 
van der Waals. Da mesma foram, quando α=1 e β=0, fica reduzida a equação de 
estado de Soave-Redlich-Kwong. Os parâmetros resultantes da aplicação das 
condições de criticalidade de várias formas de equações de estado cúbica são 
mostrados na tabela 1.16: 
Tabela 1.16 - Parâmetros das Equações de Estado 
Equações de Estado  Ano  Z
C
Ω
a
Ω
b
Ω
w
van der Waals  1873  0,3750 0,4218 0,1250 0,3333 
Redlich-Kwong  1949  0,3333 0,4275 0,0866 0,2599 
Peng-Robinson 1976 0,3074 0,4572 0,0778 0,2531 
 
Para misturas de hidrocarbonetos, os coeficientes da equação (199) são 
definidos da seguinte forma: 
()
22
m
TR
PTa
A =
  (200) 
RT
Pb
B
m
=
  (201) 
As seguintes regras de mistura para o cálculo dos parâmetros a
m
, b
m
, α
m
 e β
m
: 
∑∑
==
=
1i1j
j
ijim
axxa
  (202) 
3
3
1
i
iim
bxb
⎟
⎠
⎞
⎜
⎝
⎛
=
∑
  (203) 
∑
α=α
i
iim
x   (204) 
∑
β=β
i
iim
x   (205) 
Sendo: 
()
21
j
21
iij
j
i
aaK1a −=
  (206) 
()
21
j
21
iij
j
i
K1 αα−=α
  (207) 
()
21
j
21
iij
j
i
K1 ββ−=β
  (208) 
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Os autores propuseram uma modificação na EOS LLS especificamente para 
estimativa dos parâmetros da equação original para frações como C
7+
. Foram 
propostas correlações para estimativa dos coeficientes α
C7+
 e β
C7+
 no termo atrativo 
e novos parâmetros A
C7+
 e B
C7+
 que estão relacionados linearmente com as 
propriedades da fração C
7+
. Estas propriedades características, massa molar, 
densidade API e fator de caracterização de Watson foram obtidas de 4460 pontos 
determinados experimentalmente cobrindo faixas de temperatura de 277,6 K a 434,3 
K e pressões de até 106868,7 kPa. Foram testadas várias maneiras de estimativa 
dos parâmetros para a fração C
7+
. Os métodos mais adequados de correlacionar 
A
C7+
 e B
C7+
 com as propriedades físicas da fração C
7+
 foram as técnicas de Bowman 
[60], Alani e Kennedy [61] e Kennedy e Bhagia [62]. 
As seguintes expressões resultaram nas correlações mais confiáveis para 
A
C7+
, B
C7+
,α
C7+
 e β
C7+
: 
DM012102,0DM00989754,0
DHI31896,0D10x15986,1
HI2029,0D810195,112053,2B
25
2
C
7
−
+−
−+−=
−
+
  (209) 
HIM02849,0DM00191,0DHI613,0
M10x37,4HI2066,0D838,1
T3,290T0010753,0263,13Aln
262
C
7
++
−−+
−

+

−=
−
+
  (210) 
M56493,1M1316,0M0020708,085993,1HI −+−=
 (211) 
242
C
M10x9975,1M0347336,00478,153850,1235268,2
7
−
+−ω−ω+=α
+
  (213) 
242
C
M10x9826,1M034617,04498,174888,1358705,2
7
−
+−ω−ω+=β
+
    (224) 
Sendo 
ω o fator acêntrico, M é a massa molar, D é a densidade da fração C
7+
 e T a 
temperatura em Rankine. 
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1.5.8 Equação AGA-8 [3] 
Pesquisas conduzidas entre 1928 e 1929 pela agência americana de padrões 
(National Bureau of Standards) proveram a indústria de gás natural com os dados 
iniciais de fator de compressibilidade para pressões de até 4 MPa. Entretanto, 
somente em 1954 foram publicadas tabelas mais abrangentes de fatores de 
supercompressibilidade de gás natural, baseados em testes conduzidos pela 
Universidade Estadual de Ohio. Com base nestas tabelas entre 1956 e 1962, esta 
mesma instituição desenvolveu uma equação de estado, cujo projeto foi denominado 
NX-19, que foi publicado pela AGA (American Gas Association) em 1962 com o 
título “Manual for Determination of Supercompressibility Factors for Natural Gas”. 
Após várias pesquisas, novas equações de estado foram apresentadas na 
revisão de 1994 no relatório intitulado “Compressibility Factors of Natural Gas and 
Other Related Hydrocarbon Gases” (AGA Report Nº 8). 
A equação (225) representa o método detalhado de cálculo de fator de 
compressibilidade (Z) de acordo com o AGA Report Nº 8. 
∑∑
==
−−
−−+−+=
18
13n
58
13n
k
n
bk
nnn
U
*
n
U
*
n
3
)Dcexp(D)Dkcb(TCTCD
K
DB
1Z
nnnnn
 
Sendo B o segundo coeficiente do virial, K o parâmetro de mistura de tamanho, D a 
densidade reduzida, C
n
*
 os coeficientes que são função da composição, T a 
temperatura absoluta e u
n
, b
n
, c
n
, k
n
 iguais a constantes tabeladas (n=13, 14, etc.). 
As faixas de aplicação e incertezas deste método são os constantes da tabela 
1.17. 
Tabela 1.17 – Faixas de aplicação e incertezas da AGA-8 
Temperatura (K) 
Pressão 
(MPa) 
Incerteza (%) 
264,82 ≤ T ≤ 334,82  0 ≤ P ≤ 12  ≤ 0,1 
210,93 ≤ T ≤ 394,26  12 ≤ P ≤ 17  ≤ 0,3 
144,26 ≤ T ≤ 477,59  17 ≤ P ≤ 70  ≤ 0,5 
144,26 ≤ T ≤ 477,59  70 ≤ P ≤ 140  ≤1,0 
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2. METODOLOGIA 
2.1 Descrição 
Equações de estado (SRK, PR, PT, PTV, SW, LLS e AGA-8) e correlações 
(Sarem, Papay, Hall e Yarborough, Brill e Beggs, Dranchuk e Abou-Kassem, Gopal e 
Papp) foram utilizadas para estimar fatores de compressibilidade (Z) de um extenso 
banco de dados composto de amostras de gás natural com composição e Z 
determinados experimentalmente. 
As diferenças entre os valores dos fatores de compressibilidade calculados e 
os experimentais foram expressas como erros médios absolutos, utilizando a 
equação (225). 
2
1
N
1i
2
EXP
EXPCALC
100x
Z
ZZ
N
1
DMA
∑
=
⎥
⎥
⎦
⎤
⎢
⎢
⎣
⎡
⎟
⎟
⎠
⎞
⎜
⎜
⎝
⎛
−
=
  (225) 
Sendo N o número de pontos de dados, Z
CALC
 o fator de compressibilidade 
calculado, Z
EXP
 o fator de compressibilidade experimental e DMA o desvio médio 
absoluto. 
O banco de dados com 2200 pontos foi dividido em quatro grupos: 
• Grupo 1 – Presença de C
7+
 (40 pontos) 
• Grupo 2 – Temperatura inferior a 258,15 K (374 pontos) 
• Grupo 3 – Pressão superior a 10000 kPa (899 pontos) 
• 
Grupo 4 – Pressão inferior a 10000 kPa (872 pontos) 
As faixas das características destes gases e as fontes de coleta na literatura 
encontram-se no anexo I. Na sua totalidade este banco de dados cobre as faixas de 
pressão de 100 a 150000 kPa e de temperatura de 225 a 450 K. 
Para o grupo 1, as propriedades da fração C
7+
 foram estimadas pelas 
seguintes correlações disponíveis na literatura: 
•  Temperatura de ebulição: Riazi-Daubert (1987) e Whitson (1982) 
•  Pressão e temperatura crítica: Riazi-Daubert (1987), Lee-Kessler (1976), 
Standing-Mathews-Roland-Katz (1977), Lin-Chao (1984), Cavett (1962), 
Winn-Sim-Daubert (1980) e Watansiri-Owens-Starling (1985). 
•  Fator acêntrico: Lee-Kessler (1976), Edmister (1958) e Watansiri-Owens-
Starling (1985). 
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•
  Fator de compressibilidade crítico: Lee-Kessler (1976), Rowlinson (1977), 
Haugen (1959), Reid-Prausnitz-Sherwood (1977), Salermo (1985) e Nath 
(1985). 
•  Volume crítico: Riazi-Daubert (1987) e Watansiri-Owens-Starling (1985). 
Para cada combinação de métodos utilizada na determinação das propriedades da 
fração C7+ foram calculados os desvios médios absolutos nos valores do fator de 
compressibilidade. 
Para o cálculo do fator de compressibilidade por correlações foram utilizadas 
as seguintes regras de mistura para a determinação das temperaturas e pressões 
pseudorreduzidas do gás natural: Kay [10], Stewart-Burkhardt-Voo (SBV) [19], SBV 
modificada por Sutton (SSBV) [20] combinadas com a correção pela presença de 
componentes não hidrocarbonetos pelo método de Wichert-Aziz (WA) [18] e a regra 
de mistura de Corredor e Piper [21], que dispensa a correção de Wichert-Aziz. 
Para o cálculo do fator de compressibilidade por equações de estado foram 
investigados os efeitos de vários esquemas de parâmetros binários de interação (K
ij
) 
na exatidão em prever fatores de compressibilidade (Z) de gás natural para os 
seguintes casos: 
1-  Negligenciar os K
ij
 para todos os componentes do gás natural. 
2- Considerar o K
ij
 como função da temperatura e pressão críticas 
[63]. 
3- Considerar K
ij
 para todos os componentes segundo as propostas de 
Chueh e Prausnitz [64], Elliot e Daubert [65], Stamaki et al. [66], 
Kordas et al. [67], Avlonitis et al. [68], Gao et al. [69], Petersen [70], 
Nishiumi et al. [71], Mutelet et al. [72], Huang et al. [73], Teja et al. 
[74]. 
O procedimento passo a passo é mostrado no fluxograma a seguir. 
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2.2 Fluxograma 
Início
 
 
Escolher Método: 
Cavett, Lee-Kesler, 
Mathews-Roland-Katz, 
Riazi-Daubert, Lin-Chao, 
Winn-Sim-Daubert e 
Wataransi-Owens-Starling 
Calcular ω do C
7+ 
(Edmister) 
Parâmetros de Entrada: P
C
, T
C
e T
b
Calcular Z
C
 do C
7+
Parâmetros de Entrada: 
ω

Escolher Método: 
Lee-Kesler, Rowlinson, 
Haugen, Salermo, Nath e 
Reid-Prausnitz-Sherwood
Calcular P
C
 e T
C
 do C
7+
Parâmetros de Entrada: 
MM, D e T
b
Calcular T
b
 do C
7+
Parâmetros de Entrada: 
MM, D 
Escolher Método: 
Riazi-Daubert e Whitson 
Presença de C
7+
Sim

Não

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
1 
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PC
 e T
PC
 da mistura de gás 
Parâmetros de Entrada: 
x, T
C
 e P
C
Escolher Regra de Mistura: 
Kay, Stewart-Burkhardt-Voo (SBV), 
Sutton-Stewart-Burkhardt-Voo 
(

SSBV
)

 e Pipe
r

-Corredo
r

Calcular P
pr
 e T
pr
 da mistura de gás 
Parâmetros de Entrada: 
T
PC
 e P
PC
Escolher Correlação: 
Sarem, Papay, Gopal, Papp, Brill-Beggs, 
Hall-Yarborough, Drabchuk-Purvis-
Robinson, Dranchuk-Abou Kassem 
Escolher Equação de Estado: 
Soave-Redlich-Kwong (SRK), Peng-Robinson (PR), 
Patel-Teja (PT), Patel-Teja-Valderrama (PTV), 
Schmidt-Wenzel (SW), Lawal-Lake-Silberberg (LLS) 
e AGA-8 
Calcular Z 
Parâmetros de Entrada: 
P
PC
 e T
PC
Escolher Parâmetro Binário de Interação (K
ij
) 
quando necessário 
Calcular Z 
Parâmetros de Entrada: 
x
i
, P
C
, T
C
,

 
ω

, Z
C
, V
C
 e 
K

i
j

Calcular Erro Médio Absoluto 
Parâmetros de Entrada: 
Z
calc
 e Z
exp
1 
Utilizar Correlação 
Sim

Não

Fim 
55 
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3 RESULTADOS 
3.1 Correlações 
A tabela 3.1 mostra o sumário das faixas de T
pr
 e P
pr
 recomendadas para cada 
correlação segundo os autores: 
Tabela 3.1 – Faixa recomendadas pelos autores para cada correlação 
 
Faixa de Aplicação 
Método Tipo 
T
pr
P
pr
Sarem Direta 
1,05≤T
pr≤
2,95 0,1≤ P
pr
≤14,9 
Papay Direta 
1,2≤T
pr≤
3,0 
0,2≤ P
pr
≤15,0 
Hall-Yarborough (HY)  Iterativa 
1,2≤T
pr≤
3,0 
0,1≤ P
pr
≤24,0 
Brill-Beggs Direta 
1,15≤T
pr≤
2,4 
0,2≤ P
pr
≤15,0 
Dranchuk, et al. (DPR)  Iterativa 
1,05≤T
pr≤
3,0 
0,2≤ P
pr
≤30,0 
1,0≤T
pr≤
3,0 
0,2≤ P
pr
≤30,0 
Dranchuk-Abou-Kassem 
(DAK) 
Iterativa 
0,7≤T
pr≤
1,0 
P
pr
≤1,0 
Gopal Direta 
1,05≤T
pr≤
3,0 
0,2≤ P
pr
≤15,0 
Papp Direta 
1,2≤T
pr≤
3,0 
0,2≤ P
pr
≤15,0 
 
•  Grupo 1 – Presença de C
7+
 
Para o cálculo da temperatura e pressão crítica (T
C
 e P
C
) da fração C
7+
 foram 
utilizados os seguintes métodos: 
1 - Riazi e Daubert (1987) 
2 - Lee-Kesler (1978) 
3 - Standing-Mathews-Roland-Katz (1977) 
4 - Lin-Chao (1984) 
5 – Cavett (1962) 
6 - Winn-Sim-Daubert (1980) 
7 - Wataransi-Owens-Starling (1985) 
O parâmetro de entrada temperatura de ebulição da fração C
7+
, de alguns 
destes métodos foi calculado tanto pelo método de Riazi-Daubert (1987) como pelo 
método de Whitson (1982). 
Para obtenção das propriedades pseudocríticas (T
pc
 e P
pc
) utilizadas no 
cálculo da temperatura e pressão pseudorreduzida (T
pr
 e P
pr
) da mistura de gás 
natural, foram aplicadas as regras de mistura de Kay (1936), SBV (1959) e SSBV 
(1985), juntamente com a correção de Wichert-Aziz (1972). 
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Para a aplicação da regra de mistura de Piper et al. (1992) não se faz 
necessário o cálculo das propriedades criticas da fração C
7+
, já que são utilizados 
neste método somente a massa molar e a densidade deste componente. Da mesma 
forma que não necessita de correção para a presença de contaminantes (CO
2
, H
2
S e 
N
2
). 
As tabelas 3.2 a 3.5 apresentam os erros médios absolutos para as diferentes 
combinações de métodos de cálculo das propriedades criticas da fração C
7+
 (T
C
 e P
C
) e 
as correlações utilizadas para o cálculo dos fatores de compressibilidade (Z). 
Tabela 3.2 – Desvio médio absoluto da determinação de Z por correlações para o grupo com presença de 
frações C
7+
 pela regra de Mistura de Kay (1939) 
 
 
Desvio Médio Absoluto Utilizando a Regra de Mistura de Kay (1936) 
    Método de Cálculo de Z 
 
Hall-
Yarborough
Brill-
Beggs 
    Sarem  Papay 
 
Temperatura de 
Ebulição 
(1961) (1968) (1973) (1974) 
Caracterização do C
7+
 
Riazi-Daubert  Riazi-Daubert (1987) 1,98  14,28  1,91 2,70 
 
(1987) Whitson (1982) 1,97 14,35 1,89 2,69 
Lee-Kesler Riazi-Daubert (1987) 1,99  14,16  1,92 2,72 
 
(1976) Whitson (1982) 1,98 14,22 1,91 2,71 
Standing et al. (1977)    1,99  13,99  1,94  2,74 
 
Lin-Chao Riazi-Daubert (1987) 1,94  14,35  1,86 2,65 
 
(1984) Whitson (1982) 1,96 14,37 1,87 2,66 
Cavett Riazi-Daubert (1987) 2,00 14,09 1,94 2,74 
 
(1962) Whitson (1982) 1,99 14,16 1,93 2,73 
Winn-Sim-Daubert Riazi-Daubert (1987) 1,98  14,18  1,91 2,71 
 
(1980) Whitson (1982) 1,96 14,24 1,90 2,69 
Watansiri-Owens-
Starling 
 
Riazi-Daubert (1987) 1,97  14,35  1,90 2,69 
 
(1985) Whitson (1982) 1,98 14,36 1,90 2,69 
 
Dranchuk-
Purvis-
Robinson 
Dranchuk-Abou-
Kassem 
Gopal Papp 
 
 
 
Temperatura de 
Ebulição 
(1974) (1975) (1977) (1979) 
Caracterização do C
7+
 
Riazi-Daubert  Riazi-Daubert (1987) 1,99  1,97  2,75 6,429 
(1987) Whitson (1982) 1,98 1,96 2,74 6,431 
 
Lee-Kesler Riazi-Daubert (1987) 2,01  1,99  2,77 6,422 
 
(1976) Whitson (1982) 2,00 1,97 2,75 6,425 
Standing et al. (1977)    2,03  2,00  2,79  6,430 
 
Lin-Chao Riazi-Daubert (1987) 1,95  1,92  2,78 6,452 
(1984) Whitson (1982) 1,96 1,93 2,79 6,445 
 
Cavett Riazi-Daubert (1987) 2,03 2,01 2,79 6,410 
 
(1962) Whitson (1982) 2,02 1,99 2,77 6,412 
Winn-Sim-Daubert Riazi-Daubert (1987) 2,01  1,98  2,75 6,428 
(

1980
)

 Whitson 
(

1982
)

1
,

99 1
,

96 2
,

74 6
,

431
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Tabela 3.3 – Desvio médio absoluto da determinação do Z por correlações para o grupo com presença de 
frações C
7+
 pela regra de mistura de Stewart-Burkhardt-Voo (1959) 
 
 
Desvio Médio Absoluto Utilizando a Regra de Mistura de SBV (1959) 
    Método de Cálculo de Z 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
  Sarem Papay 
Hall-
Yarborough
Brill-Beggs 
Temperatura de 
Ebulição 
(1961) (1968) (1973) (1974) 
Caracterização do C
7+
Riazi-Daubert  Riazi-Daubert (1987) 2,26 16,44 2,10 2,73 
(1987) Whitson (1982) 2,22 16,76 2,05 2,69 
Lee-Kesler Riazi-Daubert (1987) 2,32 15,94 2,13 2,79 
(1976) Whitson (1982) 2,26 16,25 2,09 2,73 
Standing et al. (1977)    2,33  15,57  2,13  2,84 
Lin-Chao Riazi-Daubert (1987) 2,17 18,46 2,15 2,58 
(1984) Whitson (1982) 2,19 18,08 2,13 2,63 
Cavett Riazi-Daubert (1987) 2,43 15,33 2,22 2,90 
(1962) Whitson (1982) 2,36 15,63 2,16 2,84 
Winn-Sim-Daubert Riazi-Daubert (1987) 2,26 16,13 2,09 2,74 
(1980) Whitson (1982) 2,20 16,43 2,04 2,68 
Watansiri-Owens-Starling Riazi-Daubert (1987)  2,22  16,76  2,06  2,69 
(1985) Whitson (1982) 2,25 16,69 2,08 2,71 
Dranchuk-
Purvis-
Robinson 
Dranchuk-
Abou-
Kassem   Gopal  Papp 
Temperatura de 
Ebulição 
Caracterização do C
(1974) (1975) (1977) (1979) 
7+
Riazi-Daubert  Riazi-Daubert (1987) 2,06  2,09 2,85 6,47 
(1987) Whitson (1982) 2,02 2,05 2,80 6,53 
Lee-Kesler Riazi-Daubert (1987) 2,13  2,14 2,94 6,38 
(1976) Whitson (1982) 2,07 2,09 2,87 6,43 
Standing et al. (1977)  2,16  2,16  2,98  6,35 
Lin-Chao Riazi-Daubert (1987) 1,97  2,07 2,69 6,91 
(1984) Whitson (1982) 1,98 2,06 2,75 6,83 
Cavett Riazi-Daubert (1987) 2,26 2,27 3,06 6,28 
(1962) Whitson (1982) 2,19 2,19 2,99 6,32 
Winn-Sim-Daubert Riazi-Daubert (1987) 2,07  2,09 2,88 6,42 
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Tabela 3.4 – Desvio médio absoluto da determinação do Z por correlações para o grupo com presença de 
frações C
7+
 pela regra de mistura de Sutton-Stewart-Burkhardt-Voo (1985) 
 
