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RESUMO 

Este trabalho é uma contribuição ao estudo de novos 

processos de destilação azeotrópica do etano!, discutindo-se os 

seguintes aspectos: C1) seleção de solventes alternativos ao 

benzeno para a destilação azeotr6pica do etano!; (2) determinação 

experimental do equilibrio liquido-liquido dos sistemas ternãrios 

água-etanol-ciclohexano e Agua-etanol-hexano, à pressão 

atmosf'érica e temperaturas iguais ou mais altas que 25•C; C3) 

predição e interpolação dos dados de equilibrio liquido-liquido 

usando quatro modelos de coef'iciente de atividade da f'ase liquida 

CNRTI..., UNIQUAC, TSUBOKA-KATAYAMA-WILSON e CHA-PRAUSNITZ); (4) 

análise da viabilidade da utilização dos solventes selecionados na 

destilação azeotr6pica do etanol. 
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ABSTRACT 

Thi s wor k i s a cont.r i bui t.i on t.o t.he st. udy of' new 

processes of azeot.ropic dist.illat.ion of et.hanol, discussing t.he 

following aspect.s: (1) select.ion of alt.ernat.ive solvent.s for 

azeot.ropic dist.illat.ion of' et.hanol as subst.i t.ut.e of' benzene; C2) 

exper i ment.al det.erminat.ion o f liquid-liquid equilibrium 

dat.a of t.ernary syst.ems wat.er-et.hanol-cyclohexane and 

wat.er-et.hanol-hexane, at. at.mosf'eric pressure and t.emperat.ures 

equal t.o or higher t.han 25•C; C3) predict.ion and int.epolat.ion of' 

t.he liquid-liquid t.ernary dat.a using f'our liquid-phase act.ivit.y 

coef'f'icient. models CNRTI.., UNIQUAC, TSUSOKA-KATAYAMA-WILSON and 

CHA-PRAUSN!TZ) ;(4) analysis of' t.he possible use of' t.he select.ed 

solvent.s in t.he azeot.ropic dist.illat.ion of' et.hanol. 



NOMENCLATURA 

a paráme~ro de in~eração de grupo 

A paráme~ro dos modelos NRTL, UNIQUAC e T-K-W 

C paráme~ro do modelo CHA-PRAUSNITZ 

CP - fa~or de correção de Poyting 

f fugaciade 

G energia livre de Gibbs 

H en~alpia 

K cons~an~e de equilibrio 

M número de linhas de amarraç~o 

N número de componen~es 

np - número de paráme~ros 

P press~o 

do sis~ema 

q parâme~ro de área do componen~e puro do modelo UNIQUAC 

Q ~ermo penalidade 

R cons~an~e dos gases 

r parâme~ro de volume do componen~e puro do modelo UNIQUAC 

S função obje~iva 

Sel - sele~ividade 

T ~empera~ura 

v vola~ilidade 

V volume 

x - fraç~o molar da fase liquida 

paráme~ro do modelo CHA-PRAUSNITZ 

X percentagem molar da fase liquida 

y fração molar da fase vapor 

Z número de coordenação 



LETRAS GREGAS 

OI - parâmet-ro do modelo CHA-PRAUSNITZ 

parâmet-ro do modelo NR1L 

" parâmet.ro do modelo CHA-PRAUSNI TZ 

ó parâmet-ro de solubilidade 

À propriedade de mist.ura 

di:ferença 

~ - coe:ficient.e de :fugacidade 

:fração de volume do component-e i 

y coe:ficient.e de at.ividade 

À parâmet-ro dos modelos T-K-W e CHA-PRAUSNITZ 

n :fases 

p razão ent.re os volumes molares 

a variança est-imada 

aP - desvio percent-ual 

T parâmet-ro 

e :fração de área do component-e i 

{ :fração do volume local do modelo T-K-W 

X 



SUBSCRITOS 

a água 

b ebulição 

d disper-são 

E et.anol 

H pont-es de hidr-ogênio 

hexano 

i.,j, •· 2. 3 = component-e i, j ... da mist-ur-a 

M = númer-o de linhas de amar-r-ação 

m,n = gr-upos UNIFAC 

N = númer-o de component-es 

n = númer-o de moles 

p = polar-idade 

= per-cent-ual 

R =r-elat-iva 

s = pr-esença de solvent-e 

t = t.ot.al de coesll!:o 

T = 'temper-at-ur-a 

= pr-opr-iedade molar- Cp. ex., Y = volume molar-) 



SUPERSCRITOS 

c = calculado 

c = cont-ribuição 

" = experiment-al 

E = excesso 

X = fase I 

XI = fase II 

L = liquido 

o = est-ado padrão 

ref = referência 

R = residual 

s = presença de solvent-e 

so.t = sat-uração 

v = vapor 

xíi 

= propriedade parcial molar CCp. ex., G = energia livre de 

Gibbs parcial molar) 

oo =infinit-a diluição 

= mist-ura 



CAPITULO I 

INTRODUÇÃO 

A indtíst.ria sucro-alcooleira e a indtíst.ria 

alcoolquimica são as maiores int.eressadas no et.anol absolut.o. O 

et.anol absolut.o é obt.ido a part.ir do et.anol ret.iricado, de 

composição azeot.rópica de 95 % de et.anol e 4 % de água em peso, á 

t. 
(34) 

pressão de 1 a m , recorrendo-se a processos especiais de 

desidrat.ação, a maioria envolvendo "agent.es de separação". A 

indtíst.ria de álcool de cana rornece hoje et.anol absolut.o para a 

mist.ura com gasolina, servindo o álcool como ant.i -det.onant.e. Na 

indtíst.ria alcoolquimica, o et.anol absolut.o é a mat.éria prima para 

a obt.enção de vários produt.os at.ravés de reações quimicas, 

podendo-se cit.ar alguns deles: et.eno, acet.aldeido, ácido acét.ico, 

et.c. O cresciment.o da ut.ilização do et.anol desidrat.ado nas tílt.imas 

décadas, seja para mist.ura com gasolina, seja como mat.éria-prima, 

levou est.udiosos a procurarem processos mais ericient.es e menos 

dispendiosos para a sua desidrat.ação. 

As dest.ilarias brasileiras, na sua maioria, 

desidrat.am o et.anol via dest.ilação azeot.rópica, ut.ilizando o 

benzeno como agent.e arrast.ador, o qual rorma um azeót.ropo t.ernário 

de minimo com a mist.ura et.anol-água. Cont.udo, o benzeno é um 

compost.o orgânico muit.o t.óxico Ccancerigeno), devendo ser 

manipulado com rigidas normas de segurança, sendo desejável 
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dispor-se de processos viáveis al~erna~ivos. O desenvolvimen~o de 

novos processos depende, no en~an~o. da disponibilidade de dados 

~ermodinâmicos de boa qualidade que possam ser usados nas 

simulações e avaliações compara~ivas, principalmen~e dados de 

equilíbrio liquido-vapor e de equilíbrio liquido-liquido. 

Como con~ribuição ao es~udo de novos processos, 

nes~e ~rabalho, procurou-se iden~iricar solven~es al~erna~ivos 

para a des~ilação azeo~r6pica do e~anol, que rossem rabricados no 

Brasil e que ~i vessem compor~amen~o risico-quimico semelhan~e ao 

benzeno, mas que não apresen~assem ~oxidez e, numa avaliação 

preliminar, rossem mais bara~os. Res~ringiu-se a seleção de 

solven~es aos que apresen~assem propriedades semelhan~es às do 

benzeno com o obje~ivo de que os mesmos pudessem ser u~ilizados no 

processo de des~ilação azeo~r6pica sem que houvesse a necessidade 

de al~erar 

exis~en~es. 

os equipamen~os das des~ilarias brasileiras já 

A primeira e~apa do ~rabalho é dedicada à seleção 

de solven~es al~erna~ivos, utilizando técnicas existen~es na 

li~era~ura, respei~ando os cri~érios descri~os acima. 

Uma vez selecionados os solventes hexano e 

ciclohexano, a etapa seguin~e roi dedicada à realização de um 

levantamen~o. em li~era~ura, dos dados de equilíbrio liquido-vapor 

e de equilíbrio liquido-liquido dos sis~emas binários e ternários 

formados do solven~e com os componen~es e~anol e água. Da pesquisa 

bibliográrica, veriricou-se a necessidade da de~er m1 nação 

experimen~al do equilíbrio liquido-liquido dos sis~emas ~ernários 

água-e~anol-sol vente e o ~ra~amen~o des~es dados, visto que os 
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mesmos ngo s~o disponiveis na liLeratura. 

Neste trabalho, duas contribuições ao equilibrio 

liquido-liquido são apresentadas. A primeira ret'ere-se a 

determinação experimental de dados isotérmicos de equilíbrio 

liquido-liquido de dois sistemas: água-etanol-ciclohexano, 

temperatura de 25•C, 35•C e 50•C e água-etanol-hexano, 

às 

às 

temperatura de GS•C, 35•C e 45•C. A segunda contribuição ret'ere-se 

a correlação destes dados através de ajustes de parâmetros de 

interação binária dos modelos usuais que representem o coet'iciente 

de atividade da t'ase liquida, NRTI.., UNIQUAC e de modelos não 

t'requentemente 

CHA-PRAUSNI TZ. 

utilizados, TSUBOKA-KATAYAMA-WILSON e 

Por t'im, é realizada uma análise do comportamento 

dos sistemas ternários água-etanol-ciclohexano e 

água-etanol-hexano quanto ao equilíbrio liquido-liquido, bem como 

da viabilidade da utilização destes solventes na destilação 

azeotrópica do etanol. 
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CAPITULO II 

PROCESSOS DE ~DRATAÇ~O DO ETANOL 

11.1 - In~roduç~o 

Sabe-se, já do século passado, que ao se reduzir a 

press~o da coluna de des~ilação, há uma variação na composição do 

azeó~ropo binário. Num ~rabalho realizado por 
(47) 

Merriman , 

es~udou-se a variação da composição do azeó~ropo e~anol-água com a 

diminuição da press~o e esses resul~ados es~ão apresen~ados na 

Tabela II.1. 

TABELA II.1 

VARIA~O DA COMPOSIÇ~O DO AZEOTROPO COM A DIMINUIÇ~O DA PRESSltOC 47) 

p CmmHg) % peso de Temp. da mis~ura 
água no azeó~ropo azeo~rópica C•O 

760.0 4.4 78.15 

404.6 3.75 63.04 

198.4 2.7 47.63 

129.7 1.3 39.20 

94.9 0.5 33.35 

70.0 0.0 -----
. 
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?ode-se constatar da Tabela II.1 que nã:o exist.e 

azeótropo na pressão abaixo de 70.0 mmHg. Com a operação a vácuo, 

evita-se, pois, a :formação da mistura azeot.rópica binária 

etanol-água que impede a obtenção do et.anol absolut.o. Porém, a 

t.écnica de separação da água do álcool, a :fim de se obt.er et.anol 

absolut.o, pelo procedimento de abaixament.o da pressão, não tem 

sido ut.ilizada pelas indúst.rias devido a sua inviabilidade 

económica. Esta inviabilidade económica est.á aliada a necessidade 

de 
(8,18) 

uma alt.a t.axa de re:fluxo , numerosos pratos na coluna de 

(8) 
destilação e o diâmet.ro e o consumo de vapor da t.orre se t.ornam 

(8) 7 • a excessivos , requerendo uma energia est.imada de 2.46.10 Kcal/m 

(18) 
et.anol , de a qual é mais alt.a que para a dest.ilação 

6 9 convencional, 1.45.10 Kcal/m de et.anol C 18) Além disso. exist.e 

a di:ficuldade de operação da condensação no ambient.e à vácuo, 

exigindo-se, para t.ant.o, baixas 
C63) 

t.emperat.uras 

Assim, out.ros processos t.êm sido propost.os ao longo 

dos anos para desidrat.ar economicament.e o et.anol, sendo, no 

ent.ant.o, rest.rit.o o número deles que :foram aproveit.ados. Esses 

processos são, na sua grande maioria, ant.igos e são apresentados 

K 
(35) 

por eyes 
(53) 

e Rasovsky Alguns processos mais modernos são 

descrit.os sucint.ament.e por Eakin et aliic18). 

Pode-se di vi di r os processos ut.ilizados na 

desidratação do etanol de acordo com o tipo de agente de 

desidratação utilizado em: 



6 

A) desidra~ação por meio de agen~e sólido 

desidra~ação por meio de agen~e liquido 

Cdes~ilação azeo~r-ópica, extra~iva e extração liquido-liquido) 

O desidr-at..ação por meio de agent..e super-cri ~i co 

Cdest..ilação na presença de gás carbônico supercrit..ico) 

Out..ros processos f'isicos ~êm sido ~ambém 

considerados, não envolvendo adição de agent..e de separação na 

dest..ilação, como por exemplo, osmose reversa e uso de peneira 

molecular. 

II.2- Processos de Desidrat..ação de Et..anol 

II.2.1 - Desidr-at..ação por meio de Agen~e Sólido 

O primeiro processo de desidr-at..ação u~ilizando-se 

sólido era descont..inuo, sendo empregado a cal C CaO ) como agen~e. 

Es~e processo baseia-se no poder de absorção da água cont..ida no 

e~anol pela cal. Pode-se c i t..ar , nest.e caso,. os processos 

(63) (63) (63) 
Mer-ck , Lorie~t..e e Barbet.. . Es~es processos, no ent..ant..o, 

apresen~aram muit..os inconvenien~es, t..ais como o consumo elevado da 

cal e a impossibilidade da sua recuperação, perdas de et..anol 

elevadas, necessidade de mistura mecânica e de filtração devido às 

subst..áncias sólidas da cal. 

Um processo cont..inuo ut..ilizando agora, não mais 

cal,. mas gesso, !'oi primeirament..e u~ilizado pela 
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' (53) Farbenindustr1e . O gesso ~ornece uma vantagem em relação à 

cal: absorve rapidamente a água. 

Um processo para a obtenção de etanol absoluto, 

utilizado por muitas plantas industriais, entre os anos de 1930 e 

1950, ~oi o processo empregando mistura de sais de acetato como 

agente de separação. Segundo C24) Furter , est-e processo permit-e 

obter etanol absoluto com uma percentagem de pureza igual a 99.8% 

e quando comparado a processos que uti 1 i zam sol vent-es 1 i qui dos, 

tem a vantagem de apresentar um custo mais baixo de energia. 

Modernamente, tem-se elevado o número de pesquisas utilizando-se 

um sal como agente extrativo. Uma discussão sobre o e~eito salino 

em processos de destilação, com en~Ase na mistura etanol-água é 

por Zemp
c 9D apresentado 

No Brasil, é pequeno o interesse, no momento, em 

desidratar o etanol adicionando-se um sal, devido à exigência de 

alteração dos equipamentos que as destilarias deverão sofrer. Como 

se sabe, no pais, são utilizados agentes liquidas de separação, 

que são discutidos a seguir. 

II.2.2 - Desidratação por meio de Agente Liquido 

Dentre os processos de desidratação da mistura 

etanol-água utilizando agentes liquidas, pode-se citar a 

destilação azeotrópica, a destilação extrativa e a extração 

li qui do-li qui do. 
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A dest.ilação azeot.rópica é um processo largament-e 

ut.ilizado para se separar component-es que possuam pont.os de 

ebulição próximos ou formam um azeót.ropo ent.re si, vist.o que, para 

est.es casos" 

imprat.icável. 

a dest.ilação fracionada convencional 

Define-se dest.ilação 
(58,87) 

azeotrópica 

seria 

aos 

processos em que um component-e de volat.ilidade próxima ao dos 

component-es chaves é adicionado à coluna de dest.ilação. Esse 

component-e adicionado, chamado de solvent.e, ou component-e de 

arrast-e .. ou arrast.ador, forma um azeót.ropo com um ou mais 

component-es do sist.ema a ser separado. Este azeót.ropo é geralment-e 

obt.ido no produt.o de t.opo, podendo em alguns casos ser removido no 

produt.o de fundo. 

O primeiro processo desenvolvido e pat.enteado para 

a desidrat.ação do et.anol via a adição de um t.erceiro liquido, foi 

o desenvolvido no inicio do século, dat.ando de 1903, o de 

(36,63) 
Young no qual ut.iliza o benzeno como o agent.e de arrast.e. Em 

principio, qualquer hidrocarbonet-o de propriedades similares ao 

benzeno poderia t.er sido ut.ilizado. No ent.ant.o, o benzeno foi 

adot.ado naquela época por ser um dos poucos hidrocarbonet-os 

(26) 
qui mi cament.e puro O benzeno forma um azeót.ropo t.ernário de 

mínimo com a mist.ura etanol-água a uma temperatura de 54.8ôoCC
34), 

t.endo est.e azeótropo uma composição de: 74.1 Y. de benzeno, 18.5 Y. 

de etanol e 7. 4 Y. de água, 
(34) 

em peso 

desenvolvido por Young era descontinuo, e, 

O processo original 

port.ant.o, apresent-ava 
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baixo rendimen~o. Is~o fez com que ou~ros pesquisadores es~udassem 

processos ou agen~es de arrasLe al~erna~ivos de forma que o 

rendimen~o se apresentasse sa~isfatório. 

Modificações no processo de Young, a fim de 

torná-lo conLinuo foram propostos 

<"'> f" ( 36. 63) 
.:.:>~...-e ..~. ens 

(36,63) 
,· Ricard-Allenet. 

por Kubierschlcyc 36 • 63) 

K 
(36,63) 

e eyes 

Uma outra modi:ficaç:Io no processo de Young que é 

u~ilizado até hoje é o da primeira técnica DDS - Usines de Melle, 

que consiste basicamente em se introduzir álcool a 93-9~/. em peso 

na coluna desidratadora, sendo alimentado em bandejas superiores, 

o solvente benzeno. O azeótropo ternário é obtido como produto de 

topo e o etanol absoluto, no produto de :fundo. Os vapores do 

aze6~ropo ternário heterogêneo, obtidos no produto de topo são 

condensados e introduzidos num decantador, onde as duas :fases 

liquidas se separam. A fase leve é rica em benzeno com composição 

em peso deC63): água etanol 10. ~/e e benzeno 88.0% e a 

pesada, rica em água, com água 34.5 %, etanol 

55.0% e benzeno 10. 5% .. 

A fase leve, por apresentar grande percentagem de 

benzeno, retorna à coluna desidratadora como reciclo. A fase 

aquosa, é enviada à uma coluna de destilação, industrialmente 

chamada de debenzolagem, onde o benzeno e o etanol são recuperados 

e reciclados à coluna desidratadora. Na coluna de recuperação, o 

produ~o de topo é constituido de uma mistura ternária água-

elanol-benzeno. O produto de fundo é basicamente água, com uma 

pequena percentagem de e~anol. Um esquema deste processo é 

apresentado na Figura II.1. 



Etano! 
Retificado 

Coluna 
l>nidratadora 

Etano! 
Absoluto 

Aztótropo 

Ternário 

Fase 
Decantador 

01'9ln i c a L---.---l 

Fase Aquosa 

Histura 

Coluna de 
Debenzolaget'l 

Etano! 
+ 

llgua 

Figura 11.1 FluxograMa SiMplificado da Desidratação do Etano! via ))esiilaçlo Azeótropica- Agente 
Arrastador: Benzeno (Adaptado da Referência 83) 

10 
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dest-ilarias brasileiras, na sua maioria, 

desidrat-am o et-anol via dest-ilaç~o a:z:ec)t-Jcoplca, o 

benzeno como agent-e arrast-ador. O processa que ut_iliza benzeno, é 

baseado na primeira técnica DDS. O azeót-ropo ternário sai da 

coluna desidratadora, e vai para o decantador, onde, at-é há poucos 

anos, est-e operava à frio (t-emperat-ura de aproximadament-e 25•C). 

Porém, a maioria processos recentes adotados no Brasil já 

funcionam com o decant-ador a quent-e. Na decant.ação à quent-e, o 

decant-ador é acoplado ao últ-imo conjunt-o de prat-os da coluna 

desidrat-adora, permit-indo a decant-ação numa t-emperatura muito 

próxima dest-es. A vantagem em se decant-ar a quente reside no fato 

de não se resfriar a mist.ura azeot.rópica que sai no produt-o de 

t-opo C temperat-ura aproximada de 64. 85•C), economizando, assim, 

energia. 

