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RESUMO

Com o objetivo de predizer o equilibrio de fases para sistemas multicomponentes de interesse
na area de alimentos, fol empregado o modelo termodindmico que usa a Equagdo de Estado de
PENG-ROBINSON, com a regra de mistura dependente da composigio de STRYJEK & VERA.

Para que a Equacio de Estado predissesse corretamente a pressio de vapor dos componentes
pures, o parametro atrative @ da EDE de PENG-ROBINSON foi corrigido, empiricamente, usando
o programa computacional CORR-a. BAS.

Os pardmetros de interagio binaria foram obtidos pelo ajuste do modelo a dados binarios
experimentais de equilibrio de fases, usando o programa CPARZ.PAS, que envolve a minimizaclio de
uma funcio objetivo pelo Método Simplex de NELDER & MEAD (1965), o qual foi escrito em
termos dos desvios relativos entre os valores experimentais e os calculados pelo modelo.

Para a predicdo do equilibrio de fases dos sistemas muliicomponentes, o programa
computacional AYU2 PAS foi empregado para os caleulos, fazendo uso dos pardmetros de mteragdo
bingria ajustados previamente.

Os resultados obtidos mostraram que o modelo termodindmico obtido, utilizando-se da EDE
de PENG-ROBINSON e regra de mistura dependente da composigdo, foi um método preditive
adequado, pois conseguiu ajustar-se bem aos dados experimentais de equilibrio de fases dos sistemas

bindrios e pdde predizer os sistemas multicomponentes.

Palavras chave: Equacio de Estado, nuistura-regras, aciicares, benzeno, etanol, dgua.
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SUMARY

A thermodynamic model that uses the PENG-ROBINSON equation of state (EOS) and the
composition-dependant mixing rules of STRYJEK & VERA, was employed in this work for the
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Pariimetro de atragio intermolecular (EDE) {bar cm®/g-mol™),

ParAmetro a em funcio da temperatura (EDE},

Parfimetro o para mistura de componentes;

Constantes da Equacio de ANTOINE;

Pardmetro que represenia o volume ocupado pelas moléculas (EDE) (em’/g-mol);

Parametro b para mistura de componentes;

correta da pressdo de vapor;

Fugacidade do componente (1), (bar);

Fugacidade do componente {3} nas {ases teve e pesada;
Excesso de Energia Livre de Gibbs;

Pardmetros de interagio binaria entre os componentes {1} e (§);
Coeficiente de distribuigéo;

Peso molecular,

Pressdo (bar);

Pressio critica (bar);

Pressio reduzida, P/Pc (adimensionaly;

Contribuicfo repulsiva para a pressio, (EDE),
Contribuicio atrativa para pressdo, {EDE);

Pressdo de vapor (bar);

Funcio de partigio das moléculas (EDE);

Funcdo de partico na forma candnica,

Constante dos gases;

Temperatura (K) ("C);

Temperatura critica (K);

Temperatura reduzida, T/Tc (adimensional};

Volume parcial molar do componente (i} {em’/g-mol);
Volume molar do gas ideal {cm’/g-mol);

Volume molar de uma mistura de componentes (cm /g-mol};

Volume molar (cm’/g-mol);

%i



& Yolume de empacotamento fechado;

¥ Volume molar de vapor saturado (om'/g-mol);

e Excesso de volume (cm’™/g-mol);

Pt Volume molar de liguido saturado {em’/ g-mol);

Ve Volume critico (em’/g-mol);

X=X Fragdo molar do componente (i) na fase pesada {adimensional};
V=Y Fragio molar do componente (i) na fase leve (adimensional);

Z Fatar de compressibilidade {EDE), PV/RT {adimenstonal};

7e Fator Z no ponto critico, PcVe/RTc {adimensional ),
Ahreviaches

EDE Equacgio de Estado; COR  Chain-of-rotators,
COOR Cubic Chamn-of-rotators, RK  Redlich-Kwong;
PR Peng-Robinson; PT Patel e Teja;
PHCT Perturbed-hard-chain theory, ELY Equilibrio Liquido-Vapor,

Subindice/Superindice

exp experimental;
cale galculado;

i1 componentes 1, j;
m mistura;

ant anterior;

abs absoluto;

Simbolos Gregos

o= o Tr,m) Fator de correcio do pardmetro a com a temperatura;

g, G Coeficiente de fugacidade do componente (1) em solugio, de mistura de
componentes e componente (i} puro (adimensional};

) Fator acéntrico (adimenstonal);

A Comprimento de onda “de Broghe”;

£=0,74078 V*/V  Densidade reduzida;
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CAPITULO 1

INTRODUCAO E OBJETIVOS

1.1. INTRODUCAQC

O equilibrio de fases pode ser caleulado através do emprego de dois métodos:
1) Método v-0 que faz um tratamento distinto das fases liquida e vapor, empregando modelos de
coeficientes de atividade (y;) para a fase Hiquida e calculando o coeficiente de fugacidade {(¢:) na fase
vapor. E normalmente aplicado em misturas & baixas pressdes; 2) Método ¢-¢ que usa uma (nica
equaciio de estado para representar propriedades P-V-T de qualquer fase fluida (liquidos, gases,
fluidos supercriticos) ¢ muito empregado a pressdes elevadas, nas quais o método y-¢ nio € tio

empregado.

O método §-, & principio, nfio tem restrigBes ao0s valores de pressio, podendo também ser
aplicado a baixas pressdes, no entanto, nestas condigdes as propriedades P-V-T representadas pelo
modelo nio sdo tHo precisas. Entretamto, pode-se corrigir empiricamente os parfmetros das
equagdes de estado para que estas caloulem corretamente pressdes de vapor dos componentes puros
e, concomitantemente, pode-se aplicar uma regra de mistura mais adequada para que predigam o

equilibrio de fases.

Neste sentido, foi desenvolvida no presenie trabalho uma metodologia para predizer o
equilibrio de fases, tomando-se como estudo os seguintes sistemas:
Agua(_] )-FEtanol(2)-Benzeno(3);
Agua( 1)-Sacarose(2)-Glicose(3 )-Frutose(4),
a-Pineno(1)-B-Pineno(2)-{8)-(~)-Limonena(3}
utilizando-se do método ¢-¢ com a EDE de PENG-ROBINSON (1976) e a regra de mistura
dependente da composigiio de STRYJEK & VERA (1986).

A EDE de PENG-ROBINSON ¢ amplamente usada na predigfio de equilibrio de fases de
misturas de componentes ndio polares a pressdes elevadas, predizendo razoavelmente bem

propriedades P-V-T de gases e fluidos supercriticos. Quando ela ¢ aplicada para o caleulo de
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equilibrio de fases de sistemas a baixas pressdes (regides de liquido-vapor) ou sistemas contendo
substincias polares, os resultados podem ndo ser bons, visto que a equagio nfio prediz corretamente

valores de pressdio de vapor dos componentes puros nem volumes molares de liquidos saturados.

Para predizer a pressio de vapor dos componentes puros, utilizou-se o programa
computacional CORR-a BAS para a corregdo do parémétro a da EDE. O programa computacional
CPAR2 PAS foi usado para o ajuste dos parAmetros de interagio binaria {Kay; ¢ Ka,;) com base nos
dados experimentais disponiveis dos sistemas citados anteriormente. E finalmente, utilizou-se do
programa computacional ATU2 PAS para predizer os dados de equilibrio de fases liquido-liquido,
lquido-vapor, dos sistemas ternarios Agua(1)-Etanol(2)-Benzeno(3) & 55°C, Agua(1)-Sacarose(2)-
Ghicose(3), Agua(1)-Sacarose(2)-Frutose(3) ¢ Agua(1)-Glicose(2)-Frutose(3) a 1,0132bar, e
a-Pineno(1)-B-Pineno(2)-Limoneno(3) 4 0,8bar e do sistema quaternério Agua(1)-Sacarose(2)-

Ghicose(3)-Frutose(4) & 1,0132bar.
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1.2. OBJETIVOS

Tendo como base os dados experimentais de equilibrio de fases liquido-liquido e liquido-
vapor de sistemas de interesse na area de alimentos, o presente trabalho tem como objetivo ajustar,
empiricamente, o parimetro @ da EDE para predizer corretamente a pressdo de vapor dos
componentes puros, ajustar os pardmetros de interagio binaria (Kan ¢ Kay) para o calculo da
fugacidade dos componentes na mistura, € assim, conseguir predizer o comportamento do equilibrio

de fases multicomponentes.
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REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1. EQUILIBRIO DE FASES

O equilibrio de fases implica em uma situagdo na qual ndo esteja ocorrendo modificagBes

macroscopicas no sistema em relagdo ao tempo.

Para que um sistema se encontre em equilibrio, o potencial quimico (1) de cada componente
deve possuir o mesmo valor em todos os pontos do sistema. Coexistindo varias fases o potencial

quimico deve ter o mesmo valor em todas estas fases {at, B, ....7).

Outros dois critérios de equilibrio de fases, além do potencial guimico, para um sistema

composto por “n” componentes s3o:

Equilibrio térmico: T =TV = _ =T"
Equilibrio mecanico: P* = PP = =P

O equitibrio de fases pode também ser expresso em termos da igualdade de fugacidade dos

componentes nas diversas fases, como:

fr=f= = f (i, 1,2,..,n)

Para uma mistura a temperatura e pressio fixas, a fugacidade de cada componente (f) pode

ser obtida, a partir de dados do volume parcial molar pela seguinte relagio:

ing, = 1n(;f~ﬁ} = % 7. - V‘*}iP [2.1]

Onde: ¢; = coeficiente de fugacidade;

x; = fragfio molar do componente i na mistura,

V. = volume parcial molar do componente na mistura;

= (%{-) = volume molar de gas ideal.
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O volume parcial molar (IZ) para uma mistura multicomponente com volume molar (V)

pode ser escrito como (SZARAWARA & GAWDZIK, 1989):

— |V . 7 u WV
Vi :[ m} — }gm -1-[ m] - Exj [_C_?.__L’L} [22]
6%1' TP, &i T.Pa 7 é&:j PP,
Onde: Vm:Ex,.V_,\:f(T,P,xi,“.xk) [2.3]
i=l
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2.2. EQUACOES DE ESTADO

2.2.1. Equacdes de Estado do Tipo van der Waals

O comportamento P-V-T dos gases ideais ¢ dado com bastante precisdo pela seguinte
refacio:

PV =RT [2.4]

O uso desta equacio ¢ bastante amplo nos célculos termodindmicos devido a sua
simplicidade, sendo uma boa aproximagdo para gases 4 baixas densidades. Com base nesta relacio
introduziu-se o conceito de fator de compressibilidade (), que é definido como:

PV
T RT

onde Z=1 para gases ideais.

z [2.5]

Aceitando-se a suposigio de que gases ideais sfo isentos de forgas de interagdo
intermoleculares (repulsio e atragéo), a aplicabilidade da equagfio dos gases ideais se restringe a
gases em condigBes tais que esta interagio possa ser desprezada. O desvio de Z em relagdo a unidade

indica que ha forgas de interagiio intermoleculares, e que elas devem ser consideradas.

O desenvolvimento de equacdes de estado para fluidos nfo ideais tem, em geral, seguido trés
tipos de abordagens; a) equagdes de estado do tipo de van der Waals; b) equagBes do tipo do virial;

¢) equagdes que utilizam a teoria dos estados correspondentes.

A primeira equagiio capaz de descrever qualitativamente o comportamento de gases ¢ de
liquidos foi proposta por van der Waals, em 1873

RT o
V-b ¥?

onde o pardmetro « relaciona-se com a forga de atracBo intermolecular e o pardmetro b com ¢

P= {2.6}

volume das moléculas. A pressio é resultante de dois termos, um de repulsdo ¢ outro de atragiio
intermoleculares, como representados na equaclio (citado por ANDERKQ, 1990):
P=P, +P, [2.7]
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RT :
onde F, =7 e P, = —;—;—-. Esta equagio admite um fator de compressibilidade universal

{Z,;=1/3}, no ponto critico.

Os parfimetros a ¢ b da equagio [2.6] foram originalmente admitidos como independentes da

temperatura e relacionados as propriedades criticas:

il T’

28
64P, 28]
RT,
= 2.9
b [2.9]
Sendo obtidos a partir dos critérios de estabilidade no ponto critico:
2
‘fl _Z f =0 (2.10]
24 Pede & Pe,Fe

REDLICH & KWONG (1949) propuseram a primeira equagdo de estado cibica (RK} com
alta aceitabilidade como ferramenta para os caleulos de fugacidade de fluidos nio polares. Esta
equagiio foi proposta para satisfazer as condigSes de contorno nos limites de alta e baixa densidade,

escrita da seguinte maneira:

RT a

o —— 211
(F ~b) TV +5) [2.11]
0,42?48(}3212:“)
onde: o= 7 [2.12]
0,0867(R1¢)
z;z—wr [2.13]
Ze=1/3

O sucesso da EDE (RK) estimulou numerosas pesquisas que propunham melhora da
equaclio, pela introdugfio da dependéncia da temperatura no pardmetro a. A dependéncia deste

parametro com a temperatura ¢ essencial para reproduzir as pressdes de vapor (ANDERKQO,1990).
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WILSON (1964) foi o primeiro a introduzir a forma geral que inter-relaciona a dependéncia

do par@metro o com a temperatura.

a=ao {2.14]
a=T[1+(L57+ L620)(%) | [2.15]
onde: a é o valor do pardmetro na temperatura 7,

a, é o valor do paréimetro @ na temperatura critica;

Tiw=Temperatura reduzida 7/7;

w=Ffator acéntrico.

Entretanto, a primeira formula para expressar a dependéncia do parémetro o com a

temperatura que obteve maior divulgagio fot a simplificagdo proposta por SQOAVE (1972):

Wi | -

&

1
= 1+.Km[1~ _7;3} [2.16]
onde K, expressa uma fungo quadratica do fator acéntrico sendo especifica para cada substincia.
Com esta simplificagio, SOAVE fez com que a equagio reproduzisse pressdes de vapor para

substincias ndo polares para 7x=0,7, correlacionando o parametro g com a temperatura € o fator

acéntrico (@). A EDE (S-RK) com dois parametros foi escrita como:

RT a(T)

_ - 2.17

P T +h [2.17}

o ofT 0,42747R* I¢c? 2.18]

onde: afTe)= o A
= Q08664R7e 2.19)
Fc
a(7)=alTs Ya(1;,0) [2.20]

Ze=1/3

{7, ,m) = fungio da temperatura e fator acéntrico, cont valor unitario para 7=7;.

As pressbes de vapor dos componentes no equilibrio de fases devem ser corretamente

representadas pelas EDE. Numerosas equagbes foram propostas com este proposito onde a fungio
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o T @), que corrige o parimetro a, contém usualmente de um a trés constantes empiricas, sendo
derivadas da pressio de vapor dos componentes individuais. Entre elas, MATHIAS E COPEMAN

{1983) propuseram uma equagio com trés pardmetros:
E 12 N T
a:%%«(}[b?ﬁ]%—iﬁ{%?}f) +CS(1-?;§) } [2.21]

SOAVE, (1986) propds uma equagio com dots parimetros:

a=1+m{1+T)+n(T; 1) [2.22]

PENG & ROBINSON (1976) compararam valores de Zc experimentais com o valor de 1/3
das EDEs de (RK) e (S-RK). Observaram que o fator de compressibilidade destas equagOes era
superestimado, modificaram entdio o termo de atragdo da EDE (S-RX), propondo a EDE (PR) com
Ze=0,307 na forma:

RT alT)

p= ~ 2.23
NI ) [2.23]
R*T¢?
onde: a(Tc)=045724— [2.24]
e
RIc
b= 00778 [2.25]
[
1 1
a?=1 +Km(fi - ?;g) [2.26]
K, =0,37464 +1,542260 - 0,26992c" [2.27]
Ze=0,307
Podendo também ser escrita na forma cibica em Z, como:
7 (1~ B)Z* +(4-3B" -2B)Z - (4B-5° -B*)=0 [2.28]
onde: A= }}% {2.29]
p=2L [2.30]
RT
PV
7= 2.31
RT (2.31]
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As EDE (PR) e (8-RK) séio amplamente utilizadas para predizer o equilibrio liquido-vapor de
misturas de componentes apolares. No entanto, por considerar um fator de compressibilidade
universal para todos os componentes, a predigio de propriedades tais como densidades de fiquidos &

relativamente pobre, € os piores valores sio enconirados para liquidos proximos ao ponto critico.

Um terceiro parimetro, dependente do fator de compressibilidade no ponto critice, foi usado
por varios autores com o intuito de aumentar a flexibilidade na predicio de todas as propriedades
termodindmicas. Embora este pardmetro faga com que as equagdes de estado predigam corretamente
o fator de compressibilidade no ponto critico, as isotermas para baixas e altas pressdes obtidas
apresentam valores intolerdveis. Para um melhor resultado global, os autores obtiveram um fator de
compressibilidade aparente no ponto critico {calculado) (C), nio necessariamente coincidente com o

valor de Zc¢ experimental.

A FDE de FULLER (1976) contém um terceiro pardmetro, c{7):

_RT a(T)
PET 0@ v wel)el D] [232]

O parimetro b na EDE de FULLER | equagdio [2.32], vania com a temperatura assim como o
pardmetro da EDE de HEYEN {1980).
Pe RT a(?)
V-b() ¥ +{b(T)+clV - KT

[2.33]

HEYEN (1980) admitiu trés opgdes para o caleulo do fator de compressibilidade aparente no
ponto critico (£): determinar o valor experimental de Zc , ajustar o valor experimental de Zc¢ ou

caleulé-lo como fungio de @ (citado por ANDERKO, 1990).

PATEL E TEJA (1982) usando a forma sugerida por BEYEN (1980), propuseram a EDE
(PT) que engloba as EDE de Peng-Robinson (PR) e de Soave (S-RK). Tratam £ como sendo um
parimetro ajustavel dependente da temperatura para 0,9<Tg<1,0, visando obter uma melhor

reproducio das densidades de liquidos saturados, além de satisfazer a igualdade de fugacidades na

14
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curva de saturagio de forma andloga 4s EDE (PR) e (S-RK). A EDE (PT) fica sendo escrita na
forma:
_ RT a(?)
P= -
V—b V{F+b)+c(V —b)

[2.34]

Esta equagio reduz-se a equagdo de (8-RK) com ¢=0 e & de (PR) quando ¢=b.

O desenvolvimento da forma de trés parAmetros foi feito pelo fato que a aceitabilidade da
predicio de ambas as regides de baixas e altas densidades requer que { seja tratado como um

pardmetro empirico.

As equacdes de estado descritas até entdio, contém o termo de repulsiio da EDE de van der
Waals, expresso em termos do volume excluido (RT/V-b)), o que ¢ uma super-simplificago da
realidade, sendo validas para baixas densidades e podendo nfo fornecer estimativas corretas para

densidades elevadas, ou seja, para liquidos.

Equacdes mais realistas para o termo de repulsdo de van der Waals, com movimento de

translagio de moléculas foram obtidas por (citados por ANDERKO, 1990).

SCOTT (1971)
L )] [2.35]
PV )
GUGGENHEIM (1965)
RT
Zrgp = TR [2.36]
"oy -5y
e CARNAHAN-STARLING (1969)
l+g+5° -7
g, nrr ) [237)
(1-n)
onde: . (2.38}
= :

A equacgio desenvolvida por CARNAHAN-STARLING (1969) ¢ uma expressio que
representa o fator de compressibilidade para esferas rigidas. Para corpos rigidos convexos, néo

esféricos, BOUBLIK & NEZBEDA {1977) deduziram uma forma mais geral:

it
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1+(Ba-2)E+(3a” -3a + 1) - a’¢
rep (1_5)3

o

V
onde: £=074078 7 {densidade reduzida) [2.401

[2.39]

}” = Volume de empacotamento fechado;,
a = ParAmetro de nfio esfericidade de corpo rigido;

para a = | temos a EDE de CARNAHAN & STARLING.

Visando obter equagBes de estado mais corretas, varios autores adaptaram expressdes para a
contribuigio do termo atrativo ajustando-o através de simulagio de dados em computadores.
ALDER et al. (1972) obtiveram expressGes usando o potencial do pogo quadrado. BERET &
PRAUSNITZ (1975) utilizaram as expressdes de CARNAHAN-STARLING (1969) e de ALDER ¢t
al. (1972) para construirem uma equago para moléculas consideradas como segmentos de cadeia

(PHCT=Perturbed Hard Chain Theory), para fluidos puros:

1T N
0= [ﬂ[ As] (@9t [2.41]

onde; g = fungfio de partigio por molécula,

¢ = fungdio de partigio na forma candnica;
A = comprimento de onda de “de Broglie™,

N = ntimero total de moléculas.

2.2.2. Equacdes de Estado do Tipo Perturbada

Estas equacbes admitem que a estrutura de um fluido determina, primeiramente as forgas
repulsivas de curto alcance. As forgas atrativas de longo alcance dependem menos da estrutura e

podem ser consideradas como uma perturbagdo.

A teoria da perturbagiio da cadeia rigida (PHCT), desenvolvida por BERET & PRAUSNITZ
(1975), ¢ aplicavel tanto para moléculas simples quanto para complexas, bem como para o céleulo de
propriedades de gases e liquidos. O modelo obedece as seguintes condi¢bes de contorno: a) a baixas

pressOes segue a lei dos gases ideais; b) a densidades moderadas satisfaz a equagiio do virial; ¢)

12
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obtém a densidades de fluidos, tal como as obtidas pelas teorias de ALDER et al. (1972) ¢ de
BARKER & HENDERSON (1972), d) obtém z densidade de fluidos de moléculas complexas
(polimeros) descritas pelas teorias de PRIGOGINE (1957) e FLORY (1970) (citado por CABRAL,
1993).