 
Desvio Médio Absoluto Utilizando a Regra de Mistura de SSBV (1985) 
 
    Método de Cálculo de Z 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Tabela 3.5 – Desvio médio absoluto da determinação do Z por correlações para o grupo com presença de 
frações C
7+
 pela regra de mistura de Piper - Corredor (1992) 
 
 
 
 
 
 
 
 
  Sarem Papay 
Hall-
Yarborough
Brill-
Beggs 
Temperatura de 
Ebulição 
(1961) (1968) (1973) (1974) 
Caracterização do C7+ 
Riazi-Daubert  Riazi-Daubert (1987) 1,98  20,55 2,03 2,06 
(1987) Whitson (1982) 2,09 20,96 2,13 2,13 
Lee-Kesler Riazi-Daubert (1987) 1,99  14,16 1,92 2,72 
(1976) Whitson (1982) 1,91 20,31 1,97 2,02 
Standing et al. (1977)  1,72  19,41  1,80  1,95 
Lin-Chao Riazi-Daubert (1987) 2,66  22,72 2,60 2,42 
(1984) Whitson (1982) 2,51 22,31 2,47 2,33 
Cavett Riazi-Daubert (1987) 1,63 19,22 1,72 1,90 
(1962) Whitson (1982) 1,72 19,60 1,81 1,95 
Winn-Sim-Daubert Riazi-Daubert (1987) 1,86  20,12 1,93 2,00 
(1980) Whitson (1982) 1,97 20,50 2,02 2,04 
Watansiri-Owens-
Starling 
Riazi-Daubert (1987) 2,09  20,95 2,12 2,12 
(1985) Whitson (1982) 2,06 20,88 2,10 2,11 
 
Dranchuk-Purvis-
Robinson 
Dranchuk-
Abou-Kassem 
Gopal  Papp 
Temperatura de 
Ebulição 
(1974) (1975) (1977) (1979) 
Caracterização do C7+ 
Riazi-Daubert  Riazi-Daubert (1987) 1,83  1,91 2,28 7,47 
(1987) Whitson (1982) 1,92 2,00 2,36 7,57 
Lee-Kesler Riazi-Daubert (1987) 2,01  1,99 2,77 6,42 
(1976) Whitson (1982) 1,78 1,85 2,23 7,41 
Standing et al. (1977)  1,61  1,68  2,13  7,22 
Lin-Chao Riazi-Daubert (1987) 2,38  2,45 2,69 7,99 
(1984) Whitson (1982) 2,25 2,32 2,59 7,90 
Cavett Riazi-Daubert (1987) 1,53 1,60 2,08 7,15 
(1962) Whitson (1982) 1,61 1,69 2,12 7,24 
Winn-Sim-Daubert Riazi-Daubert (1987) 1,74  1,81 2,19 7,37 
(1980) Whitson (1982) 1,82 1,90 2,26 7,46 
Watansiri-Owens-
Desvio Médio Absoluto Utilizando a Regra de Mistura de Piper e Corredor 
(1992) 
Método de Cálculo de Z 
Sarem Papay 
Hall-
Yarborough 
Brill-Beggs 
(1961) (1968) (1973) (1974) 
1,75 19,83 1,78 1,59 
Método de Cálculo de Z 
Dranchuk-Purvis-
Robinson 
Dranchuk-Abou-
Kassem 
Gopal Papp 
(1974) (1975) (1977) (1979) 
1,70 1,72 1,90 7,54 
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As tabelas 3.6 a 3.8 mostram o sumário dos cálculos das combinações possíveis 
de estimativa do fator de compressibilidade de 40 pontos de dados de gás natural com a 
presença de fração C
7+
, que apresentaram os menores erros médios absolutos em 
comparação aos valores experimentais. 
Tabela 3.6 – Menores desvios médios absolutos para as diferentes combinações (Regra de mistura de 
Kay) para o Grupo 1 
 
Regra de Mistura de Kay com Correção de Wichert-Aziz 
Caracterização do C
7+
Correlações 
T
C
, P
C
Temperatura de Ebulição 
Sarem Lin-Chao Riazzi-Daubert 
Papay  Standing et al. 
Hall-Yarborough Lin-Chao Riazzi-Daubert 
Brill-Beggs Lin-Chao Riazzi-Daubert 
Dranchuk-Purvis-Robinson Lin-Chao Riazzi-Daubert 
Dranchuk-Abou-Kassem Lin-Chao Riazzi-Daubert 
Gopal Riazzi-Daubert Whitson 
Papp Cavett Riazzi-Daubert 
 
Tabela 3.7 – Menores desvios médios absolutos para as diferentes combinações (Regra de mistura de 
Stewart-Burkhardt-Voo) para o Grupo 1 
 
Regra de Mistura de Stewart-Burkhardt-Voo com Correção de Wichert-Aziz 
Caracterização do C
7+
Correlações 
T
C
, P
C
Temperatura de Ebulição 
Sarem Lin-Chao Riazzi-Daubert 
Papay Cavett Riazzi-Daubert 
Hall-Yarborough Winn-Sim-Daubert Whitson 
Brill-Beggs Lin-Chao Riazzi-Daubert 
Dranchuk-Purvis-Robinson Lin-Chao Riazzi-Daubert 
Dranchuk-Abou-Kassem Winn-Sim-Daubert Whitson 
Gopal Lin-Chao Riazzi-Daubert 
Papp Cavett Riazzi-Daubert 
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Tabela 3.8 – Menores desvios médios absolutos para as diferentes combinações (Regra de 
mistura de Sutton-Stewart-Burkhardt-Voo) para o Grupo 1 
 
Regra de Mistura de Sutton-Stewart-Burkhardt-Voo com Correção de Wichert-Aziz 
Caracterização do C
7+
Correlações 
T
C
, P
C
Temperatura de Ebulição 
Sarem Cavett Riazzi-Daubert 
Papay Lee-Kesler Riazzi-Daubert 
Hall-Yarborough Cavett Riazzi-Daubert 
Brill-Beggs Cavett Riazzi-Daubert 
Dranchuk-Purvis-Robinson Cavett Riazzi-Daubert 
Dranchuk-Abou-Kassem Cavett Riazzi-Daubert 
Gopal Cavett Riazzi-Daubert 
Papp Lee-Kesler Riazzi-Daubert 
 
A tabela 3.9 resume o desempenho das diferentes correlações para cada regra 
de mistura. 
Tabela 3.9 – Menores desvios médios absolutos para as diferentes correlações para 
cada regra de mistura (Grupo 1) 
 
  Regra de Mistura 
Correlação Kay SBV SSBV Piper-Corredor 
Sarem 1,94 2,17 1,63 1,75 
Papay 13,99 15,33 14,16 19,83 
Hall-Yarborough 1,86 2,04 1,72 1,78 
Brill-Beggs 2,65 2,58 1,90 1,59 
Dranchuk-Purvis-Robinson 1,95  1,97  1,53  1,70 
Dranchuk-Abou-Kassem 1,92  2,04  1,60  1,72 
Gopal 2,74 2,69 2,08 1,90 
Papp 6,41 6,28 6,42 7,54 
 
Seis das oito correlações para cálculo de fator de compressibilidade utilizadas na 
avaliação deste grupo obtiveram um desempenho considerado bom, abaixo de 2% de 
erro médio absoluto, que foram: Sarem, Hall-Yarborough, Dranchuk-Purvis-Robinson e 
Dranchuk-Abou-Kassem com a regra de mistura SSBV e Brill-Beggs e Gopal com a 
regra de mistura de Piper-Corredor. 
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Comparando-se os resultados destas três regras de mistura, nota-se uma 
redução no erro médio para a regra de mistura SSBV. Como as três utilizam o mesmo 
método de correção das propriedades pseudocríticas devido a presença de CO
2
 e H
2
S 
de Wichert-Aziz, pode-se inferir o melhor desempenho da SSBV ao tratamento da fração 
C
7+
 como um contaminante, ou seja, foi considerado nesta regra correções pelos efeitos 
da presença da fração C
7+
. As FIGURAS 3.1 e 3.2 apresentam os gráficos que 
confirmam esta observação. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 3.1 – Distribuição do erro no Z em função da concentração de C
7+
 (Regra de Mistura SSBV) 
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Dranchuk-Purvis-Robinson com Regra SBV
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Figura 3.2 – Distribuição do erro no Z em função da concentração de C
7+
 (Regra de 
Mistura SBV) 
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O menor erro absoluto médio para este grupo de 1,53% foi resultado da seguinte 
combinação de métodos: 
- Caracterização da fração C
7+
: Cálculo da temperatura de ebulição por 
Riazi-Daubert e T
C
 e P
C
 por Cavett. 
- Regra de mistura: SSBV 
- Correlação: Método iterativo proposto por Dranchuk-Purvis-Robinson 
(DPR) 
Cabe ressaltar que essa correlação tem aplicação em largas faixas de 
temperatura e pressão pseudorreduzidas (T
pr
 e P
pr
), da mesma forma que a equação 
proposta por Dranchuk-Abou-Kassem (DAK), extrapolando o limite de P
pr
 igual a 15 dos 
gráficos de Standing-Katz. 
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As FIGURAS 3.3 a 3.10 apresentam os gráficos que mostram o desempenho de 
cada correlação em função da pressão pseudorreduzida para as combinações que 
resultaram em menor erro absoluto médio (método de caracterização da fração C
7+
 e 
regra de mistura). 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 3.3 – Exatidão do método Sarem utilizando a regra de mistura de SSBV com 
correção por Wichert-Aziz (Grupo 1) 
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Figura 3.4 – Exatidão do método de Papay utilizando a regra de mistura de Kay com 
correção por Wichert-Aziz (Grupo 1)
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Hall-Yarborough
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Figura 3.5 – Exatidão do método de Hall-Yarborough utilizando a regra de 
mistura de SSBV com correção por Wichert-Aziz (Grupo 1)
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Brill-Beggs
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Figura 3.6 – Exatidão do método de Brill-Beggs utilizando a regra de mistura de 
Piper-Corredor (Grupo 1) 
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Figura 3.7 – Exatidão do método de Dranchuk-Purvis-Robinson utilizando a regra 
de mistura de SSBV com correção por Wichert-Aziz (Grupo 1)
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Figura 3.8 – Exatidão do método de Dranchuk-Abou-Kassem utilizando a regra de 
mistura de SSBV com correção por Wichert-Aziz (Grupo 1) 
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Gopal
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Figura 3.9 – Exatidão do método de Gopal utilizando a regra de mistura de 
Piper-Corredor (Grupo 1)
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Figura 3.10 – Exatidão do método de Papp utilizando a regra de mistura de SBV 
com correção por Wichert-Aziz (Grupo 1) 
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Com base na análise das distribuições de erros em função da pressão 
pseudorreduzida apresentadas nas FIGURAS 3.3 a 3.10, os seguintes pontos podem 
ser destacados: 
•  Sarem com SSBV 
Existe uma tendência de aumento do erro a partir de P
pr
>8. O erro médio 
absoluto foi 1,63% e o erro máximo 8,05%. 
•  Papay com Kay 
A partir de P
pr
>8 ocorre um aumento considerável no erro. O valor médio 
absoluto foi 13,99% e o erro máximo 63,67%. 
•  Hall-Yarborough com SSBV 
Apresenta um dos melhores resultados. O erro médio absoluto foi 1,72% 
e o erro máximo 8,85%. 
•  Brill-Beggs com Piper-Corredor 
Existe uma tendência de aumento do erro a partir de P
pr
>5. O erro médio 
absoluto foi 1,59% e o erro máximo 7,85%. 
•  Dranchuk-Purvis-Robinson e Dranchuk-Abou-Kassem com SSBV 
Apresentaram os melhores resultados. Os erros médios absolutos foram 
1,53% e 1,60% e os erros máximos 8,22% e 8,46%, respectivamente. 
•  Gopal com Piper-Corredor 
O erro médio absoluto foi 1,90% e o erro máximo 8,07%, entretanto na 
faixa de 5< P
pr
 <10 ocorre grande variação no erro. 
•  Papp com SSBV 
Na faixa de aplicação proposta, esta correlação apresenta uma grande 
variação, com erro médio absoluto de 6,28% e erro máximo de 21,02%. 
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•
  Grupo 2 – Temperatura inferior a 258,15 K 
Foram aplicadas as regras de mistura de Kay (1936), Stewart-Burkhardt-Voo 
(1959) e Piper-Corredor (1992) aplicando-se quando necessário a correção de Wichert-
Aziz (1972), para obtenção das propriedades pseudorreduzidas (T
pr
 e P
pr
) da mistura de 
gás natural. 
A regra de mistura de Sutton-Stewart-Burkhardt-Voo (SSBV) para este grupo não 
foi aplicada, uma vez que os pontos de dados não tem na sua composição a fração C
7+
. 
A tabela 3.10 apresenta os erros médios absolutos no cálculo dos fatores de 
compressibilidade (Z) para as diferentes correlações e regras de mistura utilizadas para 
o cálculo das pressões e temperaturas pseudorreduzidas. O número de pontos testados 
por correlação varia em função da limitação das faixas de temperatura e pressão 
pseudorreduzida recomendadas por cada autor. 
Tabela 3.10 – Menores desvios médios absolutos para as diferentes correlações para cada regra de 
mistura (Grupo 2) 
 
  Regra de Mistura 
Correlação Pontos Kay Pontos SBV Pontos Piper-Corredor 
Sarem  338 3,19 338 3,15 340  5,11 
Papay 206 13,34 206 13,16 248 17,26 
Hall-Yarborough  206 1,30 206 1,26 248  4,51 
Brill-Beggs  374 2,42 290 2,29 329  5,38 
Dranchuk-Purvis-Robinson  329 1,39 329 1,42 328  4,66 
Dranchuk-Abou-Kassem  329 1,42 329 1,42 328  4,73 
Gopal 320 13,49 320 13,70 323 13,89 
Papp 237 16,90 237 16,78 278 19,71 
 
Neste grupo três das oito correlações avaliadas, apresentaram erros médios 
acima de 10% (Papay, Gopal e Papp). 
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As FIGURAS 3.11 a 3.18 mostram a distribuição do desempenho das diferentes 
correlações quando da utilização da regra de mistura de Kay. 
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Figura 3.11 – Exatidão do método de Sarem utilizando a regra de mistura de Kay 
com correção por Wichert-Aziz (Grupo2) 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Papay
0
10
20
30
40
50
60
70
80
90
10 0
110
12 0
13 0
14 0
15 0
03691215
Pressão Pseudorreduzida
18
Figura 3.12 – Exatidão do método de Papay utilizando a regra de mistura de Kay 
com correção por Wichert-Aziz (Grupo2) 
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Figura 3.13 – Exatidão do método de Hall-Yarborough utilizando a regra de mistura 
de Kay com correção por Wichert-Aziz (Grupo2)
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Figura 3.14 – Exatidão do método de Brill-Beggs utilizando a regra de mistura de 
Kay com correção por Wichert-Aziz (Grupo2) 
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Figura 3.15 – Exatidão do método de Dranchuk-Purvis-Robinson utilizando a regra 
de mistura de Kay com correção por Wichert-Aziz (Grupo2)
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Figura 3.16 – Exatidão do método de Dranchuk-Abou-Kassem utilizando a regra de 
mistura de Kay com correção por Wichert-Aziz (Grupo2) 
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Figura 3.17 – Exatidão do método de Papp utilizando a regra de mistura de Kay com 
correção por Wichert-Aziz (Grupo2)
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Figura 3.18 – Exatidão do método de Gopal utilizando a regra de mistura de Kay com 
correção por Wichert-Aziz (Grupo2) 
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Para regra de mistura de Kay, a correlação que apresentou melhor desempenho 
foi a de Hall-Yarborough com 1,30% de erro médio absoluto e 6,69% de erro máximo. 
Esta correlação tem uma das maiores faixas de validade em temperatura e pressão 
reduzidas entre as avaliadas neste estudo. 
A correlação proposta por Sarem apresentou na faixa de 2<P
pr
<4 grande variação 
de erro, chegando a 25%. Para P
pr
 > 4 o erro ficou abaixo de 5%. O erro médio absoluto 
foi 3,19% e o máximo 24,16%. 
A correlação proposta por Papay apresentou uma grande variação, com erro 
médio absoluto de 13,34% e erro máximo de 138,84%. Até P
pr
<10 o erro ficou abaixo de 
20% aumentando intensamente com o aumento da pressão até o limite de P
pr
 igual a 
15, recomendado pelo autor. 
As correlações Dranchuk-Purvis-Robinson e Dranchuk-Abou-Kassem 
apresentaram desempenho semelhante com erros médios absolutos de 1,39% e 1,42%, 
e erros máximos de 13,50% e 14,14%, respectivamente. 
A correlação de Brill-Beggs também apresentou bons resultados, com erro médio 
absoluto de 2,42% e erro máximo de 14,70%. 
O pior desempenho foi o da correlação de Papp, o erro médio absoluto foi 
16,90% e o erro máximo 42,34%. 
A equação proposta por Gopal apresentou um erro médio absoluto de 13,49% e 
erro máximo de 92,34%, erros acima de 20% estão concentrados em P
pr
<1. Como esta 
correlação teve a faixa de 0,2<P
pr
<5,4 dividida em quatro pelo autor, as equações para 
a faixa 0,2<P
pr
<1,2 necessitam de melhor avaliação. Estas oscilações nos erros em 
função da faixa de P
pr
 estão de acordo com o observado por Najim Al-Khamis (1995) 
[91]. 
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As FIGURAS 3.19 a 3.26 mostram a distribuição do desempenho das diferentes 
correlações para a regra de mistura de Stewart-Burkhardt-Voo (SBV). 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 3.19 – Exatidão do método de Sarem utilizando a regra de mistura SBV com 
correção por Wichert-Aziz (Grupo2) 
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Figura 3.20 – Exatidão do método de Papay utilizando a regra de mistura SBV com 
correção por Wichert-Aziz (Grupo2) 
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Figura 3.21 – Exatidão do método de Hall-Yarborough utilizando a regra de mistura SBV 
com correção por Wichert-Aziz (Grupo2) 
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Figura 3.22 – Exatidão do método de Brill-Beggs utilizando a regra de mistura SBV com 
correção por Wichert-Aziz (Grupo2) 
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Figura 3.23 – Exatidão do método de Dranchuk-Purvis-Robinson utilizando a regra de 
mistura SBV com correção por Wichert-Aziz (Grupo2) 
 
 
Dranchuk-Abou-Kassem
0
5
10
15
20
25
30
35
40
45
50
036912151821
Pressão Pseudorreduzida
24
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 3.24 – Exatidão do método de Dranchuk-Abou-Kassem utilizando a regra de 
mistura SBV com correção por Wichert-Aziz (Grupo2) 