Out-ros agent.es arrast-adores foram estudados para 

desidrat-ar o et.anol via destilação azeot.rópica, sendo eles o 

tet.racloret.o de C35, 7D 
carbono . tricloroet-ileno 

Cdarwinol)C 36 •63 • 71 ), (71) 
ciclohexano , cloret.o de but.ila ( 36 • 71 ), 

acetato de et.ilaC36,71), (71) 
n-hexano • 

(24) (9,10) (31) 
t-olueno , pentano , nit-rat-o de isopropila 

Os processos de desidrat.aç~o empregando 

t.ricloroet.ileno e t.et.racloret-o de carbono são análogos ao do 

benzeno, porém no decant.ador, as fases sã:o invertidas, s o 

tricloroetileno e o tetracloreto de carbono s~o mais densos do que 

a água. Na at.ualidade não se usa mais o processo empregando 

tricloroet-ileno, visto que o est-e exige um cuidado muito grande em 

relação à acidez que aparece no etanol absoluLo após algum tempo 
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de ~rabalho da coluna. Ou~ro inconvenien~e é que o Lricloroe~ileno 

não pode permanecer nos equipamen~os de desidra~ação do e~anol por 

(14) 
mui t.o t.empo 

O ét.er diet.ilico t.em sido 

agent.e arrastador na dest.ilação azeot.rópi 

ut.ilizado 

71) 

também como 

Porém, na adição 

dest.e solvent.e não se rorma uma mist.ura azeot.rópica t.ernária e sim 

uma mist.ura binária ét.er-áqua, a qual é livre de álcool, sendo 

obtido est.e azeót.ropo binário no produt.o de t.opo; e por sua vez, o 

etanol absoluto, no pr odut.o de rundo. Porém, par a se gar ant.i r a 

passagem de t.oda a água para o produto de t.opo, deve-se operar a 

coluna acima da pressão at.mosrérica. 

Mais recent.ement.e, em 1978, Black et. aliiClO) 

ut.ilizam pent.ano como agent.e arrast.ador, tendo sido confirmado, 

ser superior o seu desempenho em relação ao benzeno e ao ét.er 

diet.ilico CB-1 Q) 

Hart.el C3
i) sugere o nit.rato de isopropila como 

agent.e arrast.ador na dest.i lação azeot.rópica do et.anol. segundo 

Hart.el é melhor o desempenho deste agent.e quando comparado aos 

processos ut.ilizando out.ros agent.es arrast.adores, como: pent.ano, 

benzeno. ét.er diet.ilico Cdest.ilação azeot.rópica) e gasolina, 

et.ileno glicol e solvenon 153 Cdest.ilação ext.rat.iva). Porém, 

Hart.el realizou seus est.udos em plant.as em escala pilot.o, enquant.o 

que os out.ros pesquisadores ut.ilizaram plant.as em grande escala, 

dificultando um pouco na sua comparação. 

Sobre os processos envolvendo out.ros agent.es 

arrast.adores que não o benzeno, não se t.êm mui t.as informações 

t.écnicas, havendo comprovada escassez de experiência indust.rial. 
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A des~ilaç~o extra~iva, ~al como a des~ilação 

azeo~rópica, é um processo u~ilizado para separar mis~uras 

azeo~rópi cas ou componentes que possuam pontos de ebulição mui to 

(58,87) 
próximos. Derine-se dest.ilaç~o extrat.iva o processo em que 

o component-e adicionado Csolvent.e) possui uma t.emperat.ura de 

ebul i ç~o mui lo mais elevada do que a dos component-es da mi st.ur a 

original, sendo port.ant.o, obt.ido no produto de rundo. Esse 

solvent-e adicionado no t.opo da coluna de dest.ilaç~o a uma 

concent-ração apreciável. altera a volalilidade relat.iva dos 

component-es do sistema original. razendo-se possível a separação 

de um azeót.ropo ou de componentes de press~o de vapor próximos. A 

recuperaç~o do solvent-e dos out.ros component-e, na dest.ilaç:~o 

extrativa é facilit-ado devido o seu alt.o pont.o de ebuliç~o. 

Para o caso da separação da mist.ura et.anol-água 

podem-se classiricar os solventes da dest.ilaç~o extrat.iva em duas 

c a t.egor i as: 

1) solvente que não invert.e a volat.ilidade da água. Nesle caso, a 

àgua é obt.ida no produto de rundo da coluna juntamente com o 

solvent-e, e o et.anol no produt.o de t.opo. Utiliza-se para est.e rim 

solventes, como por 

dimet.ilformamida( 72); 

exemplo. os glic6is em 1
(40) 

gera e a 



2) solven~e que inver~e a vola~ilidade da Nes~e caso, a 

é separada no produt-o de ~opo e o et.anol, juntament-e com o 

solven~e. no produt-o de rundo. Como exemplo de solvente, t-em-se o 

1-penicanol . 

RuymbekeC 63) e MarillerC 63)no passado, utilizaram a 

dest-ilação ext-rativa para desidratar o eLanol empregando como 

agente de separaç~o a glicerina. 

No caso da glicerina, esta possui um ponto de 

. (64) 
ebul~ç~o normal de 289. 85oC . O sol vent-e é int-roduzi. do no "topo 

da coluna de dest-ilação, descendo em contracorrente, com os 

vapores de álcool. Nest-e caso, a glicerina forma um mist-ura menos 

ideal com o álcool e mais ideal com a água, sendo o álcool 

absolut-o removido no produto de topo e a água, juntamente com a 

glicerina, no rundo da coluna. A grande direrença de ponto de 

ebulição entre a glicerina e a água :facilita a recuperação do 

solvent.e. que t.orna o processo econOmico. Porém, segundo 

(63) 
Rasovsky é di:ficil de se conseguir et.anol absoluto com, no 

mini mo, 99. 8°6L com est.e processo. Est.a diricu~dade é devido a 

presença de pequena quant.idade de água cont.ida na glicerina. Para 

se conseguir melhores result.ados, segundo 
C63) 

Rasovsky 

adicionam-se sais do t.ipo CaCl , ZnCl e K CO , obt.endo-se et.anol 
2 2 2 3 

com 99,8•61 a 99,9•61( 53) com evident.es i nconveni ent.es. No 

Brasil, no moment-o, poucas dest.ilarias usam processo de dest.ilação 

exicrat.iva empregando a glicerina como solvent-e. 

Em out.ros paises, têm-se est.udado e empregado o uso 

de out.ros solvent-es alt.ernat.ivos para a dest.ilação ext.rat.iva, t-ais 

como o et.ileno glicolCQ,l0. 40 •45), os 1
(40) 

glicóis em gera e a 
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dimetilformami 
72) 

No caso do eti 1 eno icol, o processo é 

considerado desfavorável 

comparado à destilação 

sob o ponto de vista ener co, quando 

(8-10) 
azeotrópica utilizando pentano A 

desvantagem em se utilizar o etileno glicol ou glicóis em geral 

está em tais compostos possuir-em uma temperatura de ebuli muito 

alta, levando a coluna que separa a mistura solvente-água a operar 

a pressões muito abaixo da atmosfera, para evitarem de trabalhar a 

(8-10) 
altas temperat-uras No caso de se empregar a 

dimetilformamida como agente de dest-ilação ext-rat-iva, Sheal 
72) 

afirma que a ela quebra o aze6Lropo et-anol-água, senda que sua 

vantagem reside na sua t-emperatura de ebulição mais baixa CTb = 

153•C), senda o processo 

empregando o etileno glicol. 

mais favorável quando comparado ao 

(40) 
Porém, Lee e Pahl acreditam que 

haja uma melhora no processo utilizando etileno glicol se, ao 

invés de empregar a destilação extrat-iva convencional partindo-se 

de etanol 96•Gl, parta-se do vinho contendo baixas concentrações 

de etanol. Porém, os autores recomendam maiores estudos a est-e 

respeito. 

Mais recent-ement-e, após 

est-udos experimentais e simulações do processo de destilação 

extrativa utilizando etileno glicol, chegaram a conclusão que ele 

pode apresentar um consumo energético menor, quando comparado à 

destilação azeotrópica utilizando o pentano. 



11.2.2.3- Extração Liquido-Liquido 

Define-se como extração liquido-liquido o processo 

de separação baseado no cont-at-o ent-re duas :fases liquidas. O 

sol vent-e é parcialment.e misci vel na mist.ura original, mas 

solubiliza selet.ivamente um dos component-es da mistura(?). 

Sol ventes puros ou mist-uras de sol ventes têm sido 

pesquisados para desidratar o et-anolC59,71). Ao contrário da 

destilação azeot.r6pica, é conveniente que o solvent-e selecionado 

para est.e :fim nl!!:o forme aze6tropo com a mistura et.anol-água e 

possua um pont-o de ebuliçl!!:o bem diferente do etano! e da água, 

pois, assim, será mais facilment-e separado para retornar ao 

extrat-or Creciclo)CiB, 71 •59) 

Segundo Eakin et. aliiClB), vários aut.ores COLhmer, 

Scheibel, Boeckeler, Drey:fus) t.ém sugerido solvent-es para a 

separação da mistura azeot.r6pica et.anol-água porém o sol vent.e 

ideal ainda não :foi ident.i:ficado. Tem-se recomendado pesquisas 

nestas áreas. 

Scheibel C
7
l) propõe a extração do et.anol da água 

para obt.er álcool anidro, ut.ilizando mist.ura de solventes Cmet.il 

n-amil cet.ona e glicol; e o-xileno e glicol). 

No recent.e 
(59) 

t-rabalho desenvolvido por Pradez , 

pode ser encontrada uma extensa discussão a respeito da separação 

et.anol -água vi a extração 1 i qui do-1 i qui do, bem como c r i t.ér i os de 

seleção de sol vent-es par a este f i m. 

Munson e KingCSO) est-udaram t.ambém os :fat-ores que 
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influenciam a seleç;~o de solvent-es para separar o etanol da 

vi a erlr aç:~o li qui do-li qui do, examinando as classes de sol ventes 

mais favoráveis à ext-ração desta mist-ura. 
C67) 

Ruiz et. alii propõem 

um solvente menos volát-il que o et.anol , o 2-etil-hexanol, 

deterrni nando experiment-almente dados de equilíbrio 

liquido-liquido, correlacionando estes dados e também estudando o 

processo de ext.raç:~o com este sol vent-e. Ruiz et ali i CôS) também 

propõem como sol vente para ext.raç:!!!:o, o dicl orometano, sendo este 

mais volátil que os componentes etanol e água. 

Cota et ali i Clô) determinaram experimentalmente o 

equilibrio li qui do-li qui do de vários solventes utilizados 

comumente na destilação azeotrópica e extração liquido-liquido do 

etanol à diversas temperaturas C20•C, 30•C e 40•C). Dos solventes 

estudados por eles, est~o o pentano, nitrato de isopropila, sendo 

esses empregados na destilação azeotrópica: o sintét-ico 

(40% trimetil pentano, 30% isopropil-benzeno e 30% 

metilciclohexano), os álcoois: pentanol, hexanol, octanol, e 

decano! empregado na extração liquido-liquido. Cota et alii 

afirmam que tanto o pentano quanto a gasolina sintética, sob o 

ponto de vista de extração não são bons agentes desidratadores, 

visto que esses solventes são muito pouco solúveis na fase aquosa, 

e ext-raem pouco etano!, enquant-o que o nitrato de isopropila é 

mais promissor do que o pentano e a gasolina, pois extrai maior 

quantidade de etanol. Nota-se também a inviabilidade da utili~év~u 

dos álcoois como agentes extrativos. 



Processos 

Conforme Eakin et 
(18) 

2tiii ,outros processos 

alternativos, modernamente, têm sido estudados para desidratar o 

etanol. Por exemplo: 

a) Extração Supere r 1 ti c a utilizando CO li z do. Esta operação é 

realizada a pressão de 900 a 1000 psi a 90•F. Não é utilizado 

ainda comercialmente e tem poucos estudos a respeito. 

b) Peneira Molecular: Uma solução de etanol/água 95% é passada por 

uma coluna de peneira molecular. A peneira absorve a água 

preferencialmente, liberando o etano!, produzindo etanol absoluto. 

Não existem plantas comerciais deste tipo. 

c) Osmose Reversa: Processo através de membranas. A água passa 

através da membrana retendo etanol. Esse trabalho, porém é' 

realizado a altas pressões , 1 000 psi . Segundo Eak in et ali i C 
18

:; 

est-e processo por est.a causa, não se t.arna mui t-a viável. No 

Brasil, est.uda-se est.e processo na Laborat-ório de Permeação 

at.ravés de Membranas da COPPE/UFRJ, pesquisando-se membranas mais 

eficientes. 

A afirmação de que um processo, seja ele destilação 

azeot.rópica ou a extrativa ou mesmo a extra,;a•o liquido-H qui do, 
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consome mais ou menos energia que o out-ro dependa fort-emente do 

tipo da solvente utilizado e dos parâmetros da.oparaç~o escolhidos 

para estas processos. Nota-se nesta breve exposiç~o. uma 

discordância da um autor para outro em relação aos tipos mais 

favoráveis de processo. 

O próximo Capitulo deste t-rabalho é dedicado a 

saleç~o da solventes alternativos à dest-ilação azeotrópica do 

atanol em substituição ao benzeno. 
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CAPtTIJLO III 

SELEÇ>'I:O DE SOLVENTES PARA A DESTILAÇ>'I:O AZEOTROPICA DO ETANOL 

III.1 - Azeo~ropia 

De:fine-se pon~o de azeo~ropia de uma solução em 

equilibrio li qui do-vapor como a si~uação :fisica onde as 

composições das :fases são idên~icas. 

O :fenômeno de azeo~ropi smo somen~e é observado 

quando a mis~ura de dois ou mais componen~es apresen~a desvio da 

idealidade. A carac~eris~ica impor~an~e des~e :fenômeno é a 

ocorrência de extremos Cmáximos ou minimos) nos diagramas de 

~empera~ura con~ra a composição ou nos de pressão con~ra a 

composição. Esses extremos são resul~ados de desvios posi~ivos ou 

nega~! vos da lei de Raoul ~- Um ~eorema básico na ~eoria do 

C43) 
azeo~ropismo é o de Gibbs-Konovalov . Segundo esse ~eorema, se 

exis~e um extremo nas curvas de pressão de vapor (condições 

iso~érmicas) ou na de ~empera~ura de equilibrio (condições 

isobáricas), en~ão, nes~e pon~o. as composições de ambas as :fases 

são idênticas. O inverso ~ambém é verdadeiro: se as composições 

das :fases coexistentes são idênticas, então as curvas de ponto de 

bolha e de pon~o de orvalho apresentam um extremo, sendo elas 

tangen~es nes~e ponto. Por~anto, para um sistema binârio, qualquer 

uma das ~rés condições apresentadas abaixo, implica nas ou~ras 

d 
(43) 

uas : 



Caso 1 sot.érmi co: 

(!:)=o; 
2 T 

Caso isobárico: 

(!~)=o; 
2 p 

Esse t-eorema 

(!~J.=o; 

pode ser 

y = :X 
2 2 

y=:x 
2 2 

est-endido 

multicomponent.es, sendo tratado na re~erência C43). 

III.2 - Volatilidade Relativa e Azeotropia 
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CIII .D 

CIII. z:> 

a mist.uras 

A tendência que um componente apresenta em se 

concentrar na ~ase vapor é chamada de volatilidade. Para 

compost-os puros, a pressão de vapor a uma dada temperat-ura ou a 

temperatura de ebulição a pressão atmos~érica é indicativo da sua 

volatilidade. Em uma mistura, de~ine-se a volatilidade do 

component-e i, v,, como a razão entre a concentração na ~ase vapor, 
L 

(83) 
yi, e a concentração na ~ase liquida, :xi , ou seja: 

v. = 
L 

CIII. 3) 

Assim, diz-se que um componente i de uma mistura é tanto mais 

volátil quanto maior ~or o valor de vi. Costuma-se também chamar 
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vi de cons~an~e de equilibrio liquido-vapor, designada por Ki. 

Numa solução, a ~endência de um componen~e se 

vaporizar é geral ment.e alt.erada pelos demais componen~es 

present.es. Est.e e1'eit.o é geralment.e carac~erizado pela 

vola~ilidade rela~iva vaij , def'inida para pares de component.es, 

como a razão en~re as suas vola~ilidades na mis~uraCB 3 ): 

CIII. 4) 

Des~a 1'orma, em uma mist.ura mul~icomponent.e, o 

componen~e i é considerado mais volát.il que o componen~e j quando 

v . > 1, nas condições da mis~ura. Em condições de v .. próximas 
RLJ RLJ 

de um, a separação por des~ilação é dif'icil, sendo normalmen~e 

C83) 
considerada ant.ieconómica no int.ervalo ent.re O. 95 a 1. 0!'5 . No 

pon~o de azeot.ropia, onde = 1. a separação se t.orna 

imposs1vel, pois não há di1'erença en~re as concent.rações das 

1'ases. Assim, a volat.ilidade rela~iva pode ser considerada como 

uma medida do grau de separabilidade de dois component.es em uma 

mis~ura. 

A Termodinâmica Clássica do Equ111brio 

Liquido-Vapor 1'ornece expressões ma~emá~icas que evidenciam os 

f'a~ores que in1'luenciam a vola~ilidade rela~iva. 

A condição de equilíbrio liquido-vapor de um 

componen~e numa mist.ura é expressa pela igualdade de 

f'ugacidades( 61 •70 •74): 

= Ci =1, N) ' CIII. 6) 



onde: ~~ - fugacidade da fase vapor 
t 

Al 
fi fugacidade da fase liquida 
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As fugacidades, por sua vez, podem ser expressas 

(61) 
por 

onde: coeficienLe de fugacidade da fase vapor 

yi fração molar da fase vapor 

P pressão toLal do sistema 

CIII. 6) 

CIII. 7) 

ri coeficiente de aLividade da fase liquida à Lemperatura 

ref e pressão de referência, P 

x. - fração molar da rase liquida 
t 

Psal_ pressão de vapor do componente i puro 
i 

~~al_ coericienLe de rugacidade do componenLe 
t 

sal na sua P. 
t 

CCP) . - rator de correção de Poynting, dado por 
L 

CCP) .= 
t 

-l 
considerando-se que V. 

L 

Oxp [ 
Y,_ CP 

R T 

(61) 
e independente de P . 

Igualando-se CIII.6) com CIII.7), Lem-so 

i puro 

CIII. 8) 
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CIII. 9) 

Por sua vez, a vola~ilidade ~ica expressa por: 

= CIII.10) 

Subs~i~uindo a equação CIII.10) na equação CIII.4), 

~em-se a seguin~e expressão para a vola~ilidade rela~iva : 

yi X. ri 
p""tif;,v .p~"tCCP) . 

J i j L L CIII .11) t> = = Rij yj X. Ps.<>t if;.': <f>9 ."tcCP) . L yj J L J J 

Examinando-se cuidadosamen~e a equação CIII .11), 

observa-se que exis~em vários caminhos para al~erar a vola~ilidade 

rela~i va, is~o é, mudar o numerador ou o denominador de modo a 

modi~icar o valor de v R i j, como por exemplo, al ~er ando as r azi5es 

c.p~a.t/<f>"."'t) ,CCCP) ./CCP) .) e Cy/y .). 
L J l. J L J 

Ã pressões baixas e moderadas, as razões dos 

coe~icien~es de ~ugacidade de mis~ura e de componen~es puros e o 

ra~or de correção de Poyn~ing são pra~icamen~e iguais a unidade e 

pouco variam com a pressão, man~ida a ~empera~ura cons~an~e. 

Consegue-se al~erar es~as razões à al~as pressões, porém, a 

operação não é in~eressan~e no caso de desidra~ação do e~anol, 

pois o aze6~ropo nlll:o é eliminado. 

A razão CP~<>t /P9 .a.t) 
L J 

depende das condições de 

~empera~ura impos~as pela pressão de operação isobãrica da ~orre 
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de destilação. No entanto, a razl!i:o de press&s de saturação é 

pouco sensível às variações de temperatura. Por exemplo, no caso 

da mistura etanol-água, a razão varia entre 2.3 CT = 78 •C e P = 
760mmHg) e 2.5 CT = 28•C e P = 70mmHg), sendo a última condição 

C47) 
aquela onde o azeótropo desaparece, de acordo com Merriman 

Os coe:ficientes de atividade da :fase liquida são 

pouco alterados diretamente pela pressão, o mesmo acontecendo com 

suas razões. No entanto, a variação de temperatura provocada pela 

modi:ficação de pressão da torre possibilita uma sensível alteração 

na razão dos gamas. Por exemplo, este e:feito é observado, no caso 

do desaparecimento do azeótropo da mistura etanol-água à baixas 

pressões. Porém, a operação a pressões di:ferentes da atmos:férica é 

sempre custosa. Assim, a manipulação da razão dos coe:ficientes de 

atividade, por alteração das características :físico-químicas da 

mistura parece ser o caminho mais promissor para modi:ficar a 

volatilidade relativa sem alterar a pressão de operação da torre 

de destilação. Por exemplo, a adição de um solvente mais similar 

quimicamente a um dos componentes do que com o outro pode alterar 

substancialmente a razão entre os dois coe:ficientes de atividade. 