Fm misturas multicomponentes os movimentos rotacional ¢ o vibracional de uma cadeia de
moléculas 3o retardados, muitas vezes pela presenca de outras moléculas, por isso algumas medidas
rotacionais acabam dependendo da temperatura e também da densidade. Com respeito a isso
DONOHUE & PRAUSNITZ (1978) admitem que o termo final da funglo de partigho da equagio

[2.41} pode ser calcudado como:

9 =(8) )i [2.42)

onde: (G = contribuicdo da fungfio de partigdo externa {dependentes da densidade),
{Gex )i = contribuigio da fungdo de particho interna (independente da densidade).
A suposigdo feita por esta equagiio é de que a contribui¢do da fungao de partigio rotacional €

vibracional pode ser calculada através da contribuigio de um movimento de translagiio equivalente.

VILMALCHAND & DONOHUE (1985) ¢ VILMALCHAND et al. (1986) incorporaram
contribuicdes de forgas anisotrépicas, 7™ na equagiio (PHCT), gerando a teoria da perturbaglio da
cadeia anisotrépica rigida (PACT). KIN et al. (1986) desenvolveram uma versio simphficada da
PHCT, (SPHCT: Simplificagio da Teoria da Perturbagio da Cadeia Rigida) (citado por ANDERKO,
1990).

CHIEN et al. (1983) adaptaram uma aproximagio para estruturas de moléculas de cadeias
semelhantes, utilizando-se da Teoria da Perturbago da Cadeia. Como resuliado apresentaram uina
equagdo do tipo perturbada denominada COR (Chain-of-rotators Equation of State), a qual inclui

contribui¢iio do movimento de rotagio no movimento de translacéo e de contribuigio atrativa.

A equacio COR foi obtida a partir da equago [2.41] com: a} a fungfio de partigio
translacional de NITTA et al. (1977), a qual foi obtida a partir da equagio de estado da esfera rigida
de CARNAHAN & STARLING (1969); b) a fungdio de partigio rotacional obtida pela combinagio
da equagdio de CHIEN et al, com a equagiio de estado de BOUBLIK & NEZBEDA (1977}, c)

termo de atragdo com perturbagfio obtido pela expressio de ALDER et al. (1972), em termos de
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uma série de poténcia do potencial do pogo quadrado. Trés pardmetros sfo ajustados para os
componentes puros a partir de dados P-V-T, Para uma mistura de componentes, usa-se¢ um

parametro de interagdo binaria, (citado por CABRAL, 1993).

DEITERS (1981, 1982) desenvolveu um argumento diferente para a2 EDE de van der Waals
derivando uma relacio semi-empirica da fungdio de distribuicio radial de fluidos com a fun¢o
potencial do pogo quadrado, envolvendo corregdes para formas moleculares nio esféricas, potencial
de repulsio flexivel e efeitos de corpo triplo. Tal equagio mostra ser capaz de representar as
propriedades P-V-T para uma extensa faixa de pressio usando somente trés parametros: Tc , Pc ¢

Ve {citado por ANDERKOQ, 1990).

Algumas investigagdes propuseram também equagSes simplificadas combinando equagdes

ciibicas de estado com varias teorias praticas adotadas para o argumento da EDE de van der Waals,

GUO et al. (1985) e KIM et al. (1986) propuseram uma versdo simplificada da EDE (COR),
chamada EDE (CCOR) (Cubic Chain-ofrotators). Os autores derivaram, analiticamente, uma

aproximagio para o centro rigido da molécula e contribuigiio da pressio rotacional.

A EDE {CCOR) foi escrita como:

111+0772] €% 0,055 —

! (1 LTy Y «{T) bd X
- " i - [2.43]
V-042b v-o42p PV +dD} WV +d T -0425)

P=

O primeiro termo da equagdo [2.43] representa o termo de repulsio e é uma simplificagio do
termo ndo atrativo da equagiio de CARNAHAN & STARLING (1969, 1972) para a esfera rigida. O
segundo termo expressa a contribuigdo rotacional de moléculas poliatdmicas, sendo uma
simplificacio da EDE (COR). O terceiro ¢ quarto termos representam a contribuicio por atragio

{citado por CABRAL,1993).
Quando aplicada a substincias ndo polares com &=7) e ¢=f7) e demais parametros

independentes da temperatura, os pardmetros a, b, ¢, d e ¢ puderam ser correlacionados com @, Fe

e fv.
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KUBIC (1986) desenvolven uma quarta EDE por simplificagiio da generalizaciio da fungfo
de particdo da EDE de van der Waals, feita por BERET-PRAUSNITZ (1975). Para o termo
repulsivo ele usou a aproximagio da equagiio de centro rigido desenvolvida para a equagio (CCOR),
ficando:

RT  L19chRT a

"V v -o42m) (v +dy

[2.44]

2.2.3. Calculos de Propriedades P-V-T de Misturas com Equagbes de Estado

O método mais amplamente usado para estender o uso das EDE para misturas de
componentes é adotar a mistura como sende um pseudo componente puro nas mesmas condi¢Bes de
temperatura e pressdo, como proposto por van der Waals, em 1890. As constantes medias
caracteristicas da composi¢io da mistura sdo obtidas, a partir de uma regra de mistura classica

relacionada as constantes dos componentes puros na forma de uma fun¢o quadratica em fragio

molar:
a, =9y a,xx, [2.45]
iy
b= 2 bxx, [2.46]
i
|
onde: a, =(1-Ka, a,a,)* [2.47)
b, +5b.
b, 3(1«1{55)[ ; f} [2.48]

Os paréimetros de interagic binaria Ko e Kby sdo obtidos pelo ajuste da equaglio a dados

experimentais de equilibrio binario de todos os pares de componentes da mistura,

O desempenho de algumas equagdes de estado com a regra de mistura classica no calculo de
equilibrio, foi testado por HAN et al. (1988), que analisaram a predicio do equilibrio liquido-vapor
de cinco sistemas {misturas simétricas, misturas com hidrogénio, com diéxido de carboneo, com

metano ¢ com nitrogénio) utilizando-se de sete equagdes de estado, sendo cineo ciibicas (SOAVE,

13
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1972; PENG-ROBINSON, 1976, KUBIC, 1982; HEYEN, 1983 e CCOR de KIN et al, 1986) ¢
duas nfio cibicas (COR de CHIEN et al., 1983 ¢ HCBKS de COX et al, 1971 e STARLING &
HAN, 1972). Os resultados apresentaram diferenga insignificante entre as equagdes, havendo apenas
uma excecio para a equacio de HEYEN que apresentou resultados piores. A aplicaciio de uma
equagio complexa como a HCBKS nio ofereceu nenhuma vantagem, pois seus resuliados foram

inferiores aos obtidos pelas equa¢Bes mais simples, como as de SOAVE e PENG-ROBINSON.

ADACHI & SUGIE (1985) e IWAI et al (1988) mostraram que a regra de mistura classica
com dois pardmetros é adequada para misturas que contém componentes polares que nfo desviam

muito da idealidade (ex. alcool + alcool, dgua + alcoois inferiores) {citado por ANDERKO, 1990).

A regra de mistura classica, quando aplicada 4 misturas contendo componentes polares, nem
sempre ¢ eficiente. A incapacidade da regra de mistura classica para represemtar o equilibrio de fases
para misturas fortemente nfo ideal pode ser compreendida pela analise do excesso de energia de
Gibbs calculada pela EDE com esta tegra. Se uma EDE puder descrever as propriedades dos
componentes puros ¢ da mistura de componentes no MESMO estado fisico (ex.: Hquido), a uma
determinada condicdo de temperatura e pressdo, o excesso de energia de Gibbs pode ser calculado

como {citado por ANDERKQ, 1990):
gm('?js -Po x) = R?”(ln ¢mr’.s‘ - Z xi 'ln ¢z) {249]
onde: ¢ = coeficiente de fugacidade da mistura;

¢, = coeficiente de fugacidade do componente (/).

VIDAL (1978) derivou, para os limites de pressfio infinita, o excesso de energia de Gibbs
calculado pela EDE (RK) com a regra de mistura classica. Para alcangar uma equacio explicita,

assumin ¥=b a pressio infinita e =0 obtendo:

e (}3 — ao) =In 2[:5- + Zx!. %—] [2.501

Se o pardmetro de interagio K,y for ajustado pa regra de mistura para que o parametro a

tenda a zero, a equagio [2.50] para um sistema bindrio fica sendo:
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%)

b b '
£x 1): 3=1 2[ llj( 22) . 51
g (P=w)=lndx b lm | = i [2.51]

HURON & VIDAL (1979} deduziram uma equagiio mais geral para a equacio {2.50}, onde:

g¥(P =)= A.[:E? + 3%, f»;-_] [2.52]

onde A é um parimetro caracteristico para a equagio de estado usada.

PANDIT & SINGH (1987) utilizaram-se da equagio [2.52] para redivuigar os pardmetros de

contribuicdo de grupo, através do método ASOG em conjunto com EDEs cubicas.

SHENG et al. (1989) também reformularam o método UNIFAC, combinando os termos
calculados pela EDE (PATEL-TEJA). O coeficiente de fugacidade dos componentes foi

determinado através da equacio [2.49].

GUPTE et al. (1986) combinaram a equagfio de van der Waals com o método por
contribuigio de grupo da equagio UNIFAC modificada e propuseram a equagdo denominada

UNIWAALS:

LK [y
B M 2.53]
RTepe Rl modcto

Esta equagio preserva a alta qualidade da equaciio UNIFAC para pressGes baixas ¢ moderadas e da
excelentes resultados a altas pressdes, quando a dependéncia do modelo de g com a temperatura

for boa {citado por ANDERKQO).
Os métodos que combinam o modelo de excesso de energia de Gibbs com parametros da

EDE, sio equivalentes & expressio de pardmetros cruzados (¢;) de uma equago de estado adequada

em fungiio da composigio. O uso do modelo de energia de Gibbs para uma fase liquida ndo ¢
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essencial para obter uma boa exatiddio; no entanto, ¢ possivel construir empiricamente uma regra de

mistura dependente da composi¢io que seja simples e mais exata.

STRYJEK & VERA (1986, (a) ¢ {b)), ADACHI & SUGIE (1986} e PANAGIOTOPOULOS
& REID (1986) propuseram regras de mistura contendo dois parmetros binarios.
STRYJEK & VERA (1986}

1
= Z Z XX, (ai,.aﬂ )5 (}. - x}.K'ag - x}.Kaﬁ) [2.54]
5
ADACHI & SUGIE (1986):

= szij (aﬁ.a )i (l ~1 +m, (x;. - xf)) [2.55]

e PANAGIOTOPOULOS & REID (1986):
1
a=y Dy xx, (az.,.a‘ﬁ.)g (1 — Ka, + (Kag. ~Ka, )xi) ; [2.56]
P
As equacdes [2.54] [2.55] [2.56] sdo muito similares.

Além da equacio [2.54], STRYJEK & VERA (1986 (a)) propuseram também uma outra

regra de mistura dependente da composigao:

o= Z;xix_j(aﬁaﬂ)é ( | K%Kaﬁ

xi}(aij +ijaﬁ)

[2.57]

e concluiram que ambas podiam ser usadas com conlianga para correlatar os dados de ELV dos

sistemas estudados.

SCHWARTZENTRUBER et al. (1987) introduziram wm terceiro pardmetro na regra de
mistura dependente da composico de PANAGIOTOPOUL & REID, equacfio [2.56], com o intuito
de ampliar sua flexibilidade. A equaglo proposta correlacionou bem os dados de equilibrio liquido-

vapor para o sistema ternério; metanol-COp-propano e seus binaries {citado por ANDERKOQO, 1990},
SCHWARTZENTRUBER et al. (1989) desenvolveram um procedimento eficiente para

estender o método de contribuigio de grupo UNIFAC para altas pressdes, usando a regra de mistura
dependente da composi¢io de SCHWARTZENTRUBER et al. (1987),
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2.2.4. Aplicacées da Equaciio de Estado de PENG & ROBINSON

Recentemente, estudos tém sido feitos a respeito dos parmetros de interagio binaria usados

para melhorar a capacidade das equagdes clibicas de estado para modelos com misturas polares.

SAKO et al. {1991) estudaram o equilibrio de fases no processo de extraglo e concentragio
de furfural usando dioxido de carbono supercritico. Os dados de equilibrio liquido-vapor a alta
pressdo foram obtidos para dois sistemas bindrios (CO,-agua e COx-furfural) e um sistema ternario
(CO-dgua-furfural). Os dados experimentais foram comparados com resultados calculados por
vérias equacdes de estado e verificaram que a EDE de PENG-ROBINSON e a de SOAVE-
REDLICH-KWONG combinadas com a regra de mistura proposta por PANAGIOTOPOULOS, em
1986, equagio [2.56], correlacionaram satisfatoriamente os dados de equilibrio para os dois sisternas

bindrios e predisseram bem o sistema ternario.

WILLSON et al. (1991) estudaram o equilibrio de fases 4 alta pressio em sisternas ternarios
de acido propibnico e agua com Etanol, 8F;, CCiFs, CF;H, e CoFs visando ideniificar o solvente
adequado a ser usado na recuperagiio de produtos fermentados. Os dados experimentais foram
correlacionados com a EDE de PENG-ROBINSON combinada com uma regra da mistura
dependente da densidade, obtendo sucesso na predigdo qualitativa do comportamento das

caracteristicas experimentalmente observadas, para todos 0s casos.

CHELUGET & VERA (1991) desenvolveram um método para calcolar o equilibrio liquido-
vapor de sistemas multicomponentes usando a EDE de PENG-ROBINSON combinada com a regra
da mistura dependente da composigio de STRYJEK-VERA (PRSV), equacdo [2.57], e com ©
modelo GSCNP (Propriedade de Nimero de Carbono Simples Generalizada) para estimar as
constantes da EDE de PRSV. Com este trabalho propuseram maior versatilidade na representacio
da curva de distribui¢io molar de combustiveis fosseis, tais como: fragio de petroleo, derivados de
carvio e gas natural condensado. Os resultados obtidos foram bons para a fase liquida e satisfatorios

para a fase vapor.
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CHANG {1992) propbs a utilizagdo da EDE de PENG-ROBINSON com a regra de mistura
classica para calcular a solubilidade de digxido de carbono dissolvido em solugbes orginicas a

elevadas temperaturas, reproduzindo quantitativamenie o diagrama de fases P vs x.

GAO et al. (1992) propuseram uma simples correlagiio para avaliar os pardmetros de
interagiio bindria Ka; da EDE de PENG-ROBINSON para misturas de hidrocarbonetos leves
(C1-Cyq), como funglio da temperatura critica e do fator de compressibilidade critico para cada
componente. O parimetro @ da regra de mistura classica usada foi descrito conforme a equagdo

[2.471 e o par&ametro b como:

b, =2 X5 [2.58]

Valores de Kay para todos os possivels pares binrios foram determinados pelo ajuste dos dados de
equilibrio liquido-vapor de misturas experimentais envolvendo parafinas, cicloalcanos, alquenos ¢
hidrocarbonetos aromdticos. Para pares de hidrocarbonietos notaram que 08 pardmetros de interagdo
binAria foram muito proximos de zero e considerados como zero por muitos autores. Esta

aproximagio conduz a resultados nio muito corretos. A correlagio proposta no referido trabatho foi

a seguinte:
1 Zoy
oATe,Te, )2
1-Ka, = (e 1z [2.59]
(7e, + Ie,)
Ze, + Ze; .
onde . Zc; = 5 [2.60}

Ze¢; e Zc; sdo os fatores de compressibilidade criticos de dois componentes. Este procedimento
rendeu resultados ruins quando comparados aos valores de Kay calculados pelo ajuste dos dados

experimentais.

Sclucdes aquosas de alcanolaminas sdo comumente usadas para retirar gases acidos (COz ¢
H,8) de correntes de hidrocarbonetos. CARROL et al. (1992) fizeram um estudo do equilibrio de
fases do sistema Agua-metildietanolamina-propano. As medidas expetimentais foram corretamente
correlacionadas pela EDE de PENG-ROBINSON, modificada pela regra de mistura dependente da
composigio de STRYJEK-VERA, equagio [2.54] Tal informagio mostrou ser proveitosa para
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projetos de processo que retiram gases acidos de gas liquefeito de petroleo (GLP) que € um valioso

subproduto do processamento de gas natural.

LEE & HOLDER (1993} estudaram o equilibrio liquido-vapor de dois sistemas liquidos
derivados de carviio: tolueno-naftaleno e ciclohexano-naftaleno. Os resultados experimentais foram
corretamente descritos com a EDE de PENG-ROBINSON, usando uma regra de mistura
dependente da densidade, cujo pardmetro b é dado conforme a equagho [2.58] e o pardmetro a
conforme equaciio [247). Nesta versdo da EDE de PENG-ROBINSON, o parametro de interagdo

bindria Ka,nfio ¢ uma simples constante, pois varia linearmente com a densidade da mistura (1/7):

5,

Ka,=a, + [2.61]

Os parmetros o ¢ f; foram ajustados para minimizar o erso entre os dados experimentais e 0s
calculados. A referente pesquisa demonstrou que os pardmetros de interagio bindria ajustados pela
EDE de PENG-ROBINSON modificada foram uteis na predi¢io do comportamento de fases de
sistemas liquidos derivados de carviio representados pelos sistemas tolueno-naftalenc e ciclohexano-

naftaleno.

O gas natural rico em H,S, quando em reservatdrios, tem a caracteristica de acumnular
enxofre de maneira a causar obstrucio nas paredes de tubulagdes ou até mesmo nas paredes dos
proprios reservatorios. Isto ¢ decorrente de pequenas variaghes nas condiges de pressdo e
temperatura, que possam influenciar no estado supercritico ou proximo s condigbes criticas em que
o gas se encontra, podendo causar efeitos significativos na solubilidade do soluto no gas. GU et al.
{1993) mediram a solubilidade do enxofre, em misturas acidas supercriticas ou préximas a regiio
critica, de gas natural com alto teor de Hz8 com CHs, CO,, H,S. Mediram os dados P-V-T de
misturas acidas de gas natural com alto teor de H,§ e modelaram o comportamento de fase de
misturas fluidas com alto teor de H,S em reservatérios. A EDE de PENG-ROBINSON foi usada
para calcular o coeficiente de fugacidade (¢,) para o soluto sélido. A expressdo derivada para ¢, fot a

seguinte:

(2%y.a. 3
b, A 1°7Y% by FZ+(~.5+I)B1
ln¢im~%—~(2—1)-ln(2—b)~—zﬁB[ " —FJIY{ZWJ [2.62]

onde A, B e Z sdo representadas pelas expressSes [2.29] a [2.31].
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Para representar os dados de solubilidade do soluto solido na regifio proxima a regifio critica, além
do coeficiente de interacfio binaria Koy, para o parmetro g, foi proposta a seguinte regra de mistura

modificada para o pardmetro 4

b:yibl +y2b2F(yi) [2.63]

A funcio de correglio F(yy) foi introduzida para considerar o efeito das moléculas do soluto nas

propriedades volumétricas das moléculas do solvente, sendo proposta da seguinte forma:

F(Yz) =10+8,,y, e"p(“‘l_zi‘f}} 12 64]
no qual os coeficientes de interago bindria fi» e a1 sfo dependentes da temperatura. Os dados de

solubilidade do enxofre em H,S foram medidos ¢ modelados com sucesso pelo uso da EDE de

PENG-ROBINSON, segundo a modificacio proposta pelos autores.

Os tocoferdis sio substincias usadas como antioxidante em alimentos e estiio presentes em
pequenas quantidades em dleos comestiveis. O projeto de extragio de tocoferdis usando fluidos
supercriticos requer um detalhado conhecimento do equilibrio de fases envolvido no processamento,
especialmente quando os dados experimentais sio necessdrios para cdlculos de extragio em alta
escala. PEREIRA et al. {1993) estudaram o equilibrio de fases da mistura COytdl-a-tocoferol a
temperatura de 292 a 333K e pressdes acima de 26MPa. A EDE de Peng-Robinson foi usada para
correlacionar o equilibrio de fases liquido-vapor com a regra de mistura dependente da composigio
de PANAGIOTOPOULOS-REID, equagdio [2.56], obtendo-se boa conforrmidade com os dados

experimentas.

Liquidos organicos, compostos por componentes com volatilidade relativa proxima da
unidade, sio dificeis de separar por destilacio e métodos alternativos slo frequentemente
empregados. Uma alternativa para a separagdio destas misturas azeotropicas ¢ explorar a eficiéncia
do ghs comprimido como solvente. A solubilidade relativa dos dois componentes no gas comprimido
é dependente da interagio do gés com cada um dos componentes. BENDALE & ENIK (1993)
estudaram o uso de CO, supercritico na separagiio de duas misturas azeotropicas modelo, benzeno-
acetonitrila e benzeno-ciclohexano. Os resultados obtidos demonstraram que um fluido supereritico
é muito efetivo na separagio de misturas azeotrdpicas nas proximidades da temperatura critica. Para

descrever as fases Hquida e supercritica utilizaram-se da EDE de PENG-ROBINSON modificada
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pela regra de mistura dependente da pressio e composigfio. Para a mistura multicomponente 0s
parfmetros a ¢ b foram dados, conforme as equages {2.47] e [2.58], nas quais Ka; definido como
um pardmetro de interagdo que descreve o desvio do pardmetro gy, com respeito a média geometrica
dos parimetros dos componentes puros @ e a;, foi modificado pela expressiio 6 como fungdo da
pressdo (nio referente trabalho):

d=a, +p,F [2.65]
¢ comparado com o parfmetro calculado pela regra de mistura dependente da composicic
(PANAGIOTOPOULOS & REID, 1986).

&=Ka, ~(Ka, - Ka,,)x, [2.66]
O ajuste dos dados experimentais dos sistemas binarios obtido pela EDE de PENG-ROBINSON
com as regras de mistura dependentes da pressdo e composi¢io, demonstrou a capacidade destas
regras de misturas em simular corretamente o equilibrio de fases dos sistemas binarios desde baixas
pressOes até a pressiio critica da mistura, As curvas que representam os valores de ponto de orvalho
e ponto de bolha obtidas pelo ajuste dos pardmetros de interagdo binaria pelas regras de mistura
dependente da pressdo e composigio tiveram valores muito proximos aos pontos experimentais,
dando muito boa descricio do envelope de duas fases, igualmente na regifio préxima ao ponte
critico. No entanto, foram incapazes de predizer a mudanga da composigio azeotropica (em base

tivre de CO») na presenga de CO;, supercritico.