[image: alt] 
78
 
Papp
0
5
10
15
20
25
30
35
40
45
50
03691215
Pressão Pseudorreduzida
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 3.25 – Exatidão do método de Papp utilizando a regra de mistura SBV com 
correção por Wichert-Aziz (Grupo2) 
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Figura 3.26 – Exatidão do método de Gopal utilizando a regra de mistura SBV com 
correção por Wichert-Aziz (Grupo2) 
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Para a regra de mistura SBV, a correlação que apresentou melhor desempenho 
foi a de Hall-Yarborough com 1,26% de erro médio absoluto e 6,69% de erro máximo. 
A correlação proposta por Sarem apresentou na faixa de 2<P
pr
<3 erros de até 
25% e para P
pr
 > 3 o erro ficou abaixo de 5%. O erro médio absoluto foi 3,15% e o erro 
máximo 24,80%. 
A correlação proposta por Papay apresentou uma grande variação, com erro 
médio absoluto de 13,16% e erro máximo de 134,77%. Até P
pr
<10 o erro ficou abaixo de 
20% aumentando rapidamente até o limite de P
pr
 igual a 15, recomendado pelo autor. 
As correlações de Brill-Beggs, Dranchuk-Purvis-Robinson e Dranchuk-Abou-
Kassem apresentaram desempenho semelhante com erros médios absolutos de 2,29%, 
1,42% e 1,42%, e erros máximos de 13,70%, 14,89% e 15,53%, respectivamente. 
O pior desempenho foi o da correlação de Papp, O erro médio absoluto foi 
16,78% e o erro máximo 41,47%. 
A equação proposta por Gopal apresentou um erro médio absoluto de 13,70% e o 
erro máximo de 92,33%, erros acima de 20% estão concentrados em P
pr
<1. 
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As FIGURAS 3.27 a 3.34 mostram a distribuição do desempenho das diferentes 
correlações quando da utilização da regra de mistura de Piper-Corredor. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 3.27 – Exatidão do método de Sarem utilizando a regra de mistura de Piper-
Corredor (Grupo2) 
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Figura 3.28 – Exatidão do método de Papay utilizando a regra de mistura de Piper-
Corredor (Grupo2) 
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Figura 3.29 – Exatidão do método de Hall-Yarborough utilizando a regra de mistura de 
Piper-Corredor (Grupo2) 
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Figura 3.30 – Exatidão do método de Brill-Beggs utilizando a regra de mistura de 
Piper-Corredor (Grupo2) 
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Figura 3.31 – Exatidão do método de Dranchuk-Purvis-Robinson utilizando a regra 
de mistura de Piper-Corredor (Grupo2) 
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Figura 3.32 – Exatidão do método de Dranchuk-Abou-Kassem utilizando a regra 
de mistura de Piper-Corredor (Grupo2) 
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Figura 3.33 – Exatidão do método de Gopal utilizando a regra de mistura de Piper-
Corredor (Grupo2) 
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Figura 3.34 – Exatidão do método de Papp utilizando a regra de mistura de Piper-
Corredor (Grupo2) 
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Para a regra de mistura de Piper et al., a correlação que apresentou melhor 
desempenho foi a de Hall-Yarborough com 4,51% de erro médio absoluto e 23,61% de 
erro máximo. 
A correlação proposta por Sarem apresentou na faixa de 2<P
pr
<4 erros de até 
40% e para P
pr
 > 4 o erro ficou abaixo de 5%. O erro médio absoluto foi 5,11% e o erro 
máximo 39,65%. 
A correlação proposta por Papay apresentou uma grande variação, com erro 
médio absoluto de 17,26% e erro máximo de 138,17%. Até P
pr
<10 o erro ficou abaixo de 
40% aumentando intensamente com o aumento da pressão até o limite de P
pr
 igual a 
15, recomendado pelo autor. 
As correlações de Brill-Beggs, Dranchuk-Purvis-Robinson e Dranchuk-Abou-
Kassem apresentaram desempenho semelhante com erros médios absolutos de 5,38%, 
4,66% e 4,73%, e erros máximos de 36,00%, 28,77% e 29,67%, respectivamente. 
O pior desempenho foi o da correlação de Papp, O erro médio absoluto foi 
19,71% e o erro máximo 71,40%. 
A equação proposta por Gopal apresentou um erro médio absoluto de 13,89% e 
erro máximo de 90,38%, erros acima de 20% estão concentrados em P
pr
<1. 
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•
  Grupo 3 – Pressão superior a 10000 kPa 
Foram aplicadas as regras de mistura de Kay (1936), Stewart-Burkhardt-Voo 
(1959) e Piper-Corredor (1992) aplicando-se quando necessário a correção de Wichert-
Aziz (1972), para obtenção das propriedades pseudorreduzidas (T
pc
 e P
pc
) da mistura de 
gás natural. 
A regra de mistura de Sutton-Stewart-Burkhardt-Voo (SSBV) para este grupo não 
foi aplicada, uma vez que os pontos de dados não tem na sua composição a fração C
7+
. 
A tabela 3.11 apresenta os erros médios absolutos no cálculo dos fatores de 
compressibilidade (Z) para as diferentes correlações e regras de mistura utilizadas para 
o cálculo das pressões e temperaturas pseudorreduzidas. Para cada correlação foi 
respeitada a limitação de faixa de temperatura e pressão pseudorreduzida recomendada 
por cada autor. 
Tabela 3.11 – Menores desvios médios absolutos para as diferentes correlações para cada regra de 
mistura (Grupo 3) 
 
  Regra de Mistura 
Correlação Pontos 
Kay 
Pontos
SBV 
Pontos Piper-
Corredor 
Sarem  871 1,69 875 1,90 881  1,79 
Papay  873 9,30 875 9,27 883  8,85 
Hall-Yarborough  873 1,47 875 1,72 883  1,63 
Brill-Beggs  899 1,83 899 2,00 899  2,19 
Dranchuk-Purvis-
Robinson 
895 
1,40 
895 
1,62 
895 
1,85 
Dranchuk-Abou-Kassem  895 1,41 895 1,64 895  1,74 
Gopal  873 1,84 875 2,07 883  2,30 
Papp  873 9,05 899 8,96 883  9,08 
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As FIGURAS 3.35 a 3.42 mostram a distribuição do desempenho das diferentes 
correlações quando da utilização da regra de mistura de Kay. 
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Figura 3.35 – Exatidão do método de Sarem utilizando a regra de mistura de Kay 
com correção por Wichert-Aziz (Grupo 3) 
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Figura 3.36 – Exatidão do método de Papay utilizando a regra de mistura de Kay 
com correção por Wichert-Aziz (Grupo 3) 
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Figura 3.37 – Exatidão do método de Hall-Yarborough utilizando a regra de 
mistura de Kay com correção por Wichert-Aziz (Grupo 3)
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Figura 3.38 – Exatidão do método de Brill-Beggs utilizando a regra de mistura de 
Kay com correção por Wichert-Aziz (Grupo 3) 
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Figura 3.39 – Exatidão do método de Dranchuk-Purvis-Robinson utilizando a regra 
de mistura de Kay com correção por Wichert-Aziz (Grupo 3)
 
 
Dranchuk-Abou-Kassem
0
5
10
15
20
25
30
35
40
45
50
0 3 6 9 12 15 18
Pressão Pseudorreduzida
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 3.40 – Exatidão do método de Dranchuk-Abou-Kassem utilizando a regra de 
mistura de Kay com correção por Wichert-Aziz (Grupo 3) 
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Figura 3.41 – Exatidão do método de Papp utilizando a regra de mistura de Kay com 
correção por Wichert-Aziz (Grupo 3)
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Figura 3.42 – Exatidão do método de Gopal utilizando a regra de mistura de Kay 
com correção por Wichert-Aziz (Grupo 3) 
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Para a regra de mistura de Kay, a correlação que apresentou melhor 
desempenho foi a de Dranchuk-Purvis-Robinson com 1,40% de erro médio absoluto e 
7,87% de erro máximo. 
A correlação proposta por Sarem apresentou erro médio absoluto de 1,69% e 
erro máximo de 8,29%. 
O pior desempenho foi o da correlação proposta por Papay que apresentou uma 
grande variação, com erro médio absoluto de 9,30% e máximo de 102,68%. Até P
pr
<10 
o erro ficou abaixo de 20% aumentando rapidamente até o limite de P
pr
 igual a 15, 
recomendado pelo autor. 
As correlações de Hall-Yarborough e Dranchuk-Abou-Kassem apresentaram 
desempenho semelhante com erros médios absolutos de 1,47% e 1,41%, e erros 
máximos de 7,25% e 7,65%, respectivamente. 
A correlação de Brill-Beggs apresentou erro médio absoluto de 1,83% e erro 
máximo de 33,82%. Já a correlação proposta por Papp apresentou erro médio absoluto 
de 9,05% e erro máximo de 30,46%. 
A equação proposta por Gopal apresentou um erro médio absoluto de 1,84% e 
erro máximo de 9.28%, foi o melhor desempenho desta correlação indicando a sua 
aplicação para sistemas submetidos a altas pressões. 
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As FIGURAS 3.43 a 3.50 mostram a distribuição do desempenho das diferentes 
correlações para a regra de mistura de Stewart-Burkhardt-Voo (SBV). 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 3.43 – Exatidão do método de Sarem utilizando a regra de mistura SBV 
com correção por Wichert-Aziz (Grupo 3) 
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Figura 3.44 – Exatidão do método de Papay utilizando a regra de mistura SBV 
com correção por Wichert-Aziz (Grupo 3)
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Figura 3.45 – Exatidão do método de Hall-Yarborough utilizando a regra de 
mistura SBV com correção por Wichert-Aziz (Grupo 3)
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Figura 3.46 – Exatidão do método de Brill-Beggs utilizando a regra de mistura SBV 
com correção por Wichert-Aziz (Grupo 3) 
 




[image: alt] 
93
 
Dranchuk-Purvis-Robinson
0
5
10
15
20
25
30
35
40
45
50
03691215
Pressão Pseudorreduzida
18
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 3.47 – Exatidão do método de Dranchuk-Purvis-Robinson utilizando a regra 
de mistura SBV com correção por Wichert-Aziz (Grupo 3)
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Figura 3.48 – Exatidão do método de Dranchuk-Abou-Kassem utilizando a regra 
de mistura SBV com correção por Wichert-Aziz (Grupo 3) 
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Figura 3.49 – Exatidão do método de Papp utilizando a regra de mistura SBV 
com correção por Wichert-Aziz (Grupo 3)
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Figura 3.50 – Exatidão do método de Gopal utilizando a regras de mistura SBV 
com correção por Wichert-Aziz (Grupo 3) 
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Para a regra de mistura SBV, a correlação que apresentou melhor desempenho 
foi a de Dranchuk-Purvis-Robinson com 1,62% de erro médio absoluto e 10,35% de erro 
máximo. 
A correlação proposta por Sarem apresentou erro médio absoluto de 1,90% e 
erro máximo de 10,15%. 
O pior desempenho foi o da correlação proposta por Papay que apresentou uma 
grande variação, com erro médio absoluto de 9,27% e máximo de 100,23%. Até P
pr
<10 
o erro ficou abaixo de 20% aumentando de forma intensa com o aumento da pressão 
até o limite de P
pr
 igual a 15, recomendado pelo autor. 
As correlações de Hall-Yarborough, Brill-Beggs e Dranchuk-Abou-Kassem 
apresentaram desempenho semelhante com erros médios absolutos de 1,72%, 2,00% e 
1,64%, e erros máximos de 9,70%, 32,07% e 10,10%, respectivamente. 
A correlação proposta por Papp apresentou erro médio absoluto de 8,96% e erro 
máximo de 30,00%. 
A equação proposta por Gopal apresentou um erro médio absoluto de 2,07% e 
erro máximo de 10,97%, foi um bom desempenho confirmando a sua aplicação para 
sistemas submetidos a altas pressões. 
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As FIGURAS 3.51 a 3.58 mostram a distribuição do desempenho das diferentes 
correlações quando da utilização da regra de mistura de Piper-Corredor. 
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Figura 3.51 – Exatidão do método de Sarem utilizando a regra de mistura de Piper-
Corredor (Grupo 3) 
Papay
0
10
20
30
40
50
60
70
80
90
10 0
110
03691215
Pressão Pseudorreduzida
18
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 3.52 – Exatidão do método de Papay utilizando a regra de mistura de Piper-
Corredor (Grupo 3) 
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Figura 3.53 – Exatidão do método de Hall-Yarborough utilizando a regra de 
mistura de Piper-Corredor (Grupo 3)
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Figura 3.54 – Exatidão do método de Brill-Beggs utilizando a regra de mistura de Piper-
Corredor (Grupo 3) 
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Figura 3.55 – Exatidão do método de Dranchuk-Purvis-Robinson utilizando a regra 
de mistura de Piper-Corredor (Grupo 3)
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Figura 3.56 – Exatidão do método de Dranchuk-Abou-Kassem utilizando a regra de 
mistura de Piper-Corredor (Grupo 3) 
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Figura 3.57 – Exatidão do método de Papp utilizando a regra de mistura de Piper-
Corredor (Grupo 3)
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Figura 3.58 – Exatidão do método de Gopal utilizando a regra de mistura de Piper-
Corredor (Grupo 3) 
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Para a regra de mistura de Piper et al., a correlação que apresentou melhor 
desempenho foi a de Hall-Yarborough com 1,63% de erro médio absoluto e 9,59% de 
erro máximo. 
A correlação proposta por Sarem apresentou erro médio absoluto de 1,79% e 
erro máximo de 12,52%. 
O pior desempenho foi o da correlação proposta por Papay que apresentou uma 
grande variação, com erro médio absoluto de 8,85% e máximo de 84,61%. Até P
pr
<10 o 
erro ficou abaixo de 20% aumentando rapidamente até o limite de P
pr
 igual a 15, 
recomendado pelo autor. 
As correlações de Brill-Beggs, Dranchuk-Purvis-Robinson e Dranchuk-Abou-
Kassem apresentaram desempenho semelhante com erros médios absolutos de 2,19%, 
1,85% e 1,74%, e erros máximos de 33,57%, 9,35% e 9,42%, respectivamente. 
A correlação proposta por Papp apresentou erro médio absoluto de 9,08% e erro 
máximo de 38,56%. 
A equação proposta por Gopal apresenta um erro médio absoluto de 2,30% e 
erro máximo de 13,79%, foi um bom desempenho confirmando a sua aplicação para 
sistemas submetidos a altas pressões. 
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•
  Grupo 4 – Pressão inferior a 10000 kPa 
Foram aplicadas as regras de mistura de Kay (1936), Stewart-Burkhardt-Voo 
(1959) e Piper-Corredor (1992) aplicando-se quando necessário a correção de Wichert-
Aziz (1972), para obtenção das propriedades pseudorreduzidas (T
pc
 e P
pc
) da mistura de 
gás natural. 
A regra de mistura de Sutton-Stewart-Burkhardt-Voo (SSBV) para este grupo não 
foi aplicada, uma vez que os pontos de dados não tem na sua composição a fração C
7+
. 
A tabela 3.12 apresentam os erros médios absolutos no cálculo dos fatores de 
compressibilidade (Z) para as diferentes correlações e regras de mistura utilizadas para 
o cálculo das pressões e temperaturas pseudorreduzidas. Para cada correlação foi 
respeitada a limitação de faixa de temperatura e pressão pseudorreduzida recomendada 
por cada autor. 
Tabela 3.12 – Menores desvios médios absolutos para as diferentes correlações para cada regra de 
mistura (Grupo 4) 
 
  Regra de Mistura 
Correlação Pontos 
Kay 
Pontos
SBV 
Pontos Piper-
Corredor 
Sarem  724 0,63 724 0,70 722  1,09 
Papay  463 0,96 460 1,01 460  1,30 
Hall-Yarborough  463 0,70 460 0,80 460  1,38 
Brill-Beggs  872 0,40 872 0,41 872  1,17 
Dranchuk-Purvis-
Robinson 
630 
0,57 
630 
0,64 
630 
1,08 
Dranchuk-Abou-Kassem  630 0,53 630 0,59 630  1,14 
Gopal  630 3,70 630 3,83 630  3,52 
Papp  630 8,08 630 8,07 630  8,43 
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As FIGURAS 3.59 a 3.66 mostram a distribuição do desempenho das diferentes 
correlações quando da utilização da regra de mistura de Kay. 
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Figura 3.59 – Exatidão do método de Sarem utilizando a regra de mistura de Kay com 
correção por Wichert-Aziz (Grupo 4)
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Figura 3.60 – Exatidão do método de Papay utilizando a regra de mistura de Kay com 
correção por Wichert-Aziz (Grupo 4)
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Figura 3.61 – Exatidão do método de Hall-Yarborough utilizando a regra de mistura de Kay 
com correção por Wichert-Aziz (Grupo 4)
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 3.62 – Exatidão do método de Brill-Beggs utilizando a regra de mistura de Kay 
com correção por Wichert-Aziz (Grupo 4) 
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Dranchuk-Purvis-Robinson
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Figura 3.63 – Exatidão do método de Dranchuk-Purvis-Robinson utilizando a regra de 
mistura de Kay com correção por Wichert-Aziz (Grupo 4)
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Figura 3.64 – Exatidão do método de Dranchuk-Abou-Kassem utilizando a regra de mistura 
de Kay com correção por Wichert-Aziz (Grupo 4)
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Figura 3.65 – Exatidão do método de Papp utilizando a regra de mistura de Kay com 
correção por Wichert-Aziz (Grupo 4)
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Figura 3.66 – Exatidão do método de Gopal utilizando a regra de mistura de Kay com 
correção por Wichert-Aziz (Grupo 4)
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Para a regra de mistura de Kay, a correlação que apresentou melhor 
desempenho foi a de Brill-Beggs com 0,40% de erro médio absoluto e 5,91% de erro 
máximo. 
A correlação proposta por Sarem apresentou erro médio absoluto de 0,63% e 
erro máximo de 4,57%. 
O pior desempenho foi o da correlação proposta por Papp que apresentou uma 
grande variação, com erro médio absoluto de 8,08% e erro máximo de 34,25%. 
As correlações de Hall-Yarborough, Dranchuk-Purvis-Robinson e Dranchuk-
Abou-Kassem apresentaram desempenho semelhante com erros médios absolutos de 
0,70%, 0,57% e 0,53%, e erros máximos de 3,29%, 3,03% e 3,22%, respectivamente. 
A correlação proposta por Papay apresentou erro médio absoluto de 0,96% e erro 
máximo de 7,58%. 
A equação proposta por Gopal apresentou um erro médio absoluto de 3,70% e 
erro máximo de 88,92%. Os erros acima de 10% estão concentrados na faixa de P
pr
<1,2 
e T
pr
<1,7 destacada na FIGURA 3.66. Como esta correlação teve a faixa de 0,2<P
pr
<5,4 
dividida em três, as equações para a faixa 0,2<P
pr
<1,2 necessitam de melhor avaliação, 
principalmente na faixa de 1,05<T
pr
<2,0 onde ocorreram os maiores erros. Estas 
oscilações nos erros em função da faixa de P
pr
 estão de acordo com o observado por 
Najim Al-Khamis (1995) [91]. 
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As FIGURAS 3.67 a 3.74 mostram a distribuição do desempenho das diferentes 
correlações quando da utilização da regra de mistura SBV. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 3.67 – Exatidão do método de Sarem utilizando a regra de mistura SBV com 
correção por Wichert-Aziz (Grupo 4)
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Figura 3.68 – Exatidão do método de Papay utilizando a regra de mistura SBV com 
correção por Wichert-Aziz (Grupo 4)
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Figura 3.69 – Exatidão do método de Hall-Yarborough utilizando a regra de mistura 
SBV com correção por Wichert-Aziz (Grupo 4)
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 3.70 – Exatidão do método de Brill-Beggs utilizando a regra de mistura SBV com 
correção por Wichert-Aziz (Grupo 4) 
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Dranchuk-Purvis-Robinson
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Figura 3.71 – Exatidão do método de Dranchuk-Purvis-Robinson utilizando a regra de 
mistura SBV com correção por Wichert-Aziz (Grupo 4)
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Figura 3.72 – Exatidão do método de Dranchuk-Abou-Kassem utilizando a regra de 
mistura SBV com correção por Wichert-Aziz (Grupo 4)
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Figura 3.73 – Exatidão do método de Papp utilizando a regra de mistura SBV com 
correção por Wichert-Aziz (Grupo 4)
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Figura 3.74 – Exatidão do método de Gopal utilizando a regra de mistura SBV com 
correção por Wichert-Aziz (Grupo 4)
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Para a regra de mistura SBV, a correlação que apresentou melhor desempenho 
foi a de Brill-Beggs com 0,41% de erro médio absoluto e 5,80% de erro máximo. 
A correlação proposta por Sarem apresentou erro médio absoluto de 0,70% e 
erro máximo de 4,96%. 
O pior desempenho foi o da correlação proposta por Papp que apresentou uma 
grande variação, com erro médio absoluto de 8,07% e erro máximo de 33,94%. 
As correlações de Hall-Yarborough, Dranchuk-Purvis-Robinson e Dranchuk-
Abou-Kassem apresentaram desempenho semelhante com erros médios absolutos de 
0,80%, 0,64% e 0,59%, sendo os erros máximos de 3,71%, 3,62% e 3,74%, 
respectivamente. 
A correlação proposta por Papay apresentou erro médio absoluto de 1,01% e o 
máximo 7,14%. 
A equação proposta por Gopal apresentou um erro médio absoluto de 3,83% e 
erro máximo de 91,72%. Os erros acima de 10% estão concentrados na faixa de P
pr
<1,2 
e T
pr
<1,7 destacada na FIGURA 3.74. Como esta correlação teve a faixa de 0,2<P
pr
<5,4 
dividida em três, as equações para a faixa 0,2<P
pr
<1,2 necessitam de melhor avaliação, 
principalmente na faixa de 1,05<T
pr
<1,2 onde ocorreram os maiores erros. Estas 
oscilações nos erros em função da faixa de P
pr
 estão de acordo com o observado por 
Najim Al-Khamis (1995) [91]. 
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As FIGURAS 3.75 a 3.82 mostram a distribuição do desempenho das diferentes 
correlações quando utilizada a regra de mistura de Piper-Corredor. 
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Figura 3.75 – Exatidão do método de Sarem utilizando a regra de mistura de Piper-
Corredor (Grupo 4)
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Figura 3.76 – Exatidão do método de Papay utilizando a regra de mistura de Piper-
Corredor (Grupo 4)
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Figura 3.77 – Exatidão do método de Hall-Yarborough utilizando a regra de mistura 
de Piper-Corredor (Grupo 4)
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Figura 3.78 – Exatidão do método de Brill-Beggs utilizando a regra de mistura de 
Piper-Corredor
 (Grupo 4) 
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Figura 3.79 – Exatidão do método de Dranchuk-Purvis-Robinson utilizando a regra 
de mistura de Piper-Corredor (Grupo 4)
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Figura 3.80 – Exatidão do método de Dranchuk-Abou-Kassem utilizando a regra de 
mistura de Piper-Corredor (Grupo 4)
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Figura 3.81 – Exatidão do método de Papp utilizando a regra de mistura de Piper-
Corredor (Grupo 4)
 