Por exemplo: 

a) A uma dada pressão :faz-se diminuir a volatilidade do componente 

i, adicionando-se um "agente de separação" à mistura a ser 

separada, que :forme um complexo ou uma ponte de hidrogênio com·o 

componente i e não com o componente j, diminuindo, assim o valor 

de vRi.j' sendo o componente j 

(destilação extrativa). 

obtido no produto de topo. 
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b) A uma dada press~o. pode-se conseguir aumen~ar a vola~ilidade 

do componen~e i. em rel açl!l:o ao componen~e j, ao se adicionar à 

mis~ura a ser separada, um componen~e que possibili~e a rormaç~o 

do azeó~ropo de mini mo dest-e com os component-es i e j. ou a 

rormaç~o de um aze6t.ropo de minimo com o component-e i. Em ambos os 

casos o component-e j é removido no produt-o de fundo. Cdest.ilaç~o 

azeot.r6pica). 

Faz-se necessário, agora, conhecer o comport-ament-o 

da volat.ilidade relat-iva com a raz~o Cr ./r ;J ao se adicionar um 
l. J 

component-e Csolvent.e). 

III. 3 Volat.ilidade Relat-iva na Presença de Solvent-e: 

Selet-ividade 

Ã presse>es baixas e moderadas pode-se expressar 

mat-emat-icament-e a volat.ilidade relat-iva em presença de 

sol vent-e como : 

" /x~ "cpso.l)a .. yi. l. r i i 
CIII .12) v = = , 

Rij .. /xs. " CPao.t)s 
yj 

J rJ j 

onde s indica a presença de solvent-e. 

Na equação CIII. 12), a razão ent.re o fat-or de 

Poynt.ing e os t-ermos de correção da fase vapor. present-es na 



27 

equação geral CIII.11), são considerados iguais a unidade. 

O coe~icien~e de a~ividade em presença de solven~e. 

s r. é uma ~unçlll:o da ~emper-a~ur-a e da concen~r-ação e o seu valor­
t 

~ende par-a a unidade con~or-me a concen~r-aç~o do componen~e i se 

apr-oxima de um. Quando o componen~e i es~á em concen~r-aç~o baixa, 

r~ ~ende à um valor- al ~o. se os desvios da ideal idade da lei de 
L 

Raoul ~ ~or-em posi ~i vos. Se, por-ém, a mis~ur-a apr-esen~a desvios 

nega ~i vos da 1 e i de Raoul ~, o valor-
.. 

de r í será menor- do que a 

unidade, para baixas concentraç5es do componente i. 

Pode-se r-eescr-ever- a equação CIII. 12) par-a uma 

sis~ema de N componen~es na ~or-ma: 

onde s = 
el 

.. 
"aij "' s 

el 

.. 
r. Cx . .,x ...... x •... x.. .• D 

L L J s N .. 
r . ex .. x ...... x . .... x.. .• n 

J L J s N 

CIII.i3) 

CIIL 14) 

s.t é denominado de sele~ividade do componen~e i em 

r-elação ao componen~e j na pr-esença de solven~e. A sele~ividade é, 

por~ant.o, uma ~unção da t.empera~ura e da composição da mis~ura 

con~endo o solven~e. 

Da equação CIII.13), veri~ica-se que uma alt.a 

seletividadeS corresponde a uma alta volatilidade relativa, uma 
el 

vez que a razão das pressões de saturação pouco varia. Como em 

qualquer caso. o solvent.e adequado para desidratar a mistura 
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eLanol-água deverá apresent-ar um alt-o valor de selet-ividade s.t. 

Numa et-apa preliminar de seleção de solvent-es, 

cost-uma-se adot-ar como parâmet-ro de escolha a selet-ividade à 

diluição 1n:f1n1La, s:l , de:finida por: 

s:'t = 00 Y/D 
CIII.15) 

Na equação CIII. 15). e são os 

coe:ficienLes de atividade à in:finiLa diluição dos componentes i e 

j, respectivamente, na mistura binária com o solvente. o 

coe:ficiente de atividade à diluição in:finita é somente :função da 

temperatura. 

00 Os valores de yi, caso não possam ser determinados 

no laboratório ou retirados da literatura, normalmente podem ser 

estimados com relativa :facilidade. Portanto, a adoção de s:'t é 

bastante prática. 00 
Cabe notar que s.t é um valor limite e que, na 

sequência do estudo do processo, o valor de s .. t a conc.,.ntrações 

:finitas deve ser considerado. 

O nosso problema consiste em selecionar o solvente 

adequado a substituir o benzeno na desidratação do etanol via 

destilação azeotrópica. 

Vários critérios têm sido propostos ao longo dos 

anos para a questão da seleção de sol ventes para a destilação 

azeotrópica e destilação extrativa. Os critérios para a seleção de 

solventes utilizados neste trabalho são apresentados no tópico a 

seguir. 
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III.4 - Cri~érios para Seleção de Solven~es 

III.4.1 - Derinição de Solven~e 

Ao selecionar solven~es al~erna~ivos para a 

desidra~ação do e~anol via des~ilação azeo~rópica, op~ou-se, nes~e 

~rabalho, pelos que rossem rabricados no Brasil. Um levan~amen~o 

dos produ~os quimicos e das respec~ivas empresas produ~oras 

brasileiras é apresen~ado anualmen~e na revis~a Qui mica e 

Derivados CGuia Geral de Produ~os Quimicos)CBa), ~endo sido 

u~ilizado, como rererência, a edição de 1987. 

Solven~e. nes~e ~rabalho, roi considerado qualquer 

liquido orgânico, com menos de dez á~omos de carbono, com exceção 

de ácidos, compos~os clorados e ni~rocompos~os, os dois 

primeiros por serem corrosivos e os ól~imos por serem explosivos. 

A relação dos 86 sol ven~es selecionados da revis~a Qui mica e 

Derivados es~ão no Apêndice A e servem como pon~o de par~ida para 

a escolha dos compos~os mais adequados a promover a separação da 

mis~ura e~anol-água por des~ilação azeo~r6pica. 

III.4.2- Requisi~os Básicos do Solven~e 

Ewell 
(19) 

e~ alii sugerem duas opções para separar 

uma mis~ura binária com azeó~ropo de mínimo por des~ilação 

azeo~r6pica, que são: 

a) Adicionar um solven~e para promover a rormação de um aze6~ropo 
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binário de minimo do solven~e com apenas um dos componentes, sendo 

es~e azeótropo de ~empera~ura mal s baixa que o de 

minimo original. Nes~e caso, o componente que forma aze6tropo de 

minimo com o solvente ~em a sua vola~ilidade aumentada e, assim, 

ambos são ob~idos no produ~o de ~opo. O componen~e que não forma 

azeótropo com o solven~e é retirado no fundo da coluna. 

b) Adicionar um solven~e para promover a formação de um azeótropo 

ternário de minimo do solven~e com os dois componentes da 

alimentação, sendo a temperatura do azeótropo ternário mais baixo 

do que qualquer azeótropo binário de minimo do sistema. A adição 

do solven~e faz aumentar a volatilidade de um dos componentes, 

sendo es~e componente obtido somente no destilado; enquan~o que o 

outro componente que tem a sua volatilidade pouco alterada pela 

presença do solvente aparece em concentração mais baixa no 

azeótropo ternário que no azeótropo original, tendendo a se 

concentrar no produto de :fundo da cal una, onde é obtido em alto 

grau de pureza. 

Ewell et alii Clg) sugerem que os azeótropos, 

binários e ternários, formados com o solvente e a mistura original 

sejam de minimo de temperatura, visto que os azeótropos de minimo 

são mui to mais numerosos do que os de máximo. Outro fator 

importante é que os azeót.ropos de máximo não favorecem a separação 

de um azeót.ropo de minimo. Dois pontos podem ser ressal~ados sobre 

este desfavoreci menta. Um deles é a respeito da temperatura do 

azeót.ropo de máximo, que é mais alt.a do que a temperatura de 

ebulição dos componentes puros. Logo, este azeótropo é obtido no 

produto de fundo da coluna de destilação. Assim sendo, o 

componente que tem sua vola~ilidade diminuida é ob~ida no fundo da 



coluna, enquanto que o componente que não tem sua vol a ti 1 idade 

alterada, obtem-se com alto grau de pureza no de topo da 

coluna de destilação. O consumo energético envolvido neste tipo de 

operação é maior do que ao se utilizar azeótropo de minimo de 

temperatura. O outro ponto é a dificuldade em recuperar o 

solvente. Nas operações comuns de destilação azeotr6pica, o 

sol vente retorna à coluna numa operação continua, portanto, é 

necessário que este solvente seja facilmente recuperado do 

aze6tropo formado. Ao utilizar-se um aze6tropo de mâximo de 

temperatura, a dificuldade reside justamente em se separar o 

sol vente do aze6tropo de mâximo formado, pois este é sempre 

homogêneo, sendo impossível a separação via decantação. 

Desta forma, o solvente que vier a substituir o 

benzeno na desidratação do etano! deverá formar ou um aze6tropo 

ternário de minimo heterogêneo com a mistura etanol-água, ou um 

aze6tropo binário heterogêneo com a água. Para que seja escolhido 

o solvente adequado, deve-se garantir não s6 que ele forme 

aze6tropo de minimo heterogêneo, mas também que apresente certas 

características que viabilizem a operação do processo de 

destilação azeotr6pica e a sua manipulação. As características que 

o solvente adequado deverá apresentar podem ser classificadas em 

qualitativas e quantitativas. 

As caracteriticas qualitativas que um solvente 

adequado deve apresentar são: 

1) ser facilmente disponivel no mercado; 

2) n~o ser corrosivo ou explosivo; 

3) não possuir uma temperatura de ebulição muito afastada da 



t-emperat.ura de ebulição do et-anolC78.35oC) e da água C100•C). 

Sugere-se uma t-emperat-ura de ebulição do solvent-e numa faixa de 

30•C abaixo da LemperaLura de ebulição do eLanol e 30•C acima da 

t-emperat-ura de ebulição da água, porLanLo, enLre 50•C a 130•C. 

Provavelment-e solvent-es que possuam t-emperat-ura de ebulição maior 

do que a da água, se formarem azeóLropos binários ou t-ernários, 

est-es apresent-arão LemperaLuras próximas ou maiores do que a 

t-emperat-ura do azeóLropo eLanol-âgua. Mesmo assim, resolveu-se 

mant-er os solvent-es de LemperaLura de ebulição acima da água, para 

ser possivel a anâlise do maior número de solvent-es fabricados no 

Brasil. Os solvent-es que possuem t-emperat-ura de ebulição abaixo de 

50•C não foram seleciondos, vist-o que as condições de operação da 

coluna desidraLadora seriam muit-o alt-eradas; 

4) não se decompor, polimerizar, ou reagir com a mist.ura 

et.anol-âgua; 

5) ser esLâvel t-ermicament-e; 

6) apresent-ar desvios posit-ivos da lei de RaoulL com o eLanol e a 

âgua, pois assim garant-e que o azeóLropo formado seja de minimo de 

t.emperat.ura; 

7) ser parcialment-e rniscivel em água, 

separação do solvent.e via decant-ação; 

de modo a facilit-ar 

8) formar azeóLropo binário ou t.ernário com t.emperat.uras não muit-o 

próximas da t-emperat-ura obt-ida no produt-o de fundo da coluna; 

9) não ser cancerigeno. 

As c ar acLer i si-i c as quant.i t.a t.i v as que um sol vent.e 

adequado deve apresent.ar são: 

1) ser alt.ament.e selet.ivo, ou seja, alt.erar a volat.ilidade 

r ela t.i v a do et.anol e da água, aument.ando-a ou di rni nui ndo-a, de 

forma a t.ornar possivel a eliminação do azeót.ropo; 
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~) apresen~ar grande capacidade de remoção de 

3) ser bara~o. pois no processo de des~il azeo~r6pica sempre 

uma perda de sol ven~e é esperada, sendo est-a soma de sol ven~e 

perdida sempre repos~a. Logo, t-orna-se inviável o emprego de um 

solvent.e caro. Porém, sabe-se que est-a pode ser mini mi zada 

ou mesmo eliminada com o 6t.imo funcionament.o da coluna. 

A seleção de solvent.es é realizada em duas et.apas 
• 

e li minat.6r i as. A primeira et-apa. aplicam-se os crit.érios 

qualit-ativos. sendo a seleção final baseada em critérios 

quant.it.at.ivos. 

III.4.3- Crit-ério Qualit.at.ivos 

III.4.3.1. -Aplicação do Primeiro ao Quinto Crit.ério 

Para sat.isfazer o primeiro crit.ério qualit.at.ivo, 

opt-ou-se pela seleção de solvent.es fabricados no Brasil, t-endo em 

vist.a a maior facilidade de obt-enção dos mesmos. Na et-apa 

preliminar de seleção de solvent.es, foram eliminados os compost.os 

corrosivos e explosivos, dando origem, assim, à relação dos 

solvent.es apresent.ados no Apêndice A, que sat.is!'az. port.ant.o, o 

segundo requisit.o qualit.at.ivo. 

Eliminaram-se. em segui da, t-odos os sol vent.es que 

possuissem t-emperat-ura de ebulição abaixo de 50oC e acima de 

130•C. Após isso, foram descartados t-odos os sol vent-es que se 

decompoem, polimerizam ou reagem com a rr~s~ura et.anol-água, bem 

como os não est.áveis t.ermicament.e, para at-ender aos requisi t.os 
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t-rês ao cinco. Os solvent-es selecionados, aplicando-se t.odos os 

crit.érios acima são um t.ot.al de Z4 e est.ão apresent.ados na Tabela 

III.1 com os seus respect.ivos pont.os de ebulição à pressão de 760 

mmHg, com exceção do sol vent.e al dei do 1 sobut.i 11 co, que t.em sua 

t.emperat.ura de ebulição à pressão de 767 mmHg. 

De posse da relação de sol vent.es apresent.ada na 

Tabela III.l, o próximo passo é a realização de uma classificação 

destes líquidos conforme apresentem ou não desvios positivos da 

lei de Raoult., at.endendo, assim, o sexto requisit.o qualit.at.ivo. 

III.4.3.Z- Aplicação do Sexto Crit.ério- Desvios da Lei de 

Raoult - Crit.ério de Ewell et. aliiclg) 

Ewell et. ali i (ig) propõem um mét.odo, baseado no 

conceit.o de ligações de hidrogênio, para a predição do t.ipo de 

desvios da lei de Raoult. que uma solução pode apresent.ar. Alguns 

, CZI5,33) 
auL..ores ut.ilizam soment.e o conceit.o de polaridade para 

explicar as alt.erações que ocorrem na volat.ilidade relat.iva ao 

adicionar um solvent.e na coluna de dest.ilação. No ent.ant.o, Ewell 

et. alii colocam como os maiores responsáveis pelas alt.erações na 

volat.ilidade relat.iva a predominância de forças do t.ipo ligações 

de hidrogênio e/ou a de forças elet.rostát.icas, pois estas são as 

causadoras mais importantes dos desvios da idealidade que levam a 

formação do azeót.ropo. As ligações de hidrogênio podem ser 



TABELA III.1 

SOLVENTES COM OS RESPECTIVOS 

PONTOS DE EBULIÇÃO ENTRE 50•C A 130•C. 

N• NOME DO SOLVENTE 

o Benzeno 

1 Acet.at.o de but.ila 

z Acet.at.o de et.ila 

3 Acet.at.o de isobut.ila 

4 Acet.at.o de isopropila 

5 Acet.at.o de met.ila 

6 Acet.ona 

7 Acet.onit.rila 

8 Aldeido but.ilico 

9 Aldeido isobut.ilico 

10 But.irat.o de et.ila 

11 But.anol 

12: Ciclohexano 

13 Et.i 1 enodi ami na 

14 n-Hexano 

15 I sobut.anol 

16 I sobut.i 1 ami na 

17 I sopr opanol 

18 Met.anol 

19 Met.il celusolve 

zo Met.il et.il cet.ona 

2:1 Met.il isobut.il cet.ona 

zz Met.il t.ercbut.il ét.er 

2:3 Mor felina 

24 Tolueno 

* dados obtidos em The M&rck 

Qui mico 
!58} 

Tb C •O 

80.0 

1a5. o 
77.10 

118. o 
88.40 

57.10 

56.50 

81.6-82: 

75.7 

64. a 757 

12:0-12:1 

117. o 
80-81 

117. z 
69. 

107-108 

63. 

82:.5 

64.7 

12:4-12:5 

79.6 

117-119 

55.2: 

12:8.9 

110.8 

< BP> 
Xndex 

mmHg 

* .. .. 
O a 
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classificadas como for~es ou fracas de acordo com a Tabela III.2. 

TABELA III. 2 

TIPOS DE LIGAÇOES DE HIDROG~NIO 

Ligações Fortes Ligações Fracas 

N -- HN 

0 -- HO r=· N HO O,N --
HCCl-cCl -- HCNOz 

o -- HN HCCN 

Os autores sugerem a classificação dos liquidas 

dentro de cinco classes, segundo sua tendência à formação de 

ligações de hidrogênio (forte, fraca ou inexis~ent.e). As cinco 

classes de liquidas são as seguint.es: 

CLASSE I Liquidas capazes de formar ligações de hidrogênio 

fortes t.ridimensionais, por exemplo : água, glicóis. gliceróis, 

amino-álcoois, hidroxilamina, hidroxi-ácidos, polifenóis, amidas, 

et.c. Compost.os ~ais como nit.romet.ano e acet.onitrila t.ambém formam 

ligações de hidrogênio tridimensionais, mas as ligações são muito 

mais fracas que aquelas envolvendo os grupos OH e NH. Port.ant.o, 

esses ~ipos de compost.os são localizados na classe II. 

CLASSE II - Out.ros liquidas compost.os de moléculas contendo át.omos 

de hidrogênio at.ivos e át.omos doadores (oxigênio, nit.rogênio, 

fluor), por exemplo : álcoois, ácidos, fenóis, aminas primárias e 

secundárias, nit.rocompost.os com átomos de hidrogênio o., nit.rilas 

com át.omo de hidrogênio o., amônia, hidrazina, HF, et.c. 
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CLASSE III Liquides compos~os de moléculas con~endo á~omos 

doadores, mas n~o apresentando átomos de hidrogênio a~ivos, por 

exemplo é~eres, ce~onas. aldeidos, és~eres, aminas terciárias 

(incluindo tipo piridina), ni~rocompos~os e nitrilas sem átomos de 

hidrogênio a, etc. 

CLASSE IV Liquides compostos de moléculas contendo átomos de 

hidrogênio a~ivos, mas não doadores de elé~rons. Essas são 

moléculas contendo dois ou t.rês ãt.omos de cloro e ãt.omos de 

hidrogênio no mesmo carbono, ou um cloro no mesmo át.omo de 

carbono e um ou mais ãt.omos de cloro em át.omos de carbono 

adjacent.es. , por exemplo CHCl , CH Cl , CH CHCl , CH Cl -CH Cl , 
3 22 3 2 2 2 

CH Cl-CHCl-CH Cl, CH Cl-CHCL , etc. 
2 2 2 2 

CLASSE V - Todos os out.ros liquides, ist.o é, liquides que não são 

capazes de :formar ligaçC:Ses de hidrogênio, por exemplo: 

hidrocarbonet.os, CS , halohidrocarbonos não pert.encem à classe IV, 
2 

element.os não met.álicos t.ais como iodo. :fós:foro, enxo:fre, et.c. 

Muit.os liquides pertencentes às classes I, II, III 

apresent.am solubilidade em água, enquant.o que os membros das 

classes IV e V são t.odos parcialment.e misciveis em água. 

Com base nessa classi:ficação, Ewell et. alii 

predizem o t.ipo de desvio em relação à lei de Raoult. para mist.uras 

binárias dos membros das várias classes, sendo os result.ados 

most.rados na Tabela III. 3. Pode-se resumir essa predição 

rapidament.e: se ligaçC:Ses s~o :formadas em maior número que as 

quebradas na solução por dissociação dos component.es puros, os 

desvios são negat.ivos. Ao cont.rário, se as ligaçC:Ses são quebradas 

em maior número que as :formadas, o sist.ema apresent.a desvios 

posi t.i vos. 