WENG et al. (1994) estudaram o equilibrio liquido-vapor a alta pressdo para misturas
contendo fluido supercritico; CO5+2-metil-1-pentanol, COy+1-octanol e CO»*1-decanol. A referente
pesquisa teve como objetivo observar o comportamento do equilibrio de fases do didxido de
carbono+alcool em sistemas a elevadas pressdes ¢ como segundo objetivo, examinar a validade da
aplicacio das EDEs com regras de mistura em sistemas com fluidos supercriticos. Duas EDEs,
PENG-ROBINSON e PATEL-TEJA com quatro diferentes regras de mistura foram investigadas. A

regra de mistura A define os pardmetros cruzados ay e by como:

a, ={1-Ka,)Jaa, 2.67]
b +b,
h, = 5

onde Ka; é um parimetro de interagio bindria constante.

[2.68]

A regra de mistura B introduz o parAmetro de interacio bindria Kb, no pardmetro by
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- (1“_1(632(5,. +b,) oo

A regra de mistura C inclui a equagfo [2.68] para b; e a regra combinada para ay com dependéncia

da densidade:

a, ={1-K1, - K2, p}\Jaa, [2.70]
E, finalmente, a regra D também inclui a equagio {2.68] para by, sendo aj calculado segundo a regra
dependente da composicio de PANAGIATOPOULOS & REID (1986), equagiio [2.56]. Nos
resultados obtidos, conclui-se que a regra de mistura D ¢ geralmente superior as outras regras, e que
a EDE de PENG-ROBINSON com esta regra de mistura forneceu melhores resultados para a
maioria dos sistemas supercriticos analisados. As outras regras de mistura (A, B e () produziram
erros na descricio do envelope de fases ao redor das regides criticas, enquanto que a regra de
mistura D pdde predizer corretamente o equilibrio liquido-vapor (ELV) nas proximidades das

regifes criticas.

Exo-tetrahidrociclopentadieno (Exo-THDCPD) € ¢ maior componente do JP-10 que € um
combustivel altamente energético usado em jato propulsor. Um dos métodos de producio do Exo-
THDCPD consiste na hidrogenagio do ciclopentadieno (DCPD) seguido por uma reagio de
isomerizagio. Nesta reagio o n-hexano é geralmente usado para dissolver o DCPD sélido. O
conhecimento da solubilidade do hidrogénio, em misturas de n-hexano ¢ DCPD em uma ampla faixa
de temperatura, ¢ essencial para o projeto de produgio de Exo-THDCPD. FU & TAN (1994)
determinaram a solubilidade do hidrogénio em misturas de n-hexano e deciclopentadieno, as
composigies do equilibrio liquido-vapor foram medidas para o sistema ternario Hp-n-hexano-
deciclopentadieno as temperaturas de 313 4 363K com pressdo variando de 2,0 a 5,5MPa. A EDE

de PENG-ROBINSON com « calculado pelo método de HARMENS E KNAPP (1980):

[ 3 P
fxnl 1+Kg(1~— ?}*2}}(2(1—,—;;]‘] [2.71]

foi usada para calcular o coeficiente de fugacidade das espécies do sistema ternrio Ha-n-hexano-
deciclopentadieno, com a regra da mistura classica cujos parimetros ay e by foram definidos pelas
equaglies [2.47] e [2.48]. A EDE de PENG-ROBINSON com a regra de mistura classica e &
proposto correlacionon, satisfatoriamente, os dados experimentais do sistema ternario Hy-n-hexano-

deciclopentadieno.
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ABDERAFI & BOUNAHMIDI (1994) mediram e modelaram os dados de equilibrio liquido-
vapor & pressio atmosférica de misturas binarias, ternarias e quaterndrias de sacarose, glicose,
frutose e gua. Este estudo consiste no uso de modelos termodindmicos para predizer ELV de sucos
sintéticos de agticares contendo sacarose, glicose, frutose ¢ dgua 4 pressio atmosférica.

Os modelos termodindmicos usados foram:

1. Modelo baseado na EDE de PENG-ROBINSON com a regra de mistura classica;

2. Modelo baseado na EDE de LEE-KESLER;

3. Modelo baseado na expressio do excesso de energia hivre de Gibbs, representado pelo

modelo NRTL.

Os pardmetros de interagio para os modelos termodindmicos (ue usam as EDEs de PENG-
ROBINSON, LEE-KESLER e o modelo NRTL foram determinados a partir dos dados
experimentais do ELV obtido para as seguintes misturas binarias: sacarose-agua, glicose-agua,
frutose-4gua e para as misturas terndrias sacarose-frutose-agua, glicose-frutose-agua ¢ sacarose-
glicose-4gua. Os pardmetros de interagdo bindsia foram usados para predizer o equilibrio lquido-
vapor da mistura quaternaria glicose-frutose-sacarose-agua. Dos modelos termodinamicos usados, o
que usa a EDE de PENG-ROBINSON foi o melhor em termos da prediio do ELV da mistura

quaternaria.

2.2.5. Problemas apresentados na aplicacio das EDEs com regra de mistura dependente da

composicio em misturas multicomponentes

MICHELSEN & KISTENMACHER (1990) levantaram o problema da regra de mistura
dependente da composi¢do, tomando como exemplo a regra de SCHWARTZENTRUBER-RENON
{1989), que descreve o coeficiente de interagdo binaria como:

Ka, =k, +1,{x, - x,) [2.72]

com k; = ke Ly = -1

O parimetro a da equagio de estado € caleulado como:

a:Zijxj(l—KaU),/aiaf [2.73]
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Observaram que a regra definida pelas equagfes [2.72] e [2.73] sio niio invariantes para a divis@o de
um componente em mimero igual de subcomponentes, ou methor, se a partir de uma mistura binaria
{x1, ;) formarmos uma mistura ternaria onde o componerte (2) & subdividido em dois componentes
iguais com as mesmas propriedades criticas, o pariimetro a (equago [2.73]) tera valor diferente
quando considerado dois ou trés componentes na mistura. Este problema € de grande interesse, ja
que problemas similares ocorrern em misturas que contém componentes semelhantes, como por

exemplo; CO»-nCs-iCs € misturas de fragio de petroleo que associam componentes semelhantes.

MATHIAS et al. (1991) também discutiram o problema da ndio invarnéncia, investigando a
fonte de origem desta deficiéncia e propuseram uma nova formula. A nova regra de mistura proposta
assume que & ¢ dado pela usual média da fragdo molar, equagiio]2.68]. No entanto, o foi dado pela
soma do termo quadratico usual e um termo adicional asstmétrico {polar):

a=a® +a" [2.74]

ZZxx a, ( ~Ka, ) [2.75]
onde: a," = ,Ja,—.a; A

K=K é o parfimetro binério simétrico.

PANAGIOTOPOULOS & REID (1986), propuseram que o'V pode ser escrito como:
=3 Sx, sz ag(ﬁ) I, [2.76]
i

onde: =70 e =
A equagiio proposta como alternativa da equagio[2.76], fou
3

Z[Z x,a, 1, ) [2.77]

E a seguinte dependéncia da temperatura foi usada:

tNir-‘

(o (1)
K KK [2.78]
g T '
0 g W
; _Zﬁ." +1, 2.79]
¥ 7 )

Analisando os dados experimentais de misturas multicomponentes, notaram que esta simples

reformulagio na regra de mistura eliminou o problema da ndo invariincia. Comparando as duas
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regras, equagdes [2.76] e [2.77], notaram que o erro é muito grande quando dois componentes s&o
similares e o terceiro diferente, ¢ que a nova formulacio nfio fornece melhora significativa na

predigiio do ELL de misturas ternérias.

2.1.6, Equacdes Empregadas Neste Trabalho

Acompanhando o desenvolvimento dos estudos na representagiio de propriedades P-V-T de
componentes puros pelas equagdes de estado, observa-se que os autores, visando tornar estas
equagdes mais exatas, incluem um nomero maior de parimetros, aumentando assim a

complexibilidade das equagdes como pode ser observado nos itens 2.2.1 e 2.2.2.

Entretanto, para o calculo do equilibrio de fases de misturas, as equagdes de estado muais

simples foram equiparveis as complexas, como demonstrado por HAN et al. (1988).

A mefhora na representagio do equilibrio de fases por equagdes de estado € obtida as custas
de regras de misturas mais complexas, tornando-as mais flexiveis ac ajuste. Portanto, neste trabafho
optou-se pelo uso de uma equaglio de estado simples (PENG-ROBINSON) utilizando-se de uma

regra de mistura mais flexivel, se comparada a regra de mistura classica.

A regra de mistura dependente da composicio (STRYJEK & VERA) foi usada neste
trabalho, visto que constifui uma simples e bem sucedida regra aplicada as equagdes de estado em

misturas complexas.
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METODOLOGIA

A metodologia empregada neste trabalho teve como passo inicial, coletar da hiteratura dados

de equilibrio de fases para sisternas de interesse na érea de alimentos.

A partir dos pares de componentes dos sistemas escothidos ajustou-se os pardmetros de
interagfio binaria que foram usados no programa computacional (ATU2.PAS) para o calculo do
equilibrio de fases dos sistemas multicomponentes, assim como a corregdo do parfmetro g da

equaglo de estado, a qual tem como finalidade corrigir a pressio de vapor dos componentes puros.

Qs ftens a seguir descrevem detalhadamente, a metodologia empregada,

3.1. DADOS DE EQUILIBRIO E PROPRIEDADES DOS COMPONENTES PUROS

Selecionou-se da literatura dados de equilibrio de fases com no minimo 3 componentes.

O critério de escolha baseou-se enu
- Sistemas de interesse na area de alimentos;
- Disponibilidade dos dados de equilibrio binario entre os componentes do
sistema escolhido;
- Disponibilidade de valores de pressio de vapor dos componentes puros na

faixa de temperatura do sistema.
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3.2. CORRECAO DO PARAMETRO « DA EQUACAO DE ESTADO PARA PREDIZER
CORRETAMENTE A PRESSAO DE VAPOR DOS COMPOSTOS PUROS

O programa computacional CORR-a.BAS foi desenvolvido para corrigir empiricamente o
pardmetro  da equagio de PENG-ROBINSON (PR) com a temperatura, mantendo-se o pardmetro

5 constante, da seguinte forma:

o7y =Dy " A7) [3.1]
onde: a(N™ = parimetro a(7) modificado,

a(T* = pardmetro a(7) original da equagdo;

¢(T) = corregio em fungio da temperatura para que; f = Fa(r,Ph

Adotando-se como critério de ajuste a fungio objetivo:
v ¥4
{infﬁ] o™ {3.2]

Calculada a partir do coeficiente de fugacidade:

“‘%

f

tng! -~ Ing" “In( ] o f” /%)= P;( VL)—HH!:i:_z}-}-

yA
{ ( EV" +b l [3.3]
+41

ZJ—R}" [V 1++2) l[V%rz; | f)]

Onde: V" = volume molar do liquido predito pela equagdo,

¥ = yolume molar do vapor predito pela equagfo.

A Figura 3.1 apresenta o fluxograma que descreve as etapas do programa computacional
CORR-a.BAS.
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<107

DADOS DE ENTRADA

Te, Pe, T.pY
ESTIMATIVA INICIAL

a(Ty=a(TF

CALCULO DE
VOLUMES
> 107
NOVAS ESTIMATIVAS
DE a(T) ] : - .
METODO DE FUNCAO OBIETIVO
NELDER & MEAD

RESULTADOS
ATy=a(TYa(T)™

Figura 3.1; Fluxograma do programa computacional CORR-a BAS para corregdio do pardmetro a.

3.3, CALCULO DO COEFICIENTE DE FUGACIDABE (¢) BOS COMPONENTES NA

MISTURA

Uma expressdo para o chlculo do coeficiente de fugacidade {¢) foi obtida a partir das
expressdes [2.1] e [2.2], aplicadas a EDE de PENG-ROBINSON com a regra de mistura de
STRYJEK & VERA (1986), usando a metodologia descrita por SZARAWARA & GAWDZIK,

(1989), (vide ANEXO A).
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3.4, EQUILIBRIO DE FASES

Para o calculo do equilibrio de fases foi feita uma adaptago do programa ELV
{CABRAL,1993) levando-se em considerago:

- Regra de mistura de STRYJEK & VERA, (1986), equagdo [2.54];
- Corregio do pardmetro g, item 3.2;
- Nova expressio para o calculo do coeficiente de fugacidade para os componentes da

mistura, item 3.3.

O programa AJU2PAS, cujo fluxograma das etapas iterativas pode ser observado na
Figura 3.2, determina o equilibrio de fases & temperatura e pressdo constantes quando se conhece a

- - * [ L . .
composicio da mistura (X2, X3 ..., %, ) na fase pesada e base livre do componente 1.

O seguinte procedimento iterativo foi utilizado para a solucdo dos sistemas de equacgOes,
empregado para ¢ desenvolvimento do programa:

a) Conhecendo-se % ¢ dando uma estimativa inicial para x;, a COMPpOsicAO

(X3, X3,...,Xs) fica definida;

b) Estimativas iniciais para Keyi'x; (i=1, 2,..0) definem a composicdo (Y1, ¥2,... Yo)h

¢) Calcula-se a fugacidade de todos os componentes, em ambas as fases, e verifica-se o

critério de equilibrio £ = £;

d) Se £ = £ corrige-se os valores de Ki(s): Ki= K™ £/

e) Com os novos valores de Ki(s) recalcula-se a composi¢io nas fases liquido e vapor

{através de um balango de massaj;

£) Repete-se os calculos dos itens (¢), (d) e (¢) até igualdade de fugacidades.

31



Capitulo 3

EDE DE PENG-ROBINSON

Ne¢ = NIUMERQO DE COMPONENTES (1), (2),....(Nc)

DADOS DE ENTRADA: P, T, % 3, X 3

TIPOS DE EQUILIBRIO TEQ=1 (L-LYTEQ=2 (L-V)

i

LER DADOS: Te (i), Pc (), @ ()
CORRECAO DO PARAMETRO a
ENTRAR COM OS VALORES DE Ka, E Kay

|

ESTIMATIVAS INICIAIS DE COMPOSICAO (xi, y))
E COEFICIENTE DE DISTRIBUICAO K| = yi/x;

CALCULO DA FUGACIDADE DE TODOS OS COMPOSTOS NAS DUAS FASES

RESULTADOS
COMPOSICAO X Yi

ﬁlﬁ - ﬁ\" Sm .

NAO

NOVA ESTIMATIVA: K; = K™ £ 15

BALANCO DE MASSA E NOVA ESTIMATIVA DA COMPOSICAQ DAS FASES

Figura 3.2: Fluxograma descreve 0s passos do programa computacional AJU2.PAS, para o calculo

do equilibrio de fases.
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3.5. AJUSTE DOS PARAMETROS DE INTERACAO Ka; ¢ Kaj;

Dados experimentais de equilibrio de fases bindrio de todos os pares de componentes
presentes nas misturas de interesse, foram coletados da literatura ¢ usados para obtengdo dos

pardmetros.

O método SIMPLEX modificado de NELDER & MEAD (1965) foi empregado na
minimizagio da fungio objetivo, S=8(Kay;, Kay) que ¢ definida em funcio dos dados experimentais
coletados: [T, P°, x(1), x°(2), ¥°(1), ¥°(2)] e dos valores da composigio calculados pelo programa
computacional CEPAR2ZPAS, nas mesmas condigbes de temperatura ¢ pressio dos pontos
experimentais: [T= T, P=P°, x°(1), x°(2), y'(1), v*(2)] com critério de igualdade de fugacidades entre

as fases.
A fungdo objetivo (8) foi definida como:

- SHET L] e

F=1 =l
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RESULTADOS £ DISCUSSAO

Como o objetivo principal deste trabatho é apresentar uma metodologia que possa predizer
equitibrio de fases para sistemas multicomponentes, partindo-se de dados de equilibrio de sistemas
binarios, buscou-se na literatura dados de equilibrio, para sistermnas de interesse na drea de alimentos,
com no minimo trés componentes; desde que dados de equilibrio entre os pares de componentes do

sisterna estivessem disponivels.

Para avaliar o efeito da correcdo do pardmetro a da equagio de estado, preferiu-se sisternas 2
pressiies e femperaturas subcriticas, regides onde encontram-se vatores de pressio de vapor dos

companentes puros.

Desta forma 05 seguintes sistemas foram selectonados:
a) Agua (1) - Etanol (2) - Benzeno (3);
b} Agua (1) - Sacarose (2) - Glicose (3) - Frutose (4);

¢} (8)-(-)-Limoneno (1} - o-Pineno (2} - -Pineno (3)

O primeiro sistema selecionado foi usado com o intuito de verificar a eficiéneia do modelo,
visto que, encontram-se dados experimentais de equilibrio de fases valores confiaveis de pressio de
vapor ¢ propriedades criticas. Além disso, é um sistema altamente 030 ideal, apresenta azeotropia
entre  Agua(1)-Etanol(2), entre Etanol(2)-Benzeno(3), ¢ azeotropla  heterogénea  entre
Agua(1)-Benzeno(3) e fornecem dados de equilibrio liquido-liquide e liquido-vapor ¢

liquido-liquido-vapor.

Os sistemas escolhidos apresentam também caracteristicas distintas entre si. Tem-se um
sistemna altamente nio ideal {a) e outro com comportamento aproximadamente wdeal (¢). Solugbes de
aglcares (b} que siio sistemas constituidos de um solvente volatil e solutos ndo volateis, onde a

concentragiio destes Gltimos na fase vapor pode ser desconsiderada.
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O estudo de sistemas que envolvem solugdes de agticares tem importancia: 1) na predigo da
atividade de dgua (a.), pois combinagbes de varios solutes, como os aglicares, sdo usados nos
alimentos com o intuito de reduzir o valor de atividade da agua e, consequentemente, preservar 08
alimentos; 2} ne projeto e controle de processos de evaporagdo, nos quais € NECESSATIO O

conhecimento da elevacio de ponto de ebuli¢io em fungio da concentragio.

O o-Pineno, B-Pineno e (S)-(-}-Limoneno sdo componentes importantes encontrados em
dleos essenciais. O processo de separagio destes, tal como a destilaglio, requer a prediciio de

equilibrio de fases liquido-vapor para um melhor desenvolvimento no projeto de equipamentos.

Lad
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4,1. PROPRIEDADES CRITICAS E FATOR ACENTRICO DOS COMPONENTES PUROS

A Tabela 4.1 relaciona as propriedades criticas e o fator acéntrico dos componentes. Para a
agua, etanol e benzeno os valores sdo experimentals, para 08 OULIOs componentes os valores sdo

estimados, e foram adotados como sendo aqueles apresentados nas referéncias.

Para o «-Pineno, B-Pineno ¢ Limoneno, o fator acéntrico ndo for fornecido pelos autores
(RODRIGUES & BERNARDO-GIL, 1995}, sendo estimados pela relagio:
N P

i

o= ;L}w% J log,, ;;f’ j_ 1.0 [4.1]
. B I z

que é decorrente da aplicacho da equagio [4.2] para pressio de vapor, na definicio de PITZER

{equago [4.31)
s ;
o 1) |
tog Py = Al = 4.2
i T |\ f;;,J { l

onde A é uma constante especifica para cada substéncia.

w=log PVl Y (43]
iR |'}”:’~{},7}7_"{.‘
onde: ?j" = Pressio de vapor reduzida (#'/P,) na temperatura reduzida (777:)=0,7 com o
# dpaprze

valor de pressdo de vapor na temperatura de 7=0.77, interpolada entre as temperaturas normal de

ebuliciio e critica £,

Tabela 4.1; Propriedades criticas e fator acéntrico dos componentes puros

Componentes M Th(K) Tc{K} Pobar) 0 Referéneias

Agua IR.01534 373,15 647,11 120,76 01,348 a {*)
Etanol 47,0767 35144 31620 63828 0,635 a (%)
Benzena 84,1608 33324 562,10 48,96 0,210 i (*)
Sacarose 34230254 55746 80595 26,89 0.369 b (5%
Cilicose 180,15894 722,71 §84.61 4816 2,208 b (%)
Frutose 180.15894 72247 88435 48,30 2.210 b (4}
w-Pineno 136,24 428,75 620 25 ,338 o (#)
B-Pineno 136,24 439,15 633 23 0,338 L (¥
Limoneno 136,24 450,62 65533 28.31 01,365 c (¥¥)

ar SRTTIE & AN NERS, (19200 by ABDERAFT & BOUNAHMIDL (1994, « RODRIGUES & BERMNARDO-GIL, (1995
%y valores oxperimentais (**): valores estinados
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43 CORBRECAQ DO PARAMETRO “¢” DOS COMPONENTES PUROS PARA O
CALCULG DA PRESSAQO DE VAPOR

O programa computacional (CORR-a.BAS), conforme descrito no item 3.2 da metodologia,
foi usado para corrigir, empiricaments, o8 pardmetros dos componentes puros. O anexo B, mosira

valores da correciio de @ em fungao da temperatura.

O parmetro ¢ da equagdo para 08 agucares {sacarose, glicose e frutose} ndo foi corrigido,

visto que 0§ agilcares apresentam-se no estado s¢lido, quando purps.
Os dados de pressdo de vapor usados foram experimentais, relacionados como valores

discretos ou correlacionados com a temperatura na forma das equagfies de WAGNER ou

ANTOINE, como referenciadas no anexo B.
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4.3. AJUSTE DE PARAMETROS DE INTERACAO BINARIA

O Anexo C relaciona os dados experimentais de equilibrio de fases binarios usados neste

rabatho.