Papp
0
10
20
30
40
50
0,0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0
Pressão Pseudorreduzida
 
Gopal
0
10
20
30
40
50
60
70
80
90
10 0
0,0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0
Pressão Pseudorreduzida
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 3.82 – Exatidão do método de Gopal utilizando a regra de mistura de Piper-
Corredor (Grupo 4)
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Para a regra de mistura de Piper et al., a correlação que apresentou melhor 
desempenho foi a de Dranchuk-Purvis-Robinson com 1,08% de erro médio absoluto e 
8,70% de erro máximo. 
A correlação proposta por Sarem apresentou erro médio absoluto de 1,09% e 
erro máximo de 10,15%. 
O pior desempenho foi o da correlação proposta por Papp que apresentou uma 
grande variação, com erro médio absoluto de 8,43% e erro máximo de 38,42%. 
As correlações de Hall-Yarborough, Brill-Beggs e Dranchuk-Abou-Kassem 
apresentaram desempenho semelhante com erros médios absolutos de 1,38%, 1,17% e 
1,14%, sendo os erros máximos de 8,94%, 10,98% e 8,90%, respectivamente. 
A correlação proposta por Papay apresentou erro médio absoluto de 1,30% e erro 
máximo 12,07%. 
A equação proposta por Gopal apresentou um erro médio absoluto de 3,52% e 
erro máximo de 87,90%. Os erros acima de 10% estão concentrados na faixa de P
pr
<1,2 
e T
pr
<1,7 destacada na FIGURA 3.82. Como esta correlação teve a faixa de 0,2<P
pr
<5,4 
dividida em três, as equações para a faixa 0,2<P
pr
<1,2 necessitam de melhor avaliação, 
principalmente na faixa de 1,05<T
pr
<1,2 onde ocorreram os maiores erros. Estas 
oscilações nos erros em função da faixa de P
pr
 estão de acordo com o observado por 
Najim Al-Khamis (1995) [91]. 
A tabela 3.13 resume o melhor desempenho das correlações para todos os 
grupos analisados. 
Tabela 3.13 - Resumo dos resultados para as Correlações 
 
Grupo    Correlação  Regra de mistura  Erro mèdio absoluto (%) 
1 C
7+
DAK SSBV  1,53 
2  T < 258,15 K  HY  SBV  1,26 
3  P > 10000 KPa  DPR  Kay  1,40 
4  P < 10000 KPa  Brill-Beggs  Kay  0,40 
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3.2 Equações de estado (EOS) 
A tabela 3.14 resume os métodos utilizados para estimativa dos coeficientes 
binários de interação (K
ij
). 
Tabela 3.14 - Métodos utilizados para estimativa dos coeficientes binários de interação (K
ij
) 
 
Nome Autores  Referências 
K
ij
A 
Olaoluwa Opeoluwa Adepoju (2006)  [63] 
K
ij
B 
K
ij
=0  - 
K
ij
C 
Chueh-Prausnitz (1967)  [64] 
K
ij
SRK1 
Elliot-Daubert (1985)  [65] 
K
ij
PR1 
Stamataki-Magoulas (2000), Kordas et al (1994), Avlonitis et al (1994) e Gao et 
al (1992) 
[66], [67], [68] e 
[69] 
K
ij
PR2 
Stamataki-Magoulas (2000) e Ahmed (1991)  [66] e [90] 
K
ij
PR3 
Nishiumi-Arai (1988)  [71] 
K
ij
PR4 
Jaubert- Mutelet (2004)  [72] e [95] 
K
ij
PT1 
Huang-Guo (1995), Willman-Teja (1986) e Chueh-Prausnitz (1967)  [73], [56] e [64] 
K
ij
PTV1 
Huang-Guo (1995)  [73] 
 
Os métodos identificados como K
ij
A, K
ij
B e K
ij
C serão avaliados nas EOS: Soave-
Redlich-Kwong (SRK), Peng-Robinson (PR), Patel-Teja (PT), Patel-Teja-Valderrama 
(PTV), Schmidt-Wenzel (SW) e Lawal-Lake-Silberberg (LLS). 
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•
  Grupo 1 – Presença de C
7+
 
A tabela 3.15 mostra o sumário dos melhores resultados na estimativa do fator de 
compressibilidade (Z) para as EOS e vários K
ij
: 
Tabela 3.15 - Resultado das combinações EOS- K
ij
 para estimativa de Z para o Grupo 1 
 
EOS K
ij
Erro Médio 
Absoluto 
(%) 
Soave-Redlich-Kwong 
K
ij
A 10,44 
 
K
ij
B 2,58 
 
K
ij
C 3,80 
 
K
ij
SRK1 2,69 
Peng-Robinson 
K
ij
A 4,08 
 
K
ij
B 4,57 
 
K
ij
C 3,42 
 
K
ij
PR1 3,89 
 
K
ij
PR2 3,69 
 
K
ij
PR3 4,01 
 
K
ij
PR4 3,62 
Patel-Teja 
K
ij
A 8,08 
 
K
ij
B 1,79 
 
K
ij
C 1,80 
 
K
ij
PT1 1,99 
Patel-Teja-Valderrama 
K
ij
A 5,51 
 
K
ij
B 1,77 
 
K
ij
C 2,38 
 
K
ij
PTV1 6,50 
Schmidt-Wenzel 
K
ij
A 6,92 
 
K
ij
B 2,53 
 
K
ij
C 2,01 
Lawal-Lake-Silberberg 
K
ij
A 3,51 
 
K
ij
B 12,04 
 
K
ij
C 10,54 
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As FIGURAS 3.83 a 3.88 representam a distribuição dos erros médios absolutos 
de cada EOS com o melhor esquema de estimativa de parâmetros binários para cada 
grupo avaliado. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 3.83 – Exatidão para o Grupo 1 (EOS SRK) 
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Figura 3.84 – Exatidão para o Grupo 1 (EOS PR) 
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Figura 3.85 – Exatidão para o Grupo 1 (EOS PT) 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 3.86 – Exatidão para o Grupo 1 (EOS PTV) 
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Figura 3.87 – Exatidão para o Grupo 1 (EOS SW) 
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Figura 3.88 – Exatidão para o Grupo 1 (EOS LLS) 
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A equação de estado da AGA-8 não foi utilizada neste grupo. O método 
detalhado (Detail Characterization Method) da AGA Report nº 8 [3] não se aplica a 
gases com presença de fração C
7+
. O método simplificado (Gross Characterization 
Method) poderia ser aplicado após o cálculo da densidade relativa pela GPA 2172-09 
[96]. Entretanto, as temperaturas e pressões dos pontos de dados deste grupo conforme 
o Apêndice D, estão fora da faixa de aplicação deste método (temperaturas entre 
273,15 e 328,15 K e pressões de até 8300 kPa. 
A equação de estado que obteve o melhor resultado para este grupo, foi a EOS 
de Patel-Teja-Valderrama com os parâmetros binários de interação (K
ij
) iguais a 0 (K
ij
B). 
Para está combinação foram feitas análises complementares da distribuição dos 
erros conforme as FIGURAS 3.89 a 3.91: 
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Figura 3.89 – Distribuição do erro em função da concentração de C
7+
 para o Grupo 1 (EOS 
PTV) 
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Figura 3.90 – Distribuição do erro em função da temperatura para o Grupo 1 (EOS PTV) 
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Figura 3.91 – Distribuição do erro em função da concentração de CO
2
 para o Grupo 1 
(EOS PTV)
 
A distribuição dos erros mostra uma leve tendência de aumento do erro com o 
aumento da concentração da fração C
7+
, indicando a importância da caracterização das 
propriedades desta fração. 
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Grupo 2 – Temperatura inferior a 258,15 K 
A tabela 3.16 apresenta o sumário dos resultados das combinações entre EOS e 
métodos utilizados para estimativa dos coeficientes binários de interação: 
Tabela 3.16 - Resultado para as equações de estado na estimativa de Z para o Grupo 2 
 
EOS K
ij
 ou Pressão 
Erro Médio 
Absoluto 
(%) 
Soave-Redlich-Kwong 
K
ij
A 5,54 
 
K
ij
B 1,91 
 
K
ij
C 2,02 
 
K
ij
SRK1 2,30 
Peng-Robinson 
K
ij
A 3,54 
 
K
ij
B 4,10 
 
K
ij
C 3,91 
 
K
ij
PR1 3,22 
 
K
ij
PR2 3,41 
 
K
ij
PR3 3,55 
 
K
ij
PR4 2,99 
Patel-Teja 
K
ij
A 4,46 
 
K
ij
B 1,55 
 
K
ij
C 1,60 
 
K
ij
PT1 1,73 
Patel-Teja-Valderrama 
K
ij
A 3,18 
 
K
ij
B 1,94 
 
K
ij
C 1,97 
 
K
ij
PTV1 6,52 
Schmidt-Wenzel 
K
ij
A 4,70 
 
K
ij
B 1,54 
 
K
ij
C 1,59 
Lawal-Lake-Silberberg 
K
ij
A 3,11 
 
K
ij
B 3,80 
 
K
ij
C 3,63 
AGA-8 
P < 70 MPa  0,45 
 
P < 12 MPa  0,09 
 
12 MPa < P < 17 MPa  0,18 
 
17 MPa < P < 70 MPa  1,15 
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As FIGURAS 3.92 a 3.98 representam a distribuição dos erros médios absolutos 
de cada EOS com o melhor esquema de estimativa de parâmetros binários para cada 
grupo avaliado. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 3.92 – Exatidão para o Grupo 2 (EOS SRK) 
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Figura 3.93 – Exatidão para o Grupo 2 (EOS PR) 
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Figura 3.94 – Exatidão para o Grupo 2 (EOS PT) 
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Figura 3.95 – Exatidão para o Grupo 2 (EOS PTV) 
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Figura 3.96 – Exatidão para o Grupo 2 (EOS SW) 
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Figura 3.97 – Exatidão para o Grupo 2 (EOS LLS) 
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Figura 3.98 – Exatidão para o Grupo 2 (AGA 8) 
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A equação de estado que obteve o melhor resultado para este grupo, foi a AGA 
8. O erro médio absoluto no cálculo do fator de compressibilidade foi 0,45% e o erro 
máximo foi 9,93%. As FIGURAS 3.99 a 3.107 apresentam análises complementares da 
distribuição dos erros. 
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Figura 3.99 – Distribuição do erro para pressões inferiores a 12000 kPa para o Grupo 2 
(EOS AGA 8) 
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Figura 3.100 – Distribuição do erro para pressões inferiores a 12000 kPa em função da 
temperatura para o Grupo 2 (EOS AGA 8) 
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Figura 3.101 – Distribuição do erro para pressões inferiores a 12000 kPa em função da 
concentração de CO
2
 para o Grupo 2 (EOS AGA 8) 
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Figura 3.102 – Distribuição do erro para pressões superiores a 12000 kPa e inferiores 
a 17000 kPa para o Grupo 2 (EOS AGA 8) 
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Figura 3.103 – Distribuição do erro para pressões superiores a 12000 kPa e inferiores 
a 17000 kPa em função da temperatura para o Grupo 2 (EOS AGA 8) 
 




[image: alt] 
131
 
AGA 8 (12 MPa < P < 17 MPa)
0,0
0,1
0,2
0,3
0,4
0,5
0,6
0,7
0,8
0,9
1, 0
01234567
CO
2
 (% mol)
8
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 3.104 – Distribuição do erro para pressões superiores a 12000 kPa e inferiores a 
17000 kPa em função da concentração de CO
2
 para o Grupo 2 (EOS AGA 8) 
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Figura 3.105 – Distribuição do erro para pressões superiores a 17000 kPa e inferiores a 
70000 kPa para o Grupo 2 (EOS AGA 8) 
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Figura 3.106 – Distribuição do erro para pressões superiores a 17000 kPa e inferiores 
a 70000 kPa em função da temperatura para o Grupo 2 (EOS AGA 8) 
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Figura 3.107 – Distribuição do erro para pressões superiores a 17000 kPa e inferiores a 
70000 kPa em função da concentração de CO
2
 para o Grupo 2 (EOS AGA 8) 
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Segundo a AGA Report 8 [3] as incertezas máximas no cálculo do fator de 
compressibilidade para pressões de 0 a 70000 kPa são os da tabela 3.17. 
 
Tabela 3.17 - Incerteza na estimativa de Z por faixa de pressão para o Grupo 2 (EOS AGA-8) 
 
Pressão (kPa)  Região 1 (%) 
0 a 12000  0,1 
12000 a 17000  0,3 
17000 a 70000  0,5 
 
A região 1 compreende a faixa de temperatura de 210,93 a 264,82 K. 
A tabela 3.18 mostra os resultados encontrados para o Grupo 2. 
 
Tabela 3.18 - Erros na estimativa de Z para o Grupo 2 por faixa de temperatura (EOS AGA-8) 
 
Pressão (kPa)  Região 1 
 Erro (%) 
 Médio Máximo 
0 a 12000  0,09  0,65 
12000 a 17000  0,18  0,75 
17000 a 70000  1,15  9,93 
 
Não foi observado tendência de aumento do erro em função da temperatura. 
Entretanto, os maiores erros foram encontrados para as combinações entre as 
concentrações de CO
2
 e pressões mais elevadas. 
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Grupo 3 – Pressão superior a 10000 kPa 
A tabela 3.19 apresenta o sumário dos resultados das combinações entre EOS e 
métodos utilizados para estimativa dos coeficientes binários de interação: 
Tabela 3.19 - Resultado das equações de estado na estimativa de Z para o Grupo 3 
 
EOS K
ij
 ou Pressão 
Erro Médio 
Absoluto 
(%) 
Soave-Redlich-Kwong 
K
ij
A 6,69 
 
K
ij
B 3,32 
 
K
ij
C 3,48 
 
K
ij
SRK1 3,80 
Peng-Robinson 
K
ij
A 2,89 
 
K
ij
B 4,05 
 
K
ij
C 3,89 
 
K
ij
PR1 3,30 
 
K
ij
PR2 3,56 
 
K
ij
PR3 3,47 
 
K
ij
PR4 2,91 
Patel-Teja 
K
ij
A 5,03 
 
K
ij
B 2,06 
 
K
ij
C 2,18 
 
K
ij
PT1 2,51 
Patel-Teja-Valderrama 
K
ij
A 2,68 
 
K
ij
B 1,63 
 
K
ij
C 1,67 
 
K
ij
PTV1 4,55 
Schmidt-Wenzel 
K
ij
A 5,35 
 
K
ij
B 2,14 
 
K
ij
C 2,28 
Lawal-Lake-Silberberg 
K
ij
A 2,30 
 
K
ij
B 4,20 
 
K
ij
C 4,04 
AGA-8 
P < 70 MPa  0,31 
 
P < 12 MPa  0,13 
 
12 MPa < P < 17 MPa  0,22 
 
17 MPa < P < 70 MPa  0,36 
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As  FIGURAS 3.108 a 3.114 representam a distribuição dos erros médios 
absolutos de cada EOS com o melhor esquema de estimativa de parâmetros binários 
para cada grupo avaliado. 
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Figura 3.108 – Exatidão para o Grupo 3 (EOS SRK) 
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Figura 3.109 – Exatidão para o Grupo 3 (EOS PR) 
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Figura 3.110 – Exatidão para o Grupo 3 (EOS PT) 
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Figura 3.111 – Exatidão para o Grupo 3 (EOS PTV) 
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Figura 3.112 – Exatidão para o Grupo 3 (EOS SW) 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 3.113 – Exatidão para o Grupo 3 (EOS LLS) 
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Figura 3.114 – Exatidão para o Grupo 3 (EOS AGA 8) 
A equação de estado que obteve o melhor resultado para este grupo, foi a AGA 
8. O erro médio absoluto no cálculo do fator de compressibilidade foi 0,31% e o erro 
máximo foi 3,65%. As FIGURAS 3.115 a 3.125 apresentam análises complementares da 
distribuição dos erros. 
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Figura 3.115 – Distribuição do erro para pressões inferiores a 12000 kPa para o Grupo 3 
(EOS AGA 8)
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Figura 3.116 – Distribuição do erro para pressões inferiores a 12000 kPa em função da 
temperatura para o Grupo 3 (EOS AGA 8) 
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Figura 3.117 – Distribuição do erro para pressões inferiores a 12000 kPa em função da 
concentração de CO
2
 para o Grupo 3 (EOS AGA 8) 
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Os componentes do Grupo 3 submetidos a pressões inferiores a 12000 kPa, não 
apresentam H
2
S na sua composição. 
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Figura 3.118 – Distribuição do erro para pressões superiores a 12000 kPa e inferiores a 
17000 kPa para o Grupo 3 (EOS AGA 8)
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Figura 3.119 – Distribuição do erro para pressões superiores a 12000 kPa e inferiores 
a 17000 kPa em função da temperatura para o Grupo 3 (EOS AGA 8)
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Figura 3.120 – Distribuição do erro para pressões superiores a 12000 kPa e inferiores a 
17000 kPa em função da concentração de CO
2
 para o Grupo 3 (EOS AGA 8) 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 3.121 – Distribuição do erro para pressões superiores a 12000 kPa e inferiores a 
17000 kPa em função da concentração de H
2
S para o Grupo 3 (EOS AGA 8) 
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Figura 3.122 – Distribuição do erro para pressões superiores a 17000 kPa e inferiores 
a 70000 kPa para o Grupo 3 (EOS AGA 8) 
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Figura 3.123 – Distribuição do erro para pressões superiores a 17000 kPa e inferiores 
a 70000 kPa em função da temperatura para o Grupo 3 (EOS AGA 8) 
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Figura 3.124 – Distribuição do erro para pressões superiores a 17000 kPa e inferiores 
a 70000 kPa em função da concentração de CO
2
 para o Grupo 3 (EOS AGA 8) 
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Figura 3.125 – Distribuição do erro para pressões superiores a 17000 kPa e inferiores 
a 70000 kPa em função da concentração de H
2
S para o Grupo 3 (EOS AGA 8) 
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Segundo a AGA Report 8 [3] as incertezas máximas no cálculo do fator de 
compressibilidade para pressões de 0 a 70000 kPa são os da tabela 3.20. 
 