TABELA III.3 

RESUMO DOS DESVIOS DA LEI DE RAOULT CONFORME EWELL ET ALI l C 1 
g) 

CLASSES DESVIOS PONTES DE H 

II + v desvios sempre posiLivos 
somenLe quebra 

desvios sempre posiLivos da ligaçíli:o de 

I +v frequenLemenLe mosLram hidrogênio 
solubilidade limiLada 

III +IV desvios sempre negaLivos somenLe ligações de 
hidrogênio formadas 

II + IV desvios sempre posiLivos ligações de hidrogênio 

formadas e quebradas, 

mas a dissociação 

I +IV desvios sempre posiLivos das classes I ou II 
frequenLemenLe mostram são os efeitos mais solubilidade limitada 

importantes 

I + I desvios ligações de hidrogênio 
I + II normalmente positivos, 
I + III grupos muito complicados, 
II + II formadas e quebradas 
II +III alguns desvios negativos 

dando azeótropo de máximo 

III + III sistemas quase ideais não envolvem 
III + v desvios sempre positivo 
IV + IV ou ideal 
IV + v azeótropo, se houver, ligações de hidrogênio 

v + v será de minimo. 
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Conforme a in~ensidade dos desvios da lei de Raoul~ 

o sis~ema pode vir ou n~o a formar um azeó~ropo. Baseado nos ~ipos 

de desvios da lei de Raoul~. pode-se afirmar o seguin~e em relaç~o 

ao fenômeno de azeo~ropia: 

a) se o si s~ema apresen~a desvios posi ~i vos da 1 ei de Raoul t, o 

azeó~ropo, se formado, será de minimo de ~empera~ura. Para desvios 

positivos nos diagramas de press~o CP) con~ra composiç~o CxJ, a 

uma dada tempera~ura, a curva do ponto de bolha apresenta-se acima 

da relação linear da lei de Raoult, e, quando se forma um 

aze6tropo, esta curva apresenta um máximo; 

b) se o sistema apresenta, porém, desvios negativos, o azeótropo, 

se formado, será de máximo de temperatura, pois a 

contra x apresenta um minimo; 

curva de P 

c) A maioria dos sistemas parcialmente miscíveis formam azeótropos 

heterogêneos, onde o sistema é do tipo liquido-liquido-vapor. 

Neste caso, os desvios positivos s~o mui ~o grandes, isto é, as 

forças de atraç~o entre as moléculas iguais são muito maiores em 

relaç~o às das moléculas diferentes. Esses sistemas sempre formam 

azeótropos de minimo, n~o importando a faixa de miscibilidade ou a 

diferença entre os pontos de ebulição dos componentes puros. 

A metodologia proposta por Ewell et alii fornece. 

pois, subsidies para a realizaç~o de mais uma et.apa de seleç~o de 

sol vent.es. 

A água é capaz de formar ligaçeles de hidrogênio 

tr i dimensionais , por tanto, pertence a classe I . O etanol é um 

álcool, logo, pertence a classe II. Ambos, água e etanol, 

normalmente formam desvios positivos da lei de Raoult com as 
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membros das classes de liquides I, II e III, em alguns 

casos, apresenLar desvios negaLivos da lei de RaoulL com os 

membros dessas classes. Já com os membros da classe IV e V, a água 

e o etano! apresentam sempre desvios positivos da lei de Raoult, e 

os membros dessas duas classes são parcialmente misciveis em água. 

Assim, percebe-se que existe probabilidade, 

dependendo da intensidade dos desvios positivos em relação à lei 

de Raoul t, dos l.iquidos pertencentes à todas as classes, I, II, 

III. IV e V, de formarem azeótropos de minimo com a água e com o 

etanol, podendo afirmar, com certeza, .que os membros de li qui dos 

das classes IV e V formarão azeótropos de minimo com a água devido 

a solubilidade limitada que apresentam nesta. Porém, os compostos 

da classe IV (compostos clorados) não são considerados por serem 

corrosivos, conforme apontado anteriormente. 

A Tabela III.4 lista os solventes selecionados, 

classificados segundo Ewell et alii, levando em conta os critérios 

discutidos até o presente. 

Necessita-se, agora, saber se estes solventes 

formam realmente azeótropos de minimo com a água e/ou com a 

mistura etanol-água, e se são parcialmente misciveis em água, para 

satisfazer o sétimo critério qualitativo. 

B 
(90) 

Yeh e erg apresentam um critério de seleção de 

sol ventes baseado na afinidade C inter ação) do sol ventes com os 

componentes originais. Este critério é aplicado na próxima etapa. 



TABELA III. 4 

SOLVENTES CLASSIFICADOS SEGUNDO EWELL ET ALI I C 1 
Q) E 

OS RESPECTIVOS PONTOS DE EBULI 

N• NOME 00 SOLVENTE CLASSES Th C •C) 

o Benzeno v 80.0 

1 Acet-at-o rle but.il a III 12:5. o 
z Acet-at-o de et.ila III 77.10 

3 Acetato de isobutila III 118.0 

4 Acet-ato de isopropila III 88.40 

5 Acet-at-o de met-i la III 57.10 

5 Acet-ona III 56.5 

7 Acet.onitrila II 81.5-82 

8 Aldeido butilico III 75.70 

9 Aldeido isobutilico III 63-54 

10 Butirato de etila III 12:0-121 

11 Butanol II 117.0 

12 Ciclohexano v 80-81 

13 Etilenidiamina II 117. a 
14 n-Hexano v 69. 

15 Isobutanol II 107-108 

15 I sobuti 1 ami na II 68-59 

17 Isopropanol II 82.5 

18 Metano! II 54.7 

19 Metil celossolve I 124-12:5 

20 Met.il et.il cet.ona III 79.5 

21 Met.il i sobut.i.l cet.ona III 116.2 

22 Met.il tercbut.il ét-er III 55.2 

23 Mor:folina III 128.9 

24 Tolueno v 110.8 
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III.4.3.3- Crit.ério de Yeh e Berg(gQ) e Aplicação do Sét.imo 

Crit.ério Qualit.at.ivo 

Yeh e BergC9Q) ut.ilizam o conceit.o de solubilidade 

para selecionar solvent.es a fim de separar azeót.ropos ou mist.uras 

de pont.o de ebulição próximos, at.ravés da dest.ilação ext.rat.iva. 

Para t.ant.o, os aut.ores ut.ilizam os parâmet.ros de solubilidade de 

(6) 
Hansen para explicar as forças int.ermoleculares que ocorrem 

ent.re o solvent.e e os component.es chaves a serem separados. 

Segundo Yeh e Berg, o solvent.e selecionado deverá possuir 

caract.erist.icas similares do component.e que se t.em int.eresse que 

seja obt.ido no fundo da coluna e pouca afinidade com o component.e 

que será obt.ido no produt.o de t.opo. O component.e, com o qual o 

solvent.e apresent.a pouca afinidade, t.em a sua volat.ilidade 

aument.ada, sendo, por isso, obt.ido no dest.ilado. Nest.e t.rabalho, o 

cri t.ério de Yeh e Berg foi ut.ilizado para selecionar sol vent.es 

para a desidrat.ação do et.anol via dest.ilação azeot.rópica. 

(6) 
Hansen considera que o parâmet.ro de solubilidade 

t.ot.al de coesão seja det.erminado pelas cont.ribuições de t.rés 

parâmet.ros, dispersão polaridade 

hidrogênio Cóh). 

Có ) • 
p 

ligações de 

Mat.emat.icament.e, o parâmet.ros de solubilidade t.ot.al 

de coesão, que corresponde ao parâmet.ro de Hildebrand, é dado por: 

CIII. 16) 

onde ól é o parâmet.ro t.ot.al de coesão. 

(6) 
Bart.on • t.raz uma Tabela no qual list.a os 



parâmetros de solubilidade 6 , 
p 

vários solventes orgânicos a Z5•C . 
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e volume especifico de 

Numa mistura binária de liquidas, quanto menor for 

a diferença entre os parâmetros de solubilidade óp, ód, óh destes 

dois liquidas, maior ser á a inter ação entre as suas moléculas e 

consequentemente, maior será a miscibilidade de um liquido no 

outro. Essa interação também depende do tamanho das moléculas, 

portanto, do seu volume molar. Os liquidas que possuem valores 

próximos de seus volumes molares, tendem a se solubilizarem um no 

outro com maior facilidade. 

Yeh e Berg compararam as diferenças dos três 

parâmetros de solubilidade Cóp, ód, óh) entre os compostos chaves 

de cada sistema que estudaram e observaram que as diferenças mais 

significantes são as dos parâmetros de solubilidade da ligação de 

hidrogênio e da polaridade, sendo que os das forças de dispersão 

podem ser ignoradas devido a pequena diferença existente destes 

parâmetros entre um componente e outro. No nosso caso (separação 

etanol-água), o solvente deverâ apresentar maior afinidade com o 

etanol e nenhuma ou pouca afinidade com a água (grandes diferenças 

entre os parâmetros de solubilidade). Os parâmetros de 

solubilidade de Hansen dos solventes selecionados foram retirados 

(6) 
do livro de Barton . A li ter atura consultada não apresenta os 

parâmetros de solubilidade para os liquidas isobutilamina e meti!-

tercbutil-éter. Neste caso, foi feito uma predição dos parâmetros 

de solubilidade de Hansen utilizando-se, para tanto, parâmetros de 

contribuição de grupos, retirados da mesma referência(ô) A Tabela 

III. 5 traz os parâmetros de solubilidade de Ha.nsen e o volume 

molar para todos os solventes selcionados. 



No 

o 

1 

a 

3 

4 

5 

6 

7 

8 

9 

10 

11 

1a 

13 

14 

15 

16 

17 

18 

19 

ao 

21 

2a 

23 

24 

TABELA III.5 

PARJ.METROS DE SOLUBILIDADE DE HANSEN E 

DOS SOL VENTES SELECI ONADOSC 6 ) 

NOME DO SOLVENTE v ód 

Benzeno 89.313 16.1 

Acetato de butila 13a. 65 14.5 

Acetato de etila 98.55 13.4 

Acetato de isobutila 134.18 14.5 

Acetato de isopropila 117.89 14.3 

Acetato de meti la 79.93 13.3 

Acetona 74.01 13.0 

Acetoni trila 58.96 10.3 

Aldeido butilico 90.58 13.1 

Aldeido isobutilico 91.96 13.1 

Butirato de etila 138.95 13.8 

Butanol 91.94 15. o 

Ciclohexano 108.79 16.5 

Eti l eni di ami na 66.56 1a.6 

n-Hexano 131.80 14.9 

Isobutanol 98.86 14.4 

Isobutilamina 101. oa 14.6 

Isopropanol 76.95 14. o 

Metano! 40.71 11.6 

Metil celossolve 79.87 13. o 

MeUl etil cetona 90.13 14.1 

Metil isobutil cetona 1a5.88 14.4 

Metil tercbutil éter 119.08 15.6 

Mor:folina 87.54 16. o 

Tolueno 106.84 16.4 

44 

VOLUME MOLAR 

6 óh p 

8.6 4.1 

7.8 6.8 

8.6 8.9 

7.8 5.1 

8.4 5.7 

9.5 10.4 

9.8 11. o 

11.1 19.6 

8.9 9.6 

9.0 8.4 

7.6 6.4 

10.0 15.4 

3.1 o. o 

14.0 16.9 

0.0 0.0 

9.8 15.0 

6.0 9.1 

9.8 16. o 

13. o a4.0 

10. o 17.4 

9.3 9.5 

8.1 5.9 

3.4 5.0 

11.4 10.1 

8.0 1. 6 
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Os valores dos volumes molares e dos parâme~ros de 

solubilidade do e~anol e água, ob~idos ~ambém do livro de 

(6) 
Bar~on , s~o apresen~ados na Tabela III.6. 

TABELA III. 6 

PARA.METRO DE SOLUBILIDADE DE HANSEN 

E VOLUME MOLAR C 6 ) 

NOME DO SOL VENTE v 6d 6 6h p 

ETANO!.. 58.73 12.6 11.2 20.0 

ÃGUA 18.07 12.2 22.8 40.4 

Yeh e Berg propõem a seguin~e me~odologia para a 

seleç~o de solven~es: ignorando as forças de dispers~o. ~raça-se 

um gráfico de 6P con~ra 6h para os componen~es chaves do sis~ema 

de in~eresse, no nosso caso, e~anol-água Es~e gráfico pode ser 

vis~o na Figura III.1. Com os valores de 6P e 6h dos cornponen~es 

e~anol-água, marcam-se, no gráfico, dois pon~os. A e B ligados 

por uma re~a. onde A refere-se ao e~anol e B a água. 

Sobre a re~a AB localiza-se o pon~o C, onde a razão 

AC/CB é igual a razão en~re os volumes especificas da água e do 

e~anol. A perpendicular no pon~o C, di vide o grá:fico em duas 

par~es. urna par~e corresponden~e ao lado do e~anol e ou~ro lado da 

água. Solven~es cujos os pon~os localizam-se no grá:fico do lado 

do e~anol possuem densidades mais próximas e maior a:finidade com 

es~e do que com a água, sendo, por isso, mui ~o :f áci 1 a 

solubilizaç~o des~es solven~es no e~anol. O raciocinio é análogo 
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par a sol vent-es que 1 ocal i zam-se do 1 ado da água. 

Porém, ao observar-se a Figura III. 1. not.a-se que 

t-odos os solvent-es selecionados est.ão localizados no lado et.anol 

(lado CAU. O benzeno, que est.á represent-ado pelo número zero, est.á 

bem dist.ant.e do pont.o B, que represent-a a água. De rat.o, o benzeno 

apresent-a miscibilidade parcial em água. O sol vent.e que vier a 

subst.it.uir o benzeno deve possuir caract.erist.icas similares a 

est.e, ist.o é, não apresent-ar afinidades com a água. Ent.ão, t.odos 

os sol vent.es 1 ocal i zados pr 6xi mos ao pont-o zero C benzeno) , 

possivelment-e poderão ser solvent-es alt.ernat.ivos ao benzeno. 

Ut-ilizando dados obt-idos da lit.erat.ura de solubilidade dos 

solvent-es em água, separou-se por uma linha t.racejada, no gráfico 

da Figura III. 1, os sol vent.es que apresent-assem a menor 

solubilidade em água, e que est-ivessem mais próximos do benzeno. A 

Tabela III.7 t.raz os valores de solubilidade dos 24 solvent-es em 

água e esses dados est.ão em gramas de solvent-e por 100 gramas de 

água, à respect-iva t.emperat.ura, t.al como no exemplo abaixo: 

22 3. 4 • 

significando·uma miscibilidade de 3.4g de solvent-e em 100g de água 

à uma t.emperat.ura de 22•C. 

Os sol vent.es promissores da Figura I I I . 1 est.ão 

localizados à esquerda da linha t.racejada e são os seguint-es: 

acet.at.o de but.ila (1), acet.at.o de isobut.ila (3), acet.at.o de 

isopropila (4), but.irat.o de et.ila (10), ciclohexano C12), n-hexano 

(14). met.il-isobut.il-cet.ona (21). metil-t.ercbutil-ét.er (22), 

t.olueno C24). 



TABELA III. 7 

SOLUBILIDADE DOS SOLVENTES EM ÃGUA 

N • NOME 00 SOL VENTE MISC. H O 
2 

o 
1 

2 

3 

4 

6 

6 

7 

8 

9 

10 

11 

12 

13 

14 

15 

16 

17 

18 

19 

20 

21 

22 

23 

2:4 

Benzeno 

Ace~a~o de bu~ila 

Ace~a~o de e~ila 

Aceta~o de isobu~ila 

Ace~a~o de isopropila 

Ace~a~o de me~ila 

Ace~ona 

Ace~oni~rila 

Aldeído bu~ilico 

Aldeido isobu~ilico 

Bu~ira~o de e~ila 

Bu~anol 

Ciclohexano 

E~i 1 eni di ami na 

n-Hexano 

Isobu~anol 

I sobu~i 1 ami na 

Isopropanol 

Me~anol 

Me~il celossolve 

Me~il e~il ce~ona 

Me~il isobu~il ce~ona 

Me~il ~ercbu~il é~er 

Morf'olina 

Tolueno 

0.07
22 

0.7 

8.5t5 

0.625 

3. 20 

33. 
22 

misc. 

misc. 

4. 

11.20 

0.68
25 

9. t5 

insol. 

misc. 

0.014t 5 

10. t5 

misc. 

misc. 

misc. 

misc. 

35~
0 

z~o 

4.8 

misc. 

0.05
16 

+ - dados obt.idoe em 
< ss:n 

Ha.ndbook of chemist.ry 

* - dados obtidos em 
{89) 

The Merck: Index O e 

demais da.dos foro..m obtidos em Manua.t do 
• (58) 

Enge-nheiro Qut-mi.co 

+ 

+ .. .. 

48 
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III.4.3.4- Tempera~ura do Aze6~ropo 

Faz-se necessário, agora, saber se es~es solven~es 

~ormam ou não aze6~ropo de mínimo com a mis~ura e~anol-água. ?ara 

~an~o. ~oi 
C34) 

consul ~ado a conheci da compil açl'l:o de Hor sl ey e o 

DECHEMACG7). A Tabela III.8 ~raz a ~empera~ura e a composiçl'l:o dos 

aze6~ropos Cbiná.rio e ~ernário) que cada solven~e selecionado 

~orma com os componen~es e~anol e a á.gua. 

Examinando a Tabela III. 8, no~a-se que os ~odos os 

solven~es selecionados ~armam um aze6~ropo binário com a água. 

Qua~ro dos nove sol ven~es ~armam ~ambém aze6~ropo com o e~anol , 

enquan~o que dos cinco res~an~es, ~rés nl'l:o ~ormam aze6~ropo com o 

e~anol, e para dois deles ~al~am dados disponíveis na li~era~ura 

consul~ada. Todos os aze6~ropos binários ~armados sl'l:o de minimo 

porque a ~empera~ura des~es é menor que a ~empera~ura de ebuliçl'l:o 

dos componen~es puros. 

Dos nove sol ven~es selecionados, ~em-se apenas 

in~ormação da li~era~ura consul~ada de que o ace~a~o de 

isopropila, o ciclohexano, o hexano e o ~olueno ~ormam aze6~ropos 

~ernários com a mis~ura e~anol-á.gua. Os aze6~ropos ~ernários 

apresen~ados na Tabela III.B são de minimo de ~empera~ura, vis~o 

que os valores da ~empera~ura des~es são menores que as dos 

respec~ivos aze6~ropos biná.rios ~armados com a água e com o 

e~anol. 

Uma carac~eris~ica dos aze6~ropos a ser analisada 

agora é a ~empera~ura. e convenien~e que a ~empera~ura de 

aze6~ropo ~ernário água-e~anol-solven~e seja pelo menos 
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TABELA III. 8 

AZEóTROPOS BINÃRIOS E TERNÃRIOS DO SOLVENTE COM O ETANOL E A AGUA 

AZE6TROPO BINÃRIO AZE6TROPO TERNÃRIO 

SOLVENTES 
ÃGUA-SOL ETANOL-SOL. ÃGUA-ETANOL-SOLVENTE 

T •C %A T •C %E T •c %A %E %S 

0) Benzeno 69.ê!5 8.95 68.1 31.6 64.86 7.4 18.5 74.1 

1)Ac. but-ila 90.2 ê!8.7 * n. a. n. a. n.c. n.c. n.c. n.c. 

2)Ac. isobutila 87.4 16.5 n.c. n.c. n~c. n.c. n.c. n.c. 

3)Ac. isoprop. 76.6 10.6 76.7 51. 74.8 9.8 19.4 70.8 

4)But-. de et-ila 87.9 21.5 n.a. n. a. n.c. n. c. n.c. n.c. 

5)Ciclohexano 68.95 9. 64.8 31.4 
62.1 7. 17. 76. 
62.6 4.8 19.7 75.5 

eom. i sob. Cet-ona 87.9 24.3 n.a. n. a. n.c. n.c. n. c. n. c. 

7)MTBE 52.6 4. n. c. n.c. n. c. n.c. n.c. n. c. 

8)n-Hexano 61.5 5.4 58.4 ê!1. ê! 56.4 3. 18.7 78.3 
56. 3. 12. 85. 

Q)Tolueno 84.6 18. 76.70 68. 74.40 12. 37. 51. 

n.c. -não consta nas referências C27.34) 

n.a. -não forma azeót.ropo 

% A - percenLagem em peso de água 

% E - percen~agem em peso de eLanol 

% S - percentagem em peso de solvente 

* -dados obt.idos do DECHEMAC 27). Os demais foram obt.idos 
(34) em Azeot.ropic Dat.a III . 
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10•C abaixo da LemperaLura do fundo da coluna CeLanol absoluLo), 

visando a facilidade de separação e o con~role da coluna ·de 

desLilação. PorLanLo, da Tabela III. 8, foram descartados os 

solventes que possuissem a temperatura do aze6tropo ternário acima 

da temperatura de 68•C. Por esse critério foram eliminados os 

solventes aceLato de isopropila C3) e o Lolueno (9). 