No caso especifico das solughes aquosas de aglicares, os dados de equilibrio que estavam na
forma de atividade de agua {a.) em funglio da fragio molar dos aglcares & pressfio atmostérica,
foram rescritos na forma P, T, x, onde P {pressdo parcial do vapor d’agua) seria a pressao em que a
solugiio entraria em ebuligio na temperatura T e composigio x. Iste pode ser feito quando
considera-se a fase vapor ideal e despreza-se a solubilidade do ar na fase liquida. Desta forma, &
atividade da dgua fol rescrita em termos da pressiio do sistema na forma:

Py = a . P y.e‘f,r;} {4.4]

H_?()
onde: P4 o = pressio de vapor da gua na temperatura do sistema;

> I‘Hz() =1

O programa computacional CPAR2.PAS (metodologia descrita no item 3.5) foi empregado
no ajuste dos pardmetros de interaglo bindria Ka;» ¢ Kayy. Para descrever, precisamente, o equiltibrio
de fases para uma ampla faixa de temperatwra dos sistemas contendo componentes polares, os
pardmetros de interagio que mostraram dependéncia com a temperatura, foram escritos na forma

(MATHIAS et al,, 1991}

Ka, = ¢ + % [4.5]

A Tabela 4.2 relaciona os parimetros de interagio binaria Koy e Kan que foram obtidos
pelo ajuste do modelo aos valores experimentais. Observa-se que para os sistemas estritamente ndo
nolares, (e-Pineno, B-Pineno e (S)-(-)-Limonenc), os pardmetros de interac3ioc binara nfo
demonstraram dependéncia com a temperatura dentro da faixa de ternperatura observada. A variago
nos valores dos parimetros para os sistemas contendo componentes polares, que mostraram
dependéncia com a temperatura, nAo tiveram variagles muito acentuadas, exceto para o parimetro
de interaglo {(Ky) entre (Agua«Benzeno’} e enire (Sacarose—ﬁguaﬁ)_, como pode ser visto na

Tabels 4.2a.
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Tabela 4.2° Pardmetros de interac@io bindria Kay, Koy, ajustados

Sigtemas Kits Kery, Famxa de T (K)
Etanoi (1 24.148%: 3485 15 - 3838
anol ()" 0 Gy ZHEB gy SISO 298,15 363,15
Agua (2} : 7 - s
15524 67735 343,15-363,15
Kt = 00078 - Kay zo,oszés—-—’;—-‘ff 343,15 -363,1
Benzeno (1) o o ooimn 2800 o 10494 303,15-373.15
Agua ig) Aa}?, = 0,37;;7;.‘ ''''' ?-"-:M .&(%1 = (}*433? ------- ;f e
Etanol (1) Ka,, = 0,0530 Ko, ~0og_ SIS 298.15- 333,15
Benzeno {2) - 7

Ka,, = ~04232
Ka,, = 024407126

Agua (1)
Sacarose {2}

Ka,, = ~0,4807
Ka,, = ~0A3782418

208,15
37335 - 414,55
208,15 - 386,15

Kay, =-0,29256— 36{?5?49 Kaz, = 036283%2"&’;314

Agua (1) Ka,, = ~0,040 Ka,, = —0,100 208,15 - 338,15
Glicose (2)

Agua (1) Kuy, =-0,0390 Ka, = -0,0916 208,15
Frutose (2}
Sacarose (1} Ket,, =00 Ka,, =00 {*}
{icose (2)
Sacarose {1} Koy, =00 Ker, =00 (*)
Frutose {2)
Glicose (1) Ka, =00 Ko, =00 {*}

Frutose {2)

Kar,, —-0.00728438 Ket,, =—0.00288086

a-Pineno (1)
Limoneno{2)

4053 - 4413

B-Pineno {1} Ka,, = 000114625

Limoneno (2)

Ker,, =—0.00242783

405,3 - 4413

@-Pineno (1) Kar, =0,0041532 Kat,, = 0,00617975

B-Pineno{2}

4053 - 419,7

£} valoves sdetados

Tahela 4.2a; Variagio nos valores dos parimetros de interagfio binaria Koy Koy com a variagho de

Temperatura
Sistemas Ko Ko AT (C)
Etanol(1) 0,067 a -0,055 -0,12a-010 65
Agua(2)
Benzenoi{ 1) (,28 2 0,30 -0.12 a-0.053 70
Agua(2)
Etanol(1) 0,053 0,108 20,139 35
Benzeno(2)
Agua (1) -0,48 a -0,428 0,42 2 -0.20 116
Sacarose(2}
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4.3.1. Analise dos dados de equilibrio bindrio

(s desvios relativos ¢ absolutos, equactes [4.6] ¢ [4.7], foram usados na comparacdo enire
o3 valores experimentais e calculados pelo modelo com os parametros de interagiio ajustados aos
mesmos. Os desvios absolutes foram incluidos, visto que, € desta forma gque os resultados sdo
comumente analisados.

i

Avar %, = %j-}—%(varik— var, ) ”\EI}E; [4.6]
"]}‘ Va{;_“b-* = T}?%[(varc:ah - Vaf‘i‘i" )5 ; [471

ondervar; é a fragiio molar na fase liquida (x;), fracio molar na fase vapor (y;) ou dados de T de cada
mistura £, N é o nlimero total de pontos na nustura 7, € os subindices “calc” e “exp” referem-se aos

valores caleulados e experimentais, respectivamente.

4.3.1.1. Dados de equilibrio de fases dos bindries do sistema Apgua-Efanol-Benzeno

Nas Tabelas 4.3 3 4.5 ¢ Figuras 4.1 a 4.3 comparam-se valores experimentais de equilibrio
dos binarios do sistema Agua-Etanol-Benzeno com valores caleulados pelo modele com pardmetros
de interacfio ajustados. Os sistemas e dados experimentais analisados foram: a) Etanol-Agua
(GMEHLING et al.,1981), dados isobdricos do equilibrio liquido-vapor a 1,0132bar (Tabela 4.3 ¢
Figura 4.1}, b) Benzeno(1 -Agua(?) (CHEN & WAGNER,1994) dados de solubilidade matua do
equilibrio lquido-tiquido (Tabela 4.4 ¢ Figura 4.2); c} Etanol{1)-Benzeno{2) (GMEHLING et al,

1982), dados isotérmicos do equilibrio liquido-vapor, {Tabela 4.5 ¢ Figuras 4. 3a e b).
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Tabela 43 Dados experimentais e valores calculados pelo modelo com os pardmetros:
K&Cz;ﬁ—{h{)ﬂi%?&lS,Sﬁﬁ%ET e Kapy=0.05268-54,67735/T do Equilibrio Liguido-Vapor do sistema
Etanol (1)-Agua (2)

TEC) xexp. xcale. AX™*F A *  yiexp.  yicale.  AYTFE AL *

16,00 { ] { - 0 { { —r
G0, (3 6,03 00438 0062 12,44 ,3372 £,3204 i1L,0108 3,20
3,03 3,10 00992 4.G008 03,80 0.4521 (,4421 0.0100 221
83,97 {5 3,1592 (0092 6,13 U,3056 34976 30080 1,38
22 0t .20 02133 00133 4,65 0,5339 {.5296 13,0003 118
32,14 0,25 02644 0.0144 3,76 0,5584 (.5541 £, 0048 (3,86
3152 3,340 0.3144 0144 4,80 {,537%4 03759 0),0035 .60
80,94 33 (1,3630 (0130 371 {_5087 06,5963 {3, 0024 140
#0032 3,40 04108 G.0108 2. (6177 16163 00012 IR
£0.10 4,45 44577 4,0077 i.71 06371 0.6366 0,0003 6,08
73 .50 0,53603 D.0003 0.06 0,6334 03,6554 0,000 4.06
79,42 .55 0,5342 {0058 105 {10763 01,6755 .00 G {113
79,13 .60 (0.5867 0,45133 2,22 0,6986 i}.6958 00,0028 6.40
7885 D65 03,6324 (10176 2,71 {3, 7250 03,7196 0,00640) .83
78,60 070 06792 ,0208 2.97 ,7530 3, 7442 0,108 §.43
78,42 1,75 (7187 (G313 4,17 01,7840 07671 30169 2.16
TR.30 06RO 0,7497 (51,0503 6,29 {8167 10,7862 00303 373
832 (L83 (L7741 (.0759 8,93 1. 8591 {3, 8024 00571 6.63
F8.20 {3,94 00,9803 ¢ 0803 8,94 {5939 0,9778 D0RID .14
78,24 2,03 0,991 {10409 4,31 9474 00,0898 03,0421 4.44
7833 1,00 1 (0 0 { £.0000 1,000 {} {3
Degvio mddio €. 0203 4,32 001141 1.96
Maximo desvio 4 0303 12.4 00819 914

%1 calaulado conforme equagho {4.6]

v ealeyado confornne equagio (4.7}

Tabela 4.4 Dados experimentais ¢ valores caleulados com  Kap=037172-28 00/T ¢

Ky =0,24337-110,49754/T do equilibrio liquide-liquido do sistema Benzeno(] )~Agua{2'),

Fase aquosa Fase organica
Phany TC) xexp.  xecale. AC™* A% *  xexp  xeake A HE Ax0s *

LG 36 000424 00004535 0000031 131 899616 G98512  D0G004 0.004
(XY E24, 0000464 Q000463 (,000001 0,22 0995326 099471 0,00053 0,053
1.0 30 GO00510 0000491 0060019 3,73 99277 009288 000011 0,011
1.3 &0 0000363 0000538 0,000027 4,78 400050 0936 000006 3006
3.5 Y 4.000625 0000607 4000018 288 098780 Q9T G000 0019
1.5 8 0.00069¢ 0000699 000000 .00 0,98460 (1 98391 {00009 0,070
3.5 i 0.000800  0.000819  0.000019 237 097930 (027928  0.00002 0.2
38 E08) 000950 5000975 §O00025 2,63 0,97350 (.97351 £ DU {1,001
Diesvio médio 3, 000026 299 3.00021 0.021

Maxime desvio 2000031 731 0300069 3,070

£y calentade conforme apagho 14.6]
£y cateulado conforme equacio (4.7
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A Tabela 4.5 e Figuras 4.3a e 4.3b apresentam os dados experimentais de equilibrio liquido-
vapor do sistema Etanol(1)-Benzeno(2) (GMEHLING et al., 1982), e os calculados pelo modelo. Os

. - s . ~ - . ; "
sisternas s30 isotérmicos e estio compreendidos em uma faixa de temperatura de 25 a 60°C.

Tabela 4.5 Dados experimentais e valores calculados pelo modelo do equilibrio Hguido-vapor do
sistema Etanol(1}-Benzeno{2}.
TOC) Kae ko Phar) xexp. xeale. AN * Ax%*  yiexp  wical Ay ®F A%+
(L1605 .1 01432 00432 4320 £,249 32913 00423 16,99
35 Aw=0053 0 00540 02 02042 00042 210 0283 03245 00415 14466
Kae=0111% 01646 03 02257 08743 2477 0310 03313 00223 719
01642 0.4 O594R 01948 4870 0336 03702 00342 1018
01626 05 06458 01438 2906 0357 037 00224 627
0,1597 06 06982 00982 1637 0380 03%43 00143 376
01533 07 07633 00633 904 0,419 04247 00057 136
51432 08 08248 00248 316 0474 04730 00010 021
0,237 09 08983 00017 019 §5%3 03794 00036 0,62

Dresvio médic Q0725 19.85 0,0208 6,81
Maximo desvio 01948 48,70 (63427 16.94

(0,2420 00679 (L0538 Q0141 26,77

Kan=0033 0 027200 01508 01480 00028 1,86
Ean=L1384 02767 05656 (06182 (0326 Q 3
02066 046378 07169 00381 §.98

02520 07350 G.783% 00483 0,57

02193 §.848% 08696 00207 244

01826 (. 9288 09353 40063 0,70

Dicsvio medio 0.0262 723
Miximo desvio 303591 20 78
03650 00670 Q0863 DO 26.95

45 Fan=0053 03046 (,1508 01803 4.0297 19,69
Fan=0 1186 04026 (05656 0,5641 00015 .27
03886 06378 06900 00412 6,26

03746 7330 07604 00254 3,46

68,3373 08450 08338 (L0008 .80

GIU3 (9088 4.9239 00049 {1,533

ad
St

Pesvio médio 0182 8,28
Maximo desvio 0412 2695
01,5186 { f & -

S Fao=R053 GR2T0 00346 00445 00099 2861
Kan=0.146% 06706 060636 00717 00081 12,74
L7266 01506 41310 00495 20t
07492 02629 01797 00832 31,63
07598 D388 06069 12380 64,52
97386 06,4455 06137 01702 38,20

07426 06303 06847 00544 863

47066 0758 0L,7H63 0 00083 1409

00386 GRTOT  0.8547 00140 161

L3373 0,9397 0481 (0111 1.18

08,4719 I 6097¢ 0021 032}

Degvio médip B.4510
Maximg desvio £,2380

¥

s ik j
£ cadeulads conforme eguaglo [4.6]
{34y cadeahado craforme egquago (4.7
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Para o sistema Etanol(1)-Agua(2), os valores calculados para a composigio (xy, Vi)
desviaram-se dos experimentais 4,3 e 2,0% em média, respectivamente, indicande um bom ajuste do
modelo aos pontos experimentals. Us maiores desvios, como podem ser observados na Tabela 4.3,
ocorreram proximos & regifio do ponto azeotrépico, o que € justificavel, visto que, nesta regido
pequenas variacdes de temperatura {diferenca ac redor de 0,1°C) acarretam grandes variagdes na

composicEo de ambas as fases.

No sistema Benzenof{1)-Agua(2), soluco altamente nfio ideal, o modelo ajustou-se bem aos
dados experimentais do equilibrio Hquido-liquide com desvio médio das solubilidades ao redor de
2.0% no valor da fracdo molar. O caleule da solubihdade da agua no benzeno (fase orginicaj foi
methor que o da solubilidade do benzeno na &gua (fase aquosa), indicando com isso que o pardmetro
Kayy (Tabela 4.22), que é o mais importante para a predicdo da fase orgdmica, estd melthor ajustado

a0 modelo que o pardmetro Koy

Para o sistema Etanol(1)-Benzeno{2} os desvios entre os valores calculados e experimentais
foram considerdvels, apresentando desvio médio de 13,4% ¢ maximo de 64,0%. Neste sistema, o0s
maiores desvios foram sistematicos, situande-se proximos de x;=0 (solugio diluida em etanol) e do
ponto azeotropico. Nesta situagdo de solugio diluida em etanol, a pressio do sistema se aproxima da
pressdio de vapor do benzeno, porém os desvios elevados ocorreram devido & discordancia dos
valores de pressdo de vapor do benzeno que foram usados na corregdo do parametro o da EDE de
PENG-ROBINSON com os valores de pressio de vapor do benzeno gue seriam coerentes com os
dados experimentais de GMEHLING et al. (1982}, isto pode ser observado pelo vator de 0,5186bar
referente a pressio de vapor 4 60°C na Tabela 4.5 com o valor de 0,5218bar (Tabela BII) que foi a
adotada para corregfio do parimetro o Para a regifio proxima ao ponto azeotropico, valem as

mesmas consideractes feitas anteriormente para o sistema Etanol{] )—A.gua{‘Z)\

4.3.1.2. Dados de equilibrio de fases dos bindrios do sistema Agua-Sacavese-Glicose-

Frulose.

(s dados binarios de equilibrio isotérmicos na forma de atividade de dgua (a.) & baixas

temperaturas ¢ os dados binarios isobaricos (pressiio atmosférica) de temperatura de ebuliciio em
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funciio da concentragiio dos aguicares foram previamente analisados quanto 2 qualidade, sendo
usados apenas 0% sistemas que apresentaram dados mais coerentes. Para auxihiar a anahise dos
valores experimentais, usou-se também a Lei de Raoult {solucdes ideais} desconsiderando-se os
agucares na fase vapor, pols 4 baixas concentragbes de agucares o comporfamento da mistura
deveria ser préximo ao descrito pela Lei de Raoult e este fato auxtliou a verificar se os pontos

experimentals se comportavam conforme o esperado.

Nas Tabelas 4.6a e 4.6b e Figura 4.4, so comparados os valores expermmentals dos dados de
equitibrio Hquido-vapor do sistema Agua(1)-Sacarose(2) com os valores calculados pelo modelo,
usando para ¢ ajuste os dados isotérmicos na forma de (aw), de CHEN {1989}, ¢ os dados de
temperatura de cbuligio em fungio da conceniragio da sacarose, de LESCHKE (1987),
respectivamente, 0s quals resultaram em valores diferentes dos parimetros de interaglo binaria a

25% ¢ acima de 100°C, adotando para isto uma dependéncia dos parimetros com a temperatura,

Com os pardmetros de interagio binaria obtidos em fungfio da temperatura, comparou-se
também valores calculados com os dados experimentals de ABDERAFI & BOUNAHMIDI (1994)
do equilibrio Hguido-vapor do sistema Sacarose{1)-Agua(2) & pressdio atmosférica. A comparagio

pode ser vista na Tabela 4.7 e Figura 4.5

Tabela 4.6a: Dados experimentais isotérmicos e valores calculados pelo modelo do equilibrio
liguido-vapor do sistema Agua (1)-Sacarose {(2) 8 25°C.

TC) Kap e Kay Pibar} mpexp. xpcale. AXTFF AxSe * %2
ideal.

0.0317 0 0 0 o 0
25 Kty y=-0.4807 00313 00033 00050 00003 566 00051
Kan=-0.4232 00313 00098 00097 00001 152 0010t
00310 00183 00182 00001 0,76 0.0199
00304 00335 00336 0,0001 033 00401
DO298 00470 06469 00001 830 00606

{00291 0.05395 £.43%0 0,003 6,89 00,0794
00283 00710 40708 00001 {2k D100
0,.0279 (LORLY 40819 0,0000 3,02 43,1208

0,426 {(1.0973 .0983 G000 1.0 3, 1500
Dagvio médio 8 4002 11§
Waximo desvio Q00160 3,60

£y eafenlade confonme wuagio 14.4]
(%5} aalonlado conforme equagio [4.7]
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Tabela 4.6b: Dados experimentais e valores caloulados pelo modelo do equilibrio liquido-vapor do
sisterma Agua (1)-Sacarose (2} a 1,0132bar.

TC) Kape Kan P(bar) xpexp. xcale. AKX ¥E AxSp* X
wdeal.
100,06 D (v 0 e 0
10067 Ko 7= 39236-56,09449/T 1.3132 AL RS 00670 $.0012 20,48 {10070
1) 3 Kan=0 36283-234 3343477 01348 00103 00027 20,71 (L{F6
10616 0221 0.01% 00025 tL s 00211
Lt 30339 (0.0330 0 G0 1.03 (LO3R3
1R 06300 (0493 G007 1,40 D618
1038 0732 G731 3.4004% {,10 01007
031 0,1404 3, 1094 4,6002 021 {1 1644
A6 4.1734 (1789 3 (050 2.87 328006
i19.4 53,3214 (1,334 (127 3.04 (3 4795
1267 f1451% 0.4562 ,0043 0,93 4,538560
i37.9 3.77206 &.6383 4,0823 jLA42 024
41 4 0 8390 {68359 {1531 18,25 03,7303
Desvio médio 0.0204 T84
Maximo desvio 0_(1823 20,71

£*) caloudado confonme squacho [4.61
43 galeulado conforme equagio [4.7]

Tabela 4.7. Dados experimentais ¢ valores calculados pelo modelo, a presséo de 1,0132bar com
Ken7=0,29256-56,00449/T ¢ Ka,=0,36283-234,35434/T do equilibrio liquido-vapor do sistema
Agua(1)-Sacarose(2}.

T{C) X eXp. % calc. Ax® #% Ax% * x5 ideal
100,40 0 0 { — g
10401 0.0631 0,0035 {3,0004 14,75 00035
1003 4,0062 06,0103 (.0041 06,13 0,0106
100 4 0.0142 3,0135 00007 3.00 00141
1012 (.0242 00356 0,0114 47,25 3.6417
1018 (G, 0405 (3,0493 (3,0088 2176 (,0618
1030 00721 06,0732 00011 160 04,1007
1040 (3,0890 G.0011 (.0021 2,31 11,1316
1082 0.1429 06,1590 00102 11,31 0,2482
1160 0.1612 ,1867 00255 15,83 (3,2928
1150 (3,1934 30,2640 0.07056 36,51 0,4G07
1180 05,2822 g,3116 0,0594 2336 3.4561

Desvio médio $.0167 2237

Maximo desvia 0 H706 66,13

£y cakendode conforie eguagdo {4.6]
{%%3 calealado confoome ajuagio {4.7]

Observa-se nas Figuras 4.4 e 4.5, que ha discordancia entre os valores experimentais de
LESCHKE (1987) e de ABDERAFI & BOUNAHMIDI (1994), respectivamente. Adotou-se 03
dados de LESCHKE como corretos, exceto os dois Gltimos valores, por estarem teoricamente

inconsistentes, pois situam-se a direita da curva de solugBes ideals.
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Para solucBes bastante diluidas de agtcares (x; < 0,03), o equilibrio de fases pode ser
aproximadamente representado pela Lei de Raoult. Os detalhes, nas Figuras 4.4 ¢ 4.5 mostram que
alguns dados experimentais 530 incoerentes ¢ portanto apresentarn maiores desvios em relagio aos
valores calculados, sugerindo que os grandes desvios entre valores experimentais e calculados ndo

indicam deficiéncia do modelo e sim erros experimentals de medida.