Tabela 3.20 - Incerteza na estimativa de Z por faixa de pressão para o Grupo 3 (EOS AGA-8) 
 
Pressão (kPa)  Região 1  Região 2  Região 3 
 Incerteza (%) 
0 a 12000  0,1  0,3  0,5 
12000 a 17000  0,3  0,3  0,5 
17000 a 70000  0,5  0,5  0,5 
 
A região 1 compreende a faixa de temperatura de 264,82 a 334,82 K, a região 2 a 
faixa de temperatura de 334,82 a 394,26 K e a região 3 a faixa de temperatura de 
394,26 a 477,59 K. 
A tabela 3.21 mostra os resultados encontrados por região para o Grupo 3. 
 
Tabela 3.21 - Erros na estimativa de Z para o Grupo 3 por faixa de temperatura (EOS AGA-8) 
 
Pressão (kPa)  Região 1  Região 2  Região 3 
  Erro (%)  Erro (%)  Erro (%) 
 Médio Máximo Médio Máximo Médio Máximo 
0 a 12000  0,14  0,68  0,11  0,53  0,12  0,16 
12000 a 17000  0,22  1,95  0,22 1,56 0,04  0,09 
17000 a 70000  0,39  3,65  0,29 1,58 0,12  0,33 
 
Não foi observado tendência de aumento do erro em função da temperatura. 
Entretanto, os maiores erros foram encontrados para as combinações entre as 
concentrações de CO
2
 / H
2
S e pressões mais elevadas. 
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•
  Grupo 4 – Pressão inferior a 10000 kPa 
A tabela 3.22 apresenta o sumário dos resultados das combinações entre EOS e 
métodos utilizados para estimativa dos coeficientes binários de interação: 
Tabela 3.22 - Resultado das equações de estado na estimativa de Z para o Grupo 4 
 
EOS K
ij
Erro Médio 
Absoluto 
(%) 
Soave-Redlich-Kwong 
K
ij
A 1,334 
 
K
ij
B 0,377 
 
K
ij
C 0,421 
 
K
ij
SRK1 0,467 
Peng-Robinson 
K
ij
A 0,601 
 
K
ij
B 1,338 
 
K
ij
C 1,286 
 
K
ij
PR1 1,134 
 
K
ij
PR2 1,215 
 
K
ij
PR3 1,202 
 
K
ij
PR4 1,012 
Patel-Teja 
K
ij
A 0,926 
 
K
ij
B 0,262 
 
K
ij
C 0,247 
 
K
ij
PT1 0,230 
Patel-Teja-Valderrama 
K
ij
A 0,335 
 
K
ij
B 0,465 
 
K
ij
C 0,440 
 
K
ij
PTV1 1,023 
Schmidt-Wenzel 
K
ij
A 1,014 
 
K
ij
B 0,225 
 
K
ij
C 0,221 
Lawal-Lake-Silberberg 
K
ij
A 2,417 
 
K
ij
B 3,606 
 
K
ij
C 3,546 
AGA-8 
- 0,061 
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As  FIGURAS 3.126 a 3.132 representam a distribuição dos erros médios 
absolutos de cada EOS com o melhor esquema de estimativa de parâmetros binários 
para cada grupo avaliado. 
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Figura 3.126 – Exatidão para o Grupo 4 (EOS SRK) 
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Figura 3.127 – Exatidão para o Grupo 4 (EOS PR) 
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Figura 3.128 – Exatidão para o Grupo 4 (EOS PT) 
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Figura 3.129 – Exatidão para o Grupo 4 (EOS PTV) 
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Figura 3.130 – Exatidão para o Grupo 4 (EOS SW) 
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Figura 3.131 – Exatidão para o Grupo 4 (EOS LLS) 
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Figura 3.132 – Exatidão para o Grupo 4 (EOS AGA 8) 
A equação de estado que obteve o melhor resultado para este grupo, foi a AGA 
8. O erro médio absoluto no cálculo do fator de compressibilidade foi 0,061% e o erro 
máximo foi 1,315%. As FIGURAS 3.133 a 3.140 apresentam análises complementares 
da distribuição dos erros. 
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Figura 3.133 – Distribuição do erro em função da temperatura para o Grupo 4 (EOS AGA 8) 
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Figura 3.134 – Distribuição do erro em função da concentração de H
2
S para o Grupo 4 (EOS 
AGA 8) 
 
AGA 8
0,0
0,2
0,4
0,6
0,8
1, 0
1, 2
1, 4
1, 6
1, 8
2,0
0 2 4 6 8 10121416182022
Concentração CO
2
 (% mol)
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura 3.135 – Distribuição do erro em função da concentração de CO
2
 para o Grupo 4 (EOS 
AGA 8) 
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Segundo a AGA Report 8 [3] as incertezas máximas no cálculo do fator de 
compressibilidade para pressões de 0 a 12000 kPa são: 
Região 1 (Temperatura de 264,82 a 334,82 K) - 0,1% 
Região 2 (Temperatura de 334,82 a 394,26 K) - 0,3% 
Região 3 (Temperatura de 394,26 a 477,59 K) - 0,5% 
A tabela 3.23 mostra os resultados encontrados por região para este grupo. 
 
Tabela 3.23 - Resultado na estimativa de Z para o Grupo 4 por faixa de temperatura (EOS AGA 8) 
 
Região  Erro Médio (%)  Erro Máximo (%) 
1 0,047 1,315 
2 0,112 0,838 
3 0,170 0,380 
 
Foi observada uma tendência de aumento do erro em função da temperatura. 
Entretanto, os maiores erros foram encontrados para as combinações entre as 
concentrações de H
2
S e pressões mais elevadas. 
A presença de H
2
S na faixa de temperatura de 331 a 345 K influenciou os erros 
nas regiões 1 e 2. 
 
 
 




[image: alt] 
152
 
Tabela 3.24 – Resumo dos melhores resultados para as equações de estado (EOS) 
 
GRUPO  EOS  K
ij
Erro Médio (%)  Erro Máximo (%) 
1 C7+  SRK K
ij
B 2,58  9,81 
  PR K
ij
C  3,42 6,23 
  PT K
ij
B  1,79 6,04 
  PTV K
ij
B  1,77 5,48 
  SW K
ij
C  2,01 6,49 
  LLS K
ij
A 3,51  9,91 
2  T < 258.15 K  SRK  K
ij
B 1,91  8,35 
  PR K
ij
PR1  3,22 10,39 
  PT K
ij
B  1,55 6,38 
  PTV K
ij
B  1,94 6,59 
  SW K
ij
B  1,54 7,50 
  LLS K
ij
A 3,11  21,50 
  AGA-8 - 0,45  9,93 
3  P > 10000 
KPa 
SRK K
ij
B 3,32  24,68 
  PR K
ij
A  2,89 23,26 
  PT K
ij
B  2,06 22,93 
  PTV K
ij
B  1,63 11,19 
  SW K
ij
B  2,14 23,22 
  LLS K
ij
A 2,30  20,48 
  AGA-8 - 0,31  3,65 
4  P < 10000 
KPa 
SRK K
ij
B  0,38 9,57 
  PR K
ij
A  0,60 8,83 
  PT K
ij
C  0,25 10,03 
  PTV K
ij
A  0,34 6,51 
  SW K
ij
C 0,22  8,98 
  LLS K
ij
A 2,42  6,72 
  AGA-8 - 0,06  1,32 
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Tabela 3.25 – Resumo dos melhores resultados para todos os métodos avaliados 
 
GRUPO    EOS / Correlação  Erro Médio (%)  Erro Máximo (%) 
1 C7+  DPR  1,53  8,22 
  PTV  1,77  5,48 
2  T < 258.15 K  HY  1,26  6,69 
  SW  1,54  7,50 
  AGA-8  0,45  9,93 
3  P > 10000 KPa  DPR  1,40  7,87 
  PTV  1,63  11,19 
  AGA-8  0,31  3,65 
4  P < 10000 KPa  Brill-Beggs  0,40  5,91 
  SW  0,22  8,98 
  AGA-8  0,06  1,32 
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4 CONCLUSÃO 
Fica claro pela análise dos erros e análise gráfica que as melhores correlações 
que descrevem o comportamento do Z em função de P
pr
 e T
pr
, são DAK, HY, DPR e 
Brill-Beggs, apresentando os menores erros médios absolutos. 
As correlações iterativas DPR e HY apresentaram resultados com precisão 
satisfatória para toda a faixa dos gráficos de Standing-Katz, apresentando confiabilidade 
em extrapolações. 
As correlações diretas que apresentaram os menores erros médios absolutos 
para quase toda a faixa de P
pr
 e T
pr
 analisada foram as de Sarem e Brill-Beggs. 
Entre todas as correlações analisadas a de Papay apresentou os piores 
resultados com os maiores valores de erros absolutos. 
Os erros para P
pr
<5 são relativamente altos praticamente para todas as 
correlações. Aparentemente os pontos de dados experimentais utilizados por Standing-
Katz podem ter erros. Isto coincide com as observações de Hall-Yarborough [46] [92] e 
Takacs [42] que observaram discrepâncias entre a sua correlação e dados 
experimentais nesta faixa de P
pr
. 
A correlação direta de Brill-Beggs apresentou erros médios absolutos baixos para 
P
pr
>5, apesar de Abd-El Fattah, K. A. [93] não ter recomendado está correlação de 
simples aplicação para P
pr
>2,4. 
A correlação direta de Gopal não é adequada para utilização em sistemas com 
P
pr
<2, apesar de ter sido indicada para toda a faixa de P
pr
 (0,2-15,0) na avaliação feita 
por Najim Al-Khamis [91]. 
Para a utilização de correlações em função dos resultados obtidos, são sugeridas 
para diferentes tipos de sistemas as seguintes correlações / regras de mistura, capazes 
de predizer os fatores de compressibilidade (Z) com o menor erro absoluto médio 
relativo: 
 
Tabela 3.26 – Recomendações para utilização de correlações 
 CORRELAÇÃO REGRA DE MISTURA 
Presença de C
7+
DPR SSBV 
T < 258,15 K  HY  SBV / SSBV 
P > 10000 kPa  DPR  Kay 
P < 10000 kPa  Brill-Beggs  Kay 
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Para o Grupo 1 (presença de frações C
7+
) a equação de estado que obteve as 
melhores previsões do fator de compressibilidade para vários gases foi a de Patel-Teja-
Valderrama, negligenciando os parâmetros binários de interação, ou seja, considerando 
os K
ij
 iguais a zero. A exatidão na previsão do fator de compressibilidade mostrou uma 
leve tendência de aumento no erro com o aumento da concentração da fração C
7+
. 
Para a maioria das EOS analisadas no Grupo 1 (presença de frações C
7+
), o 
parâmetro binário de interação teve pouco efeito na previsão da propriedade 
volumétrica, com exceção das EOS de Peng-Robinson, Schmidt-Wenzel e Lawal-Lake-
Silberberg que apresentaram redução no erro médio absoluto. Portanto, é recomendável 
descrever apropriadamente a fração C
7+
 de hidrocarbonetos, ao invés de investir em 
determinação de K
ij
 otimizados. 
Para o Grupo 2 (temperaturas inferiores a 258,15 K), a melhor previsão do fator 
de compressibilidade para vários gases foi obtida com a EOS AGA-8. Entretanto para 
pressões superiores a 50.000 kPa, observa-se um aumento significativo no erro, 
chegando a 10%. Neste caso, é recomendável a utilização da EOS de Schmidt-Wenzel 
que apresentou erro médio absoluto de 1,54% considerando os K
ij
 iguais a zero. As 
duas EOS apresentaram uma leve influencia nos resultados em função das baixas 
temperaturas. 
Para o Grupo 3 (pressões superiores a 10000 kPa), a melhor previsão do fator de 
compressibilidade para vários gases foi obtida com a EOS AGA-8. Não foi observado 
tendência de aumento no erro em função da temperatura, entretanto os maiores erros 
foram encontrados para pressões elevadas e altas concentrações de CO
2
 / H
2
S. A EOS 
de Patel-Teja-Valderrama também apresentou bons resultados com um erro médio 
absoluto de 1,63% para este grupo. 
Para o grupo 4 (pressões inferiores a 10000 kPa), a melhor previsão do fator de 
compressibilidade para vários gases foi obtida com a EOS AGA-8. Em todas as EOS 
avaliadas foi observado que os maiores erros ocorreram para altas concentrações de 
H
2
S. A EOS de Schmidt-Wenzel apresentou erro médio absoluto de 0,22% para este 
grupo. 
Os resultados sugerem que a EOS AGA-8 apresenta os melhores resultados para 
pressões de até 70000 kPa e ausência de fração C
7+
 (o método “Detail Characterization 
Method” da AGA Report nº 8 [3] utilizado requer o conhecimento da composição até n-
decano). 
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As EOS PTV e a EOS SW são capazes de predizer o fator de compressibilidade 
(Z) com erros médios absolutos em relação ao valor experimental com precisão 
satisfatória para a maioria das aplicações, para uma variada faixa de temperatura e 
pressão. O desempenho da EOS PTV confirma os resultados da avaliação feita por 
Elsharkawy em 2002 [94], no qual a EOS PT obteve os menores erros absolutos no 
cálculo de propriedades volumétricas para gás natural nas faixas de 237 a 437 K e 689 
a 82737 kPa.
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APÊNDICE A - Visão geral do gás natural 
O gás natural é uma mistura combustível de hidrocarbonetos que permanece em 
estado gasoso nas condições atmosféricas normais fornecendo uma das mais limpas, 
seguras e úteis fontes de energia. Queima completamente liberando subprodutos de 
baixo potencial de danos para a atmosfera. 
Fisicamente, o gás natural é incolor e inodoro (a menos que contenha sulfeto de 
hidrogênio). É formado principalmente de alcanos (metano até butano), gás carbônico, 
sulfeto de hidrogênio, nitrogênio, e traços de hélio, hidrogênio, monóxido de carbono e 
sulfeto de carbonila. 
O gás natural pode ser produzido de poços de petróleo, ou diretamente de poços 
de gás e poços de condensado, que só contêm pouco ou nenhum óleo. As suas 
propriedades variam em função da profundidade devido aos gradientes de temperatura 
e pressão na formação. 
O gás natural é dividido em duas categorias: associado e não-associado. Gás 
associado é aquele que, no reservatório, está dissolvido no óleo ou sob a forma de capa 
de gás; quando no reservatório está livre ou em presença de quantidades muito 
pequenas de óleo é denominado gás não-associado. 
Pode também ser classificado como gás livre ou em solução, se nas condições 
originais de pressão e temperatura do reservatório se encontra na fase gasosa ou em 
solução no petróleo, respectivamente. 
Geralmente, se a temperatura do reservatório é maior que a temperatura crítica 
do fluido, o reservatório é considerado um reservatório de gás. Reservatórios que 
produzem gás natural podem ser classificados essencialmente em quatro categorias. 
São elas: 
•  Reservatórios de condensação retrógrada de gás 
•  Reservatório de gás condensado próximo ao ponto crítico 
•  Reservatório de gás úmido 
•  Reservatório de gás seco 
Quando a temperatura do reservatório T está entre a temperatura crítica T
C
 e 
cricondentérmica T
ct
 do fluido, o reservatório é classificado como sendo de condensação 
retrógrada. O fluido existe como um gás nas condições iniciais (pressão e temperatura) 
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do reservatório, como indica o ponto 1 na FIGURA A.1. Como a pressão do reservatório 
está acima da curva de ponto de orvalho superior, o sistema de hidrocarboneto no 
reservatório se encontra em uma única fase (vapor). À medida que o fluido vai sendo 
produzido, a pressão no interior do reservatório diminui, enquanto a temperatura 
permanece constante. Quando a pressão atinge a curva de ponto de orvalho superior 
(ponto 2) se inicia a condensação do fluido. À medida que a pressão continua sendo 
reduzida, ao invés do gás expandir como esperado em equilíbrio de fases em baixa 
pressão, a mistura de hidrocarboneto tende a condensar. Este processo de 
condensação retrógrada continua com a redução da pressão até que atingir um máximo 
de líquido no ponto 3. 
Com o prosseguimento da produção, a pressão continua a cair, fazendo com que 
o gás liquefeito volte ao estado gasoso, ponto 4. Com a diminuição da pressão, todo o 
gás liquefeito eventualmente voltará ao seu estado inicial, já que o sistema é gasoso a 
partir da curva de ponto de orvalho inferior. Este tipo de reservatório de gás retrógrado 
também é conhecido como reservatório de gás condensado. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura A.1 - Diagrama de fases típico de um sistema retrógrado 
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Se a temperatura do reservatório está próxima da temperatura crítica, como 
mostrado na FIGURA A.2, a mistura de hidrocarboneto é classificada como reservatório 
de gás condensado próximo ao ponto crítico. O comportamento volumétrico dessa 
categoria de gás natural é descrito por intermédio do declínio isotérmico da pressão, 
como mostrado na linha vertical 1 – 3 na FIGURA A.2. 
Todas as linhas de qualidade convergem ao ponto crítico, um aumento de líquido 
brusco ocorrerá imediatamente abaixo do ponto de orvalho conforme a pressão é 
reduzida no ponto 2. Tal comportamento pode ser justificado pelo fato de que várias 
linhas de qualidade são cruzadas muito rapidamente pela redução isotérmica da 
pressão. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura A.2 - Diagrama de fases típico de um reservatório de gás condensado próximo ao ponto crítico 
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O diagrama de fase correspondente a um reservatório de gás úmido é 
apresentado na FIGURA A.3, onde se observa que a temperatura do reservatório é 
maior que a cricondentérmica da mistura; por tal motivo, nunca haverá duas fases no 
reservatório, mas somente a fase gasosa. O reservatório é esgotado isotermicamente 
ao longo da linha vertical A – B. 
Na FIGURA A.3, o ponto A, que representa as condições iniciais do reservatório 
(pressão e temperatura), vai se deslocando verticalmente durante a vida produtiva, à 
medida que são extraídos os hidrocarbonetos e a pressão declina isotermicamente até 
uma posição como a do ponto B. Quando os fluidos são levados à superfície entram na 
região de duas fases. 
 