Como não sl!!:o disponi veis os dados de azeotropia 

ternário dos solventes acetato de butila, acetaLo de isobutila, 

butiraLo de eLila, metil-isobutil cetona e metil-tercbutil éter 

CMTBE) com a mistura etanol-água, nada pode-se afirmar sobre a 

utilização desses solventes, por enquanto. Assim, se nas próximas 

etapas estes solventes se mostrarem promissores, faz-se necessário 

determinar experimentalmente ou predizer os azeótropos ternários 

de núnimo com a mistura etanol-água. 

Continuando a seleção de sol ventes, aplicam-se a 

seguir os critérios quantitativos descritos no item III.4.2. 

III.4.4- Critérios Quantitativos 

III.4.4.1 -Seletividade 

A seletividade dos sete solventes selecionados até 

o presente será calculada na situação de diluição infinita, 

conforme definida na equação CIII.16). 

s = 
•l 

CIII. 16) 
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Nest.a et.apa, a selet-ividade à diluição in:finit.a é 

det-erminada para cada par de component-es em presença de cada 

solvent-e selecionado. Assim, os solvent-es mais promissores seriam 

aqueles que possuissem os maiores valores 
(10 

de s .. t Numa et.apa 

post.erior deve-se analisar o comport.ament.o da selet-ividade com a 

variação da concent-ração do solvent-e. 

Di:ferent.es mét.odos podem ser ut-ilizados par" a 

det-erminação do valor dos coe:ficient.es de at.i vidade à diluição 

in:fini t.a. Técnicas experiment-ais são ut-ilizadas por alguns 

(7) 
aut.ores , t.ais como a cromat.ogra:fia gá.s- liquido, o mét.odo 

ebuliomét.rico e o mét.odo de sat.uração com diluidor exponencial. 

Mét.odos de. predição :fornecem os valores numéricos do coe:ficie.nt.e. 

de at-ividade à diluição in:finit.a e correlaçeíe.s e.mpiricas :foram 

propost-as por vá.rios pesquisadores, podendo se.r encont.rados e.m 

.. i :r ""' i C32,63,79,83) "-i • • •oo d v .. r as re erenc as . ..,... s recen ... emen-.e, mé... os e. 

(17) (22) 
cont-ribuição de grupos como ASOG e UNIFAC t.ém sido adot.ados 

t.ambém para pre.dizer o coe:ficient.e de at-ividade à diluição 

in:finit.a. Vá.rios aut.ores t.êm ut-ilizado a est.rat.égia do mét.odo de 

cont-ribuição de grupos para sel&eionar solvent.e.s para se.parar 

mist.uras at.ravés de dest.ilação azeot.r6pica, extrat.iva, e. extração 

liquido-l1quidoC 7 •12• 25 •88) 

Nest.e t-rabalho, opt.ou-se por predize.r o coe:ficient.e 

de at-ividade à tn:finit.a diluição at.ravés de um mét.odo de. pre.diçl!l:o 

de grupos. Est.a escolha baseou-se na prat-icidade e e:ficiéncia 

dest.es mét.odos para est.e. :fim. 

Bast.os et. ali i ( 7 ), ao t.est.ar uma grande gama de 

solvent-es, verificou que. ent.re os mét.odos de predição por 
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conLribuiç~o de grupos ASOG e UNIFAC, o méLodo UNIFAC Lem 

produzido melhores resulLados no que diz respeiLo a seleLividade à 

in:finiLa diluiç~o. IsLo se deve ao :faLo de que os auLores, ao 

compararem os dois méLodos, notaram que o coe:ficienLe de atividade 

à in:finita diluiç~o prediLa pelo UNIFAC apresenLou pequenos 

desvios em relaç~o aos valores experirnenLais, mosLrando que esLe 

método pode ser, utilizado na investigaç~o de solvenLes. 

Uma limitaç~o para a aplicaç~o do método ASOG está 

em que, até mui to recenLemente, somente um número resLri to de 

parâmetros de interaç~o de grupos têm si do publicado na 

literatura. O método de contribuiç~o de grupos UNIFAC ao contrário 

do ASOG, apresenta uma 

A • C21.22,28,41,42,80) par ... rne .. ros 

extensa disponibilidade desses 

Por esta raz~o e as apresentadas 

por Bastos et ali i, adoLou-se, neste trabalho, a utilizaç~o do 

método de contribuiç~o de grupos UNIFAC para determinar o 

coe:ficiente de atividade à diluiç~o in:finita. 

III.4.4.1 1 -Cálculo da Seletividade pelo MéLodo de Contribuiç~o 

de Grupos UNIFAC 

o método de contribuiç~o de grupos 

UNIFACC21,22,28,41,42,80) prediz o coe:ficiente de atividade de 

misturas liquidas de n~o eletr6li tos. A idéia :fundamental deste 

modelo é a de predizer o equilibrio de :fase de sistemas que n~o 

apresenLem dados experimentais disponiveis. Este método é baseado 

no conceito de soluç~o de grupo, isto é, qualquer propriedade 
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fisica de um fluido pode ser calculada pela soma das con~ribuições 

fei~a pelos grupos funcionais das moléculas. O coeficien~e de 

a~i vidade é de~erminado por propriedades dos grupos ao invés das 

propriedade das moléculas. A van~agem des~e mé~odo es~á em que o 

número de diferen~es componen~es de in~eresse em ~ecnologia 

quimica é mui~o grande, compara~ivamen~e ao número de diferen~es 

grupos para cons~ruir esses componen~es, que é rela~ivamen~e 

pequeno. 

Um fa~o que deve ser salien~ado é que qualquer 

mé~odo de con~ribuição de grupos é necessariament-e aproximado, 

pois considera-se que a cont-ribuição feit.a por um grupo seja 

independent-e daquela feit.a por out.ro grupo. 

O mét.odo UNIFAC est.á baseado no 
(1) 

modelo UNIQUAC . 

A par~e combinat.orial do modelo UNIQUAC, que é usado diret.ament.e, 

é a con~ribuição devido as diferenças nos t-amanhos das moléculas e 

nest.e t.ermo da equação, soment-e propriedades de component-e puro 

são ut-ilizados. A part.e residual, que é a cont-ribuição devido ~s 

int.eraç~es moleculares, é baseada no conceit-o de solução· de 

grupos, onde são envolvidos os parâmet-ros de int-eração de grupo, 

a e a . O coeficient-e de at-ividade da fase liquida é dado por: mn nm 

ln r ( = 
c 

ln ri + 

c 
onde: ri é a part.e combinat.orial ou ent.rópica. 

CIII .16) 

R r i é a par~ .. residual ou de int.eraçl!ro molecular ou part.e 

ent.álpica. 
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Maiores informações a respei~o do mé~odo UNIFAC 

encon~ram-se disponiveis nas refêrencias (21,22,28,41,42,80). 

Para o cálculo dos coefic!en~es de a~ividade à 

diluiç~o !nfini~a pelo mé~odo UNIFAC, foi u~ilizado um programa de 

compu~ador do Labora~ório de Propriedades Termodinâmicas. Nes~e 

~rabalho, a sele~ividade à infini~a diluiç~o foi definida como: 

= 

00 

r águo. 

00 

rela.nol 

CIII.17) 

Os resul~ados da sele~ividade à diluiç~o infini~a 

para os solven~es selecionados são apresen~ados na Tabela III.9. 

O coeficien~e de a~ividade à diluiç~o infini~a é 

funç~o somen~e da ~empera~ura, e es~a foi escolhida igual a 25•C, 

de modo que ~odas as sele~i vidades fossem calculadas na mesma 

base, para fins compara~ivos. Não acarre~a em erro considerar a 

sele~i vidade à ~empera~ura de 25•C, pois no caso da mis~ura 

e~anol-água, a sele~ividade à diluiç~o infini~a da mis~ura com os 

se~e solven~es selecionados varia pouco com o aumen~o de 

~empera~ura. Os parâme~ros de in~eração UNIFAC ob~idos da 

li • • (22,28,41,80) 
~era~ura • u~ilizados para es~e cálculo, foram os 

de~erminados a~ravés de dados de equilibrio liquido-vapor, mesmo 

sabendo que a 2!5•C, os sol ven~es são parcialmen~e misci veis em 

água. Es~a decisão foi ~ornada, vis~o que es~amos in~eressados na 

sele~ividade dos solven~es com a mis~ura e~anol-água nos úl~imos 

pra~os da coluna de des~ilaçlll:o, port-ant-o em equilibrio 

11 qui do-vapor . 
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TABELA III. 9 

COEFICIENTES DE ATIVIDADE E SELETIVIDADE Ã 

DILUIÇÃO INFINITA Ã TEMPERATURA DE 26•C 

N SOLVENTES 00 00 soo 
Yeta..noL rdgua et 

o Benzeno 10.84 439.87 40.68 

1 Acet.at.o de but.ila 3.2:6 13.46 4.12 

2 Acet.at.o de isobut.ila 3.27 13.48 4.13 

3 But.irat.o de et.ila 3.73 18.36 4.93 

4 Ciclohexano 33.72 1894.0 66.17 

6 n-Hexano 27.71 1403.57 50.64 

6 Met.il isobut.il cet.ona 2.59 14.15 5.45 

7 Met.il t.ercbut.il ét.er 4.30 3.40 0.79 
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~ de in~eresse que o solven~e escolhido seja 

alt.amen~e selet.ivo. Examinando a Tabela III.9, observa-se que a 

selet.ividade à diluição infinit.a à Z6oC da âgua em relação ao 

et.anol em presença de met.il isobut.il cet.ona, but.irat.o de et.ila, e 

dos ace~at.os de but.ila e isobut.ila são da ordem de dez vezes 

menor, e, em presença de met.il t.ercbut.il ét.er é cerca de cem vezes 

menor, comparat.ivament.e com a do benzeno. Por esse mot.ivo, pode-se 

rejei t.ar est.es sol vent.es. Conclui -se, pelo cri t.ério de 

selet.ividade, que os solvent.es mais promissores para desidrat.ar o 

et.anol via dest.ilação azeot.rópica são o ciclohexano e o hexano. 

III.4.4.Z- Capacidade de Remoção de Água 

De um exame à Tabela III. 8, verifica-se que as 

percent.agens de âgua nos azeót.ropos t.ernários de 

âgua-et.anol-benzeno C7.4% em peso) e âgua-et.anol-ciclohexano C4.8% 

ou em peso), são próximas. No ent.ant.o, no sist.ema 

âgua-et.anol-hexano, essa percent.agem é menor C3% em peso). Baseado 

nest.es dados, not.a-se que o sol vent.e hexano ret.ira uma menor 

quant.idade de âgua por massa de solvent.e, levando a crer que a 

razão de refluxo dest.e sol vent.e na coluna de dest.ilação 

azeot.rópica será. maior do que para o solvent.e ciclohexano. 

Como pode ser observado da Tabela III.8, exist.e um 

conflit.o nos dados das percent.agens em peso dos component.es 

àgua-et.anol-ciclohexano e água-et.anol-hexano 

t.ernários, cuja det-erminações foram feit.as 

nos azeót.ropos 

por dois aut.ores 
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di:ferenles. Esles dados de a:zeolropia deveriam, novamenle, serem 

delerminados experimenlalmenle, para se l1rar uma conclus~o 

precisa em relaç~o a remoção de água ao utilizar-se estes 

solventes. 

III.4.4.3- Preço do Solvente 

Levando-se em conta que duranle o processo de 

desidrataç~o do etano! uma pequena perda sempre é esperada, a 

substituição, portanto, do benzeno por um solvente mais caro seria 

inviável economicamente. A Tabela III .10 traz os preço dos 

solventes coletados em cinco de junho de 1990. 

TABELA III. 10 

PREÇO DOS SOLVENTES POR Kg 

NOME EMPRESA PRODUTORA PREÇO Cr/Kg 

Benzeno IPIRANGA 58,02. 

Ciclohexano NI TROCARBONO 52,50 

n-Hexano IPIRANGA 59,94 

Nota-se da Tabela III.10 que o solvente ciclohexano 

possui um preço menor, sendo, neste aspecto, o mais viável 

economicamente. Cabe lembrar que as perdas de solvente durante o 

processo de desidratação podem ser minimizadas ou mesmo eliminadas 

se as colunas de destilação :funcionarem de maneira adequada. 
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III.5 -Análise final da Seleção de SolvenLes 

ALravés dos cri~érios quali~a~ivos e quan~i~aLivos 

uLilizados nes~e ~rabalho, pode-se concluir que. em principio, os 

dois solven~es selecionados Cciclohexano e hexano) podem ser 

u~ilizados na des~ilação azeo~rópica do e~anol. 

Selecionados os dois solvenLes, :faz-se necessário 

conhecer a ~oxi dez dos mesmos, uma vez que uma das pr i nci pais 

jus~ifica~ivas da subs~i~uição do benzeno por um ou~ro solven~e. é 

de que es~e não seja cancerigeno. 

III. 5.1 - Toxidez 

Segundo o Se~or de Toxi col ogi a do Hospi ~al das 

Clinicas da UNI CAMP, os sol ven~es hexano, c i cl ohexano e benzeno 

são ~6xicos ao ser humano quando inalados ou quando em con~a~o com 

a pele. No en~an~o. não se ~em conhecimen~o de casos de câncer que 

~enham sido provocados pelos solven~es hexano e ciclohexano, ao 

con~rário do solven~e benzeno, que é cancerigeno. 

III.6- Conclusão a respei~o da Seleção de Solven~es 

Os sis~emas ~ernários apresen~ados pelo e~anol, 

água e cada solven~e selecionado formam um aze6~ropo ~ernário de 

minimo à pressão de 760 mmHg na coluna desidra~adora, e es~e. 
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depois de condensado, se separa em duas ~ases liquidas. Separadas 

as :fases no decant.ador, o sol vent.e deve ser recuperado para 

reciclar à coluna desidrat.adora. O conheciment.o do equilibrio 

liquido-liquido dest.es sist.emas é, port.ant.o, de e:x:t.rema 

import.ância, par a que se possa analisar a viabilidade de 

ut.ilização do solvent.e sob aspect.o econOmico. 

A et.apa seguint.e dest.e t.rabalho se dedica ao est.udo 

do comport.ament.o dos sist.emas água-et.anol-ciclohexano 

água-etanol-hexano quanto ao equilíbrio liquido-liquido. 

Uma vez conhecido o equilíbrio liquido-liquido 

destes sistemas, o desempenho do solvent.e em desidrat.ar o etanol é 

analisado à luz dos conheciment.os do equilíbrio liquido-liquido 

ternário.Para t.anto, os crit.érios apresent.ados neste cap1t.ulo: 

capacidade de remoção de água, preço e toxidez serlllo novament.e 

analisados, bem como a recuperaçlllo do solvente. 
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CAP:t TULO I V 

EQUI LI BRIO LI QUI DO-LI QUI DO 

"J.V. 1 - Int-rodução 

Para o projeto de processos, tais como, ext-ração 

liquido-liquido, destilação azeotr6pica, destilação na presença de 

duas fases liquidas e uma vapor, o conhecimento das composições de 

duas fases liquidas em equilibrio é indispensável. 

As operações de ext-ração por sol vent-e baseiam-se 

int-eirament-e na solubilidade limitada de liquides. Na destilação 

azeotr6pica, o produto de topo condensado geralmente se divide em 

duas f ases li qui das , sendo possi vel a separação do sol vente dos 

demais componentes do destilado. A presença de uma segunda fase 

liquida na coluna de destilação, conduzindo-a a um mau 

funcionamento, também é um grande problema de interesse 

indústrial. Devido a formação das fases liquido-liquido-vapor, o 

estudo da solubilidade de liquides, é t-ambém, muito import-ante. 

Mesmo tendo-se consciência da importância do 

equilíbrio liquido-liquido, este não tem recebido a mesma atenção 

como o equilibrio 
(76) 

liquido-vapor 

(76 86) 
seguintes razões • : 

Isto acontece devido as 
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1) a de~erminação experimen~al do equilibrio liquido-liquido, por 

ser mais simples que a de~erminação experimen~al do equilibrio 

li qui do-vapor , em geral , é realizada con:forme a necessidade, 

reduzindo o incen~ivo à publicação e correlação; 

2) a correlação de dados de equilibrio liquido-liquido é mui~o 

mais di:ficil, sob o prisma numérico, que a correlação dos dados de 

equilibrio liquido-vapor; 

3) o e:fei~o da ~empera~ura no equilibrio liquido-liquido é mais 

acen~uado que no equilibrio liquido-vapor; 

4) geral men~e não si!: o di sponi vei s equações de es~ado de li qui dos 

para o cálculo da :fugacidade ou a~ividade; 

5) sob o pon~o de vi s~a econômico, na i ndúst.r i a, a des~i 1 ação 

ocupa um lugar de des~aque em relação à ext.raçl!:o em :fase liquida. 

Apesar disso, exist.em muit.as re:ferências que t.razem 

~ra~ados sobre o equilibrio liquido-liquido, especialmen~e 

~rabalhos experimen~ais. Sorensen 
(76) 

ali i ci t.am algumas 

re:ferências que ~razem uma cole~ânea de dados. de equilibrio 

liquido-liquido, . sendo elas: Francis (1963,1972), St.ephen e 

S~ephen C1963), Seidel e~ ali i (1941,1952), Landol ~-Bõrnst.ein 

(1959). For~schrit.~e der Ver:fahrens~echnik (1952) con~endo 

anualmen~e cit.ações de dados de equilibrio liquido-liquido e 

DECHEMA Chemist.ry Dat.a Series CSorensen and Arl~. 1979), onde, 

além de dados experimen~ais, ~raz ~ambém a correlação e a predição 

dos dados de equilibrio liquido-liquido. 

A~ualmen~e. o in~eresse das indúst.rias quimicas no 

equilibrio liquido-liquido ~em crescido devido ao :fa~o de alguns 
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processos, t-ais como a ext.ração liquido-liquido e a dest-ilação 

azeot.rópica, est-arem subst-it-uindo os processos de dest-ilação 

fracionada convencional quando est-a se apresent-a ant-i -econômica. 

Esse int-eresse faz com que cert-os aspect-os, tais como determinação 

experimental, 

liquido-liquido 

intensidade. 

correlação de dados e predição do equilibrio 

sejam est-udados desenvolvi dos com maior 

IV.Z - Sistemas Liquides Binários e Ternários 

IV.Z.l - Sist-emas Binários 

o fenômeno de solubilidade limit.ada é a 

manifest-ação da não idealidade de uma mistura. Quando as forças 

entre moléculas iguais são muit-o mais int-ensas em relação às 

forças entre moléculas di!"erentes, o resul 1:-ado é a ror mação de 

duas fases liquidas. 

Num sist-ema cont-endo dois liquides A e B exibindo 

duas fases liquidas em equilibrio, segundo a regra das rases de 

Gibbs, especi!"icando-se duas propriedades do sistema, as demais 

est-arão automaticamente fixadas. 

A Figura IV.l most-ra um gráfico das composições de 

equilibrio de uma mistura parcialmente miscivel de componentes A e 

B, que se divide em duas fases liquidas, em !"unção da t.emperat.ura. 

A linha CFDGE é chamada de curva binodal ou curva 
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de separação. A área abaixo da curva CF'DGE representa a região 

heterogênea C duas fases liquidas). A área fora da curva 

representa mistura homogênea (completamente miscivel). 

A uma dada temperatura T e pressão P, duas :fases 

liquidas saturadas são formadas da mistura de composição global Q, 

as quais estão representadas pelos pontos F e G. A linha 

horizontal que liga F e G é denominada linha de amarração Ctie 

line). 

A temperatura consoluta superior ou temperatura de 

solução critica é aquela onde as duas fases se tornam idênticas, 

estando representada pelo ponto D. 

Existem alguns sistemas que a solubilidade de A e B 

aumenta com a diminuição da temperatura. O ponto de minimo de 

temperatura em que isto ocorre é denominada temperatura consoluta 

inferior. Alguns raros sistemas apresentam temperatura consoluta 

inf"erior e superior e um grande número de pares liquides :formam 

sistemas que não apresentam temperatura consoluta superior nem 

inferior. Nestes casos a :fase sólida e vapor são formadas antes 

que se atinja as temperaturas consoluta inferior e superior, 

respectivamente. 