De forma andloga, comparou-se 08 valores do equilibrio de fases dos sistemas Agua(1)-
Glicose(2). Neste sistema considerou-se para o ajuste dos pardmetros, os dados isotérmicos da
pressio de vapor da solugiio em funglo da fragio molar da Glicose(2) de TAYLOR &
ROWLINSON (1955). Os dados experimentais ¢ calculados podem ser observados na Tabela 4.8 e

Figuras 4 6a e 4.6b.
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Tabela 4.8: Dados experimentais ¢ valores calculados pelo modelo com Ka, = -0,040 ¢
Ka,, = —0,100, do equilibrio liguido-vapor do sistema Agua(1)-Glicose(2)

T{"C) P (bar} X2 EXP. X, cale. Ax™S #¥ AxS ¥ x5 ideal,
00317 {1 i} 0 — {
25 0313 00118 G083 (. 005 4,24 10118
(0.0301 0.0508 0,0461 .0047 925 2.0502
(0,0290 (0761 00751 3,004 131 3.0854
00282 {,0934 0.0939 {4,0003 3,34 G, 1097
(0.0282 (3,095 0.0950 £ 0000 .00 G11H1
0027 0. 1091 £, w2 HREH Q.09 31300
60,0266 01,1304 4,1316 00012 4,92 11605
{(,0253 {1598 £, 1598 000408 {1 {33 3, 2000
00237 3, 193¢ £ 1965 00815 .77 {1,2328
Desvio médio 0,00095 1,848
Miximo desvio {047 9,25
003562 it i} f: - {i
33 HoaOsEs 0,0764 00742 24,0019 254 £,0832
(.05E4 11,0761 00757 03,0004 1,53 6.0850)
(L0300 0,093] {3,960 008 )95 0. 1168
0 (H90 (3.16493 0,191 £.00602 .18 (0,1279
{10481 01212 1212 00000 0,00 . 1441
6.0473 0,1303 04,1330 00015 1,13 (11386
08,0448 {11601 {1639 (0038 237 {12029
0421 {1954 3,1980 0.0026 1,33 {2511
Desvio médio 400126 LIS
Maxmo desvio {48038 2 50
{0958 4] {] i} - D
45 D088 O 0763 07558 {3 G008 1.03 0838
00877 0763 G0762 0001 813 3 00846
{10853 $.0953 00957 40014 1.47 0.1103
00834 .10495 3.3098 0003 .27 31272
00,0808 {3, 1308 £5.1323 0 401s 122 0.1871
00771 4, 1603 (1609 HRET .37 14,1954
HRLEPA 01959 0.1977 .0G1% 3,92 0.2472
Desvia medio 03,0008 0,78
Maximeo desvio 000138 147
4.1574 0 { i} - 0
% 01442 0763 10762 & 001 4,13 &,0838
3,1402 HE £ 0966 Ga0tl i i3 1. 1089
$.1373 £.10%98 $1t13 0017 1,35 4.1277
01335 80,1310 01298 80012 w2 D518
0,127 3.1606 3, 1007 ALY {06 .1932
01189 £.1962 (4,197 0017 .87 11,2444
Desvio meédio (.O0084 0H 7%
Maximo desvie 00617 1.5%
{1,250 {3 1} & - i
03 $.2294 (0.60763 00751 000182 1,57 0 OR2S
0,2236 35,0953 0.094% 0,0010 103 {13058
3 2186 iy 1043 O, 1101 €3 04613 027 L1256
2126 {313 {3 1289 G.0024 1.83 &, 1498
3.2021 1611 1008 08005 (131 (1918
{3, 1898 . 1969 01969 {1OOD0 (.{%) 2414
Desvio médio 000077 {184
Maxime desvio .6024 3

¢ calentade condbe asauacie [4.6]
{4 endondado confonne eguacio [4.71
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Para o sistema A.gua( 1)-Glicose(2) o modelo ajustou-se bem aos dados experimentals com
desvios médios ao redor de 1,0%. Os maiores desvios foram observados a 25°C e baixas
concentragdes. Tais valores, quando comparados a solucio ideal indicam que os dados experimentais
apresentam incoeréncia, ¢ aquele valor que apresentou maior desvie (9,25%) estd feoricamente

inconsistente.

Como os pardmetras de interagdo bindria mostraram-se independentes da temperatura na

faixa de 25 a 63°C. estes foram usados no céleulo do equilibrio de fases do sistema isobérice a

LA
his
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1,0132bar € comparados aos valores experimentais do sistema liquido-vapor Agua('i.')-{iiicase(Z) de
ABDERAF] & BOUNAHMIDI (1994}, como mostra a Tabela 4.9 e ¥igura 4.7 Neste caso, os
desvios foram elevados principalmente para baixas concestragles;, no entanto, o detalhe da

Figura 4.7, indica inconsisténcia e grande flutuagBes nos valores experimentais.

Tabela 4.9: Dados experimentais e valores calculados pelo modelo com Aa=-0,040 ¢ Kayy=-0,100,
do equilibrio Hquido-vapor do sistema Agua{1}-Glicose(2) a pressdo de 1,0132 (bar).

T{O X2 €XP. x; cale.. Ay wE Ax ¥ %z ideal.

163,72 .0047 . 0070 {10023 48 94 0O.04070
1.4 {3.0058 L0144 4 (0R2 141,38 20141
1006 G0116 00208 (00492 7931 00211
W7 0135 03,0242 06107 8,26 00245
1.3 ,.0259 03,0435 L0176 67 95 60451
1414 {30323 {.0466 3.0143 44 27 {0485
16 {).0480 $3.0527 60047 4749 00552
iR {,5030 03,0587 (0063 BHY 40018
3.0 0756 HEH 3.0166 21,96 {4, 1007
164.0 31149 3,1175 G066 5,03 01316
105,40 (11509 $,1633 00124 8.22 £3.1897
it37.7 (,3038 £,1985 3,1073 33,09 32354
30 4118 {.2930 01188 28,88 {3600

Desvio médio 0.02577 44 67

Miximo desvio 0. 1188 141,38

%5 caloslado conforme eguaglo [4.0]
{*%} calevlade confome equagiio [4.7}
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Figura 4.7: Dados de equilibric binario para o sistema Agua(1)-Glicose{2) - Diagrama da fragio

molar da Glicose com a Temperatura.
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Capitule 4

A relagdo proposta por CHIRIFE et al. (1981), equagio [4.8], foi usada para o célculo da a,
a 25°C da solucio de Agaa.-?mtf}se em funcdo da concentracdo e considerado como valores

experimentais (dados sintéticos}.
a, =x, exp(w]{rf) [4.8]

onde xy e % slo as fracdes molares dos componentes e K € uma constante, cujo valor para a frutose

ede 2,15 {+ 0,08}

Os dados isotérmicos de a, foram escritos na forma P, T, x e usados para ¢ ajuste dos

parfmetros de interacio binaria.

A Tabela 4.10 e Figura 4.8 mostram os dados de equilibrio de fases adotados como
experimentais de CHIRIFE et al. {1981} e os valores caleulados pelo modelo, a temperatura de
25'C,

Tabela 4.10: Dados experimentais e valores calculados pelo modelo com Kap=-0,0390 e
K =-0,0916, do equilibrio liquido-vapor do sistema Agua(1)-Frutose{2) a Temperatura de 23'C.

P {bar} Xy €XP. %5 calc.. AX® #x Ax * ¥ ideal.
30317 i ] it - {
4.6303 0411 40413 0,6002 0 49 (.0446
R AN (st $.05813 0002 0,39 3.0564
(2454 (.0623 DOOsE 80003 {148 (L0703
(0289 G736 00761 £ 00035 0,66 00869
3,0283 {3, £1959 30916 00007 0.FF 0,1069
00275 03,1084 .1 100 D061 1.1 01313
0.026% 0,1304 0,1323 0.0019 1,46 01517

Desvio medio ,0006 {375
Maximo desvio 001 e

*y calordado conforme eguacio {4.0]
{** 1 caleniade ornfirme squsgiio [4.71

Com o0s pardmetros de interagdo bindria obtidos pelo ajuste & temperatura de 25°C, foi
caloulado o equilibrio liguido-vapor do sistema bmano Agua—Fthse, # temperaturas elevadas ¢
comparadeos com os valores experimentais de ABDERAFI & BOUNAHMIDI (1994), como mosira
aTabelad 11 eFigurad
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Figura 4.8: Dados de equilibrio binario para o sistema Aguaf1)-Fritose(2) - Diagrama da fracio

molar da Frutose com a Pressfio,

Tabela 4.11: Dados experimentais e valores calculados pelo modelo com Kay=-0,0390 e
Kap=-0,0916, do equilibrio liquido-vapor do sistema Agua(l)-Frutose(2) a Pressiio de 1,0132bar.

T{O) Xy eXp. %z cale. AX #% Ax% * Xy ideal.
HEIRE i i { e {
1 0.0047 00835 g0012 255314 040035
1003 00063 3.0103 40042 66,6667 00011
{064 0104 0,0140 64,0036 340154 06,8141
1086 00128 3,0207 60079 61,7187 (10211
(01,1 £.0251] 00371 60120 478088 0.0383
012 00,0331 0,0402 G071 21,4302 G417
16013 {30490 {30433 3,0037 11,6327 G.0451
3023 00785 00783 $.0002 0.254% G.0847
149 £,1233 0.1386 0,0131 12.2267 1582
¥4 43,1733 02128 0,0373 21 3919 3.2334
122.0 (0.3130 04248 1118 337188 0.3208
1300 3,400 4.5163 61164 249 0927 {3,6249

Desvie medio 1.02482 30,6758
Maxime desvin 0,1164 60,5607

{1 cabomlads conforme equagio (4.6]
¢y calendadio conforme squagiio [4.7]
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Figura 4.9: Dados de equilibrio bindrio para o sistema Agua(1)-Frutose(2) - Diagrama da fraciio

molar da Frutose com a Temperatura, a presso atmosférica,

4.3.1.3. Dados de equilibric de fases dos binarios de sistema o-Pineno-f-Pinene-

{8)-(-}-Limoneno,

Nas Tabelas 4.12 a 4.14 ¢ Figuras 4.10 a 4.12, comparam-se 0s dados experimentais de
RODRIGUES & BERNARDO-GIL (1995) com os valores calculados, pelo ajuste do modelo do
equilibrio liquido-vapor dos sistentas binarios a-Pineno-{Sj-(-.imoneno,
f-Pineno-(8)-(-}Limoneno e os dados experimentais de BERNARDO-GIL & BARREIROS (1994)
com os valores calculados, pelo modelo do sistemna Hquido-vapor o-Pineno-f3-Pineno. Nestes casos,
os desvios médios situaranese a0 redor de 2.0 a 3.0%. Os muaiores desvios devem-se,
provavelmente, & qualidade de alguns valores experimentais e/ou pequena diferenga na presséo de
vapor nas respectivas temperaturas usadas na correcio do pardmetro a e daguelas consideradas junto

408 poNtos experimentais.
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Tabela 4.12: Dados experimentais e valores calculados pelo modelo com pardmetros:
Kayy=-0,00728438 e Koy =-D,00288086, do equilibrio liguido-vapor do sistema «-Pineno(l)-
{S){-Limoneno(2).

TEC) Phar) xiexp xeale, A Ax%* yiexp. yieale Ay HEE Ay ®

153,25 ] ¢ ¥ - It 1] i —
15245 0533 030G 09,0271 {0029 9.67 0,054 03,0470 {3, GO 12,90
131,85 (1,033 0,049 {3039 7.36 0,092 00837 {1.06083 {2
15385 4,083 0,0868 44062 6,67 0,159 01438 $,0152 .36
142 5% 0,140 00,1376 $.0023 164 4,223 02194 40031 1.39
148,75 0,180 0, 1706 4,8100 856 {1285 02635 30195 6,84
147 33 0,223 $.2199 00031 1.3 £,34%9 03322 00168 4,81
46,435 0,269 02670 G008 71 €,400 03915 {10085 2,13
14375 (3,296 $,2077 {0017 0 37 £.434 £.4283 80087 1,31
144 65 1,343 {3470 (0.0040 117 3492 {34846 30074 1.50
143,75 0,389 £3,3881 {3 5009 4,23 £.538 03294 {10080 1,64
14223 0,456 (14384 0024 0,53 8,603 06013 £4,0037 061
L4 35 0,342 .53403 00017 631 £§.6492 3.6785 (1353 1,93
139,25 1,605 {6046 . G004 (.67 6,737 00,7344 40026 {1,353
138,35 1,636 0.6397 0,0037 03,58 0,769 00,7634 30036 0,73
137 .63 0,690 (L6833 3.0043 3,63 {.504 .7994 60046 0,37
136 85 3,735 0.7267 3,0083 113 0,837 0.8304 0.6066 (.79
135.55 0,748 3,7949 {1.0031 3,30 3883 3 RT3 (L0047 0,53
134585 {836 ,8322 0,0038 0,45 3,003 €. 2030 {3,04120 0.22
13413 0,884 {8701 (.(3139 1.57 0,934 30,9268 $0072 0,77
13323 0,931 091495 015 124 £3.9672 £,9507 60058 03,60
132 8% (3,960 {19418 00182 1,90 0,979 0 SOER o102 1.04
132,15 1060 11,9813 $UIRT 1.87 1.008 [EREEER $.0097 1,97
Diesvio medio £.0033 2407 {00767 2,74
Maxime desvio LOIRT G667 0.0f9s 12.96
168,15 i 00813 40015 - ¢ 24025 00023 -
16585 .80 0,112 00870 &.0230 2232 0182 53,1387 €.0433 2379
104,05 0,151 0,.1581 G o071 4,70 0,244 5. 2408 {332 131
162,95 G.199 0.2034 (0044 2,28 0,247 {33612 0042 141
162,33 6.227 {12286 40016 0,70 3,337 53333 00035 1004
161,13 4,271 03801 400491 3,36 0,406 {,3966 {5.0094 2,32
HELE S 0,303 03108 O O0T7R 2,37 (431 (4326 30016 0,37
139,15 {1,365 {3689 00349 1.07 11,506 0,497 00084 1.66
155,95 {3,300 0,577 a.0177 3,34 {1,636 3.6475 30115 1.8
154 15 3,594 0.6046 40106 1,78 ),722 0),7253 0033 3,40
}J32.03 {.657 0,6638 L 0GE 104 0,774 09,7745 {3, 00415 .06
132 15 4,097 0,7037 30067 1,96 0.801 00,8060 0,005 062
13085 077k (1, 7696 0014 4,18 0,853 8551 0621 .28
149 43 G841 08419 00000 0,11 0,902 00,9051 £$3.0031 {134
148 45 0917 {3, 8946 00224 2,44 .933 0,9388 10162 1,70
147,65 £.950 {19374 00126 1,33 0,969 0. 9647 00643 .44
46 495 1006 £ 9733 00247 247 | REE ,0864 40136 136
Desvio médio 0080966 3,17 {0079 243
Maximg desvio {0250 2232 00433 2379

% calendade confonne eqpugio {4.0]
=y cafoniado conlimme squagio [4.7]
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Tabela 4.13: Dados expenimentais e valores calculados pelo modelo com Kap=-0,00242783 ¢
Ean=0,00114623, do equilibrio Hguido-vapor do sistema f-Pmeno(1}-{S}-(-}-Limoneno(2).

TC) P(bar) xjexp. xpeale. AX™#F A% *  yyexp. yicale. Ay FE Ay ¥

153 25 i it 4 - & {0 & -
15245 40153 {036 00537 60023 4,11 6076 00731 G029 382
131,85 0,099 00977 00013 1,31 5,140 01304 00096 6,86
151,35 4,138 0,1352 &.028 203 6. 187 01777 (0083 4.97
130,75 184 P8 40039 1,58 0,238 00,2338 00042 1,76
150,03 (1,239 02360 40030 1,20 4,301 (,2985 06025 .83
149.65 4,263 (.2080  $0030 1,90 4,332 00,3331 00031 .93
149,25 0,296 03004 6.0044 1,49 4370 03713 00013 0,35
148,85 1,332 0,3332 £2.0012 0.36 6,411 04072 00038 {192
14833 0372 0,374%  0.0029 3,78 0,457 04316 00034 118
147,85 0,413 04172 00042 La2 & 504 0.495% 00083 1,69
147,65 0,427 0,434 00072 1,69 08511 {1.512%  G,0019 .37
147253 0,468 04687  8.0087 0,15 1,548 0,3475  0,0005 0,08
147,15 0,464 0, 4773 64,0083 1.77 8,559 .3361 0029 0,52
40,45 4,541 0.5387 00023 9,43 4,625 0.6133 00095 1,52
145,95 £.579 3,5831 4.0041 471 64,657 06573 00,0003 805
143 43 {1623 16281 0,0031 0,50 $.697 (L6984 (L0014 .20
14335 0,632 06371 §.0051 081 4,701 0.7066 40036 6,80
144,53 0,701 €.7103 0093 1,33 6,762 07109 0089 117
144,25 6,733 87380 D003G 468 4,796 07946 0014 8,18
14275 (0,88 01,8792 (,6008 0.09 {903 09094 (0064 8.71
14223 6928 09272 0,0008 0,09 £,943 09462 00012 0,13
141,95 8,961 89562 0,0048 .50 {1,974 08679 40061 0,63
141,58 1,004 9951 03,0049 0,49 1,000 09963 (0.0033 {1,353
Diesvio médio 0.0035 1069 1,31
Maximo desvio 3 {8393 4,11 6,86
168,15 i G029 00029 o 8 00039 QB34 -
166,85 (.88D Q115 80992 00158 13,74 i 148 01287 (0193 13,04
166,35 $.155 01222 0328 21,16 0,195 831371 00378 19,44
16585 193 61787 00183 938 1,241 40,2229 (D181 751
165,23 0,235 40,2245 {0003 447 (3,295 $2787 O0163 3,53
164,23 1,310 £.3003 (0037 1,19 0,372 G373 (L0617 {146
64,08 (3,322 30,3229 00009 4,28 0,388 63884 00004 0,16
163,65 1,360 03,3365 G,0038 0,97 0427 04244 00026 36t
167,15 13,497 04858 00062 1,26 0,567 #5306 00103 1.83
161,403 00,370 00,3833 40,0075 1,30 0,642 06305 H,0085 1.32
160,43 0,631 0.6378 (0068 1.08 0,691 47006 (L00WG 139
168,15 0,677 11,6652 HEIRE: 1,74 0,743 07234 00176 237
159,85 0,721 06927 00283 3.93 0,781 87499 00311 398
13908 0770 0, 7668  0.0092 1.19 £.821 D814 00069 0.84
188,63 0,833 08043 £.0387 3,43 {1,869 18456 40234 2.64
138.05 {1,892 08608 00311 349 £,922 08920 00300 3.25
157.93 (1.893 08704 00226 2.33 0924 8996 (0244 2.64
136,35 1,000 10000 0 4 1,000 1,000 4 3
Desvig mddio 00134 4,19 0.0143 3,94
Maximo desvio (,0328 21106 (.0374 1944

{*: calonlsdo conforme sauacho {4.6]
4%} catenlado conforme equagiio [4.7]
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Tabela 4.14: Dados experimentais e valores calculados pelo modelo com Kap=0,0041532 ¢
Ky =0.00617975, do equilibrio liguido-vapor do sistema o-Pineno(1}-f-Pineno{2}.

TECY Pibar) xpexp. xpcale. AY™* Ax%*  wiexp. vieale. AV ¥ AV *

141,35 0 00102 00102 - { 80,0142 (0142 -
140,75 00533 4,050 00521 00021 4720 0,069 00710 00020 2.90
144,65 0,062  0,0593  0,0027 4,35 0,088 00,0804  0,0076 8,64
140 38 0,085 00812 00038 447 0,117 0,1090  0,06080 4 84
140,05 0,104 01038 0.0002 819 0130 01376 (0014 1,01
13935 0,142  0,1427  0.6007 049 0,195 §.1836 0,0004 482
130 03 0,182 Q1833 06013 071 0,239 0,2339  0,0051 2,13
£38,45 0,240 02345 06055 2,29 0,305 0,2023 00127 4,16
137,85 0204 02884 0,0056 1,90 0,368  0,3515 00165 4,48
137.05 0,376 03647 0,0033 1,43 (445 (4315 Q0135 3,03
13R,33 0444 04359 00081 1,82 0,515 0,5029 00121 2,33
135,95 0,485 047838 00066 1,36 0,558 05442 00138 247
135,45 #6539 053336 0,0054 1,00 0,612 0,5966 00154 2,52
134,55 (.647 06384 00088 1,33 0710 064928 Q0172 242
133,65 0,746 0,75305 00013 0,20 0,802  0,7917  0,0103 1,28
133,25 0,812 08027 00093 I3 0,840 08363 00123 1.47
{3205 0,852 08427 00093 i,09 0.882 08704 00116 1,32
13245 0,908 0,8112  0,0032 0,35 6,926 09275 00015 d.16
132,15 $,967 09332 001338 1,43 3,974 09621 00119 1.22
132,03 1,060 09674 00326 326 1LOA0G 069736 00264 2.04
Diesvio médio (.0068 1,74 00112 2,94
Maximo desvio {0138 4 47 00284 8,64

1536 65 O G 0 e Q ¢ 0 -
15565 (800 0,060 00644 00044 7.33 0082 Q0858 {0038 443
135,35 0,082 00838 10,0038 4,63 0,113 Q1131 00001 0.09
154,85 6.120 01227 0,0027 2,25 0,160  0,1587 0,0013 0.82
154 45 0151 01332 Q0022 1.46 0,195 0,1955 0,000 0,05
153,85 0,175 01920 00179 1023 0228 02418 Q0i38 5,71
153,85 0,205 02174 00124 6,05 0,264 02698  0,0058 2,18
133,25 0,247 02511 00041 1,66 0,315 0,3073  0.0077 2.51
132,63 0,300 $,3037  0,0037 1,23 0,367 03642 (0026 07t
151,93 9,300 0,3682 0,0082 2,28 0438 04314 000069 1,533
151,25 0424 04365 00125 2,95 0,503 0,4999 (0031 0,62
150,54 0,406 05084 0,0124 230 0,377 05695 00073 1.32
149,63 0,588 06066 00186 3,16 0,650 06611 G011 1,68
148,85 0,660 (6873 00183 274 0,728 0,7340 00060 0,82
148,45 6,730 0,7474 00179 2 45 0,782 07870 0,0052 0,66
(48,05 0,781 07960 [ 0159 2,04 0,825 0,829%  0,0047 (4,57
147 45 0870 08734 00034 (4,39 0,806 08931  0,0009 010
147,25 G910 08995 00105 1,15 6,020 09170 G,0120 1,31
146 53 LOGO 09932 00068 0,68 1,000 09945 00035 0,55
Desvio medio 0,0092 3,07 ¢ 0051 1,42
Maximo desvio 0,0186 10,23 (,0138 371

{*} ealoulado conforme eguagiio [4.84
£%) catenlado conforme eguagBo 14.7]
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Figura 4.12: Dados de equilibric bindrio para o sistema ¢-Pineno{13-B-Pineno{2) - Diagrama da

fracio molar do a-Pineno com a Temperatura.