 
Gás
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura A.3 - Diagrama pressão-temperatura típico de um reservatório de gás úmido 
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O último tipo de reservatório analisado é conhecido como reservatório de gás seco, cujo 
diagrama de fases apresenta-se na 
FIGURA A.4. Em condições de reservatório, o gás contém 
principalmente metano, com pequenas quantidades de etano, propano e gases mais pesados; nas 
condições da superfície, o gás não entra na região de duas fases durante a explotação do 
reservatório, portanto, está sempre na região de estado gasoso. O único líquido associado ao gás 
deste tipo de reservatório é água. 
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Figura A.4 - Diagrama pressão-temperatura típico de um reservatório de gás seco 
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Panorama Mundial das Reservas, Produção e Consumo de Gás Natural 
A avaliação do potencial de gás natural disponível passa pela diferenciação entre 
recursos não descobertos e reservas. O termo recursos inclui tanto as reservas, que são 
volumes a produzir contidos em campos descobertos, quanto o potencial, que se refere 
ao volume estimado recuperável a partir de jazidas não descobertas, inferidas 
geologicamente. A reserva se relaciona à quantidade remanescente na jazida, 
recuperável economicamente, com as condições tecnológicas disponíveis no momento 
de sua avaliação. Trata-se, pois, de um conceito dinâmico no tempo, quando alterações 
de preços, de tecnologia, de perfil da demanda, bem como aspectos político-
institucionais acabam por influenciar continuamente a estimativa das reservas. Ademais, 
o próprio conceito de reserva se conecta a evolução do grau de conhecimento quanto à 
extensão dos recursos disponíveis. 
As reservas podem ser classificadas como: 
•  Reservas Provadas - são aquelas que, com base na análise de dados 
geológicos e de engenharia, se estima recuperar comercialmente com 
elevado grau de certeza; 
•  Reservas Prováveis - são aquelas cuja análise dos dados geológicos e 
de engenharia indica uma maior incerteza na sua recuperação quando 
comparada com a estimativa de reservas provadas; 
•  Reservas Possíveis - são aquelas cuja análise dos dados geológicos e 
de engenharia indica uma maior incerteza na sua recuperação quando 
comparada com a estimativa de reservas prováveis; e 
•  Reservas Totais - representa o somatório das reservas provadas, 
prováveis e possíveis. 
O desenvolvimento econômico mundial tem sido acompanhado de um incremento 
considerável do consumo energético. A tendência mundial atual é de alta preocupação 
com a conservação do meio ambiente, de forma a proporcionar um desenvolvimento 
sustentável e não somente o crescimento econômico. Em decorrência disso, procuram-
se combustíveis menos contaminantes que o petróleo, o que tem levado a um 
incremento do consumo de gás natural. 
No âmbito mundial, segundo previsão do Energy Information Administration (EIA, 
2009) [75], o consumo gás natural seguirá uma rota de crescimento e estima-se que 
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será a segunda maior fonte de energia primária do mundo. Existe uma tendência de 
transição da atual indústria do petróleo e de derivados para a indústria do hidrogênio 
(estimativa para 2020); neste processo o gás natural terá um papel de destaque. Neste 
caso, sendo utilizado para fabricação de novos produtos que impliquem em menores 
emissões de carbono, substituindo os atuais derivados de petróleo (gasolina, 
querosene, diesel, entre outros). 
Dessa maneira, as tendências atuais mostram que, embora o consumo de 
petróleo vá manter-se em patamares elevados, a participação do gás natural na matriz 
energética mundial deverá crescer acentuadamente nas próximas décadas. 
A partir da Conferência Mundial das Nações Unidas (RIO 92) e em 1997, com a 
elaboração do Protocolo de Kioto (Painel de Mudanças Climáticas), o componente 
ambiental passou a ter papel estratégico na produção de energia no mundo. 
Desta forma, o gás natural ganhou destaque em relação a outras fontes de 
energia (carvão e derivados de petróleo), devido às suas menores taxas de emissão de 
gases de efeito estufa (CH
4
, CO
2
, etc.). 
O componente ambiental tem se destacado a partir de 1997, quando foi assinado 
um acordo internacional por 59 países (Protocolo de Kioto), cujo objetivo principal é 
prevenir interferências perigosas provocadas pelo homem sobre o sistema climático 
terrestre. Este acordo patrocinado pela Organização das Nações Unidas (ONU) 
estabelece metas de redução das emissões de gases de efeito estufa, de forma que se 
tornem 5,2% inferiores em relação aos níveis de emissão de 1990, para o período de 
2008 a 2012. 
Vários projetos de desenvolvimento tecnológico vem sendo desenvolvidos por 
companhias operadoras de petróleo em todo o mundo, após a retificação do Protocolo 
de Kioto em 2005, visando além do atendimento às metas de redução nos países que 
tem compromissos de redução, obter também ganhos financeiros no mercado 
internacional de comercio de créditos de carbono. 
O gás natural tem se tornado competitivo na geração de energia elétrica devido 
ao desenvolvimento de turbinas de alta potência, viabilizando a substituição de 
derivados de petróleo, energia nuclear e carvão no setor mundial. 
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Matriz Energética no Mundo 
Índices significativos de crescimento da indústria de gás natural no mundo 
colocam em evidência a sua importante posição como alternativa energética, reforçado 
ainda pelo fato das reservas mundiais provadas de gás natural estarem próximas às de 
petróleo. 
A participação do gás natural de 23% na oferta interna de energia (OIE – energia 
disponibilizada para ser transformada, distribuída e consumida nos processos produtivos 
do País), indica a sua posição estratégica no mundo, apesar do petróleo ainda ser o 
principal componente. 
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Fonte: Energy Information Administration (EIA, 2009) 
Figura A.5 - Demanda Mundial de energia primária em Trilhões de MJ 
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Fonte: Energy Information Administration (EIA, 2009) 
Figura A.6 - Demanda Mundial de energia primária (% de Contribuição por Fonte) 
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De acordo com o panorama de energia internacional de 2009 da EIA (Energy 
Information Administration), que é o órgão do governo americano para estatísticas de 
energia, o consumo mundial de gás natural será alavancado pelo setor de geração de 
energia elétrica. Isto se deve principalmente a limitações nas emissões de gases de 
efeito estufa, por ser mais eficiente e menos poluidor que outros combustíveis fósseis. 
Segundo a previsão deste órgão o consumo total de gás natural aumenta em 1,6 por 
cento ao ano, em média, de 2,95 trilhões de metros cúbicos em 2006 para 4,3 trilhões 
de metros em 2030, e sua utilização no setor de energia elétrica aumenta em 2,1 por 
cento ao ano. Em função dos preços mundiais do petróleo, é esperado que os 
consumidores escolham o gás natural menos dispendioso para satisfazer as suas 
necessidades energéticas, sempre que possível, especialmente no setor industrial, por 
exemplo, espera-se que recém construídas instalações petroquímicas confiem cada vez 
mais no gás natural como matéria-prima. 
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Fonte: Energy Information Administration (EIA, 2009) 
Figura A.7 - Histórico e Previsão do Consumo de Gás Natural no Mundo em Trilhões de m
3
Para atender a demanda projetada, a produção mundial de gás natural deverá 
aumentar em 1,36 trilhões de metros cúbicos entre 2006 e 2030. Este órgão americano 
prevê que a produção de gás natural no Brasil será a que mais rapidamente aumentará 
percentualmente. A produção brasileira está projetada para crescer em média 6,6% ao 
ano até 2030. Em 2006, o Brasil dependia da importação da Bolívia em 
aproximadamente metade do consumo; entretanto, em 2030 esta importação está 
prevista para ser de menos de 10%. A curto e médio prazos, o Brasil planeja aumentar 
as importações. 
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Historicamente, as reservas mundiais de gás natural tem apresentado tendência 
ascendente. Conforme relatado pela Oil & Gas Journal [75], em 1 de janeiro de 2009 as 
reservas mundiais provadas de gás natural foram estimadas em 177,1 trilhões de 
metros cúbicos, 1,95 trilhões de metros cúbicos maior que as reservas provadas 
estimadas em 1 de janeiro de 2008 de 175,2 trilhões de metros cúbicos. As reservas 
tem permanecido relativamente estáveis desde 2004, apesar da crescente demanda de 
gás natural, o que implica que, até agora, os produtores têm sido capazes de reconstituir 
reservas com sucesso com novas fontes ao longo do tempo. 
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Fonte: Energy Information Administration (EIA, 2009) 
Figura A.8 - Reservas de Gás Natural no Mundo em Trilhões de m
3
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História do Gás Natural no Brasil 
A utilização do Gás Natural no Brasil iniciou-se modestamente por volta de 1940 
com as descobertas de óleo e gás na Bahia, atendendo a indústrias localizadas no 
Recôncavo Baiano. Em 1970, o gás representava apenas 0,1% da matriz energética 
nacional. 
Com a Lei 9.478/97 (Lei do Petróleo), a participação do gás natural na matriz 
energética brasileira aumentou significativamente. Vários fatos concorreram para isto, 
entre os quais, a entrada em operação do Gasoduto Brasil-Bolívia no final de 1999, o 
aumento do volume de reservas de origem nacional (Bacia de Campos, Santos e Urucu) 
e a ampliação da rede de transporte e distribuição. 
Após a crise de desabastecimento de energia elétrica em 2001, o governo federal 
implantou o Programa Prioritário de Termeletricidade (PPT) em 2003, estabelecendo 
uma meta desafiadora de 12% de participação do gás natural na matriz energética para 
o ano de 2010 e a priorização da sua utilização para a geração de energia elétrica nas 
novas usinas termelétricas (43 projetos térmicos e potência instalada prevista de 15319 
MW). 
No período de 1964 a 2008, as reservas provadas de gás natural cresceram a 
uma taxa média de 7,3% a.a. Este crescimento está relacionado principalmente às 
descobertas decorrentes do esforço contínuo do país para diminuir o grau de 
dependência do petróleo. As principais descobertas ocorreram na Bacia de Campos 
(bacia sedimentar na qual se encontra a maior concentração de campos gigantes do 
país, tais como Albacora, Marlim e Roncador), bem como na Bacia do Solimões (bacia 
sedimentar na qual se encontram o Pólo de Urucu - local no qual boa parte do gás é 
reinjetado, e a jazida de Juruá, ainda sem aplicação comercial). 
A evolução das reservas de gás natural no país apresenta um comportamento 
muito próximo ao das reservas de petróleo, devido principalmente à ocorrência de gás 
natural sob a forma associada. Há, no entanto, a expectativa de que novas reservas de 
gás natural sejam descobertas, eminentemente sob a forma não-associada, tal como é 
sinalizado pelas descobertas recentes na Bacia de Santos. 
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Em 2008, as reservas provadas de gás natural ficaram em torno de 364,1 bilhões 
de m³, um decréscimo de 0,2% em relação a 2007. Isto se deve, sobretudo, à 
indefinição das estimativas de recuperação comercial dos reservatórios descobertos na 
Bacia de Santos. 
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Fonte: Agência Nacional do Petróleo, Gás Natural e Biocombustíveis (ANP, 2009) 
Figura A.9 - Reservas Provadas de Gás Natural no Brasil em Bilhões de m
3
As reservas nacionais, que estão em sua maior parte na forma associada, 
encontram-se pulverizadas por várias regiões do território brasileiro. De todo o gás 
natural descoberto no país, 20,12% está em terra – principalmente no campo de Urucu 
(AM) e em campos produtores no Estado da Bahia –, enquanto que os 79,88% 
restantes estão localizados em mar, principalmente na Bacia de Campos, a qual detém 
47,55% de todas as reservas deste energético no Brasil.
 
Distribuição Percentual das Reservas Provadas de Gás Natural no Brasil
SE
1. 0
AL
1. 0
CE
0.3
RN
2.8
BA
8.8
ES
10 . 7
SP
13 . 3
AM
14 . 3
RJ
47.6
 
Fonte: Agência Nacional do Petróleo, Gás Natural e Biocombustíveis (ANP, 2009) 
Figura A.10 - Distribuição Regional das reservas Provadas de Gás Natural no Brasil
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Fonte: Ministério de Minas e Energia (MME, 2009) 
Figura A.13 - Crescimento e estimativa da participação do gás natural na matriz energética brasileira (1970 – 2030) 
Para 2010, a Associação Brasileira de Gás prevê que haverá um equilíbrio entre 
a produção de gás associado e não associado no País, e um aumento da importação de 
gás devido a presença do gás natural liquefeito (LNG). 
 
 
 
 
 
 
Fonte: Agência Nacional do Petróleo, Gás Natural e Biocombustíveis (ANP, 2009) 
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Figura A.14 - Distribuição percentual do gás nacional e importado 
Para reduzir a dependência do gás boliviano, por iniciativa do Governo federal, foi 
implantado em 2006 o Plano de Antecipação da Produção de Gás (Plangás). A previsão 
era aumentar a produção nacional de gás para o equivalente à vazão importada na 
época da Bolívia (cerca de 25 milhões de m
3
/d). Após a nacionalização das reservas de 
hidrocarbonetos na Bolívia, ocorrida em 2005, passou-se a considerar a alternativa de 
utilização de LNG importado de outros países para complementação do suprimento do 
mercado nacional. 
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APÊNDICE B - Efeitos na Medição de Vazão de Desvios nos Fatores de 
Compressibilidade (Z) 
A capacidade de estimar o impacto dos erros das diferentes variáveis sobre a 
vazão calculada em estações de medição é de suma importância. Na execução da 
análise de erro destes cálculos, é claramente evidente que qualquer inexatidão no fator 
de compressibilidade irá se propagar transmitindo um erro significativo na vazão. 
Como exemplo, considere o efeito do Z em uma medição de vazão utilizando 
uma placa de orifício, assumindo que todas as outras propriedades (como a pressão, 
temperatura, etc.) são exatamente conhecidas, que a equação será resolvida 
apropriadamente, e que a única incerteza é a inexatidão da estimativa do fator de 
compressibilidade. 
A equação para cálculo de vazão volumétrica de gás natural (Q
v
) segundo a AGA 
Report 3 Part 3 [1], é a seguinte: 
ffr
ws
1
f
2
1vdv
TZG
hZP
dYE)FT(C61,7709Q
1
=
  (B1) 
Sendo C
d
(FT) o coeficiente de descarga do orifício, E
v
 é o fator de aproximação da 
velocidade, Y
1
 é o fator de expansão (tomada a montante), d é o diâmetro do orifício 
calculado na temperatura de fluxo (T
f
), em polegadas, P
f1
 é a pressão de fluxo (tomada 
a montante) em psia, Z
s
 é o fator de compressibilidade nas condições padrão (P
s 
e T
s
), 
h
w
 é a pressão diferencial no orifício em polegadas de água a 60 ºF, G
r
 é a densidade 
do gás real em relação ao ar, Z
f1
 é o fator de compressibilidade nas condições de fluxo a 
montante (P
f1
,T
f
), T
f
 é a temperatura de fluxo em R, T
s
 é a temperatura padrão (519.67 
R) e P
s
 é a pressão padrão (14.73 psia). 
Para uma primeira aproximação, a vazão e o Z estão relacionados da seguinte 
maneira: 
f
f
Z
1
Q ∝
  (B2) 
Sendo o subscrito f indicador das condições de fluxo e b das condições padrão. 
Desta forma, a incerteza em Q
f
 está relacionada ao Z
f
 da seguinte forma: 
f
f
f
f
Z
(%)Z
2
1
Q
(%)Q
Δ

−=
Δ
  (B3) 
Então, um erro de 1% em Z
f
 resulta em aproximadamente 0,5% de erro (na 
direção oposta) em Q
f
. Mesmo um erro tão pequeno quanto 0,2% em Z
f
 resultará em um 
erro de 0,1% em Q
f
. Para dar uma perspectiva destes números, considere que um erro 
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de 1% na vazão em um gasoduto entregando 1.000.000 m
3
/d a um preço de US$ 
0,27/m
3
 resultará em uma perda de quase US$ 0,5 milhão por ano para o consumidor 
ou para o produtor. 
Para um medidor do tipo turbina, a seguinte equação é utilizada para converter a 
vazão nas condições de fluxo para as condições padrão. 
f
b
f
b
b
f
fb
Z
Z
T
T
P
P
QQ =
  (B4) 
Então, assumindo que a vazão real, a pressão e temperatura são precisamente 
conhecidas e que Z
b
=1, a vazão na condição padrão está relacionada com o fator de 
compressibilidade da seguinte forma: 
f
b
Z
1
Q ∝
  (B5) 
Assim, a incerteza em Q
b
 está relacionada a de Z
f
 da seguinte forma: 
f
f
b
b
Z
(%)Z
Q
(%)Q
Δ

−

=
Δ
  (B6) 
Neste caso, um erro de 1% em Z
f
 resulta em um erro de aproximadamente 1% 
(na direção oposta) em Q
b
. Portanto, erros na determinação dos fatores de 
compressibilidade resultarão em erros nos medidores do tipo turbina maiores que os 
erros nos medidores do tipo placa de orifício. 
Por fim, considere um medidor do tipo ultra-sônico. O crescimento da aplicação 
de medidores deste tipo na medição de gás em grande parte se deve ao fato destes 
medidores serem capazes de medir vazões com grande exatidão. Este rápido 
crescimento estimulou a AGA (American Gas Association) a emitir um relatório técnico 
relacionado a este tipo de medidor, chamado AGA Report 9 [76]. A velocidade sônica de 
um gás real está relacionada ao fator de compressibilidade de uma maneira muito 
complexa. Como uma aproximação grosseira, a relação com o gás ideal pode ser 
considerada como: 
ff
RTkZC =
  (B7) 
Sendo C a velocidade do som e k o coeficiente de expansão adiabática. Assumindo k 
que T
f
 são conhecidos exatamente, a proporcionalidade entre a velocidade do som e o 
fator de compressibilidade é dada pela seguinte equação: 
f
ZC ∝
  (B8) 
A incerteza na velocidade do som com Z é então: 
f
f
Z
(%)Z
2
1
C
(%)C Δ
=
Δ

  (B9) 
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Portanto, um erro de 1% em Z
f
 resulta em um erro de 0,5% em C. Desde que a 
velocidade do som deve ser conhecida com bastante exatidão para obtenção dos 
resultados apropriados com um medidor do tipo ultra-sônico, o significativo investimento 
de capital para aquisição e calibração nestes medidores é desperdiçado se os valores 
do fator de compressibilidade não forem determinados com exatidão. A vazão nos 
medidores do tipo ultra-sônico é dada pela seguinte relação: 
⎟
⎟
⎠
⎞
⎜
⎜
⎝
⎛
+
−
δ
=
du
du
f
tt
tt
cos
AC
Q
  (B10) 
Sendo A, a seção transversal da tubulação, 
δ