A pressão tem muito pouca influ~mcia no 

comportamento dos liquides. Como o efeito da pressão é 

insignificante no equilibrio liquido-liquido a pressões baixas e 

moderadas, costuma-se estudar somente a influência da temperatura 

e das concentrações. 
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IV.2.2- Sis~emas Ternários 

Em um sis~ema ~ernário em equilibrio 

liquido-liquido con~endo duas :fases liquidas, de acordo com a 

regra das :fases de Gibbs, ~em-se que, 

arbi ~rariamen~e. quaisquer ~rês das variáveis: 

xii , as demais :ficam au~oma~icamen~e :fixadas. 
2 

comum represen~ar dados 

especi:ficando-se, 

P, I li T, X. X , 
f. ~ 

I x, 
2 

de equilibrio 

liquido-liquido ~ernário em coordenadas ~riangulares. 

A Figura IV. 2 represen~a um sis~ema ~ernário de 

componen~es A, B e C, a uma dada ~empera~ura T e press~o P. 

Na Figura IV.2, o componen~e A é o solven~e 

original, o componen~e C é o solven~e adicionado e o componen~e B 

é o solu~o. Os componen~es A e C s~o parcialmen~e misciveis, ao 

passo que os componen~es A, B e C, B s~o mi sei vei s em qual quer 

proporç~o. 

A curva binodal MDPEN separa a regi~o de uma 

fase da regi~o de duas :fases liquidas. 

Uma soluç~o de composiç~o global S, se divide em 

duas :fases liquidas de composiç~o D e E, sendo a linha re~a DE 

chamada de linha de amarraç~o C~ie line). 

As linhas de amarraçl!l:o nos sis~emas ~ernários, em 

geral, nl!l:o sl!l:o paralelas e sua inclinaçl!l:o muda con:forme a variaçl!l:o 

da concentração. Em alguns casos, a inclinaç~o é al~erada de ~al 

forma, que o seu o sinal é invertido. Es~es ~ipos de sistemas são 

denominados solu~rópicos. 
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O ponLo em que os dois ramos da curva binodal se 

encont-ram é denominado ponLo cr1Lico CplaiL poinL) e esLá 

represent-ado pela leLra P na Figura IV. 2. 

ExisLe uma grande variedade de Lipos de curvas 

binodais para os sisLemas que apresent-am miscibilidade parcial, 

sendo que elas podem ser caract-erizadas pelo número de pares 

C2,76 52 SD 
parcialment-e misciveis que conLêm ,, ' ' 

Os sistemas ternários podem ser classificados 

C76 SD 
denLro de Lrês Lipos básicos ' : 

1) Tipo I: sisLemas que conLêm um par parcialment-e misci vel 

C Figura IV. 3). 

2) Tipo II: sist-emas que conLêm dois pares parcialment-e misciveis 

CFigura IV. 4.). 

3) Tipo III: sisLemas que conLêm Lrês pares parcialment-e misci veis 

C Figura IV. 5). 

Segundo Sorensen eL ali1C 76'. os diagramas de Lipo 

I sl!i:o os mais :frequenLemenLe encont-rados C:frequência de 75Y.), 

seguidos pelo diagramá. de Lipo II C:frequência de 20Y.). 

Con:forme a variaçl!i:o de LemperaLura, a regil!i:o de 

duas :fases pode se conLrair ou expandir, e, dependendo do sisLema, 

pode haver aLé um mudança de um Lipo para ouLro. 

Para explicar o :fenômeno do equilibrio 

liquido-liquido pode-se ut-ilizar dos principies da Termodinâmica. 
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A 

Fig. IV.3 Equilíbrio liquido­

liquido de um sistema ternàrio 

do tipo I 

B 

Fig. IV.4 Equilíbrio liquido­

liquido de um sistema ternârio 

do tipo II 

B 

A C 

Fig. IV.5 Equilíbrio liquido­

liquido de um sistema ternârio 

do tipo III 
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IV. 3 - Teoria 

A uma de~erminada ~empera~ura e press~o. a condiçXo 

necessária e su~icien~e para que um sis~ema es~eja em equilibrio é 

que a energia livre de Gibbs CG) seja minimac 61 •70• 74 •86). Assim, 

quando mis~uram-se dois ou mais liquidos, a uma ~empera~ura e 

press~o cons~an~e. a energia livre de Gibbs ~o~al deve diminuir. 

En~ão, pode-se escrever: 

Ali!< O CIV.D 

onde Ali! é uma grandeza de mis~ura. 

Exis~em sis~emas liquidos que a~ingem um valor mais 

baixo de A§ median~e a ~ormação de duas ~ases. Nes~es sis~emas, 

os desvios da idealidade s~o grandes, as ~orças de a~raç~o en~re 

as moléculas iguais s~o mais in~ensas que as exis~en~es en~re 

moléculas di~eren~es. 

A Figura IV. 6 mos~ra um grMico de A§ -de uma 

mis~ura binária dos componen~es 1 e 2!, a uma dada ~empera~ura e 

press~o. con~ra a ~raç~o molar do liquido. A par~ir dele pode-se 

X 
no~ ar a di vi s~o de duas ~ases 11 qui das I e I I , com a composi ç~o x • 

u e x , respec~i vamen~e . A curva pon~ilhada de A§ na regi~o de 
1 

X XI duas ~ases C en~r e x e x ) , que é hi po~é~i c a, é a curva pr edi ~a 
1 1 

por um modelo. A curva continua. tangen~e à curva predita nas duas 

I X I concentrações x , x , represen~a a curva 
1 1 

d •G 1 C61, 75, 77) e ... _ rea . 

Quando ocorrem variações di~erenciais no sis~ema 
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em equilibrio, a uma temperatura e press~o ~ixas, n~o há 

trans~ormações de AG • podendo-se escrever : 

dCA!âi ) = O CIV. 2) 
P,T 

Este critério é uma condição necessária, mas n~o 

su~iciente para que haja equilibrio entre as ~ases I e II, pois 

não há distinção ent-re um ponto de máximo ou minimo global, nem do 

mini mo local ( 75• 77'. A Figura IV. 6 mostra os pontos de máximo e 

minimo locais e o de minimo global. 

Pode-se, ainda, demonstrar, para um sist.ema ~echado 

com n ~ases e N componentes, a uma dada temperatura e press~o 

• • C61,70,74,86) cons ..... an\,res , que: 

,.,. ( 11') 

....... = f i CIV. 3) 

A equação CIV. 3) pode também ser escrita como: 

CIV. 4) 

onde: r - coe~iciente de atividade 

f 0 coe~iciente de ~ugacidade no estado padrão. 

O estado padrão mais comum é o componente puro à 

temperatura e pressão do sistema. Quando todas as fases são 

liquidas, utiliza-se o mesmo estado de re~erência para todas as 

~ases. Desta ~erma, a equação CIV.4) ~ica: 
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CIV. 5) 

No caso de duas fases liquidas, ~em-se: 

CIV. 6) 

o cálculo comp~acional das composiçfSes do 

equilibrio liquido-liquido é mui~o mais dificil que do equilibrio 

liquido-vapor. Ã uma ~empera~ura e press~o fixas, para um sistema 

binário, é possivel calcular a composiç~o de equilibr;,io das duas 

fases, tendo informaçfSes a respeito do coeficiente de atividade. 

Porém, quando o número de componen~es é maior que dois, n~o é 

poss1vel resolver as n equaçfS&s simultaneamen~e. Por exemplo, para 

sistemas ternários, temos seis composiçfS&s de equilibrio: 

J:J: II II J J: I " x .x • x ,. sendo que x = 1 - x- x 
~ 2 9 9 ~ 2 

e 

I 
X • 

logo, tem-se quatro variáveis n~o conhecidas e ~rês equaçfS&s de 

equilibrio, sendo essas insuficientes· para determinar as 

composiçfSes das duas fases em equilibrio. Para con~ornar es~e 

problema, especifica-se qualquer uma das variáveis. 

Ã pressfSes baixas e moderadas, o equilibrio 

liquido-liquido é insensivel ao efei~o da press~o. Es~e :fa~o 

resulta na impossibilidade de realizar o tes~e de consistt.ncia 

~ermodinâmica do equilibrio liquido-liquido a baixas e moderadas 

pressões. 
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IV.4- Correlações para o Coeficiente de Atividade da Fase Liquida 

Os coeficientes de atividade da fase liquida podem 

ser obtidos através de expressões para a energia livre de Gibbs em 

excesso C GE) , como o mostra a equação C I V. 7) : 

CIV. 7) 

onde: R - constante dos gases 

n . nt - nOmero de moles do componente i , j e total 
J 

N - nOmero de componentes. 

Ao longo dos anos, muitos modelos para a energia 

livre de Gibbs em excesso têm sido propostos e várias referências 

reúnem as mais comumente utilizadas no cálculo do coeficiente de 

atividade da fase liquidaC30•62 •61,70, 77 ,86) 

Estas equações são, na sua grande maioria, 

empiricas ou semi-empiricas, sendo poucos os modelos com base 

totalmente teórica. Em geral, estas equações precisam de dados de 

equilibrio experimentais para o ajuste dos parâmetros. A 

superioridade de um modelo sobre o outro nem sempre é muito clara, 

devendo serem todos testados e analisados para cada caso. ~ 

desejável, na prática, que essas equações: 
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a) apresen~em um número minimo de parâme~ros; 

b) exijam poucos dados experimen~ais para ajus~ar os parâme~ros; 

c) devem ser e~ensiveis para mis~uras mul~icomponen~es e de 

pre~erência não apresen~ar qualquer parâme~ros de in~eração 

adicional além dos parâme~ros binários; 

d) devem descrever o compor~amen~o das mis~uras na região miscivel 

e parcialmen~e miscivel com exa~idão, de modo a serem ú~eis em 

cálculos de equilibrio liquido-liquido e equilibrio liguido-vapor. 

Nes~e ~rabalho ~oram ut-ilizados os seguin~es 

modelos para correlacionar os dados de equilibrio 

NRTLCe5)• UNIQUACC1). TSUBOKA-KATAYAMA-WILSON 

liquido-liquido: 

CT-K-W)CBz:> e 

(15) 
CHA-PRAUSNITZ , que são discu~idos a seguir. Nes~e ~rabalho, é 

dado maior en~áse aos modelos TSUBOKA-KATAYAMA-WILSON e 

CHA-PRAUSNITZ. is~o porque eles não ~êm sido ~ão explorados no 

es~udo do equilibrio liquido-liquido quan~o os ou~ros. 

IV.4.1 -Modelo NRTL 

O modelo NRTL CNon Random Two Liquid), derivado por 

(65) 
Renon e Prausni~z em 1968, ~em como base uma generalização da 

~eoria dos dois ~luidosCI5i), combinada com o concei~o de 

composição local (arranjo não aleatório), sendo uma equação 

semi -empirica. As expressões binárias e mul~icomponen~es para 
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§E/RT e para o ln r. da equaç~o NRTL es~~o apresen~ada na Tabela 
~ 

I V. 1 . Maiores de~al hes sobre es~a equaç~o es~~o di sponi vei s nas 

rererências C44,61,65). 

A express~o mul~icomponen~e é expressa in~eiramen~e 

em ~ermos de par âme~r os binários. s~o 

ob~idos a~ravés de ajus~e aos dados experimen~ais. O parâme~ro aij 

pode ser ajus~ado jun~amen~e com gij - gii 

equilíbrio ou considerado constante cel,B5D_ 

a par~ir de dados de 
• 

C61 ,6!5) 
Renon e Prausni~z sugerem o valor de aij na 

raixa de O. 2 e O. 7. Marina e 
C44) 

Tassios ob~iveram bons 

resul ~ados com ai.j = -1, represen~ando bem a regi~o misci vel e 

parcialmen~e miscivel de mis~uras binárias. 

A equaç~o NRTL normalmen~e represen~a bem dados de 

equilibrio li qui do-vapor sendo ~ambém mui~o 

u~ilizado para represen~ar os dados de equilibrio liquido-liquido 

c 44 4!5 73 77) CELL), apresen~ado bons resul~ados ' ' ' 

A col eç~o DECHEMA C 27 ' 750 ~r az publicado um vas~o 

nómero de parâme~ros ajus~ados des~a equaç~o. para os mais 

diversos sis~emas, ~an~o para o ELV, quan~o para o ELL. 



TABELA IV.1 

EXPRESSOES BINARIA E MULTICOMPONENTE DE §E/RT 

E DE lny DO MODELO NR1L 

=X X 
f. 2 r 

T G 
21. 2f. 

x.+ x G 
~ 2 2f. 

+ x G + x
2 f. f.2 

ln r = 
i x: [T • ' [-x-,_--=+_G_:~:.:::..-,G.-2-t ] 

2 

+ [---=-( T 
1 ~ 2 G f. 2~J l 

X + X G )
2 

2 f. 2f. 

2 ln y = X 
2 f. 

§E 

R T 

xj 

= ~ xi 

J l 
f T ji Gji xj 

f Gli XL 

CIV. 8) 

CIV. 9) 

CIV.10) 

CIV.lD 

f T ji Gji 2 xj Gij [T<j ~ xrTrjGrj l nv "'' 
lnr = + i 

f j l GLjxl GLi XL f GL?t 
l 

CIV.13) 

Tji ""Tij 

gij - gii - parâmet.ro de int.eração ent.re os component.es i e j 

Qij parâmet.ro associado ao número de coordenação (número de 

moléculas que cercam a molécula cent.ral) 
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IV.4.2- Modelo UNIQUAC 

O modelo UNIQUAC CUniversal Quasi-Ghemical Theory) 

propost-o por Abrams e Prausnit.zCi) em 1975, est-á baseado na sua 

derivaç~o. no modelo dos dois rluidos, no conceit-o de composiç~o 

local e na generalizaç~o da teoria quase quimica de Guggenheim 

para moléculas de tamanho e rorma direrentes. 

Neste modelo, a express~o de ~ é composta de duas 

cont-ribuições: a primeira, parte combinatorial ou conriguracional, 

sendo as contribuiç~es devido à forma e tamanho das moléculas; a 

segunda, parte residual. s~o as contribuiç~ devido às interaç~ 

energéticas entre as moléculas. Pode-se escrever, ent.~o: 

R T = ( r + ( ~ R T r CIV.15) 

Maiores inrormaç~ sobre o modelo UNIQUAC estão 

disponiveis nas rereréncias C1,4,5,61,77,B6). 

Para obter-se melhores resultados em misturas 

(4) 
alt-amente não ideais, como álcoois e água, Anderson e Prausnitz 

acrescentam o parâmetro q~ à rormulação original. Em sistemas que 
~ 

não apresent-am tais substâncias: q•. = q_. As express~es binárias e 
~ ' 

E multicomponentes para G /RT e para ln r est.~o apresentadas na 

Tabela IV. 2. 

A UNIQUAC pode ser aplicada para 

representar o coericient.e de at-ividade da rase liquida de misturas 

de liquidas apelares e polares binários ou mult.icomponent.es. Para 
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TABELA IV. 2 

EXPREssesES BI NÃRI A E MULTI COMPONENTE DE çzE 

[R~ r= 
X 

2 

<1>,. 
ln 

c 
ln r = t X 

i 

E DO l n r do MODELO UNI QUAC 

</>i 
+ x ln 

2 

q x ln 
2 2 

</>2 

X 
2 

:: ] 
x q' ln[ e· + e• exp T ] 

t t t 2 t2 

q' ln 
2 [e; + e•exp T ] 

t 2t 

ln r c R 
: ln r + ln r,. 

i t 

e r z t 
+<f>(l--tl) +-z q,.ln 

<1>,. 2 • r 2 
2 

CIV.16) 

CIV.17) 

CIV.18) 

CIV.19) 

t2 T ] e~•T=-~+~e~ 21 CIV.20) 
t t2 

ln r 
2 

simétrico 



TABELA IV.a 

EXPRESSOES BINARIA E MULTICOMPONENTE DE 2E 

r R§: r= 
[R~ r= 

ln r':= ln 
L 

E DO 1 n y do MODELO UNI QUAC 

C CONTI NUAÇ1i:0) 

( ~ ) t/>i l 1 .- -- X .1. 
L X J J 

j 

ln y~=- qi ln ( l ej Tji)+ qi- qi 
j 

t/> = i 

li 

CIV. 26) e = i 

e~= 
L 

qtxj 

l qjxj 
j 

CIV. GS) 

qi e q' = parâmet.ro de área do component.e i i 

ri = parâmet.ro de volume do component.e i 

u .. 
t) 

= parâmetro de interação entre o componente i e 

z = número de coordenação, z = 10 

e i = :fração de área do component.e i 

t/>i = :fração de volume do component.e i 

j; 
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CIV. 21) 

CIV. 2Z) 

CIV.23) 

CIV. 24) 

CIV. G5:> 

CIV. Z7) 

CIV. 29) 

u. = uJi Lj 
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represen~ar mis~uras mul~icomponen~es não é necessário parâme~ros 

além dos binários. 
(4,5) 

Anderson e Prausni~z aplicaram a equaç~o 

UNIQUAC ao cálculo do ELV e ELL de sis~emas binários e 

mul~icomponen~es, ob~endo bons resul~ados. 

Tendo Abrams e Prausni~z( 1 ) in~roduzido paráme~ros 

es~ru~urais dos componen~es puros Csuperficie e volume) na equação 

UNIQUAC, há a possibilidade de represen~ação de mis~uras cujas 

moléculas possuam diferentes formas e tamanhos, incluindo soluções 

poliméricas. 

A coleç~o DECHEMAC 27 •75) ~raz um vas~o nómero de 

paráme~ros ajus~ados a dados e:x:perimen~ais de ELL e ELV para os 

mais diversos sistemas. 

IV.4.3- Modelo T-K-W 

Wil 
(61) 

son , em 1964, desenvolveu uma expressão 

semi -empi r i ca para §E /RT baseando-se no concei ~o de composição 

local. Porém, da forma como foi deduzida por Wilson, a expressão 

não descreve o compor~amen~o de liquidos parcialmen~e misciveis. 

Para con~ornar es~e problema, Tsuboka e Ka~ayama CS2), em 1975, 

derivaram explici~amen~e uma nova express~o para 

considerando, ~al como Wilson, uma dis~ribuição não alea~ória, 

onde, para um sistema binário, a probabilildade de uma molécula do 

~ipo 1 ou 2 de cercar uma molécula cen~ral Cpor exemplo, do ~ipo 

1) é proporcional à fração de volume local. Par a es~a nova 
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deduç~o. os auLores uLilizam um procedimento similar ao de 

ScaLchard, Hiranuma e Mor i sue et. ali i C8ê!), escrevendo a ent.alpia 

em excesso de uma soluç~o binária como: 

À ) 
22 

{ 2• + {u = 1 { •2 + {22 = 1 

CIV. 30) 

' 
CIV. 3D 

onde { .. é a f'raç~o de volume local da molécula i ao redor da 
LJ 

molécula cent.ral j e Àij é a energia de int.eraç~o ent.re o par i-j. 

As f' r açeíes vol uméLr i cas 1 ocai s sl:o dadas por : 

= 
4> exp C -À /RD 

2 2• CIV. 32:> 
4> exp C À /RD • •• 

t.endo-se a molécula 1 como cent.ral; no caso da molécula 2 ser a 

cent.ral, t.em-se: 

= 
.p

1
exp C -À /RD 

f.2 

4>
2 
exp C À /RD 

22 

CIV. 33) 

As exponenciais s~o denominadas f'at.ores de BolLzman e 

os t.ermos 4> e 4> sl:o f'raç~es volumét.ricas, dadas por: 
• 2 



X V .-. 
X V+ X V 

•-• 2-:l 

f/12 = 
X V 

2-:l 

X V+ X V 
t-t 2-:l 
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I CIV. 34) 

onde Vi é o volume molar do componen~e i. 

Ao combinar-se a equaçlli:o CIV. 31) com CIV. 32) e 

CIV. 33) ~em-se a seguin~e expresslli:o para os ~ermos e e e : 
tt 22 

onde: 

X 
t 

e zz = 

À 
2t 

X z 
X T +X 

l 1.2 2 

= 
X+ X T 

CIV. 35) 
t 2 2t 

CIV. 36) 

CIV.~ 

CIV. 38) 

A equaçlli:o de Gibbs-Helmholtz, representada pela 

equaçlli:o CIV.39) é agora aplicada para obter-se a expresslli:o de §E. 

= btl.F. CIV. 39) 

Integrando a equaçlli:o CIV.39) com limi~e in~erior 
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1/T = O a um lim1t..e superior de 1/T, obt..ém-s:e a seguint..e 

expressão: 

l:.HE I 
l/T .t.e!" 

dC1/D + RT 
o 

Considera-se a s:eguint..e condição lim1t..e: 

1(1./'Jt=O = 0 

CIV. 40) 

CIV. 4D 

Agora, subs:t..i t..uindo a equação CIV. 30) na equação 

CIV. 40), es:t..a é int..egrada com raspei t..o a 1/T, sendo que nest..a 

int..egração, as: quant..idades:CX:u- Xu) são consideradas: 

independent..es: da t..emperat..ura. O result..ado da int..egração da equação 

CIV.40) es:t..á apresent..ada na expressão CIV.42). 