De modo geral, o modelo termodindmico que usa a EDE de PENG-ROBINSON com
cotrecdio empirica do parfimetro « e com a regra de mistura dependente da composicio de
STRYJEK & VERA, mostrou ser uma excelente ferramenta para o eéleulo do equilibrio binario dos

sistemas escolhidos. Alpumas discorddncias entre os valores calculados e expermmentals puderam ser

od
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identificadas como: 1) alguma discorddncia entre os valores de pressio de vapor que foram usados
para corregio empirica do parimetro g com aqueles que seriam coerentes junto aos valores
experimentais; 2) na rtegido proxima ac ponto azeotropico observa-se grande variaglo da
composicio do equilibrio com pequenas variagbes de temperatura, tornando os calculos muito
sensiveis para com esta; 3) grandes desvios foram observados em relacfio aos dados experimentais
para sohugbes aquosas de aglicares de ABDERAFI & BOUNAHMIDI (1994), neste caso os valores
expetimentais mostraram grandes flutuagdes e na grande maioria dos cases, para baixas
concentraghes de aclicares, estes valores esto teoricamente inconsistentes, pois desviam muito dos

valores preditos pela Lei de Raoult.

A importancia da corregiio empirica do parfmetro & para a press3o de vapor foi llustrada com
os dades de equilibrio liquido-vapor dos sistemas etanol-dgua de GMEHLING et al {1982) ¢ agua-
sacarose de ABDERAF] & BOUNAHMIDI (1994} nas Figuras 4.13 e 4.14 respectivamente. As
figuras mostram claramente que a equagio original de PENG-ROBINSON prediz um poento de
ebuliciio normal para & dgua de aproximadamente 102°C a0 invés de 100°C, com isto & impossivel o

ajuste dos pardmetros de interagiio para solugdes com fragiio da dgua tendendo a unidade {x;—1}).

L Forgs cait. 5f oo i)
100 ".1"'_ - Pantos cajr. s/ cares ix)
- Porntos c#ic. o serea {0}
o <. Pontes o2, of comeE (%)
i Pontos #xp v
85 % o Poiims enp. (N}
8‘ B30 s
. 3
[ -
2
83 . -
| o o
Fe o - ‘o
B e s 3008
IR, =
80 - g i
LSRR o {J-g\u
3 i i i 1
2.0 2,2 .4 0.8 a.8 1.0

Fracio Malar (x) (v

Figura 4.13: Equilibrio bindrie para o sistema Etanol (1-Agua (2) a 1,0132bar - Diagramas da

composicio na fase liquida (x;) e na fase vapor (yi} com a Temperatura. Comparagao

entre 0s pontos calculados sem e com corregio do pardmetro o
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Figura 4.14. Equilibrio binaric para o sistema Agua(1)-Sacarose(2) a 1,0132bar - Diagramas da
composicio na fase lquida (x») com a Temperatura. Comparaglo entre os pontos

caleulados sem e com corregdo do parametro a.
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Capitulo 4

4.4. PREDICAO DO EQUILIBRIO DE FASES PARA SISTEMAS TERNARIOS E
QUATERNARIOS

Com os parametros de interagfio obtidos a partir dos sistemas binarios, foram calculadas as
composiches de equilibrio para sistemas ternarios e quaterndrios atraves do programa AJUZ PAS.
Os pontos calculados e os experimentais foram comparados e a partir de entfo, discutidos quanto a
viabilidade da aplicagio da EDE de PENG-ROBISON em conjunto com a regra de mistura de
STRYJEK-VERA, na predicio do equilbrio de fases destes sistemas de interesse na area de

almentos.

4,4.1, Sistema terndrio benzeno-etanol-agua

Os dados experimentais para o sistema ternirio liguido-liguide-vapor, benzeno(l }-etanol(2)-
agua(3) de GMEHLING et al. (1981) foram comparados com os valores calculados pelo modelo na

Tabelz 4.15 e Figura 4.15.

Dentro da faixa de concentracio dos pontos experimentais, o modelo pode predizer
relativamente bem a fase aguosa e a fase vapor, no entanto, o céleulo da composigdo na fase
orgdnica fol ruim, com desvios médios de 41,0 e 78,0% nas fragGes molares de etanol e de agua
Nesta fase, o modelo prediz somente que a fase é rica em benzeno ndo conseguindo predizer o
equilibrio com concentragBes de benzeno menores que 0,85 em fragio molar. Na fase aquosa, a
concentragio de agua experimental ndo foi inferior 2 0,85 em fragio molar e na fase vapor (proximo
ao gas ideal), o calculo da fugacidade fica independente dos pardmetros de interagio, ficando a

composicio dependente apenas da composi¢io predita na fase liquida {fase aquosal

Na tabela 4.16 comparam-se os desvios aos valores experimentais da composicdo na fase
vapor do sistema benzeno(l)-etanol{2)-agua(3}, catculados pelo use dos modelos NRTL ¢
UNIQUAC fixando-se a temperatura ¢ a composipio na fase liquida e obtendo-se a pressdo do
sisterna ¢ a composicio na fase vapor. Comparam-se também estes valores com os caleulados com
modelo proposto neste trabatho, no qual fixou-se a temperatura e pressio ¢ obteve-se a COMpOsicEo
nas fases Hquidas e vapor. Decorrente disso a comparagfio entre 0§ valores da composigio na fase

vapor nio pdde ser feita, o que dificulta conclusbes a respeito da eficiéncia dos modelos.
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Tabela 4.135: Dados experimentais e valores calculados pelo modele com Ka7=0,4062-88,98815/T,
Kaa=0.37172-28,00/T,  Kap=0,0530, Kea:=0,01115-24,14883/T, K3,=0,24337-110,49754/7,
Kop=-0,00387-34,80924/T, do equilibrio liquido-vapor do sistema Benzeno{ 1 )-Etanol(2}-Agua(3) a

55°C.
P {bar) Fase Orglnica
xsexp.  x:exp. xpeale. xcale, AR™ P A ¥ AT RF Ax% ¥
0.6026 0,623 0,005 00336 00101 00106 46,09 0,605] 102 00
06732 0,092 (.0329 00,0763 $,0124 (0137 P77 0.0161 55,52
4087 (.164 0,047 {31012 0148 00628 3829 £0.0332 6851
0.6972 0222 0,024 0. 1130 4.0159 014570 48 24 00581 7851
£ a%406 278 0,136 0.1254 00167 0,1526 54 849 ,1193 83,72
Desvie médio $.0697 40,91 3 462 7845
Maximo desvio £$.1526 54,89 40,1193 102 ()
P (bar) Fase Aquosa
X: €XD. Xaexp.  Xpcale.  xpcalc Ay H% Al F Ay T EE Ay 0
3.6026 3.044 {1,059 {0458 {0,9551 {3 (002 .45 00039 0,41
G.6732 6124 .873 1238 {18719 30002 .16 {34111 0,13
{LORTY {4,195 03,765 £,1049 00,7947 000061 (L058 3.00073 (04
0.6972 0,250 0738 02508 07304 00008 0,32 0.0024 0.33
(16940 300 3,653 {.3053 (.6645 {4 43033 177 001158 176
Desvio médio 40013 0,55 0038 0,53
Maximo desvio (30053 1,77 00115 1.7611
P {bar} Fase Vapor
saexp. yiexp.  wpeale  yscalo, Ap™ ¥ Ay0% % Ay *E Ag0g #
3,6026 4103 0,192 01123 (3,2520 4.0093 9,053 00601 31,37
3.6732 0,208 0167 0.1872 i3,2147 00208 16,02 (30477 28,59
0,687 0.216 173 0.2176 0,237 348016 0,76 30287 16,37
{.6972 (3,230 {3,180 03,2298 0.1971 4.0002 0,19 .0171 448
{.6946 0,235 0,187 0,2414 {11944 D064 271 0.0074 397
Diesvio médio 60077 452 0.0322 17.94
Maximo desvio {0208 0.2 3.0601 3127

{#} catculado conforme equagio [4.6]
%3 calodanto conforme equagha [4.7]

Tabela 4,16 Desvios médio e maximo absolutos para a fase vapor do sistema Benzeno(1)}-Etanol(2)-

Agua(3) a 55°C.

Madelo Desvig Meédio ** Desvig maximo ** Referéneias
&yzahs é};;;hs &Vzabﬁ ‘A}rﬁm
NRTL 0,63224 0,02446 (0,048 0,056 GMEHLING et al |
1981
UNIQUAC 0,01594 (3,0409 0,0275 0.1141 GMEBLING et 8l
1981
Modelo Proposto 06,0077 0,0322 ,0601 (,0601 Neste Trabalho

{35 cotenlade conforme equagho 14.7]
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Figura 4.15: Dados de equilibrio para o sistema ternario Benzeno{ 1)-Etanol(2)-Agua(3) Diagrama

da fragio molar do Etanol com a da Agua.

4.4.2. Sistemas ternarios ¢ quaterndrio agua-sacarose-ghicose-frutose

Nas Tabelas 4.17 a 420 e Figuras 4.16 a 4.19 comparam-s¢ os dados experimentais de

ABDERAFI & BOUNAHMIDI (1994) com valores caleulados pelo modelo do equilibrio fiquido-

vapor dos sistemas: agua-sacarose-glicose, igua-sacarose-frutose, agua-glicose-frutose ¢ agua-
sacarose-glicose-frutose 3 pressdo atmosférica (1,0132 bar).

Adotou-se parimetros nulos para a interagio binaria entre os acicares e pardmetros de

mteracic binaria entre a dgua e os agheares ajustados como relacionados na Tabela 4.2,

Como a mistura é multicomponente, optou-se por calcular a femperatura que resulta na

mesma composicio dos dados experimentais. A comparagdo foi feita em termos de temperatura de

ebuliciio, comparando-se também a temperatura para solugdes ideais (Le de Raoult). Nas figuras a

composicio foi feita em termos da fracBes molares totais dos agucares na MHstura,
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Capitulo 4

Tabela 4.17. Valores de Temperatura calculades pelo modelo com Kayy=-0,29256-56,09449/T,
,&r(?igm-{}?()‘@{}? K(I_g;120736283—2347354341{"?; Kagg“:-a,(}, .Kk;;;%(),]OO & K(.'I;;gﬂf}__go, E(‘illleflG Liquidm
Yapor do sistema Agua(1)-Sacarose(2)-Glicose(3).

%y EXP. X3 eXp Texp. O Teale. ('C) AT % Tideal
G { 1000 104,000 { 100,60
0.0146 0,0014 101,0 100,525 0,475 100,46
0,0241 0.0023 1020 100,934 1,061 160,75
0,0388 03,0036 103,0 101,675 1,325 161,22
0,0577 0,0054 104,0 102,770 1,230 101,84
0.08711 0,0068 105,60 103,626 1.374 162,30
0,0800 00,0075 105,5 104,200 1,300 102,60
0,1046 0,0098 107.0 105,900 1,100 103,44
0,1570 0,0151 1085 109,700 1,200 135,38
0,1748 0,0168 116,0 111,000 1,000 106,08
Desvio médio i,006
Maximo desvio 1,374
{*} catenfado confbrme equagio (4.6}
*%) calwdadi vordorme equagio [4.7]
0 1,01 32“5%! // o
§ . Ve
/\ o
e -
o5 - ;
| o //
[ //'(
v e
&
vl o .0 Bomes .
it -owoLai de Rasuii
O .
AR - ! : ! i i H 5 i
000 005 010 G 0,20 nzs

Fragéo Molar (x,+x5)

Figura 4.16: Dados de equilibrio para o sistema ternario Agua(1)-Sacarose(2)-Glicose(3) Diagrama

da somatdria das fraces molares {x;+x:) com a Temperatura,
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Kerya=-0,0390, Ka—z§:O,36283-234,35434ZT? Ketzy=0,0, Key=-0,0916 e Kaz=0,0. Equilibrio Liguido-
Vapor do sistema Agua(})-Sacarose(2)-Frutose(3}.

X3 EXP. X3 €XP Texp. ('C)  Teale ('C) AT #% Tideal
{3 0 100,80 100,000 & 160,00
30061 {0007 1010 160,206 0,744 106G 19
841338 0.0014 1020 180,496 1,504 100,43
0.0241 0.0023 103.0 100,932 2.068 100,75
30339 .0034 143 3 131,316 1,084 104,13
6.0527% D.005E 1440 1452 477 1,323 10168
0419 4.0039 133,53 13,436 2464 11,98
i1 OR7E {3,0082 1073 164,728 2,772 10286
00997 0.0094 HENAH 105,539 3441 103,27
$.13160 0,0126 114.0 107,811 6,189 e
Desvie médio 2,274
Maximo desvio 5,189
*1 cateulads sondorme squagin §4.61
£#%} eateulado conforme eypagio 4.7
4 O
[[1_,0132 bari
2 -
140 -
W8
g o
- 8 "
14 - o
e
o A
0 Pontos S
102 - o e Ponkos Do
- Ll de Racadt
100 i 1 : :
0.0 0.1 Gz 03
Fragio Molar O +x)

Figura 4.17: Dados de equilibrio para o sistema ternario Agua(})-Sacarose(2)-Frutose(3) Diagrama

da somatdria das fracdes molares {x:+x:) com a Temperatura.
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Tabela 4.19° Valores de Temperatura ("C) calculados pelo modelo com  Keno=-0,040,
Ka;ﬁ—{),g}}r‘}{), .Kd;gﬁ—@,i{){}, .Kﬂzgm():{}, K 33:*-‘{)}{}.916 = Kﬁ}g:o?o, EQUIIRJEIO Liquidﬂ“‘\f(ﬁpﬂf do
sistema Agua{1)-Glicose{Z}-Frutose(3}.

X2 EXP. X3 eXp Texp. ('Cy  Teale. ('C) AT Hex Tideal
0 0 160.0 100,000 0 106,00
00025 {325 101t 100,147 {8353 10614
00033 00033 01,5 104,209 129l 16,240
0,006} 0.0061 130 100 375 2623 10,35
0,013 0.0136 038 108 D06 2,600 06,77
0.0223 0.0723 104.0 101,580 2.420 101,28
(1 ixa2 00362 {130 )2, 761 2,234 162,12
£ 435333 35,0533 1660 104,308 1.692 143,19
00760 00,0766 HERE 106,473 1,527 104,73
1276 0, 1276 115.6 i11.244 3,756 10847
0.1703 (L1705 12454 115292 4 708 112,12
Desvio médio 2,156
Maximo desvio 4,708

{#y ealeulado conforme equagha [4.6]

*#) yalopiado vonforme aquagio 14.7]

120 N 5]
;[‘i 0132 ba
"a + O
Q(i 110+
b o
[
105 + o T
o S o Pantos Exp.
Lo s |2 Pomes 2
- - Lai cde Baoult
5}
2
103 o i i x 1 L ] A ¥
4.0 2.1 0,2 0,3 G.4

Frag@o Molar (%,+x;)

Figura 4.18: Dados de equilibrio para o sistema terndrio Agua(l)-Glcose{2)-Frutose(3) - Diagrama

da somatoria das fragBes molares (xp+x;) com & Temperatura,
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Tabela 4.20: Valores de Temperatura calculados pelo modelo com Key=-0,29256-56,09449/T,
Ka;.;:*():{}‘i{}, KC}’M:'—O;‘:QQQ, Kr512120:36283~234~35434{1—{‘_ Kaggm{),(), .K_fizﬁ-;:(},{), K{Zggm—(},i(}()?
Ket=0,0, Kasy=0,0, Kean=-0,0916, Kayp=0,0, Kai=0,0, Equilibrio Liquido-Vapor do sistema
Agua(1)-Sacarose(2)-Glicose{3)-Frutose{4).

Xy BXP. X3 £XP. xpexp.  Texp {C) Teale (') AT #* Tideal
{1 O 3 14300 100,040 {3 HIG.60
40003 00063 0.0063 14310 160,730 0,250 100 54
0.4014) (.0014 40014 102.4 100,383 1417 HRy 48
{L323% 00023 8.0022 162.5 101,079 1,421 [SEERIE
582 0.0037 30037 1433.0 181,974 14320 101,51
G583 00036 01,0036 HIZ RS 103,406 {1600 102,04
0718 ¢ 6070 0,0470 060 104,470 1.330 102 53
00893 {1.0086 0,0086 1070 143,810 1,190 133,19
0,112 BOHS 440105 1438.,0 107 443 3,553 144,02
60,1732 0.0163 40163 112,0 112,429 (1,424 136,59
01973 30191 00191 1190 114,393 4 647 107,71

Diesvio médio 184

Miximo desvio 4 607

{* cateubado conforme equagio [4.6]
%Y cabadado confornns syuagio [4.7]

Pade ser visto claramente nas figuras, que para concentragdes baixas de agucares, os valores
experimentais das temperaturas de ebulicho s80 bem superiores aos pontos preditos pela Lei de

Raoult, indicando baixa qualidade destes nesta regido.

126
s - o’
11.0132 baj
-
e
i /
9
Q@; 10 b e
— e
: 2
o //
o 7
&
'{(35 - f/‘/
Gc/r . £ Penjes Sap.
o e S Fopies Calc.
- o T e lgi de Ragult
o
30 s H ) i N i ; } N 1 N 1 . 1 . 1 . i

¥
nog 008 010 o4 D20 026 030 035 04D 045
Fracgo Molar {(x,*Xy+X)

Figura 4.19: Dados de equilibrio para o sistema quaternario Agua(l)-Sacarose(2)-Glicose(3)-
Frutose(4) - Diagrama da somatOria das fragbes molares (xptxstxs) com a

Temperatura.
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Desconsiderando-se  os  dados experimentais 4 baixas concentragbes de  aglcares,
aparentemente as melhores predicdes foram do sistema quaternario e dos sistemas ternérios que ndo
continham frutose. Os dados experimentais que contém frutose, sugerem que a interagio desta com
4 hgua é maior, isto também pode ser observado nos dados de equilibrio bindrio {Figura 4.9 ¢ Tabela
4.11), indicando a possibilidade de que o pardmetro de interagio binaria enire dgua e frutose pode

ndo estar devidamente ajustado.

De um modo geral, o modelo termodindmico {como método preditivo) pode estimar a
elevaciio do ponto de ebulicio de solugdes aquosas de aglicares com desvio médio entre 1 a 2'C.

Dieve-se, entretanto, questionar a qualidade dos dados experimentais.

Os dados experimentais de ABDERAFI & BOUNAHMIDI (1994) foram ajustados com tés
modelos termodindmicos, dois envolvendo equagdes de estado (EDEs de PR ¢ LEE-KESLER (LKJ)
e o NRTL. A Tabela 421 mostra os valores dos desvios médio e méximo absolutos obtidos pelos

trés modelos e os valores obtidos pelo modelo proposto neste trabatho.

Tabela 4.21° Desvio Médio ¢ Desvio Miximo absoluto para os sistemas que envolvem agua e
agucares,

Desvio Médio Abs.** {'() Desvio Miximo Abs** {°C)
Sistemas PR LXK NRTL Prop. { PR LK NRTL Prop.
Agua(1y-Sacarose(2)-Glicese(3) | 1,22 200 131 1006 356 372 720 1374
Agua{1}-Sacarose(2)-Frutose(3) | 0,43 2,19 10 2274 1,56 304 400 6,189
Agua(1)-Glicose(2)-Frutose(3) | 046 491 296 2,156 080 B33 6,04 4708
Agna(1)-Sacarose(2)-Glicose(3)-| 1,05 5,03 144 L1 841 336 892 641 4,607
Frutose {(4)

£y cadonlado conforme squagiio 4.7
Prop.: Modelo Proposto neste frabalbo.

Observando-se os desvios (Tabela 4.21) nota-se que os valores obtidos pelo modelo
proposto neste trabatho equiparam-se ao modelo NRTL. Aparentemente os methores resultados
foram obtidos com o uso da EDE de PR com a regra de mistura classica sem a correclio empirica do
pardmetro g, entretanto a equacdo origmal de PENG-ROBINSON prediz um ponto de ebuligio para
a 4dgua de aproximadamente 102°C e que coincidentemente a temperatura de ebulig@o experimental
para as solucBes diluidas de aghcares de ABDERAFT & BOUNAHMIDI (1994) situaram-se a0
redor desta temperatura, desviando-se muito do comportamento da Lel de Raoult como pode ser

observado nas Figuras 4,16 24,19,
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4.4.3. Sistema o-Pineno-B-Pineno-(S)-{-}-Limoneno

Os dados experimentais do sistema ternério o-pineno{l)-f-Pineno{2)-{8)-(-)Limoneno(3)

obtidos por RODRIGUES & BERNARDO-GIL (1996) foram comparados na Tabela 4.22 com os

valores da composigio calculados pelo modelo preditivo.