 é o ângulo entre o eixo do transdutor e a 
parede do tubo, t
u
 e t
d
 são os tempos de trânsito do pulso a montante e jusante, 
respectivamente. Se estes valores forem conhecidos com exatidão, então as seguintes 
relações entre vazão e velocidade do som são mantidas:    (B11) 
CQf ∝
A incerteza na vazão pode ser expressa da seguinte maneira: 
C
(%)C
Q
(%)Q
f
f
Δ
=
Δ
 (B12) 
Portanto, os erros listados acima na velocidade do som resultarão em erros 
correspondentes na vazão. Assim, se valores de fator de compressibilidade obtidos com 
exatidão não estiverem disponíveis, a motivação principal para instalação de um 
medidor de vazão do tipo ultra-sônico (exatidão na medição) deve ser evitada. 
Obter valores de fator de compressibilidade (Z) com um bom nível de exatidão é 
crítico para os cálculos em medição de vazão, especialmente quando relacionada à 
transferência de custódia de gás natural. A falta de exatidão no Z resultará em falta de 
exatidão na vazão calculada, que ao longo do tempo pode facilmente custar ao 
consumidor ou ao fornecedor milhões de dólares. Portanto, é altamente recomendável 
que os fatores de compressibilidade sejam estimados por intermédio de correlações ou 
equações de estado, já que a medição direta é associada a diversos problemas 
operacionais. Os resultados demonstrados anteriormente dos impactos nos medidores 
do tipo placa de orifício, turbina e ultra-sônico mostram sem equívocos que a falta de 
exatidão no cálculo do Z resultará em falta de exatidão no cálculo da vazão de gás. 
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APÊNDICE C - Coeficientes Binários de Interação para as Equações de Estado 
O metano é o componente predominante em fluidos de reservatórios de 
hidrocarbonetos, especialmente no gás natural, enquanto que outros hidrocarbonetos 
são encontrados em menor concentração. Portanto, a exatidão da previsão de 
propriedades físicas de misturas metano/hidrocarbonetos é essencial no projeto e 
desenvolvimento de processos envolvendo gás natural. 
A diferença entre o tamanho molecular da CH
4
 e outros hidrocarbonetos impõe a 
necessidade da introdução, quando uma equação de estado (EOS) é utilizada, de 
coeficientes de interação binários (K
ij
) ajustáveis no termo atrativo para a exatidão de 
previsões das propriedades de interesse. Vários estudos reportam valores de K
ij
. 
Geralmente os valores de K
ij
 são determinados por minimização das diferenças 
entre valores previstos e obtidos experimentalmente, principalmente pressão de 
saturação (ponto de bolha) de sistemas binários. O K
ij
 deve, portanto ser considerado 
como um parâmetro de ajuste e não um termo físico rigoroso. Por isso, o K
ij
 
desenvolvido para qualquer EOS deve ser utilizado somente para aquela EOS. 
Normalmente se assume que o K
ij
 entre hidrocarbonetos com pequena diferença de 
tamanho é insignificante (K
ij
=0), mas os valores de K
ij
 entre componentes não 
hidrocarbonetos, bem como para frações de hidrocarbonetos do tipo C
7+
 não devem ser 
considerados nulos. 
Expressões generalizadas para obtenção dos coeficientes de interação (K
ij
) entre 
o metano, outros hidrocarbonetos e não hidrocarbonetos contaminantes do gás natural 
(CO
2
, H
2
S e N
2
) serão apresentados para as equações de estado objetos deste estudo. 
Estas correlações envolvem o fator acêntrico (
ω), a massa molar (M), temperatura (T
C
), 
pressão (P
C
) e volume molar (V
C
) crítico. 
As misturas de hidrocarbonetos com CO
2
, H
2
S e N
2
 requerem a introdução de 
coeficientes de interação binários no termo atrativo das EOS a serem utilizados na regra 
de mistura para obtenção de maior flexibilidade e confiabilidade, entretanto eles tem 
normalmente uma faixa limitada de utilização. 
Graboski e Daubert em 1978 [77] foram os primeiros a generalizar valores de K
ij
 
para a equação de Soave-Redlich-Kwong em termos de diferença entre parâmetros de 
solubilidade para misturas de CO
2
 com parafinas até o n-decano, propileno, benzeno e 
ciclohexano. O efeito da temperatura foi levado pela primeira vez em consideração por 
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Kato et al. em 1981 [78]. Eles expressaram os valores de K
ij
 obtidos para a equação de 
Peng-Robinson em função da temperatura e do fator acêntrico para sistemas binários de 
CO
2
 com hidrocarbonetos até o n-decano. 
Turek et al. em 1980 [79] sugeriram que são necessários dois parâmetros de 
interação (C
ij
, D
ij
) para descrever sistemas com CO
2
 para uma faixa ampla de 
concentração de CO
2
. Eles apresentaram correlações generalizadas de C
ij
 e D
ij
 como 
função do fator acêntrico do hidrocarboneto. 
Valores de K
ij
 para uma EOS específica foram sugeridos por Elliot e Daubert em 
1985 [65] e por Varotsis et al. em 1986 [80]. Estes foram tratados como casos especiais 
de K
ij
 gerais, que podem ser aplicados em qualquer EOS da mesma forma que o 
trabalho anterior de Chueh e Prausnitz em 1967 [64], Katz e Firoozabadi em 1978 [81], 
e Teja em 1978 [74]. 
Alguns K
ij
 são dependentes da temperatura (Varotsis at al., 1986) [80], 
dependentes da pressão (Voros e Tassios, 1985 [82]), e dependentes da composição 
(Bjorlykke e Firoozabadi, 1992 [83]) ganhando mais flexibilidade. Entretanto, fazendo o 
K
ij
 dependente da pressão e composição uma maior complexidade é inserida ao 
modelo. 
Gasem e Robinson em 1985 [84] [85] apresentaram 16 técnicas para representar 
dados de CO
2
-n-alcanos com um (C
ij
) ou dois parâmetros de interação (C
ij
 e D
ij
). Eles 
consideraram constantes os valores de C
ij
 e/ou D
ij
, ou função de ω
j
, ou função de ω
j
 e T
rj
 
para as equações SRK e PR. 
Nishiumi et al. em 1988 [71] apresentaram uma expressão generalizada para 
coeficientes de interação para a PR-EOS em termos de razão entre volumes molares 
críticos (V
Cj
/ V
Ci
) e da diferença absoluta entre os fatores acêntricos de cada 
componente. As constantes desta correlação dependem de grupos de substâncias 
divididos por similaridade química Esta correlação é aplicável a sistemas compostos de 
hidrocarbonetos, CO
2
, N
2
 e H
2
S. 
Tsonopoulos et al. em 1989 [86] confirmou a relação de Chueh e Prausnitz para 
pares apolares com uma aparente exatidão de ± 0,02. 
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Wang e Guo em 1990 [87] propuseram uma correlação como função da 
temperatura reduzida (T
rj
) e fator acêntrico ω
j
 para cinco equações cúbicas (Soave-van 
der Waals (SVDW), SRK, PR, PT, Valderrama-Cisternas (VC)). 
Gao et al. em 1992 [69] usaram a PR EOS para generalizar valores de K
ij
 para 
sistemas binários de CH
4
 com n-alcanos até n-C
10
, isobutano, ciclohexano, benzeno e 
tolueno. Esta correlação também se aplica a sistemas binários de n-C
2
, n-C
3
, n-C
4
, 
etileno e propileno com outros hidrocarbonetos leves. É expressa em termos de 
temperatura crítica (T
C
) e fator de compressibilidade crítico (Z
C
) dos componentes. 
As correlações abaixo para cálculo de K
ij
 foram utilizadas Nas equações de 
estado (SRK, PR, PT, PTV, SW E LLS) no cálculo dos fatores de compressibilidade. 
•  K
ij
A [63]: 
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⎜
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⎛
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•  K
ij
B: 
0K
ij
=
 
•  K
ij
C [64]: 
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A seguir estão listadas algumas correlações que foram usadas para cada EOS 
especificamente, além das 3 anteriores (K
ij
A, K
ij
B e K
ij
C). 
Parâmetros Binários de Interação (EOS SRK) 
•  K
ij
 SRK1: 
Elliot e Daubert, em 1985 [65] na sua avaliação de coeficientes binários de 
interação para misturas assimétricas (quando dois componentes são 
consideravelmente diferentes no seu comportamento químico, por exemplo: misturas 
contendo CO
2
, N
2
, metano com hidrocarbonetos com mais de 10 carbonos, etc.), 
propuseram um conjunto de expressões para cálculo de K
ij
 aplicáveis a equação de 
Soave-Redlich-Kwong: 
•  Para sistemas com N
2
: 
(

)

∞
+−=
ijij
K9776,2107089,01K   (C3) 
•  Para sistemas com CO
2
: 
(

)
(

)

2
ijijij
K8407,1K77215,008058,01K
∞∞
−−−=
  (C4) 
•  Para sistemas com H
2
S: 
(

)

∞
+−=
ijij
K017921,007654,01K   (C5) 
•  Para sistemas com compostos com mais de 10 carbonos: 
(

)
(

)

2
ijijij
K853,10K6958,217985,01K
∞∞
++−=
  (C6) 
Sendo: 
()
[

]

()
ji
2
jiij
2K εεε−ε−=
∞
  (C7) 
e 
()
[

]

i
5,0
ii
b2lna=ε
  (C8) 
Os parâmetros a
i
 e b
i
 são os termos atrativo e de exclusão de volume da EOS 
SRK. Para interação entre hidrocarbonetos com menos de 10 carbonos, o K
ij
 será 
considerado nulo. 
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Parâmetros Binários de Interação (EOS PR) 
•  K
ij
 PR1: 
•  Para sistemas com H
2
S: 
Stamataki e Magoulas, em 2000 [66] apresentaram uma correlação 
simples para cálculo de Kij em misturas binárias de H2S/n-alcanos em função 
do fator acêntrico do hidrocarboneto. A correlação também pode ser aplicada 
a i-alcanos e frações como C
7+
. 
(

)
ω

−−= 1498,01029,01K
ij
  (C9) 
Os K
ij 
para os binários H
2
S/CO
2
 e H
2
S/N
2
 utilizados neste caso foram 
obtidos de Knapp et al. [88] sendo respectivamente: (1-0,0968) e (1-0,1648). 
•  Para sistemas com CO
2
: 
Kordas et al., em 1994 [67] apresentaram uma correlação para cálculo de 
K
ij
 em misturas binárias de CO
2
/alcanos. Esta correlação envolve a 
temperatura reduzida do CO
2
 e o fator acêntrico do hidrocarboneto como 
variáveis independentes. Por intermédio do uso de um fator acêntrico “efetivo” 
a correlação pode ser estendida a outros sistemas CO
2
-hidrocarbonetos como 
frações de hidrocarbonetos do tipo C
7+
. 
No desenvolvimento da correlação, os autores constataram que para um 
dado sistema e temperatura, o K
ij
 é também função da pressão para n-
alcanos leves. 
O K
ij
 tende a diminuir com a pressão para temperaturas baixas e 
permanece relativamente constante para temperaturas altas. Entretanto a 
dependência da pressão dos valores de K
ij
 não foi considerada no 
desenvolvimento desta correlação generalizada devido a complexidade 
envolvida. Mas, o estudo de Mohamed e Holder em 1987 [89], indicou que o 
uso de valores de K
ij
 linearmente dependentes da pressão resulta em 
pequena melhoria em relação ao uso de K
ij
 constante para uma dada 
isoterma. Esta melhoria poderia provavelmente ser mascarada pelo uso de 
uma correlação generalizada. 
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Após o teste de várias relações funcionais para os coeficientes K
ij
 em 
sistemas binários CO
2 
(i) - n-alcanos (j) em função da temperatura reduzida de 
CO
2 
(T
ri
) e do fator acêntrico do alcano (ωj), a seguinte correlação foi proposta: 
() ()
(

)
(

)

3
rjrjjij
ii
TcTba1K ω+ω+ω−=   (C10) 
Sendo: 
()
2
j3j21j
aaaa ω+ω+=ω   (C11) 
()
2
j3j21j
bbbb ω+ω+=ω   (C12) 
(

)

j3j21j
cccc
ω

+ω+=ω
  (C13) 
 
Tabela C.1 - Valores dos Parâmetros das Equações (C11)-(C13) 
Parâmetro Valor Parâmetro Valor Parâmetro Valor 
a
1
0,09100 b
1
-0,02417 c
1
0,00651 
a
2
0,6755 BB
2
-0,35714 c
2
0,01032 
a
3
-0,16122 b
3
0,13302 c
3
0,01002 
 
O sistema binário CO
2
-metano foi examinado separadamente já que o 
metano, como primeiro composto de uma série homóloga, causa discrepância 
na suavização dos coeficientes a, b e c da correlação generalizada, devido ao 
pequeno valor do seu fator acêntrico. Utilizando dos dados de equilíbrio 
líquido vapor (VLE) de 23 isotermas deste binário, obtiveram a seguinte 
equação para o coeficiente de interação em função da temperatura: 
(

)

3
rrij
ii
T4494,0T8254,05219,01K +−−=   (C14) 
Como a faixa de temperatura utilizada foi de 193 a 283 K, a extrapolação 
da equação (C14) em termos de temperatura, apresenta incertezas. Embora 
exista uma tendência de aumento do K
ij
 com a temperatura, recomendam que 
para temperaturas maiores que 300 K, o valor constante de K
ij
 = 0,9 seja 
utilizado para o binário CO
2
-metano. Este argumento está de acordo como 
valor proposto por Elliot e Daubert (1985) [65] e Nishiumi et al. (1988) [71]. 
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  Para sistemas com N
2
: 
Avlonitis et al., em 1994 [68] apresentaram uma correlação para cálculo 
de K
ij
 em misturas binárias de N
2
/hidrocarbonetos em função da 
temperatura reduzida do nitrogênio (T
ri
) e do fator acêntrico do 
hidrocarboneto (ω
j
). Os resultados obtidos indicaram um efeito significante 
da temperatura e do solvente nos valores ótimos de K
ij
. A maioria dos 
sistemas testados com um número de isotermas que abrangia uma grande 
faixa de temperatura mostrou seguir uma tendência de suavização do tipo 
U na curva K
ij
-temperatura (FIGURA C.1). Além disto, as curvas tendem 
para a direita com o aumento de tamanho do solvente, enquanto que, para 
uma dada temperatura, K
ij 
tende a aumentar com o aumento do tamanho 
do solvente (FIGURA C.2). 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figura C.1 - Variação do K
ij
 com a T
r
 (N
2
), para sistemas binários nitrogênio/n-alcanos 
 
para N
2
/C
1
para N
2
/C
3
para N
2
/C
4
para N
2
/C
6
Eq. 242 a 245 
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Figura C.2 - Variação do K
ij
 com o fator acêntrico (hidrocarboneto), para sistemas 
binários nitrogênio/n-alcanos a temperatura constante 
 
Os autores testaram várias expressões para cálculo de K
ij
 em função 
de T
ri
 e ω
j
 buscando atingir a exatidão máxima como número mínimo de 
parâmetros. Os melhores resultados foram obtidos com a seguinte 
correlação, que foi utilizada neste estudo: 
ΔΔΔΔΔ Valores ótimos 
______  Calculados 
pelas 
 Eq. 242 a 245 
()
(

)
()
⎟
⎟
⎠
⎞
⎜
⎜
⎝
⎛
ω+
ω+
−ω−=
j
3
r
j
2
r
jij
CT
AT
Q1K
i
i
  (C15) 
Sendo: 
()
0j1
j
2
j
QQ
Q
Q +ω+
ω
=ω
  (C16) 
(

)

0j1j
AAA +ω=ω
  (C17) 
(

)

0j1j
CCC +ω=ω
  (C18) 
 
Tabela C.2 - Valores dos Parâmetros das Equações (C15)-(C18) 
Q Valor  A  Valor C Valor 
Q
0
3,09785x10
-1
A
0
6,98737 C
0
9,55783 
Q
1
-3,28572x10
-2
A
1
7,54008 C
1
1,94591x10
-1
Q
2
3,93074x10
-3
- -  - - 
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  Para hidrocarbonetos: 
Gao et al., em 1992 [69] apresentaram uma correlação para cálculo de 
K
ij
 em misturas de hidrocarbonetos em função da temperatura e fator de 
compressibilidade críticos. Para pares de hidrocarbonetos os parâmetros 
binários de interação são geralmente muito próximos de 1. A seguinte 
equação foi proposta para misturas de hidrocarboneto de C
1
 a C
10
: 
Os autores estimaram equilíbrio líquido-vapor (VLE) de misturas de 
hidrocarbonetos (C
1
-C
10
) em altas pressões usando os K
ij
 na EOS PR 
calculados de acordo com a correlação proposta. Um total de 252 
isotermas de equilíbrio líquido-vapor (VLE) e 2320 determinações de VLE 
obtidas de Knapp et al., 1982 [88] foram utilizada na avaliação da 
correlação. 
()
()
i
C
ji
ji
Z
CC
21
CC
ij
TT
TT2
1K
⎥
⎥
⎦
⎤
⎢
⎢
⎣
⎡
+
−=
 (C19) 
Sendo: 
(

)

2/ZZZ
ji
CC
ij
C
+
=

  (C20) 
 
•  K
ij
 PR2: 
  Para sistemas com H
2
S: 
Stamataki e Magoulas, em 2000 [66] apresentaram uma correlação 
simples para cálculo de K
ij
 em misturas binárias de H
2
S/n-alcanos em 
função do fator acêntrico do hidrocarboneto. A correlação também pode 
ser aplicada a i-alcanos e frações como C
7+
. 
()
ω

−−
=

1498,01029,01K
ij
  (C21) 
Os K
ij 
para os binários H
2
S/CO
2
 e H
2
S/N
2
 utilizados neste caso foram 
obtidos de Knapp et al. [88] sendo respectivamente: (0,9032) e (0,8352). 
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  Para sistemas com CO
2
, N
2
 e HC-HC 
Ahmed, T., em 1991 [90] apresentou correlações para cálculo de K
ij
 
baseadas em modificações da técnica de Petersen (1989) [70]. 
Passo 1 – Adotar :
(

)
(

)(
90,0Ke90,0K,88,0K
HCNHCCONCO
2222
=
)
=

=

−−−
 
Passo 2 – Estimar os parâmetros 
(

)
167089,1T00189,01K
CC
1
−
−

=

+
−
, sendo T 
a temperatura do sistema em R. 
Passo 3 – Calcular os coeficientes binários entre os componentes mais 
pesados que o metano(C
2
, C
3
, C
4
,...etc) e a fração C
7+
 de 
acordo com a seguinte expressão: , sendo n 
o número de átomos de carbono. 
+−+
−−
=
CCCC
)1n(n
K8,0K
Passo 4 – Determinar os K
ij
 restantes pela expressão: 
()
(

)
[

]

(

)
(

)
[

]

5
i
5
C
5
i
5
jCiij
MMMMKK −−=
++
−
  (C22) 
 
•  K
ij
 PR3: 
Nishiumi e Arai, em 1988 [71] apresentaram uma correlação para 
cálculo de K
ij
 para a equação de estado de Peng-Robinson. A correlação é 
baseada na razão entre os volumes molar críticos e a diferença absoluta 
entre os fatores acêntricos de cada componente. Esta correlação se aplica 
a sistemas contendo hidrocarbonetos, dióxido de carbono, nitrogênio e 
sulfeto de hidrogênio. 
(

)

(

)

(

)

2
CCCCij
jiji
VVEVVDC1K ++−=
  (C23) 
Sendo: 
ji21
ccC ω−ω+=
  (C24) 
ji21
ddD ω−ω+=
  (C25) 
Os seguintes valores para as constantes foram obtidos por correlação 
com valores ótimos de K
ij
: 
0,0E
0367,0d0403,0d
110,0c041,1c
21
21
=
=−=
=

=
 




[image: alt] 
191
•  K
ij
 PR4: 
Jaubert e Mutelet, em 2004 [72] propuseram um método de 
contribuição de grupo para estimar o parâmetro de interação binária. 
Relacionaram o parâmetro de interação binária, K
ij
, entre dois 
componentes i e j, à temperatura, temperatura crítica, pressão crítica e 
fator acêntrico dos componentes puros. 
Este método é relativamente fácil de ser implementado pelo fato de não 
exigir nenhum parâmetro adicional aos já utilizados pela equação de 
estado. A primeira aplicação deste método só permitia a utilização para 
misturas de hidrocarbonetos pelo fato dos autores inicialmente só terem 
definido seis grupos: CH
3
, CH
2
, CH, C, CH
4
 e C
2
H
6
. 
Posteriormente, em 2008 Mutelet et al. [95], estenderam a aplicação 
com a inclusão de parâmetros para os grupos CO
2
, H
2
S e N
2
, aplicando a 
seguinte correlação: 
()
()()
()
()
() ()
⎟
⎟
⎟
⎟
⎟
⎟
⎠
⎞
⎜
⎜
⎜
⎜
⎜
⎜
⎝
⎛
⎟
⎟
⎠
⎞
⎜
⎜
⎝
⎛
−−
⎟
⎠
⎞
⎜
⎝
⎛
α−αα−α−
−=
∑∑
==
⎟
⎟
⎠
⎞
⎜
⎜
⎝
⎛
−
ji
ji
Ng
1K
Ng
1L
2
j
j
i
i
1
A
B
KLjLiLjKiK
ij
bb
TaTa
2
b
Ta
b
Ta
T
15.298
A
2
1
1Tk
KL
KL
 (C26) 
 
N
g
 é a quantidade de grupos diferentes definidos pelo método. O 
parâmetro 
α
ik
 é definido como a fração da molécula i ocupada pelo grupo 
K, ou seja, é a quantidade de grupos K na molécula, dividido pelo número 
total de grupos presentes na molécula. 
A
KL
 = A
LK
 e B
KL
 = B
LK
 são parâmetros de interação dos grupos e são 
definidos na TABELA C.3. 
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Tabela C.3 - Parâmetros de interação dos grupos: ( A
KL
 A
LK
 ) / kPa e (B
KL
 B
LK
 ) / kPa (Mutelet,et al. 2008). 
 