{ll 
= xln 

l X 
l 

l:"zz 
X z 

+ x ln 
z ] CIV. 42) 

Subs:t..it..uindo CIV.34), CIV.36) e CIV.36) em CIV.42) 

t..em-s:e a expressão para .t.§E/RT. Derivando a expressão de .t.~/RT de 

acordo com a equação CIV.7), t..em-se a expressão para o coericient..e 

de at..i vidade. Essas: expressões: binárias: es:t..ão apres:ent..adas na 

Tabela IV. 3. 

Nas: equações: CIV. 43), CIV. 44) e CIV. 45), 

apres:ent..adas: na Tabela IV.3, os: dois: primeiros: t..ermos: corres:pondem 

a equação de Wi 1 s:on original e os: dois: úl t..i mos: t..er mos: são os: da 
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TABELA IV. 3 

EXPRESSÃO BINÁRIA DE §.E /RT E DO ln r DO MODELO T-K-W 

f§_E 

RT = -x lnCx + X T ) 
l l z Zl 

+ x lnCx + x2p21 ) 1 1 

ln r = - ln(X + X T ) 
1 t 2 21 

+ ln Cx + 
f. 

+ 

X ln(x T + 
z l l2 

x lnCx p + 
2 1 12 

p12 

X) 
2 

X ) 
2 

T 
12 

X T + 
f. 12 

x p + x
2 2 12 ] 

ln r = 
2 

-1 n( X T + X ) +x [~:-:T:-' 2 0: 1 ~=-1 ll.2 2 1 X + X T 
1 2 21 

T 
ll.2 

X T + 
1 12 

+ lnCx p + X) -X 
1 ll.2 2 

[ Pu 
l X+ X p 

1 2 21 

pu ] 
X +X 1p12 2 

T = v/ Y1exp[- (À - Àu)/RT] 21 -z 21 

T12 = V/ Yzexp[- ( À À22 )/RT] -1 12 

v v -1 
CIV. 48) -z 

p12 = -v-- p21 = -v-
-z -1 

CIV. 43) 

CIV. 44) 

CIV. 45) 

CIV. 46) 

CIV. 47) 

CIV. 49) 



fração voluméLrica. Os parâmeLros À 
12 

ajusLãveis a parLir de dados experimenLais. 

e À -
21 

À 
;U 
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são 

A equação Tsuboka-KaLayama-Wilson para misturas 

binãrias pode ser :facilmenLe ext.ensi vel à misLuras 

mulLicomponenLes sem qualquer adição de parâmeLros além dos 

binãrios. A expressão de á2E/RT e de lnri para solução 

mulLicomponenLe esLão apresenLadas na Tabela IV.4. 

A equação T-K-W represenLa sistemas binãrios e 

multi componenLes m1 sei vei s e parei al mente m1 sei vei s. Por nll!:o ter 

sido empregada com :frequência, nll!:o se enconLram disponiveis, na 

literatura, muitos parâmeLros da equação T-K-W. 

Neste trabalho, opLou-se por veri:ficar o desempenho 

da equação T-K-W para os sistemas ternãrios parcialmenLe misciveis 

aqui estudados. 

IV.4.4- Modelo CHA-PRAUSNITZ 

~ comum predizer o ELV Lernãrio a partir de 

parâmetros de modelo da fase liquida obtidos através de dados 

binârios. Os resulLados obtidos desta predição, normalmente 

apresentam-se satisfatórios. Porém, ao se aplicar a mesma 

metodologia ao predizer o ELL ternârio, os resulLados, normalmenLe 

deixam a desejar. A predição é realizada a parLir de parâmeLros do 

modelo da fase liquida ajusLados aos dados de ELV binârios dos 

pares misciveis e aos dados de ELL binãrios dos pares parcialmenLe 

misci veis. 



TABELA IV. 4 

EXPRESS1i:O MULTI COMPONENTE DE !i!E /RT 

E 00 lny 00 MODELO T-K-W 

[lxf·ji] + }:xi ln 

j i 

lnyi= -ln [lxi'·Ji] 
j 

CIV. !50) 

CIV. 51) 

CIV. 52) 

CIV. 53) 
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Cha 
(15) 

e PrausniLz , em 1985, desenvolveram um 

méLodo de represenLação simul Lânea do ELV e do ELL de sisL.emas 

Lernãrios de não eleLr611Los, onde um dos pares binãrios é, 

parcialmenLe misc1vel CsisLema do Lipo I). A proposLa desses 

auLores consisLe em uLilizar a runção de~. deLerminada a parLir 

de parâmeLros de modelo da fase liquida ajusLados aLravés de dados 

E o binãrios Co qual denominou CG /RD ua , corrigindo-a com um faLor 

emp1rico C, determinado a partir de dados de ELL ternãrio. Neste 

caso, a função C GE /RD • 
23 

a dimensional cor r i gi da Lem a seguinte 

forma: 

[R§:]ua = • CIV. 54) 

onde [R ~1'1 23 é obLido de parâmetros ajusLados a parLir de 

dados experimenLais de ELV dos dois pares misc1veis e de dados de 

solubilidade múLua do par parcialmenLe misc1vel. 

O :f'aLor empirico C apresenLa as seguinLes 

caracLerisLicas: 

1) sua deLerminação é feiLa a parLir de dados de ELL Lernãrio; 

2) depende da composição; 

3) seu valor é muito próximo da unidade; 

4) Lem um pequeno efeiLo no cãlculo do ELV, mas um profundo efeiLo 

no cãlculo do ELL Lernãrio. 
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O ra~or de correç~o C é dado por: 

c = CIV. !55) 

onde: - rraç~o molar do componen~e i 

01 - cons~an~e C seu valor pode ser posi ~i vo ou nega~i vo) 

À À À_ 
• 2 J 

s~o cons~an~es iguais ou maiores que a unidade, 

para evi~ar singularidades no coericien~e de a~ividade. 

A equação CIV. 56) n~o apresen~a signiricado 

fi si co. 

onde {3 = À 
3 

Por conveniência, pode-se expressar os parâme~ros 

As rrações molares x. • 

I CIV. 56) 

x são parâme~ros. 
3 

ajus~áveis e represen~am a composiç~o ~ernária onde o valor 

absolu~o de ln C é um máximo. 

Para um sis~ema ~ernário, a soma das rrações 

molares dos ~rês componen~es deve ser igual à unidade. Logo: 

x+x+x ==1 
i 2 li 

CIV. 57) 

Assim, para de~erminação da cons~an~e C (equação 

IV.55), ~emos qua~ro parâme~ros ajus~áveis 01, (3, X e X~ 
l 2 
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Pode-se obLer os parâmetros da constanLe C de duas 

formas. No primeiro caso, para sisLemas Lernários cuja curva 

binodal apresenLe uma simeLria basLante acentuada e que a regi~o 

heLerogênea predita por se apresenLe próxima da 

deLerminada a parLir dos dados experimentais. O outro caso, para 

os sisLemas ternários cujas curvas binodais apresentem assimetria. 

Para sisLemas Lernários simé;ricos é razoável 

considerar a seguinte simplificaç~o: 

X = X = X = 1/3 CIV. 68) 
• 2 !J 

SubstiLuindo a equaç~o CIV.68) na equaç~o CIV.56), 

e posLeriormente na equaç~o CIV. 55), tem-se a express~o para C, 

Lal como: 

CIV. !39) 

Logo, nesLe caso, Lemos apenas dois parâmetros 

ajustáveis, a e ~- Para muiLos sisLemas, um valor tipico de ~ é a 

C15) 
unidade , o que implica apenas na deLerminaç~o do parâmetro a. 

Derivando-se a equaç~o CIV.54) con:forme CIV.7), e 

utilizando a express~o da equaç~o CIV. 59) para a consLanLe C, 

obtém-se a seguinte expressão para o coeficiente de aLividade: 

o 
=c ln ri +c~( 

o 

T ) •2s ' CIV. 6()) 
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onde é o coeficiente de atividade, obtido derivando-se a 

o 

expressão de ( ft /RT ) conforme a equação CIV.7). 
S23 

Para sistemas ternários assimétricos, não é 

razoável admiti r a simplificação da equação CIV. 68). Logo, a 

equação CIV. 55) conjuntamente com a equação CIV. 56) são 

ut..ilizadas. Neste caso, tem-se quatro parâmetros ajustáveis, a, ~. 

xf., x
2

• Se se considerar ~ igual a unidade, tem-se o ajuste de 

t..rês parâmetros, a, x e x . 
• 2 

Semelhantemente ao caso anterior. 

seguinte expressão para o coeficiente de atividade : 

o 
= c ln r i 

obtém-se a 

o 

T )ua CIV. 6D 

No caso mais geral, C15) os autores sugerem uma 

sistemática para a obtenção dos parâmetros. A primeira etapa 

consist..e em calcular a curva binodal, usando a função a 

CGE/RD 0 
• Para tanto, é necessário obter-se os parâmetros de 

- S23 

interação binária dos pares misciveis a partir de dados binários 

de ELV e os parâmetros de interação binária do par parcialmente 

miscivel a partir de dados binários de ELL. Se, do cálculo da 

curva binodal ut..ilizando a função CGE/RD 0 
• a região het..erogênea 

- f.23 

se mostrar maior que a obtida a partir dos dados experimentais, a 

tem um valor negativo, ao passo que, se a região heterogênea 

predita se mostrar menor, o valor de a é positivo. 
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A próxima etapa é ajustar os parâmetros a e ~ aos 

dados ternãrios de ELL, onde ~ é maior ou igual a unidade, 

considerando x = x = x = 1/3. Com os parâmetros obtidos, e, 
i 2 !I 

consequentemente, com os valores da constante C, constrói-se a 

curva binodal a partir da express"o corrigida de fJ.E/R:T, equaç"o 

CIV.54). Se esta curva se mostrar insatisratória, ent~o. as 

rrações molares x, e x
2 

tomam outras posições. As novas posições 

das frações molares sl!i:o encontradas, comparando-se a forma da 

curva binodal calculada com a curva binodal experimental, 

veriricando-se onde as maiores correções sl!i:o necessãrias. Vãrias 

esti ma ti vas i ni ci ais podem ser obtidas das i nómer as combinações 

- -que podem ser reitas com as frações molares x , x , x . Com estas 
i 2 !I 

estimativas iniciais, é realizado o ajuste para obter-se os 

quatro melhores parâmetros X e X 
• 2 

Segundo os 

C15) 
autores , valores tipicos de Ã

1
, Ã

2 
e Ã

11 
estl!i:o entre um e dois, 

podendo, em alguns casos, serem maiores que sete. 

Cha e Prausnitz testaram o método para vãrios 

sistemas parcialmente misciveis do tipo I, sendo que a correçl!i:o 

reita à CGE/RT) , na equaçl!i:o CIV.54), pela constante C , raramente 

é maior que 10 % Normalmente nl!i:o é necessãrio um valor de C 

grande, pois o ELL ternãrio é muito sensivel ao valor de y. 

Os modelos utilizados pelos autores para calcular 

CGE/RTJ
0 

e ln v~ roram NRTL e UNIQUAC, usando somente parâmetros 
- i28 # t 

ajustados a partir de dados binãrios de ELV e ELL. Para que o 

modelo CHA-PRAUSNITZ represente satisfatoriamente os dados 

experimentais, é importante usar os parâmetros das equações de 
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e 
o 

ln ri ajust-ados a part-ir de dados binários à uma 

C15) 
t.emperat.ura igual ou bast.ant.e próxima a do sist.ema t-ernário . 

O ~at.or de correção C t.em uma grande in~luência no 

ELL e um pequeno e~eit.o no ELV, apresent-ando uma boa represent-ação 

de processos que envolvem duas ~ases liquidas e uma ~ase 

(15) 
vapor 

IV. 5 - Ajust-e dos Parâmet-ros dos Modelos do Coe~icient.e de 

At-ividade da Fase Liquida 

As equações NRTL, UNI QUAC, T-K-W cont.ém os 

parámet.ros T ii relacionados com a t.emperat.ura, como segue: 

onde: 

T .. "' exp [- 01iiAifRT] CNRTL) CIV. f3G:> 
LJ 

T .. = exp [- A. /RT] CUNIQUAO • CIV. 63) 
LJ LJ 

vi 
[- AiJ/RT] CT-K-W) CIV. 04) Tii = 

vi 
exp 

"'ii parâmet-ro ajust-ável ou pode ser considerado const.ant.e 

e neste trabalho, a .. é constante e igual a O. 2; 
t) 

y_i e v
1

- volumes molares dos component-es i e i à t.emperat.ura 

de 25•C. 
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Para um sist-ema t-ernário t-em-se seis parâmet-ros 

ajust-áveis, em cada equaçlllo do 

coeficient-e de at-ividade da fase liquida. 

Vários procediment-os t-êm si do propost-os para 

ajust-ar 
(60 75 77) 

parâmet-ros de modelos aos dados de ELL • • . Nest-e 

t-rabalho, os parâmet-ros foram det-erminados de duas maneiras: 

1) os parâmet-ros biná.rios dos pares misciveis f' oram 

ant-ecipadament-e ajust-ados ut-ilizando-se, para t-ant-o, os dados de 

ELY biná.rio. Os parâmet-ros dos pares parcialment-e misciveis f'oram 

det-erminados at-ravés de ajust-e aos dados de ELL t-ernário, 

mant-endo-se f'ixos os parâmetros binários dos pares misciveis; 

2) os seis parâmet-ros biná.rios foram determinados através de um 

ajuste utilizando-se os dados experimentais de ELL ternário. 

Os procedimentos acima citados foram utilizados 

para determinar os parâmetros dos modelos NRTL, UNIQUAC e T-K-W. A 

orientação geral para ajuste dos parâmetros do modelo 

CHA-PRAUSNITZ aos dados de ELL ternários foi descrit-a no it-em IY.4.4. 

Um fat-o import-ante a ser salientado é que os 

parâmetros binários ajustados não são únicos. Dependendo da função 

objet.i va definida e do mét-odo numérico de otimização empregado, 

podem-se obter pares de parâmetros ótimos com valores diferentes 

para o mesmo sist-ema. 
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IV.6.1 -Funções ObjeLivas 

Dois Lipos de !'unções objeLivas !'oram adoLadas, 

nesLe Lrabalho, para obLer os parâmeLros de modelos de ri aLravés 

de minimização. Elas, expressas em Lermos do principio dos mlnimos 

quadrados são: 

1) Minimização das diferenças das aLividades: 

N N 

s = ll [ ( , CIV. 66) 

i<. i 

onde M é o número de linhas de amarração, N é o número de 

componenLes e a é a aLividade, dada por: 

a.= 
t 

onde ri é uma !'unção dos parâmeLros Tij e das composições. 

CIV. 66) 

Para eviLar valores muiLo grandes dos parâmeLros e 

acelerar a convergência. foi adicionado a esLa f' unção objeLi va 

mais um Lermo, denominado penalidade, sugerido por Sorensen e 

(76) 
Arlt , dado por: 

CIV. 67) 
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onde Q é uma constante empirica. 
C75) 

Sorensen e Arlt sugerem o 

valor de 10-6 ou 10-7 para esta constante, quando adicionada à 

runção objetiva das isoatividades. 

Os parâmetros são considerados ótimos quando S for 

mini ma. 

Z) Minimização das direrenças entre as fraçeles molares 

& c experimentais Cx ) e as frações molares calculadas Cx ) 

M N 1l 

s = lll [x;jk - x~jk r CIV. 68) 

k i j 

onde 1l são as fases I e II, N é o número de componentes eM é o 

número de linhas de amarração. 

A fração molar calculada depende dos parâmetros 

Utilizando essa função objetiva, a cada iteração, 

dado um conjunto de parâmetros estimados = • são 

calculadas as frações molares de cada linha de amarração e esses 

são comparados com os respectivos valores experimentais. Os 

parâmetros são considerados ótimos quando S for mimima. 

Neste trabalho, a função objetiva CIV.68) se mostrou 

insensível à adição do termo penalidade. 

As vantagens de uma função objetiva sobre a outra 

(23, 77) 
podem ser colocadas da seguinte forma : 
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1) em relaçl!i:o às est.imat.ivas iniciais dos parâmet.ros: a equaçl!lo 

CIV. 6!'5) não requer boas est.imat.ivas iniciais, convergindo 

rapidament.e para o parâmet.ro ót.imo, enquant.o que a equação CIV.68) 

necessit.a de boas est.imat.ivas iniciais para a sua convergência; 

2) em relação à represent.:açl!i:o dos dados de equilíbrio: o ajust.e 

dos parâmetros minimizando a funçl!i:o objetiva CIV. 68) apresenta 

melhores result.ados que com a equaçl!i:o CIV.6!'5), ist.o é, os 

parâmet.ros encont.rados ut.ilizando-se a equaçl!i:o CIV.68) ~az com que 

o modelo represent.e o equilíbrio liquido-liquido com maior 

exat.idão Ccurva calculada mais próxima da experiment.al). A 

represent.açl!lo do equilibrio liquido-liquido ut.ilizando-se a 

minimização da equaçl!i:o CIV.6!'5) é pobre, pois est.a ~unção objet.iva 

nl!i:o garant.e que a di~erença ent.re a ~raçl!i:o molar experiment.al e a 

calculada seja um minimo; 

3) em relação à aspect.os comput.acionais: a ~unção objet.iva CIV.68) 

é mais complicada comput.acionalment.e que a CIV.6!'5). Ist.o se deve 

ao ~at.o que a cada it.eraçl!l:o, para uma dada série de parâmet.ros 

T i.j' as ~rações molares devem ser calculadas para cada linha de 

amarração, sat.is~azendo as equações de equilibrio t.ermodinâmico de 

~ases Cisoat.ividades ou minimização de energia livre de Gibbs); 

4) em relação ao t.empo consumido: a minimização ut.ilizando a 

equação CIV.68) consome um t.empo comput.acional muit.o maior do que 

com a equação CIV.65). 
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Muit-os aut-ores correlacionam o equilíbrio 

liquido-liquido utilizando as mais diversas equaç~es de equilibrio 

(77) 
em t-ermos de isoatividades ou em termos de fraç~o molar . 

Como normalmente n~o se dispõe de boas est-imat-ivas 

iniciais dos parâmetros dos modelos adot-ados, opt-ou-se por iniciar 

o ajuste de parâmet-ros empregando a funç~o objetiva CIV. 65), 

conforme sugerido por Fredenslund et- alii( 23). Os parâmetros assim 

obtidos s~o ut-ilizados como estimativas iniciais no ajuste 

utilizando a funç~o objetiva CIV. 68), reduzindo enormemente o 

t-empo comput-acional gasto para a convergência. 

IV.5.2- Métodos Numéricos para o Ajust-e dos Parâmetros dos 

Modelos de y 

Para ajustar os parâmet-ros de int-eração binária dos 

modelos adotados nest-e t-rabalho aos dados de ELL ternários 

ut-ilizando a função objetiva das isoatividades CIV.65), foi 

escolhido o método de Nelder e Meadc 51 ). 

O mét-odo de Nelder e Mead para a det-erminação de 

parâmetros de equaç~es n~o lineares de n variáveis tem apresentado 

vant-agens quando comparado com out-ros 
(21) 

mét-odos numéricos . Este 

método n~o necessita de derivadas e nem de boas estimativas 

iniciais, sendo altamente confiável e de rápida convergência. 

Pode-se notar neste método, que ele n~o apresenta falsa 

convergência, sempre caminhando para um ponto de minimo. o 

critério de parada do processo iterativo é, se em duas iteraç~s 
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sucessivas, a dif'erença ent-re os valores de S f'or menor que 10-"'. 

A subrot-ina do mét-odo Nelder e Mead f'oi ex:t.raida do livro 

Vapor-Liguid Eguilibria Using UNIFAC ª Group Cont-ribution Method 

de Fredenslund et- aliiC2i). 

Com os result-ados dos parâmetros obtidos minimizando 

a f'unç~o objetiva CIV.65), tem-se ent~o. boas estimativas iniciais 

dos parâmetros. O próximo passo é a escolha de um método adequado 

para o ajuste dos parâmetros utilizando a f'unç~o objetiva CIV.68). 