Tabela 4.22: Valores de Frago molar experimentais ¢ calcuiad{)s pelo modelo com Ka, =00041532,

Ka,, = -000728438, Ka,, =Q00017975, K, =0 (0242783, Ko, =-000288080 ¢ Ka, = 000114625
Equzhbm Liquido-Vapor do sistema a-ptnenc(] )- i3~ PznenG(Z} (S} -{-}-Limoneno{3) a G800 bar.
TECY  xiexp. xpexp. xeexp. wcale xeale mpaale A AU AG™ A% Ax: Ax
Ko Heds Bt £ i)l/gl # "-}{3 W
Iﬂasef fquida
5890 0057 0644 0299 00508 03010 0.0062 B0045 00020 108 067 067
e L paT RS 0T SR 14,36
{1,347 03104 £18 G, 3"32 10366 04195 101,55 5.62
(.212 {3 4442 (3,42} i 0.3347 00228 00097 00137 488 427
(3,122 (1323 {1,5334 04,1274 03372 (0198 (10034 40142 333 4 4
404 {3,402 6.0042 1. 4944 04064 00098 (0054 00044 @387 [
{3,361 {1403 (3,2134 {1.3698 04149 00186 00088 00009 T8 244
{3,226 (3,384 {1 3883 02248 (3869 00033 00012 00021 {1 86 {334
0131 (3432 34493 (11281 (4224 00125 409 000% 2380 2322
(.3914 13,508 1037 (3,389% O3065 Q0027 40012 00015 2357 3,30
0254 {) Sl”? 0.2095 {1, 2621 (5284 00243 Q0081 00184 T 4'}’ 3,2}
0,143 03104 (15398 ()292 00063 4, {3228 441
1622(\ {3 087 1274 06039 {70874 . t 06387 0 (}(304 o001 o ) ()ll(ﬂ {1015
inidi (3,166 217 3,647 {31485 03,2216 06300 00175 40048 00130 2.4
P63, 37 0237 (4,138 (525 (12367 {3 1381 9.6232 0003 (0001 00002 3,03
DPesvio médio Go2te GO 00139 . i 3,056
Miaamo desvio (1155 00391 00764 9656 3438 1435
T wexp. wexp ysexp. weanle  yacale yaaalk AV AR AR An Av:  An
E L ki e £ ‘3/;] # l}/ﬁ #*
Fase Vapor
158,89 0087 0.6577 17,82
ESTSE LR el B 02445 B3TT ; L4983 953,
15605 A4 0216 ,?()‘32 ) 3480 {3 2?68 {3, D250 G0206R 0 139 72% 803
154,84 {1,384 0,215 {3, 3447 82184 (12369 {Li}?}% 00174 0218 673 g.66 1019
134 04 {1682 (1,205 {0420 (3,1246 02333 00400 g0116 00283 387 127 1380
159 33 {3150 (3312 3.1325 {3, 3387 0,328% 0175 GODO7 0168 16T 13 A58
138,13 {1316 . (.37 12887 (1,3891 93222 00273 0021 082 %64 321 493
155,08 {1,495 0225 3280 . AR93 (22774 O28I8 0 00037 00020 (0028 1,15 128 1K
155 82 £3,541 {1,128 ) 28} £.5620 {31300 GA074 a03eh 00026 DAL 49 203 44
F6i32 {L163 {0,450 {1,387 {1478 {14324 04197 90152 QMT7e Q0327 932 3.9 845
134 bs} 3,343 0,273 (? 384 4] Z‘Zfig () 28HR A2 6 (}‘343 (3 138 i} 410 1598 205 1068
; QAT 648 < 1617 04231 © _ 6 026 1,76
BRI Y PR i P AU L R VR E) () O S35 0 Doode L E4R9 1189011
62 2(} {3148 326 (3 “ 4 lf) 32‘3 fr3187 03523 H}l Ii) I3 D183 TG 224 343
161 .41 {.25% (1,248 {3,404 0.2136 (,2541 (,3323 00444 00061 00383 1721 246 70
V6037 {3354 {3,153 3,493 £3,33403 1560 03137 00237 00030 Q07 670 1.9 420
Diesvio médin 0368 00276 00291 1357 759 1129
Mgsime desvio {1358 02595 01237 64,89 3148 35722

%3 caloulado conforme couagio {4.61
{7} ealealado conforme equacio 4.7}
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Pode-se observar na Tabela 4.2, que os pardmetros de interagdo bindria obtidos para o
sistema  q-pineno-B-pineno-(S)-(-}-imoneno foram proximos de zero, aproximando-se do
comportamento de solugdes ideais. Os desvios médios na fase liquida foram de aproximadamente
15,0, 3.0 e 3,0% para x;, X € X, enquanto que para a fase vapor os desvios médios foram de 16,0,
80 e 11,0% para v;, y2 € v3, respectivamente. As faixas sombreadas na Tabela 4.22, mostram
deavios discrepantes que quando excluidos, os valores dos desvios médios caem para 6,0, 2,0 € 2.0%
para X;, Xz € X3 € aproximadamente 10,0 4,0 ¢ 9.0% para vy, y2 3, respectivamente. Admitindo-se
sotuciio ideal e calculando-se a composicio de equilibrio, os valores resultantes aproximanm-se
bastante dos valores caleulados pelo modelo com um desvie médio, levemente, superior, resultando
também desvios elevados nos mesmos pontos {faixas sombreadas) da Tabela 422, Indicando com
isso que esta discrepincia nos valores dos desvios em alguns pontos se deve, provavelmente, a erros
de medidas experimentais. De um mode geral, desconsiderando estes pontos, pode-se dizer que o

modelo termodindmico pdde predizer bem o equilibrio de fases deste sistema.
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Capituio 4

4.5, ANALISE DO PROBLEMA DA NAO INVARIANCIA

A extensiio da regra de mistyra para o pardmetro « da EDE para incluir a forma polinomial
de composicio (dependente da composigdo} exibe uma séria deficiéneia para  sistemas
muiticomponentes, visto que, sio nfo invariantes quando um componente da mistura ¢ subdividido

em dois ou mais subcomponentes idénticos (MATHIAS et al , 1991).

Para ilustrar esta deficiéncia, dois sistemas binarios de equilibrio liquido-vapor foram
selecionados, O sistema isotérmico, Agua(1)-Glicose(2), de TAYLOR & ROWLINSON (1953),
representado na Figura 4.20 que mostra a comparaglo entre valores calculados considerando-se dois
componentes e valores de equilibrio calculados, considerando-se & mesma mistura como se fosse
uma mistura terngria. isto &, subdividindo a composi¢do da glicose em dois componentes idénticos,
ou seja, a concentragio x; do bindrio transformada em {xz+x3) do ternario, com X=x;. De forma
analoga, representa-se na figura 4.21 o sistema o-Pineno(l )-B-Pineno(2) de RODRIGUES &
RERNARDO-GIL (1995} 2 0,533bar.

(1,16 (L R
= 55°C i
0,15 b
o, O30 e
St
&
42
M =
[0
013 b
| [ ©  Pontos exp.
............... Pontos cale.
o012 - o e it Bote. o Ko™Ky, Cﬁ
L i 2 3 L ! z.
0,00 0,05 (0815 0,15 03,20

Fragéo Molar (x,}

Figura 4.20: Equilibrio bindrio para o sistema Agua(1)-Glicose(2) a 55'C - Diagramas da

composicio (x) com a Pressdo.
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[ 0,533 bar i

T(°C)

X G Portos exp.
R Pamtos cale,
132 . e Pt 0 eale. of xzqz-{-ﬁa “\@C,«f
. 1 . i : 1 . : :
0.0 02 2.4 04 0.8 1.0

Fragao Molar {(x} ()

Figura 4.21: Equilibrio binario para o sistema a-Pineno{1)-B-Pineno(2), a 0,533bar. Diagramas da

composicio na fase liquida (xy) e na fase vapor (y) com a Temperatura.

Se a regra de mistura fosse invariante, a representagdo para as duas situagBes seriam

idénticas. Isto s0 ¢ possivel quando os parfmetros de interacdio binaria forem nulos.

A diferenca é resultante do caleulo do pardmetro de mistura a,, que fornece valores diferentes

para as duas situagdes. Quando se divide um componente (x2) de uma mistura binaria em dois

subeomponentes (Xyixs} o parmetro «, fica sendo:
{4.9]

(am)?zmmp, = (i?m):z CEHTRY. +4,;¥71.X72,,\'.3_£1‘ 12-Kf¥21
para a subdivisio do componente {x;) em trés componentes (X;H+x).
14.10]

(ans)-dmmp. i (am_)ﬁ cEnnp. ’}’4-(351)@ ‘xg..g,« Xy X2y + Xp.X3 ,Xq}fl;_‘g,:gag_{

Provavelmente isto explique a diferenga em valores preditos e experimentais do sistema

Benzenol E)%tanoi{Z)»»Agua(B}, aliado a um possivel mau ajuste do modelo ao sistema bindrio

stano}-benzeno,
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CONCLUSOES E SUGESTOES
531, CONCLUSOES

3.1.1. O modelo que usa a EDE de PENG-ROBINSON com a regra de mistura dependente
da composicio de STRYJEK & VERA, mostrou ser uma excelente ferraments para o caleulo do
equilibrio bindrio do sistema Etanol(l y-Asun(2), embora tenha ocorrido desvios relativamente altos,
nia regiio proxima ao ponto azeotrdpico, o que & justificavel, visto que, nesta regiic a composigio
do equilibrio varia sensivelmente com a temperatura. Para o sistera hinario Benzeno{1)-Agua(2),
observou-se que o modelo ajustou-se bem aos dados experimentais com desvios relativamente
baixos, entre os valores cateulados ¢ experimentais, principalmente na fase orglnica, na qual 2
concentracio de Denzeno ¢ maior que a de dgua Os desvios entre 08 valores calculados ¢ os
experimentais, para o sistema Etanol(1)-Benzeno(2) foram relativamente altos (desvie medio de
aproximadamente 15,0%), sendo que os maiores desvios situaram-se nas regides proximas ac ponto
azeotropico. Neste titimo sistema houve uma dificuldade adicional no ajuste dos parfmetros de
interacic bindria que possivelmente nfio fol devidamente ajustado. Embora com desvios
relativamente altos entre os pomtos calculados e experimentais, o modelo pode calcular a

concentracio nas regides proximas 20 ponto azeoiropico,

£.1.2. Para os sistemas binrios de sohicdes de aghcares, o modelo ajustou-se relativamente
bem, com alguns valores altos de desvio em alguns pomtos de baixas concentragdes de agucares
{dados experimentais de ponio de ebuligio de ABDERAFT E BOUN AHMIDL 1994), o que pode ser
justificado, pois estes pontos mostraram-se inconsistentes, visto que, # baixas concentragdes ndo

deveriam desviar tanto da Let de Raoult {solugdes ideats).

%1.3, Como se esperava, para os Sisternas binarios com comportamento sermelhante @
solugBes ideais, no caso a-Pinenof1)-(S)-{-)-Limoneno(2), B-Pinenof 1 -{S)-{-}Limoneno(2} ¢ o-
Pinenof 11-B-Pineno(2), ¢ modelo ajustou-se bem, com valores calculados bem préximos aos valores
experimentais, O desvio médio entre os pontos foi por volta de 3.0%. Este valor relativamente alto

para sisternas com este tipo de comportamento ¢ resultante de alguns pontos, que apresentaram altos
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desvios e isto se deve, possivelmente, a erros de medida experimentais, pois considerando-se os
pardmetros de interagiio binfvia nulos, elimina-se ¢ problema da ndo invarifncia € os valores

caleulados pelo modelo (com parfmetros nulos) foram os mesmos,

5.1.4. O modelo ndo predisse bem os dados do equilibrio ternario Benzenod1}-Etanci{2)-
Agua(3), principalmente na fase orgdnica. No entanto, ¢ modelo pode predizer razoavelmente bem a
composigio na fase aquosa € fase vapor. Para sistoras fernarios, especificamente este, pode-se
considerar em parte, que & ma predigao do modelo se deva 40 problema da ndo invarincia. A regra
de mistura proposta (STRYJEK & VERA) quando aplicada a 1rés componentes, resuita em um
termo (Bguagio [4.91) que considera um dos parimetros de interacio binaria. Caso este [ArAmetro
ndo esteja corretamente ajustado ou seu valor seja relativamente alto ou baixo, 0 pardmetro o, da

ristura terd um valor diferente, ¢ isto interfere no caleulo do squitibrio de fases.

£.1.8. Para as solucbes envolvendo agicares, embora oOF dados expertmentais esfejam
inconsistentes para regiGes de baixa concentragdo (ABDERAFI & BOUNAHMIDI, I 954}, o modelo
conseguin predizer razoavelmente bem, o8 pontos experimentais para o sistema quatermano e os
ternarios que ndio envolviam frutose em sua composiglio. Possivelmente, o pardmetro de wteragio
hindria da frutose com a dgua ndo estd devidamente ajusiado, podende até ter uma dependéncia com

a temperatura, o que nio foi considerado.

51.6. O modelo conseguiu predizer bem os dados experimentais do sistema ternario o-
Pineno-B-Pineno-Limoneno, no enianto, alguns valores de desvios entre 08 pontos calculados e
experimentais mostraram-se relativaments altos, o gue nfio era esperado. Engretanto, justifica-se sto
considerando-se possiveis erros de medida experimental ¢ em alguns casos, discordineia nos valores
de pressio de vapor usados para o paleulo do parimetro a e valores de pressio de vapor que seria

coerente com os dados experimentais de equilibrio.
5.1.7. De maneira geral, o modelo termodindmico conseguiu gjustat-se bem aos dados

experimentais para os sisternas bingrios, ndo atingindo a expectativa de um bom ajuste para o8

sistemas multicomponentes, principalmente para ¢ sisterna ternario Benzeno{] _}mﬁtaiieliz)—z&gLaa{S}.
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5.2. SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

3.2.1, Correcio da regra de mistura dependente da composicio de STRYJIEK & VERA,
aprofundando-se no problema da ndo invaridincia, para andlise da interferéncia dos parametros de
interagdo bindria na prediglio de sistemas muiticomponentes. E comparar com a regra de mistura

classica.
S.2.2. Obtengdio de dados experimentais da elevagio do ponto de ebuligio de solugdes de
agucares, para verificar a aplicabilidade do modelo nestes sistemas, visto que, para estas solugdes

existem poucos dados experimentais & temperaturas elevadas.

5.2.3. Comparar a predigio feita pelo modelo com valores de atividade de agua {aw) de

misturas multicomponentes de agticares.

5.2.4. Comparar 0s resultados obtidos pelo modelo com resuitados obtidos pelo método Y-t

€ comparar as vantagens e desvantagens dos dois métodos.
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ANEXO A

Calculo do coeficiente de fugacidade (§;) da mistura

Ing, = —— (7—' ap Al

ende: v4 = yolume molar do gs ideal;
— &, &Y
S D I T A2
X, 0k,

v =média do volume molar da solugdo.

Substituinde a equagio A2 na equagdo Al temos:

1

|{ f J‘T" d " {ﬂ?: L boc)

Ing, = }H | { (v, - )dzu'[ dp Zx j g A3

Integrando a equagdo A3 por parte (emos:

Premo: (1, <V HP =1, )P+ j ay A4
3} P

sendo que:. P =0(T.F,.a,.5,) AS
# (,.:

2 termo: § 2P Ab

i &,

fazendo uma diferencial total da fungio AS, temos:

D e S, A7
& T2 &b,

i) 21

a{}} -

para uma composicdo fixa da, = 0e eth,, = 0, entdo
2
ar =2 v, A8
&y

L
considerando que somente a fragio molar do componente (i} variam no sistema e ¢s componenies

restantes permanecem consfantes, com as seguintes condigdes adicionals:
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a diferencial total da fungio AS pode ser escrita como:

) 7 P o o) :

. a8 & o8 a8 b

P = —em — gy 4 — e T, b
{E}I"Jan ('EV{- (}jm ‘ﬁrr & i (?f

Sendo P = cte quando dP = 0 entdo:

o a, 89 b,
v, - &, &, b, &

a1 J{’ ! oy

I 7B & . &8 b .
j P ,_§ e el b — ¥
o -, X, A

variando os limites de miegragio:

b ke i Wi - A e
&k P27 g . &b, 758 .

{ i '_fp — il i. ‘.’H/n- e i {jlm
Rz K. 1o B 7 £
i {/3:;- (..f. z,w AL £ i E.,;g A
oy

i . 24 & AT

3 termo; R — <UL
b %

Por analogia ao 2 termo:

I o 4 - ke i) P ) .;

P &t &6 . b V2 A
[Dougpe Dn [0 v [ —dl,
.y &, ;ar, ; ;ch,

pat

AT

A9

AlG
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Substituindo as equagiioes A4, A10 e All na equaglio A3 temas que:

VP 1 5 ... pdb,
in ¢)‘ = - 8’_ — — 1 &ﬁ*:m — je— 4
RY RT ¢ A
a, i ,,
e N St
(’xe g {%f 6?9 JL,
. 5 - ey 0
Ri s,
P, Z X b,
&, =&t o
(e L %
RT céb, "
_ . (?Hm|
Resolugio do termo —
Cﬁ-f- i}.:,___;..
sendo: @, = 3 4X,X,
ke
Fa) & i 53
ar, | ) a,
entdo: — 2 =23 aux, +2%, D
f&- l i Sk fud S
i .
sendo: @, =, /a,a, (i -xK, —x, K{.‘;_f_i)
% | ) g
AL
w2 [Ja aﬁ(l—x K, -xK, )lx +
entlio: .
2%, Z{\ﬂgﬁaﬂ (AKG! )]’cf,
e
a,,
Resolucdo do termo: Zx ?};—
=l i

em analogia com a equagdo Al6 chegamos em:

x Ay |

Vis i
AL T, -
=i ' &x_}- P =l p=t G;k
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A zi [ \/{xi}_ {Iﬂ_ ('1 - X, K 4 J:__}.K .. )}X o+
o : IR

2x, i [\r aﬁ.c;;(-*f('% )}X} - 2 -

et

ZZ X, Z[.Jam H( _ )]X,;

sendo: b, = z > byxx,

E e i -
entio; Sl wh 4y byx,

7
Resolugio do termo: Z Pn

=1 f/ =1 jal

Denominaremos B¥ como sendo a seguinte diferenga;

L
=23 S bxx, =1b,

A2l

A23

A24

AZ6

AZT

A28

A29
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£
Z ﬂ— = f}ii - bm
=] ’° i

Reescrevendo a equacBo Al3, temos:

ing, = CLNY LI j=2+
RT .R;-F ?

* T S R*% A
_ {' o8 W B j‘ &G
RT ; &, R 7,

A3l

Escreveremos as derivadas parciais da equagio A32 da EOS de Peng-Robinson e as integraremos.

. .. RT a
EQS de Peng-Robinson: F= - _
e rens " Vb VP2V b

Integrando o 1* termo:

,( L \1
f&a’p’ = RTla{V - 5}1 _In E” bl ( -2 ) ‘
o Alx J“;h “'f“ﬁ(l + ﬁ)};

Integrando o 2" termo:

S ; RT
Y =inbP" —InV* =—-in—-
.[;.-’ g f)

e
S

bl
Integrando o 3¥ termo:

i '
'f i 2428 LV +b(1 +x/:’f}j'

i}
Integrando o 4° termo:

b L‘I}{"’”W"’«if*) 22 L; +{1+42))

PO —|

Fazendo: £ in[ ......... J
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Anexe A

Utilizando-se das equagtes A34, A3S, A36, A37 ¢ A8 e substituindo na equagdo A32, chegamos

na seguinte equacio tinal:

Ing, = g?_ " i.n![ ; d 1 +) ab 4 ,4 *f;:— z:B * ir .
: (F-b)y | RIS
r ] A3D
5*1 B al’ |
= |
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ANEXO B

Pressio de vaper dos componenteas puros e correco do parametre a da EDE.

Equagio de ANTOINE [B1]

In(P) = A - —er |

nP)= A - —— B1

Equagio de WAGNER {B2]

In{Pr) = :}“[&(i -Tr)+ B(1-Tr}"* + C(-Tr)" +D(1- Tr)‘*] B2
T

As constantes A, B ¢ C da equagiio de ANTOINE, para cada componente ¢ apresentada na
Tabela BI e as constantes A, B, C e D da equagiio de WAGNER na Tabela BIL

Tabela BI: Constantes da Equaclio de ANTOINE

Componente A 8 £ Referéncia
Etanol 18,5119 3803,98 -41.68 a
o~PIneno 1384793 3377754 62,817 b
B-Pineno 13,79453 3436118 64.69 b
{S-{--Limoncne 14,12371 3647925 56,873 b

a GRPHEING o ah. (1882) - T (K}, P (mantig)
b RODRIGUNS & BERNARDOMGIL, {19967 - TR P {KFa)

Tahelz BU- Constantes da Equagdo de WAGNER
B

Componente A C o Referéneias
Etanot -8,31838 0,341626 -5,73683 $.32581 @
Benzeno -6, 94739 1,23253 -2.53686 -3,449284 ¢

T MCCIARRY, (1983}~ T (k). P (bar’

Tabela BIT. Parimetro a corrigido empiricamente para o Benzeno - P¥ calculada com a equaglio de
WALGNER

T ('Cy TK) P fhar) Correciio do o
25 29815 0. 126722 1OORGSTL
10 303,15 ,158054 10072388
15 308,15 $.197582 1064771
40 313,13 0.243557 10057323
43 11815 (.297871 10030758
50 323.15 0,361592 10044413
33 32815 0 435860 10038461
&0 33315 0,52 1884 1,0032894
63 338 13 0620943 10027691
H 343,15 0,734388 10022842
75 348.15 .863627 1 0018360
B0 353,15 10101358 10014145
85 358,15 1175445 10016279
94 363,13 1361147 10006723
93 368,15 1,568886 1.0003468
0 37318 1800387 10000306
108 378.153 2057304 090978303
110 383,15 2341516 199934354
113 38815 7,634825 4,99933171
120 393,15 2999106 ,99914646
125 398,15 3.376271 (1,95898779
130 403,158 3, 788270 0} 9U8RA45T




Anexo B

Tabela BIV: Parfimetro a corrigido empiricamente para o Etanol - P* calculada com a equaglo de
WAGNER

TC T (K} P {ban} Corregio de o
25 298,15 00787216 10029068
30 KRN 0. 104533 1.0034917
35 308,15 HREYEL Y 0033403
4 313,15 178827 10043487
43 31815 £, 230574 10046240
54 323,15 (3,294337 100409340
33 128,13 0373275 1, (03494498
O 333,15 0.404023 10049953
63 33%.15 {1.384709 10049717
T 343,15 0. 723446 1OUSREG
F5 348,13 1} 88657 10047444
80 333,15 1 O830G70 100453539
&3 358,15 1313723 1,0043210
94 363,15 1.5381958 1.o040524
3 368,15 18934726 10037343
1 373,15 2353078 10034327
103 378,15 2,606159 14030936
110 383,15 31382602 LO027432
113 388,15 3675022 1.06023863
120 393,15 A4 2RIFNS LODZOZRY
125 398,13 4967393 1.0G16772
130 403,13 5738302 1A0Y3313
133 408,13 £,593677 10010003
140 435,14 7552810 LO0H803
145 418,15 8,615034 1.0003938
150 42315 9, 789962 {00125
153 42813 1108335 0,59988412
160 433,13 1250926 0,99967253
163 £34.13 1406999 £,99949312
1760 443,15 13, 77608 (,999336%97
i73 448,14 1763635 099923621

Tabela BY: Parmetro a corrigido empiricamenie para a Agua - P* obtidas (Ref)

T ) T K P (bar} Correglo de a
25 208,15 0031670 0.98361600
13 308,15 (.056226 £ 9RARIK
45 318,13 0.095821 1198601400
35 328,15 0,157366 098720000
65 33815 {1 230020 3,98840000
78 348,15 35,385499 {3 8IIR006
%3 358,13 1.578004 099044293
Y3 368,15 0845230 (.9914348}
103 178,15 1207983 §.99239482
113 388,15 1,690368 0.99331760
125 398,15 2 320840 099420283
133 408,15 3.130283 0,995035227
140 413.15 3,613756 90383476
145 418,15 4,135077 11,.99382586
150 423,15 3760147 (1.99519948
133 42%.15 3432880 0,9965%763
1641 43313 6. 180150 099694806
163 43815 70607832 £),99728047
17 443,15 7.919850 099763119
175 448,15 8.925032 099794113

9%



Tabela BV Parametro g corrigido empiricamente para © «-Pineno, §-Pineno e Limoneno - P

calculadas pela equagdo de ANTOINE.