 CH
3
CH
2
CH CH
4
CO
2
N
2
H
2
S 
  (grupo 1)  (grupo 2)  (grupo 3)  (grupo 4)  (grupo 5)  (grupo 6)  (grupo 7) 
CH
3
0      
CH
2
A
12
=74810 0           
 B
12
=165700     
CH A
13
=261500 51470  0         
 B
12
=388800 79610           
CH
4
A
14
=32940 36720  145200 0       
 B
14
=-35000 108400  301600         
CO
2
A
15
=164000 136900 184300 137300 0     
 B
15
=269000 254600 762100 194200     
N
2
A
16
=52740 82280 365400 37900 98420 0   
 B
16
=87190 202800  521900 37200  221400     
H
2
S A
17
=158400 134600 193900 181200 134900 319500 0 
 B
17
=241200 138300 307800 288900 201400 550100  
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Parâmetros Binários de Interação (EOS PT) 
Para está equação foram utilizados os seguintes coeficientes binários de interação: 
•  K
ij
 PT1: 
Tabela C.4 – Coeficientes de interação binários para a equação de estado de Patel-Teja 
 
Componente H
2
S
(1)
CO
2
(2)
N
2
(2)
C
1
(3)
C
2
(3)
C
3
(3)
i-C
4
(3)
n-C
4
(3)
i-C
5
(3)
n-C
5
(3)
C
6
(3)
C
7
(3)
C
8
(3)
C
9
(3)
C
10
(3)
H
2
S 1,0     
CO
2
0,946 1,0   
N
2
0,879 0,940 1,0  
C
1
0,8014 0,907 0,968 1,0  
C
2
0,9639 0,872  0,940  0,99 1,0  
C
3
0,9077 0,872  0,926  0,98 1,00 1,0  
i-C
4
0,9499 0,873  0,946  0,96 0,99 1,00 1,0  
n-C
4
0,9499 0,885  0,969  0,96 0,99 1,00 1,00 1,0  
i-C
5
0,9417 0,875  0,898  0,94  0,98 0,99 1,00 1,00 1,0  
n-C
5
0,9417 0,865  1,000  0,94  0,98 1,00 1,00 1,00 1,00 1,0  
C
6
0,9489 0,860  0,990  0,92  0,97 0,99 1,00 1,00 1,00 1,00 1,0  
C
7
0,900 0,860 0,984 0,90  0,96 0,98 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,0       
C
8
0,900 0,860 0,960 0,88 0,95 0,97 0,99 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,0     
C
9
0,900 0,860 0,955 0,86  0,95 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,0   
C
10
0,900 0,850 0,950 0,84  0,94 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,000 1,0 
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Parâmetros Binários de Interação (EOS PTV) 
•  K
ij
 PTV1: 
Huang e Guo em 1995 [73] ao utilizarem a equação de estado de Patel-
Teja-Valderrama para previsão de pontos críticos de gás natural, utilizando 
regras de misturas convencionais para determinação dos parâmetros de 
mistura para os termos atrativo e repulsivo (a
m
 e b
m
), introduziram dois 
coeficientes binários de interação (K
aij
 e K
bij
): 
∑∑
=
ij
ijjim
axxa
  (C27) 
()
(

)

ij
a
5,0
jiij
k1aaa −=
  (C28) 
∑∑
=
ij
ijjim
bxxb
  (C29) 
(

)

(

)

ij
bjiij
k1bb5,0b −+=
  (C30) 
∑
=
i
iim
cxc
  (C31) 
Os autores determinaram os coeficientes binários de interação (K
aij
 e K
bij
) 
de 49 sistemas binários relacionados a gás natural utilizando a EOS PTV 
por ajuste de pontos críticos determinados experimentalmente. O método 
modificado de regressão não linear de mínimos quadrados de Levenberg-
Marquardt foi utilizado para regressão dos dados. Os resultados indicaram 
que tanto o K
aij
 e o K
bij
 são dependentes da composição, especialmente 
para os sistemas assimétricos cujos coeficientes são bastante sensíveis a 
composição da mistura. Concluíram que, em função da irregularidade da 
variação dos valores de K
ij 
com a composição, não ser possível desenvolver 
correlações generalizadas para K
ij
 dependentes da composição. Baseados 
em uma típica faixa de composição de gás natural e de valores de K
ij
 
determinados para a EOS PTV recomendam os valores de K
aij
 e K
bij
 listados 
na TABELA C.5 e TABELA C.6. 
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Tabela C.5 - Valores de K
aij
 e K
bij
 recomendados para pares de hidrocarbonetos 
 
Componente  C
1
C
2
C
3
C
4
C
5
C
6
C
7
C
8
C
9
C
10
C
1
K
aij
0,0 0,0396 0,04101 0,2031 0,1698 0,1811 0,2097 0,2183 0,2201 0,2274 
 K
bij
0,0 0,0319 0,03014 0,0998 0,0923 0,0751 0,0977 0,2051 0,2111 0,2111 
CO
2
K
aij
0,0809 0,0361 0,1083  0,1508 0,0558 0,0912 0,1000 0,1000 0,1000 0,1000 
 K
bij
0,0749 0,1210 0,1024  0,1251 0,0310 0,0522 0,1000 0,1000 0,1000 0,1000 
N
2
K
aij
0,0208 0,0307 0,1986  0,1547 0,1018 0,0478 0,1000 0,1000 0,1000 0,1000 
 K
bij
0,0083 0,0211 0,1547  0,0825 0,0507 0,0251 0,1000 0,1000 0,1000 0,1000 
H
2
S K
aij
0,1986 0,0361 0,0923  0,0501 0,0583 0,0511 0,1000 0,1000 0,1000 0,1000 
 K
bij
0,1547 0,0201 0,0713  0,0900 0,0959 0,1000 0,1000 0,1000 0,1000 0,1000 
 
Tabela C.6 - Valores de K
aij
 e K
bij
 recomendados para pares de não hidrocarbonetos 
 
Pares não hidrocarbonetos  K
aij
K
bij
CO
2
-N
2
0,0544 0,0325 
CO
2
-H
2
S 0,0540  0,0255 
N
2
-H
2
S 0,1210 0,0852 
 
Para os pares de hidrocarbonetos  , os coeficientes binários de 
interação utilizados foram calculados segundo Chueh e Prausnitz [64]. 
1n1n
C,C
>>
 
Parâmetros Binários de Interação EOS SW e EOS LLS 
Serão utilizados somente K
ij
A, K
ij
B e K
ij
C. 
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APÊNDICE D - Referência Bibliográfica do Banco de Dados Utilizado 
Tabela D.1 - Propriedades das amostras de gás natural (Grupo I - Presença de C
7+
) 
 
Composição (% mol) Mín.  Máx.  Média 
H2S 0,0 2,2 0,1 
CO2 0,0 63,5 2,1 
N2 0,0 12,5 0,5 
C1 19,4 94,2 81,1 
C2 2,3 9,8 5,6 
C3 0,8 5,9 2,8 
IC4 0,2 1,6 1,1 
NC4 0,3 2,5 1,2 
IC5 0,1 1,2 0,7 
NC5 0,0 0,9 0,3 
C6 0,0 1,7 0,4 
C7 0,0 0,0 0,0 
C8 0,0 0,0 0,0 
C9 0,0 0,0 0,0 
C10 0,0 0,0 0,0 
C7+ 0,5 10,0 4,0 
M (C
7+
)  109,0 184,0 140,5 
D (C
7+
) 0,72 0,87 0,78 
Pressão (MPa)  4,9 54,9 31,3 
Temperatura (K)  322,0 418,2 369,5 
Z 0,7950 1,3850 1,0234 
 
J.K. Drohm, W.H. Goldthorpe and R. Trengove, “Enhancing the evaluation of 
PVT Data”, Seventh Offshore South Asia Conference, Singapore, Paper 
OSEA 88174, 1988 
A.M. Elsharkawy and S.G. Foda, “EOS Simulation and GRNN Modeling of the 
Constant Volume Depletion Behavior of Gas Condensate Reservoirs”, Energy 
Fuels 12, pp. 353–364, 1988 
Curtis H. Whitson and Stein B. Torp, “Evaluating Constant-Volume Depletion 
Data”, Journal of Petroleum Technology, pp. 610–620, 1983 
C. H. Roland, “Vapor-Liquid Equilibria for Natural Gas-Crude Oil Mixtures”, 
Industrial and Engineering Chemistry, Vol. 37 Nº 10, pp. 930 – 936, 1945 
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Tabela D.2 - Propriedades das amostras de gás natural (Grupo II – Temperatura 
inferior a 258,15 K) 
 
Composição (% mol) Mín.  Máx.  Média 
H2S 0,0 0,0 0,0 
CO2 0,0 7,6 2,2 
N2 0,3 13,6 4,6 
C1 81,2 98,4 87,6 
C2 0,5 8,5 4,3 
C3 0,2 2,3 1,0 
IC4 0,0 0,8 0,2 
NC4 0,0 0,8 0,2 
IC5 0,0 0,5 0,0 
NC5 0,0 0,5 0,0 
C6 0,0 0,1 0,0 
C7 0,0 0,0 0,0 
C8 0,0 0,0 0,0 
C9 0,0 0,0 0,0 
C10 0,0 0,0 0,0 
C7+ 0,0 0,0 0,0 
M (C
7+
)  0,0 0,0 0,0 
D (C
7+
) 0,00 0,00 0,00 
Pressão (MPa)  0,1 70,0 16,5 
Temperatura (K)  225,0 255,0 243,7 
Z 0,3680 2,9700 0,8645 
 
C.-A. Hwang, P. P. Simon, H. Hou, K. R. Hall, J. C. Holste, and K. N. Marsh, 
“Burnett and pycnometric (p,Vm ,T) measurements for natural gas mixtures”, 
Journal of Chemical Thermodynamics, 29, pp. 1455-1472, 1997 
J. W. Magee, W. M. Haynes and M. J. Hiza, “Isochoric (p, r, T) measurements 
for five natural gas mixtures from T = (225 to 350) K at pressures to 35 Mpa”, 
Journal of Chemical Thermodynamics, 29, pp. 1439-1454, 1997 
L. Capla, P. Buryan, J. Jedelsky, M. Rottner and J. Lineke, “Isothermal pVT 
measurements on gas hydrocarbon mixtures using a vibrating-tube 
apparatus”, Journal of Chemical Thermodynamics 34, pp. 657–667, 2002 
Saquib Ejaz, “High-Accuracy P-ρ-T Measurements of Pure Gas and Natural 
Gas Like Mixtures Using a Compact Magnetic Suspension Densimeter”, Ph.D. 
Dissertation, Texas A&M University, 2007 
J. Mollerup and P. Angelo, “Measurement and Correlation of the Volumetric 
Properties of a Synthetic Natural Gas Mixture”, Fluid Phase Equilibria, 19, pp. 
259-271, 1985 
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Tabela D.3 - Propriedades das amostras de gás natural (Grupo III – P maior que 10 
MPa) 
 
Composição (% mol) Mín.  Máx.  Média 
H2S 0,0 19,7 1,0 
CO2 0,0 20,2 3,1 
N2 0,0 13,6 3,0 
C1 58,4 98,4 84,3 
C2 0,0 28,7 6,4 
C3 0,0 13,2 1,6 
IC4 0,0 0,8 0,2 
NC4 0,0 1,8 0,2 
IC5 0,0 0,5 0,0 
NC5 0,0 0,5 0,0 
C6 0,0 0,3 0,0 
C7 0,0 0,0 0,0 
C8 0,0 0,0 0,0 
C9 0,0 0,0 0,0 
C10 0,0 0,0 0,0 
C7+ 0,0 0,0 0,0 
M (C
7+
)  0,0 0,0 0,0 
D (C
7+
) 0,00 0,00 0,00 
Pressão (MPa)  10,0 70,0 27,7 
Temperatura (K)  263,2 450,0 318,9 
Z 0,5995 2,4136 0,9335 
 
T.S. Buxton and J.M. Campbell, “Compressibility Factors for Lean Natural 
Gas-Carbon Dioxide Mixtures at High Pressure”, Society of Petroleum 
Engineering Journal, pp. 80–86, 1967 
S. N. Biswas, A. A. R.C. Bominaar, J. A.Schouten, J. P. J. Michaels, C. A. Ten 
Seldam, “Compressibility Isotherms of Simulated Natural Gases”, J. Chem. 
Eng. Data, 35, pp. 35-38, 1990 
Arne Staby and Jorgen M. Mollerup, “Measurement of the Volumetric 
Properties of a Nitrogen-Methane-Ethane Mixture at 275, 310, and 345 K at 
Pressures to 60 Mpa”, Journal of Chemical Engineering Data, 36, pp. 89-91, 
1991 
Jingjun Zhou, Prashant Patil, Saquib Ejaz, Mert Atilhan, James C. Holste and 
Kenneth R. Hall, “(p,Vm,T) and phase equilibrium measurements for a natural 
gas-like mixture using an automated isochoric apparatus”, Journal of Chemical 
Thermodynamics, 38, pp. 1489-1494, 2006 
Prashant Patil, Saquib Ejaz, Mert Atilhan, Diego Cristancho, James C. Holste, 
Kenneth R. Hal, “Accurate density measurements for a 91% methane natural 
gas-like mixture”, Journal of Chemical Thermodynamics 39, pp. 1157–1163, 
2007 
C.-A. Hwang, P. P. Simon, H. Hou, K. R. Hall, J. C. Holste, and K. N. Marsh, 
“Burnett and pycnometric (p,Vm ,T) measurements for natural gas mixtures”, 
Journal of Chemical Thermodynamics, 29, pp. 1455-1472, 1997 




 
199
J. W. Magee, W. M. Haynes and M. J. Hiza, “Isochoric (p, r, T) measurements 
for five natural gas mixtures from T = (225 to 350) K at pressures to 35 Mpa”, 
Journal of Chemical Thermodynamics, 29, pp. 1439-1454, 1997 
L. Capla, P. Buryan, J. Jedelsky, M. Rottner and J. Lineke, “Isothermal pVT 
measurements on gas hydrocarbon mixtures using a vibrating-tube 
apparatus”, Journal of Chemical Thermodynamics 34, pp. 657–667, 2002 
Saquib Ejaz, “High-Accuracy P-ρ-T Measurements of Pure Gas and Natural 
Gas Like Mixtures Using a Compact Magnetic Suspension Densimeter”, Ph.D. 
Dissertation, Texas A&M University, 2007 
J. Mollerup and P. Angelo, “Measurement and Correlation of the Volumetric 
Properties of a Synthetic Natural Gas Mixture”, Fluid Phase Equilibria, 19, pp. 
259-271, 1985 
Abdus Satter and John M. Campbell, ”Non-Ideal Behavior of Gases and Their 
Mixtures”, Society of Petroleum Engineering Journal, PP. 333–347, 1968 
B. H. Sage and H. H. Reamer, “Volumetric behavior of oil and gas from the 
Rio Bravo field”, American Institute of Mining Metallurgical Engineers 
Transactions (AIME Trans), 142, pp. 179-191, 1940 
 
 
 
 
 
 




[image: alt] 
200
Tabela D.4 - Propriedades das amostras de gás natural (Grupo IV – P menor 
que 10 MPa) 
 
Composição (% mol) Mín.  Máx.  Média 
H2S 0,0 19,7 0,2 
CO2 0,0 20,2 1,4 
N2 0,0 13,6 4,0 
C1 58,4 98,4 85,0 
C2 0,0 28,7 7,2 
C3 0,0 13,2 1,6 
IC4 0,0 0,8 0,2 
NC4 0,0 1,8 0,3 
IC5 0,0 0,5 0,0 
NC5 0,0 0,5 0,0 
C6 0,0 0,3 0,0 
C7 0,0 0,0 0,0 
C8 0,0 0,0 0,0 
C9 0,0 0,0 0,0 
C10 0,0 0,0 0,0 
C7+ 0,0 0,0 0,0 
M (C
7+
)  0,0 0,0 0,0 
D (C
7+
) 0,00 0,00 0,00 
Pressão (MPa)  0,1 10,0 3,4 
Temperatura (K)  263,2 450,0 311,5 
Z 0,6683 0,9990 0,9373 
 
 
T.S. Buxton and J.M. Campbell, “Compressibility Factors for Lean Natural 
Gas-Carbon Dioxide Mixtures at High Pressure”, Society of Petroleum 
Engineering Journal, pp. 80–86, 1967 
S. N. Biswas, A. A. R.C. Bominaar, J. A.Schouten, J. P. J. Michaels, C. A. Ten 
Seldam, “Compressibility Isotherms of Simulated Natural Gases”, J. Chem. 
Eng. Data, 35, pp. 35-38, 1990 
Arne Staby and Jorgen M. Mollerup, “Measurement of the Volumetric 
Properties of a Nitrogen-Methane-Ethane Mixture at 275, 310, and 345 K 
at Pressures to 60 Mpa”, Journal of Chemical Engineering Data, 36, pp. 
89-91, 1991 
Jingjun Zhou, Prashant Patil, Saquib Ejaz, Mert Atilhan, James C. Holste and 
Kenneth R. Hall, “(p,Vm,T) and phase equilibrium measurements for a 
natural gas-like mixture using an automated isochoric apparatus”, Journal 
of Chemical Thermodynamics, 38, pp. 1489-1494, 2006 
Prashant Patil, Saquib Ejaz, Mert Atilhan, Diego Cristancho, James C. Holste, 
Kenneth R. Hal, “Accurate density measurements for a 91% methane 
natural gas-like mixture”, Journal of Chemical Thermodynamics 39, pp. 
1157–1163, 2007 
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J. W. Magee, W. M. Haynes and M. J. Hiza, “Isochoric (p, r, T) measurements 
for five natural gas mixtures from T = (225 to 350) K at pressures to 35 
Mpa”, Journal of Chemical Thermodynamics, 29, pp. 1439-1454, 1997 
L. Capla, P. Buryan, J. Jedelsky, M. Rottner and J. Lineke, “Isothermal pVT 
measurements on gas hydrocarbon mixtures using a vibrating-tube 
apparatus”, Journal of Chemical Thermodynamics 34, pp. 657–667, 2002 
J. Mollerup and P. Angelo, “Measurement and Correlation of the Volumetric 
Properties of a Synthetic Natural Gas Mixture”, Fluid Phase Equilibria, 19, 
pp. 259-271, 1985 
Abdus Satter and John M. Campbell, ”Non-Ideal Behavior of Gases and Their 
Mixtures”, Society of Petroleum Engineering Journal, PP. 333–347, 1968 
B. H. Sage and H. H. Reamer, “Volumetric behavior of oil and gas from the 
Rio Bravo field”, American Institute of Mining Metallurgical Engineers 
Transactions (AIME Trans), 142, pp. 179-191, 1940 
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