T¢C) TK) P'(bar) P'(bar) P (bar) Corr. a Corr. a Corr. g
¢-Pineno B-Pineno Limoneno  g-Pineno 8-Pinenc  Limoneno
13185 403 0.53343 040347 028079 TO004T368  1OOD34RS1  LOGISI086
132,85 406 0,54899 0,41538 028987 100035453 L0032 LO0IA43 13
133,858 447 £,56492 042798 $.39918 LO0ZOTEIE 100025761 137889
134 83 408 0.58121 6,44068 030874 1000229606 100021076 100131142
13383 409 &4.39787 043368 £,31854 LODOI6ER/G 100016439 1.004 247453
136,85 410 0,61492 £ 46698 {,32839 1.00010490 100011992 Looil 8351
138,85 412 §,65013 1,49452 £ 34947 (.9999856%  1.000603004 001034038
140,83 414 0,686%3 &G,32335 037142 099986374 (,99993948 LLOMI230
142,83 415 §,72543 0,53349 ¢ 39446 0,99974644 099985468 1 LO079751
144,85 418 2.76337 £.58300 141863 $,99962920  0.99976981 100066996
146 85 424 {80744 0,61792 44403 099951422 0,9996863¢ 1 G0034097
4885 422 085109 063229 0.47063 0.9994019%  0.99960854 100041521
130,83 424 6.82039 ,68813 49850 0,99928892  0,99952737 1600284920
5285 426 094397 0. 72356 §,52768 0.99017918  [LUD944985 100016475
134,83 428 {.99330 0, 764506 0,35721 099907041 099937320 | Lwou3tle
156,85 430 1044362 0,80319 §.39015 009896461 (,99929571 89991870
138,83 432 1,098 (84751 0,62333 0.99885952 (99922613 6. 99979734
150,85 434 1,15349 0.89155 0,65841 0.99875623 099915394 0.89967521
i62.83 436 123114 {93737 0,69483 (), 99863536 0,99008763 099933404
164 85 438 127101 3,98501 127801 127101000 (L9BS0L000 £,98301000
166,83 440 33313 1.03433 0,77248 099846101 099895728 1,9993 1494
168,85 442 1.39763 1.08397 £.81382 0,99836685 090889359 0.99919510
170,85 444 146431 1,12939 0.83689 099827391 6,99883509 {.99907714

Tabela BVII - ParAmetro “” corrigido empiricamente - Valores em fungio da Temperatura

Componentes Corregiio de “a” Faixa de T (K}
Agua corra = 0.92667981+2,5352%¢ — 47~ 2,1084036e ~ 792 343,15 - 448,15
corra = 0,95386 + 0,00017 343,15 - 373,15
corra = 0,95834 + 0,000097 373,15 - 403,15
Btanol corrl = 066560257 + 00027239857 — 7,13% — 67" + 6,08%6¢ ~ g7* 343,15 - 448,15
corra = 0.9295569 + 4,6651563e — 47 - 7,197142% - 777 343,15 -373.15
crprr=053306687 + QR TE BT — ORI 61 + 85188 303,15 - 403,15
Benzeno corra = 11110132~ 54314795¢ — 47+ 6,5196612¢ — 777 303,15 -403,15
corra = 11270410 ~ 6,3459533¢ ~ 41+ 7.8976723¢ — 77t 298,15 -353,15
a-Pineno corra = 10622465 - 2 4170475 - 41+ 2,1985 70 1e - 77 405 - 444
B-Pineno corra = 10565378 — 22977335 — 47 + 2,2479364¢ — e 405 - 444
Limoneno corra = 10430389 ~ 1,3917632¢ — 47+ 9,0458278¢ 87" 405 - 444




ANEXOC

Dados de equilibrio des bindrios do sistema etancl-benzeno-dgna

Tabela CL: Dados de Equilibrio Liquido-Vapor do
Sistema Etanol(1)-Agua(2) a 25°C - GMEHLING

et sl {1982)

P (bar} X1 ¥
1031066 0.6 00
{1,04427 00523 f).3i04
803124 00916 (1,4334
405788 11,1343 {.3037
3.006091 0. 1678 {1 5449
006295 02022 (1, 3043
(06709 {1 28438 (.6105
(106821 {13368 {.6280
007192 {1 4502 G679
G.07427 00,5820 {3,7093
007742 37816 .8101
{3 (7806 1 0000 1,0800

Tabela CII: Dados de Equilibnio Liquido-Vapor do
Sistema Etanol{ 13-Agua(2) a 30°C - GMEHLING

ef al. {1982}

P {bar) !
0.04247 0.0
(04412 {04443
004807 (6132
0.035203 0.0273
0,08780 i3, 0403
{06385 0.0678
Q07328 & 1099
D.OK18S 0,171
0.08722 0.2469
G (9084 00,3238
{(1,00302 (3.3860
009402 34176
309662 3,5049
{1,09368 0,589
(00998 {16343
0,10108 0.7246
010339 (,8034
{,10393 00,8579
0, 10426 0.8906
01434 0 8993
£, 1604:43 0.9244
010453 09537
{0, Hidon (L9732
89,1047 08,9813
3 10470 10030

48

Tabela CH: Dados de Eq_uiﬁlibria Liguido-Vapor
do Sistema Etanol{i)-Agua{?) a

GMEHLING et al. (1982)

35%C

P (bar} X
009465 0100
0,12011 0,300
0.12851 0,500
D.13238 0,700

0,132648 0,900

Tabela CIV: Dados de Equilibrio Liguido-Vapor
do Sistema Eranol{i}-Agua(Z) a

GMEHLING et al. (1982)

50%C

E {bar) Xy
0.12374 01 0000
0,15083 0,0220
£,17638 0,0460
019613 04,0743
021141 0, 1008
{,23479 0.1503
G.24240 06,1903
023671 0,2491
025727 {2694
0,26255 {3480
026757 {3,3901
027215 ,4487
3,27644 0 4G87
(,274356 3,4765
§,27826 0,5236
0,28212 03,5769
(3 28338 {1 260
(28822 4 /756
429070 0 7253
(,20207 0,7753
(1,20472 0),8337
{5,29565 ,8862
0,29574 0,9434
,29513 1,0000




Anexo C

Tabela CV: Dados de Equilibrio Liguido-Vapor do Tabela CVIE Dados de Equilibnio Liguido-Yapor
Sistema Etanol(1)-Agua(2) a 80°C - GMEHLING do Sistema Ftanol(1}-Agual2y a 90°C
et al. (1982) GMEHLING =t al. (1982)
P {bar) X P {bag) u
G,31179 (,0000 073136 HRE ]
032758 0,0043 (,73722 D043
0.36356 0.0152 0.81903 00151
0,30817 0.0271 0,85616 0,0269
. : 0.99661 0,0459
0,44439 0,0462 08292 0.0673
0,48566 0,0676 119541 0,1094
0,54052 0,1097 1.28804 0.1706
0 58582 0,1709 1,35632 0.2464
0.61793 4.2467 1,40664 {33234
0641149 03237 144114 {,3886
0.63717 0,3883 145615 041718
0.66339 0.4173 149488 0.5043
0.69514 0,5807 12462 0.6340
o gt 1.56993 0,7243
037039 1 0,6342 157802 0.7636
0,71587 0,7244 158481 0,8083
0,71966 0,7637 1,58905 0.8578
0,72311 0,8084 1,580978 0.8906
G, 72547 08378 158954 0.8993
(72619 (,8006 1, 38860 {19244
0,72610 0,8093 f,58592 0,9337
0.72588 0.9744 1,58345 0.9732
’ A 1,58218 {,9813
0,72508 0,937 1,58113 10000
0,72429 0,9732
.72383 {3 OR1A o S
072343 1.0000 Tabela CVHI Dados de Equilibrio Ligudo-Vapor

do Sistema Etam.l(i}wégua{z) a 10132 bar -
GMEHLING et al. (1982}

Tabela CVI; Dados de Equilibrio Liquido-Vapor E{I‘f‘, {}_:;;m 5 3{_:"}09
do Sistema Etano.l{ i )-Agua(Z} a SGE’C - 363; 15 $ 3;05() (I‘i 1372
GMEHLING ¢t al. {1982) ' 359,08 6160 04521
P {bar) X Vi 357.12 0,150 0.5036
0,50659 0.0080 0,0620 356 4% (3,200 0 5359
(1,55992 0,0180 0,1420 355,29 0,250 01,5589
0,65324 0,0420 0,3000 3%4,6? (:}_._3(3{} {).,;‘Er?‘?)*‘%
0,76923 0,0700 0,4000 354.14 0,350 0.3987
081855 0,1100 0.4770 f‘; ijj‘;g ﬂgi;’
0,86633 0,1500 0,5060 152,90 0.500 0.6558
0,91587 0,2170 0.5650 352.2% 01,660 0.6986
0,94234 0,2530 0,6170 352.00 0,650 0,7230
084254 {,2630 {.5650 351,75 0,700 0. 7550
0,95320 0.3070 0,6200 351,57 0,750 0.7840
0,06387 0,3500 0,5850 35143 £, 500 0.8167
351,37 0,850 0.8591

351,35 6,900 08959

151,39 0.950 0.9474

351,48 3,000 106040
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Tabela CIX: Dados de Equilibrio Liquido-Vapor Tabela CXIf: Dados ds Equilibrio Liquido-Vapor
do Sistema Benzeno(l)-Agna(2) - CHEN & do Sistema Etanol(i»-Benzeno(2) a 45°C -
WAGNER, (1994) GMEHLING et al. (1981}
Solubilidade  Solubuhidade P (bar} X3
em H,O gin Benzeno 0 36503 $,0670
T{K) Pibar 10 % 10° % .39461 0,1508
03 10 0,424 2,173 040504 02187
313,15 10 0,464 0,217 ,40968 (1,3498
323,15 1.0 0,510 0,563 3,40061 (,4908
333,18 13 0,565 0,260 0,46261 0,5656
343,15 25 0,625 0,260 3,38861 03,6578
35315 23 0,699 0,390 0,37462 0,7350
363,15 35 0,800 0,390 0,3372¢ 00,8490
373,15 35 0,950 {1,303 029528 9288
Tabela CX: Dados de Equilibrio Liguide-Liguido Tabela CXIH: Dados de Equilibrio Liquido-Vapor
do Sistema Ftanol{1)}-Benzeno(2) a 235°C - do Sistema Ftanol{1)-Benzeno(2) a 55°C
GMEHLING et al. {198]) CGMEHLING et al. (1981}
P {bar) A Vi P {bar) X1 e
4,160511 {4,100 0,249 (,434608 4,600 0,000
0,163978 0,200 0,283 0,598586 0,155 0,319
{1.164044 0,300 08310 0,616984 0,302 0,374
0,104244 0,400 0,336 0618180 3,541 0,429
(1, 102644 0,300 §,357 0010318 {1,600 {5,462
0,159712 0,600 8,380 0,590054 0,700 0,506
(,1533128 0,700 0,419 0,330460 2,842 01,635
,1431809 0,800 0,474 §,363280 1,000 1.000
5,123716 {1,900 (1,583
Tabeta CXIV: Dados de Equilibrio Liquido-Vapor
Tabela CXI: Dados de Equilibrio Liguido-Vapor do Sistema FEranol(1)-Benzeno(2) a 60°C -
do Sistema Ftanol(1>-Benzeno{2) a 35°C - GMEHLING et al. (1981
GMEHLING et al. (1981) P (bar) X4
P {bar} Xy 0,518597 00000
1,24197 0,0679 0,627916 0,0346
(,27196 4,1508 0,670577 ,0636
0,27996 02187 0,726509 0,1506
0,28196 §,3498 G,749233 (,2629
$,27906 0,4908 {0, 759808 0,3689
0,27664 0,3656 0,758565 ,4455
{3,26663 06578 0.742567 0,6303
0,23196 60,7350 0,706570 (,7582
,21930 00,8489 (3,638580 G,8707
0,18264 ,9288 (,537260 (,9592

0,471937 1,0600

Dados de equilibrio dos bindrios do sistema dgua-sacavose-glicose-frutose
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Tabela CXV: Dados de Equilibrio Liquide-Vapor Tabela CXVHL Dados de Equilibrio Liquido-
do Sigtema ﬁgm{l}&ﬁcose(?} a 25°C - TAYLOR Vapor do Sistema kgﬂa(i}wﬁiiwse(?;) a 35°C -
& ROWLINSON, (1935) TAYLOR & ROWLINSON, (1935)
P (bar} Xa P {bar) X3

00316705 0,0000 0, 1573659 04,0000

0,0312972 0,0118 0,1441810 3,0763

0,0300804 84,0568 (3,1402215 80,0955

00289655 0,0761 0,1372753 0,1096

0,0281976 0,0934 0,1334758 0,1310

{,0281523 0,0950 0,1269699 §,1606

0,0275537 0.1091 0,1189043 0,1962

0,0265872 0.1304

(,0253327 0,1598

0,0236649 {3,1950

Tabela CXIX: Dados de Equilibrio Liquide-Vapor
do Sistema Agua(1)-Glicose{2) a 65°C ~ TAYLOR
& ROWLINSON, (1955)

Tabsla CXVI Dados de Equilibrio Liquido-Vapor P {bar} X7
do Sistema Agua(])-Glicose(2) a 35°C - TAYLOR 2500200 01,0000
& ROWLINSON, (1955) 0,2293831 0,0763
P (bar) Xz 0,2235572 0,0953
0,0562260 0,0000 0,2186112 05,1098
0,0515479 0,0761 02125720 0,1313
{,0514466 06,0761 0,2020667 0.1611
0,049998% 0,0951 0,1807617 04,1969
0,0490349 0,1093
0,6481230 0,1212
0,0473058 0,1305
0.0448195 0,1601 Tabela CXX: Dados de Equilibrio Liguido-Vapor
00421078 U.1934 do Sistema Agua(i)-Glicose(2) a 1,0132bar -
ABDERAF! & BOUNAHMIDI, (1994)
T (K) X
373,35 0,004690
Tabela CXVil: Dados de Equilibrio Liguido- 373,55 0,005785
Vapor do Sistema Agua(l.)@'ﬁcose@) a 45°C - 373,75 0011595
TAYLOR & ROWLINSON, (1955) 373,85 0.013453
P (bar) % 374,45 0,025893
0,0938270 0,0000 374,55 0,032257
0,0878018 0,0763 374,75 0,047959
0,0877218 0.0763 374,05 0,064974
0,085255% 0,0953 376,15 0,075628
0,0836423 0,1093 377,15 (,110886
0,0807760 0,1308 379,15 0,150040
0.0770565 0.1603 380,85 0,303810
0,0721372 0,1959 386,15 0,411758
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Tabela CXXI: Dados de Equilibric Liquido-Vapor

do Sistema .z"&gna(}}-Sa.carose(Z) a 25°C CHEN,

{1989}
Gy Conc.(2} P (bar) Xz
%o Peso
RIS 9.2 0,0315 0.0033
0,990 159 0.0313 0,0098
0,980 26,2 3.0310 00183
0,660 39.7 (,0304 0,0333
0,940 48 4 10,0298 0,0470
(.920 546 0,029 0,0563
000 59,2 0,3285 0,0710
{1,880 520 0,0279 Q.0819
0,850 67.2 0.0269 0,0973

Tabela CXXI. Dados de Equilibrio Liqudo-

Vapor do Sistema Agua(1)-Sacarose(2}
1.0132bar - LESCHKE, (1987).
Conc{2) Teb. {°C) Xz
% Peso
10 100,2 0.,0058
20 HELE 05,0130
30 100,7 04,0221
40 101.0 G,0339
50 01,6 0. 05068
&0 1025 $.0732
i 1042 41094
20 tG7.4 G,1738
50 1200 03214
94 133,8 0,4519
98 1744 07206
e 204.0 ,8390

Tabela CXXII: Dados de Equilibrio Liquido-

a

&

Vapor do  Sistema Agua(1)-Sacarose(2)

1.0132bar - ABDERAFI & BOUNAHMIDL

{1994},
T (K} X3
373,25 0,003054
373,45 (,006202
373,55 0,014210
374,35 0,024168
374,95 0,040490
376,15 G,Q72048
377.15 0,089038
381,35 0,142853
38315 0,161186
388,15 {,193361
391,15 0252180

12

Tabela CXXIV: Dados de Equlibric Liquido-
Vapor do Sistema Aguali}-Frutose(2y a 25°C -
CHIRIFI et al, {1981}

By P {bar} Xz
0,955 0.0303 0.0411
0,943 0.0299 0.0511
0,930 (.0294 §.0625
.913 1 0280 00736
0,803 0,0283 43,0909
0,864 {.0275 0,1089
0,838 002635 0.1304

Tabela CXXV: Dados de Equlibrio Liquido-
Yapor do Sistema Agua{l)»-Frutose(Z} a 1,0132bar
- ABDERAFT & BOUNAHMIDI, {1964)

T (K} X

373.25 0,00469
373,45 0,00634
373,55 0,01030
373,75 0,01283
374,25 0,02514
374,35 003309
374,45 0,04899
375,65 0.07850
378,05 0,12354
381,55 0.17525
395,15 0,31207
403,15 0,40091
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Tabela CXXVL Dados de Equilibrio Ligudo-
Yapor do Sistema o-Pmeno{lj-Limoneno{Z) a
0,533bar - RODRIGUES & BERNARDO-GIL,

Dados de equilibric dos bindrios do sistema g-pinene-{}-pineno-limonene

{1005}

T(K} Xy ¥

4264 3,000 IRELE
4256 0,030 0,054
4250 0,053 0,092
4240 {1093 3,159
4227 4,144 1,223
421.% 8,180 0,285
4207 0,223 0,349
4196 0.269 0,400
4189 {3,296 0.434
417.8 0,343 0,492
4169 £.389 0,338
4154 0,436 0.603
4137 0,342 9,692
4124 0,603 4737
4117 0,636 0,769
4108 0,690 0 804
410.0 0735 0837
4087 0,794 0.883
408.0 0,830 0,905
4073 (0,884 0,934
406 4 0.931 0.962
4060 0,960 0,979
4033 L 000 10063

Tabela CXXVIE Dados de Equlibrie Liquido-

Vapor do Sistema o-Pineno(l)-Limoneno(2) 2
{,800bar ~ RODRIGUES & BERNARDO-GiL,

{1995)

T(K) X, Y

4413 0,000 0,000
4390 0,112 0,182
4372 0,151 0,244
4361 0,199 0,297
4355 0.227 0,337
4343 0,271 0,406
4335 0,303 0,431
4323 0,365 0,506
429.1 0,500 0,636
4273 0,594 0,722
426.1 0,657 0,774
4253 0,697 0,801
4240 0.771 0,853
422.6 0,841 0,902
4216 0,917 0,935
420,8 0,050 0,969
4201 1,000 1,000
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Tabela CXXVIIL Dados de Equilibrio Liguido-
Vapor do Sistema B-Pineno(lj-Limoneno{2) a
{(3,533bar - RODRIGUES & BERNARDO-(GIL,

{1995)

T(K) Xi Yy

4264 {4,000 0,000
4256 0,058 0,076
4250 0,099 0,140
4245 0,138 0,187
4239 0 184 6,238
423,2 0,239 0,301
4228 0,263 6,332
422.4 0,266 30,370
4220 0,332 041t
421.5 0,372 3,457
4210 0,413 0,504
425 8 0,427 G511
420.4 0468 {3,548
420,3 0,469 (4,359
419.6 0,541 0,625
419,1 0,579 0,687
418.,6 0,625 0,697
4185 0,632 0,701
4171 4,701 0,762
4174 0,733 0,796
4159 0,880 5,903
413 4 0,928 0,045
415,1 (3,961 04974
4147 1,000 1,600