O método aqui uti 1 i zado par a minimizar a f'unç~o 

objetiva CIV. 68), baseia-se na aplicaç~o do Principio da Máxima 

Verossimilhança, onde todas as variAveis s~o sujeitas a erros 

introduzido por 

modi f' i cado at-é 

(2:9 54) 
engenharia ' 

O método da Máxima Verossimilhança f'oi 

Fisher em e tem sido aplicado e 

os dias de hoje em vArias Areas da 

O principio deste mét-odo est-A em estimar parâmetros 

n~o conhecidos, levando em conta o erro aleatório em todas as 

variáveis medidas, e considera que as variáveis medidas s~o 

distribuidas de acordo com a lei de probabilidade normal, sendo 

que para cada uma das variAveis é associada uma variança,. Os 

melhores valores dos parâmetros dos modelos s~o encontrados 

maximizando a f'unç~o Verossimilhança. 

Considere um sistema de N componentes e uma série 

de pontos experimentais M com propriedades medidas denominadas 

de 8 9 e as propriedades calculadas através de um modelo 

denominadas Bc Cada variável medida é acompanhada de sua 

variânça. Maximizar a f'unç~o verossimilhança é o mesmo que 



(3) 
minimizar a função objetiva S : 

N N 
( B~J' - B~J' )

2 

s =2:2: 
i i 

2 
O'iJ' 

2 onde c - variânça estimada de cada propriedade. 
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CIV. 69) 

Para o ELL de um sistema ternário, quaisquer três 

propriedades medidas ser escolhidas como variáveis 

independentes, sendo que, neste trabalho, escolheu-se a 

temperatura e a fração molar do componente 1 na fase I e a 

pressão. Como, em condiçeies de baixas e moderadas presseies. a 

mesma não tem influência sobre o equilibrio liquido-liquido e 

não é explicita nas equações, as variáveis se resumem na 

temperatura e a fração molar do componente 1 da f'ase I. As 

I IX II variáveis x , x e x , são dependentes e 
2 i 2 

f'unçeies das variáveis 

independentes e dos parâmetros. 

No caso do equilibrio liquido-liquido ternário, a 

(52 60) 
equação objetiva S a ser minimizada ' é: 

s =I 
i 

( 
XIc XI& )2 

X . -X 
it ti 

---------------- + 
2 

C1 

x1i 

2 
O' 
X. 
2t 

CIV. 70) 

A minimização da !'unção objetiva S é feita 

utilizando-se a subrotina Máxima Verossimilhança desenvolvida por 
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(3) 
Anderson et alii em linguagem FORTRAN, podendo ser encontrada 

no livro Computer Calculations ror Multicomponent Vapor-Liquid and 

Liquid-Liquid Equilibria de Prausnitz et alii(6Q)• que roi 

modiricada para runcionar com três variáveis dependentes. O 

programa de ajuste de parâmetros aos dados de equilibrio 

liquido-liquido ternário roi desenvolvido em conjunto com Cano de 

And d 
(14) 

ra e . A metodologia de cálculo Cver diagrama de blocos no 

Apêndice C) pode ser dividida em duas etapas principais 

relacionadas entre si, que se repetem a cada iteração, sendo elas 

as seguintes: 

1) Para cada valor dos parâmetros e variáveis independentes de uma 

iteração qualquer, as variáveis dependentes são calculadas para 

cada linha de amarração, resolvendo o sistema rormado pelas três 

equações de equilibrio: 

(y X ) I= Cy X )II 
~ ~ ~ ~ 

Cy X) I= Cy X )XI CIV. 71) 
2 2 2 2 

Cy X )I= Cy X )XI 
!I !I !I !I 

2 X~ = 1 2 X~ = 1 CIV. 7ê!) 

Neste trabalho, o método numérico utilizado para 

resolver o sistema de equações de equilibrio roi o método de 

B 
C13) 

rown . 

O método Brown é um método iterativo que resolve 
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um sist-ema de n equações não lineares sem requerer ent-rada de 

derivadas, se most-rando superior ao mét-odo de Newt-on em relação à 

rapidez de convergência e em mui t-os casos, convergindo quando o 

mét-odo de Newt-on diverge. Brown propõe a resoluçlil:o das n equações 

sucessi vament.e, ao cont-rário do mét-odo de Newt-on que as resolve 

simul t.aneament.e. A subrot-ina do mét-odo de Brown aqui ut-ilizada, 

roi adapt-ada o programa exist-ent-e no livro 

Syst.ems or Nonlinear Algebric Eguat.ions de 

Numerical Solut,ion 2!. 
(13) 

Byrne e Hall . 

2) Os parâmet-ros e as variáveis independent-es s~o increment-ados, e 

para cada novo valor dos parâmet-ros e das variáveis indendent.es, a 

primeira et-apa é eret.uada. Est-e processo cessa ao alcançar minimo 

da runção objet-iva CIV.68). Se o valor da funç~o objet-iva nlil:o 

sat-isfaz o crit-ério de parada, nova it.eraç~o é iniciada. O 

crit-ério de parada dest-e processo it-erat-ivo é, se em duas 

it-erações sucessivas, o desvio relat-ivo ent-re S for menor ou igual 

a 10-4 ou t-odos os parâmet-ros calculados forem idênt-icos at-é o 

quint-o dÍgit-o significat-ivo. 

A et-apa mais complicada comput-acionalment-e é a 

primeira, vist-o que o cálculo das variáveis dependent-es apresent-a 

grande sensibilidade aos valores dos parâmet-ros e das est-imat-ivas 

iniciais das variáveis dependent-es. Os problemas que podem 

aparecer devido a est-a sensibilidade são os seguint-es: 

Solução Falsa: às vezes os valores das composições 

encont-radas, ao se resolver o sist-ema de equações de equilíbrio 
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CIV.71), se distanciam muito do respectivo valor do ponto 

experimental. Essas são, portanto, composições f'alsas, podendo 

corresponder a um minimo local ou a um ponto de máximo Cver Figura 

IV. O). O ponto de máximo pode ser evitado adicionando-se 

juntamente ao critério de isoatividades, uma anâlise de 

(77) 
estabilidade . 

Z) Solução Trivial: às vezes, o resultado da resolução do sistema 

de equações de equilíbrio CIV.71) f'ornece valores tais das 

composições, que leva a uma conclusão errônea de que a mistura é 

homogênea. Essa solução é chamada de trivial, onde: 

I :n: 
x.= x 
~ i 

CIV. 73) 

Para tentar contornar o problema de f'alsas soluções 

e solução trivial, utilizou-se como estimativa inicial, parâmetros 

cujos valores já haviam sido obtidos através do ajuste 

utilizando-se. a função objetiva das isoatividades. Porém, estes 

problemas não são totalmente evitados, devido ao fato de que a 

solução encontrada da resolução do sistema de equações de 

equilíbrio CIV.71) depende fortemente das estimativas iniciais das 

variáveis dependentes. Por isso, várias combinações dos ma! s 

diversos valores iniciais das variáveis dependentes f' oram 

propostas, dentro de um raio de ± 25% dos respectivos valores 

experimentais, para serem utilizadas como estimativas iniciais, 

obtendo-se sempre convergência, com valores próximos aos 

experimentais. Neste trabalho, n~o se realizou a análise de 
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est-abilidade, conforme sugerido por Sorensen et. ali i C77), 

considerando-se sempre como est.ável a solução obt.ida por 

convergência. 

IV.6- Curva Binodal Calculada a Part.ir dos Parâmet.ros Ajust.ados 

A partir do conjunto de parâmetros ajust.ados CA , 
~2 

A , A , A , A , A ou a, (3, x e x ) dos modelos ut.ilizados 
19 29 21. 31 32 :t 2 

nest.e t.rabalho, é possivel est.imar as linhas de amarração e, 

simult.aneament.e, os pont.os da curva binodal. 

Nest.e t.rabalho, dois programas foram ut.ilizados 

para o cálculo da curva binodal. Um deles é o Binodal Curve 

Const.ruct.ion, ext.raido do banco de dados de ELL DECHEMA( 75). Nest.e 

programa, as linhas de amarração são est.imadas por um processo 

i t.erat.i vo, resolvendo o sist.ema de equaçeíes de equilibrio, dada 

pela equação CIV.71), e sabendo que o somat.ório das fraçeíes 

molares dos t.rês component-es de cada fase é igual a unidade, 

equação CIV.72). 

O sist.ema de equações CIV. 71) é resolvi dos pelo 

mét.odo de Newt.on Raphson, especificando-se uma variável. As 

derivadas da mat.riz Jacobiano ut.ilizadas no programa são 

analit.icas. Originalment.e, est.e programa calcula a curva binodal 

utilizando soment.e os modelos NRTL e UNIQUAC, considerando, nest.e 

últ.imo, o parâmet.ro do component-e puro q' igual a q. Nest.e 

programa, o cheque de est-abilidade local Cminimização 

de é ut.ilizado para verificar se as composiç~as 
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calculadas são ins~áveis ou es~áveisc 23 • 75 ). 

Foram in~roduzidas, nest-e programa, as derivadas 

analit-icas das at-ividades com respeit-o a composição, para o modelo 

de Tsuboka-KaLayama-Wilson. 

O out-ro programa ut-ilizado nest-e t-rabalho é o 

ELIPS, ext-raido do livro de Prausnit-z et- aliic60). Nest-e programa 

é ut-ilizado o cálculo :flash isot-érmico para gerar as linhas de 

amarração. Considera-se um sist-ema t-ernário com uma corrent-e 

liquida de aliment-ação F, de composição global X e X • 
l 2 

int-roduzida dent-ro de um :frasco :flash, onde a corrent-e, 

isot-ermicament-e, é dividida em duas :fases liquidas I e II, 

denominadas e L:u. As equações CIV. 74, IV. 75, IV. 76) do 

balanço de massa são resolvi das, conjunt-ament-e com as equações 

CIV.71 e IV.72). 

LX +L XX = F CIV. 74) 

X LX +x XI LXI F CIV. 75) X = X 
l l l 

X LI +x IX Lu F CIV. 76) X = X 
2 2 2 

onde: L - número de moles do liquido 

I e XX - :fase I e II 

I :fração molar do component-e i :fase I xi - na 

IX :fração molar do component-e i :fase II X. na 
L 

xi fração molar global do component-e i. 

O sist-ema formado pelas equações CIV.74), CIV.75) e 
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CIV.76), conjuntamente com os o sistema rormado pela equaç~o 

CIV. 71) e as restrições da equaç~o CIV. 72), s~o resolvi dos sem 

.requerer a entrada de derivadas. 

Neste trabalho, o programa Binodal Curve 

Construction foi utilizado para calcular as linhas de amarraç~o 

utilizando os modelos UNIQUAC, NRTL e T-K-W. Para o modelo 

CHA-PRAUSNI1~ foi utilizado o programa ELIPS. 
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CAP!TULO V 

DETERMINAÇÃO EXPERIMENTAL E CORRELAÇÃO DOS DADOS 

DE EQUI L! BRIO Ll QUI DO-L! QUI DO DOS SISTEMAS 

ÃGUA-ETANOL-HEXANO E ÃGUA-ETANOL-CICLOHEXANO 

V.l - InLrodução 

Na deLer mi nação exper i menLal do equilibrio 

liquido-liquido em condiçe>es normais de pressão, as propriedades 

medidas são: LemperaLura CD e composição das f'ases coexisLenLes 

I II Cf'ase I, x. e f'ase II. x. ). NesLas condiçeíes, a pressão CP) não 
L L 

é medida, pois não Lem influência no comporLamenLo dos liquidos. A 

maior dif'iculdade da determinação experimenLal do equilibrio 

liquido-liquido reside na análise das composiçeíes de equilibrio. 

V.Z- MéLodos ExperimenLais para a DeLerminação do Equilibrio 

Liquido-Liquido 

As técnicas experimentais usuais para determinar a 

região heLerogênea do diagrama de equilibrio liquido-liquido são 

os chamados: méLodo da LiLulação e méLodo da análise. EsLes 

méLodos são aqui descri t.os par a a determinação exper i menLal de 

sisLemas LernáriosCZ, 52 •57 •81 ). 
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V.2.1 - Mé~odo da Ti~ulaç~o 

O mé~odo da ~i~ulaç~o de~ermina somen~e a curva 

binodal, n~o fornecendo informaç~es comple~as sobre as linhas de 

amarração. O procedimen~o experimen~al des~e mé~odo é o seguin~e: 

Para um sis~ema ~ernário, cer~a quan~idade de um 

dos pares misciveis do sis~ema, é colocado em um recipien~e com 

~empera~ura con~rolada, sendo essa mis~ura ~itulada com o terceiro 

componente. Quando a mis~ura torna-se ~urva ocorre separaç~o de 

fases e de~ermina-se um pon~o da curva binodal. Essa ~i ~ulaç~o é 

repe~ida para várias proporç5es da mis~ura binária dos pares 

misciveis, a~é que toda a curva binodal seja de~erminada. Uma 

ou~ra opç~o. é a de misturar-se cer~as quan~idades do par 

parcialmen~e miscivel, ao invés do par miscivel e ~i~ular-se com o 

~erceiro componente. Nes~e caso, de~ermina-se um pon~o da curva 

binodal quando a mis~ura se ~orna homogênea. 

Quando a composi ç~o de equi 11 brio de apenas um 

componen~e de cada fase do sistema em es~udo é conhecida, a curva 

binodal pode ser utilizada para de~erminar a composiç~o dos outros 

ca 52) componentes, ob~endo-se, assim, as linhas de amarração ' 

V.2.2- Mé~odo da Análise 

O método da análise revela a composiç~o de todos os 

componen~es das duas fases em equilibrio, de~erminando, assim, 

simul~aneamen~e as linhas de amarração e pon~os da curva binodal. 
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O procedimenLo experimenLal é Lambém bastanLe 

simples. A misLura Lernária heLerogênea é agiLada vigorosamente em 

um recipienLe fechado, por um cerLo Lempo, a uma temperaLura 

consLante. Após a agiLaç~o deixa-se decanLar a soluç~o aLé que se 

aLinja o equilibrio. Tomam-se amosLras de cada fase e esLas s~o 

analisadas, deLerminando, assim. uma linha de amarraç~o. EsLe 

procedimenLo é repeLido para várias proporções dos L rês 

componenLes, de forma a deLerminar várias linhas de amarraç~o. 

que também determinam pontos da curva binodal. 

NesLe Lrabalho, foi adoLado o méLodo da análise. 

V.3- Revis~o Bibliográfica 

O ELL dos sistemas água-eLanol-hexano CA-E-H) e 

água-eLanol-ciclohexano CA-E-C), Lêm sido objeLo de grande aLenç~o 

por parLe dos seLores indusLriais há quase um século, devido a sua 

uLilizaç~o em processos de separaç~o do eLanol de misLuras 

aquosas, seja a desidraLaç~o do eLanol por destilaç~o 

(71) (!59) 
azeoLrópica ou por extraç~o liquido-liquido 

De pesquisa bibliográfica realizada, verificou-se, 

ao conLrário do que se esperava, que são poucos os conjunLos de 

dados experimentais publicados desLes sisLemas e a maioria, 

anLigos. 

Para o sisLema A-E-H, verificou-se que exisLem 

publicados alguns conjunLos de medidas experimenLais em uma faixa 
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de t.emperat.ura de -30•C (234.15 a (303.15 

K)C 11
•
48 • 49 •55 •66 •78 •85). Dent.re as re~erências cit.adas, duas n~o 

puderam ser obt.idasC5!5, 7B). 

O primeiro conjunt.o de dados de ELL publicados em 

lit.erat.ura do sist.ema A-E-H ~oi o det.erminado por 
(11) 

Bonner , 

dat.ado de 1910. O aut.or det.erminou pont.os experiment-ais à 

t.emperat.ura de O•C pelo mét.odo da t.it.ulação para det.erminar a 

curva binodal. Ut.ilizando mist.uras t.ernárias het.erogêneas, mediu, 

após at.ingido o equilibrio, a composição de apenas um component.e 

em cada ~ase, cuja análise ~oi realizada em re~rat.Omet.ro. Est.e 

(48) 
mesmo procediment-o ~oi ut.ilizado por Mert.slin et. alii em 1961, 

que det.erminaram dados à t.emperat.ura de 20•C. Apesar dest.es 

pesquisadores t.er em det.er minado a curva bi nodal , que del i mi t.a a 

região de imiscibilidade do sist.ema da regi~o de complet.a 

miscibilidade, os mesmos n~o ~orneceram, em seu t.rabalho, 

in~ormações complet.as sobre as linhas de amarraç~o. pois colet.aram 

apenas a composiç~o de equilibrio de um dos component-es da mist.ura 

t.ernária. 

Em 1966, dois pesquisadores russos, Vorobeva e 

(85) 
Karapet.'yant.s det.erminaram oi t.o linhas de amarraç~o à 

t.emperat.ura de 25•C, ut.ilizando o mét.odo da t.it.ulaç~o combinado 

com medidas de densidades. Os t.empos de agit.aç~o e de decant.aç~o 

est-abelecidos para est.e sist.ema n~o ~oram apresent.ados pelos 

pesquisadores. 

Ross 
(66) 

e Pat.t.erson , em 1979, det.erminam oit.o 

linhas de amarraç~o à t.emperat.ura de 20•C, ut.ilizando, para t.ant.o, 

uma célula colocada em recipient.e à t.emperat.ura cont.rolada, onde a 
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mis~ura he~erogênea, previamen~e pesada, foi agi~ada duran~e vin~e 

e qua~ro horas e deixada decan~ar a~é que a~ingisse equilibrio. 

As composições das fases foram ob~idas por medidas de peso e 

densidade. 

O ~rabalho experimen~al de ELL do sis~ema A-E-H 

mais recen~e. é o de Moriyoshi e~ alii ( 49
), 1988. Es~es au~ores 

de~erminaram linhas de amarraç~o do sis~ema A-E-H à ~empera~ura de 

2!5•C, em uma faixa de press~o de 0.1 MPa C760 mmHg) a 200 MPa 

6 (1.!52 10 mmHg). Para a pressão de 0.1 MPa C760 mmHg), Moriyoshi e~ 

ali! de~erminaram quinze linhas de amarraç~o. u~ilizando uma 

célula de equilibrio de capacidade de aprox:imadamen~e !50 
3 em , 

semelhan~e a ~ilizada nes~e ~rabalho, porém com a van~agem de 

operar a al ~as pressões. Os ~empos de agi ~aç~o e decan~ação 

es~abelecidos por Moriyoshi e~ alii foram de, no minimo, oi~o 

horas para a agi ~aç~o e duas horas de decan~ação. A análise das 

composições de equilibrio foram realizadas em um croma~ógrafo com 

de~ec~or de condu~i vidade ~érmica. O erro médio do mé~odo de 

análise u~ilizado pelos pesquisadores é de O. 3"/o em massa para 

qualquer componen~e. 

Moriyoshi e~ alii, em seu ~rabalho, compararam os 

seus pon~os experimen~ais à press~o de O. 1 MPa à ~empera~ura de 

com os ob~i dos por Tarasenkov e 
C78) 

Paul'sen e os 

de~er minados por Vorobeva e Karape~'yan~s. ambos ~ambém à 

temperatura de ê!!5•C e constataram que o desvio máximo en~re as 

curvas binodais ~raçadas a~ravés dos pon~os experimentais é de 

oito mol por cento, para os valores de Tarasenkov e Paul'sen e um 

mol por cento para os valores de Vorobeva e Karape~'yants. 
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EnLreLanLo, a comparaç~o enLre as curvas binodais n~o é realisLa, 

pois n~o leva em conLa as inclinações das linhas de amarraç~o. ou 

seja, os coe1'icienLes de disLribuiç~o dos componenLes enLre as 

f' ases. Moriyoshi e L ali i comparam Lambém os seus ponLos 

experimenLais aLravés de curvas de disLribuiç~o e Lambém pelo 

méLodo de OLhmer e Tobias, correlacionando o conjunLo de linhas de 

amarraç~o à press~o de 0.1 MPa C760 mmHg). EsLa correlaç~o indica 

que exisLe uma relaç~o linear enLre os valores de: 

' CV.1) 

onde x é a 1'raç~o de sol venLe na 1'ase rica em sol venLe e x a 
9 ~ 

1'raç~o de diluenLe na 1'ase rica em diluenLe. 

O resulLado do ajusLe e os ponLos experimenLais 

medidos por eles foram comparados com os deLerminados por 

Vorobeva/KarapeLyanLs e Tarasenkov/Paulsen, por meio de um grá1'ico 

de log <C1-x )/x > 
9 9 

conLra log <C1-x )/x >, 
~ ~ 

obLendo um desvio 

muiLo grande enLre os seus ponLos e os obLidos pelos ouLros 

pesquisadores, exceLo para os localizados em regiões próximas do 

ponLo cri Li co. Apesar da comparaç~o. nesLe caso, ser realisLa, 

Moriyoshi eL alii n~o apresenLaram os desvios resulLanLes da 

comparação. 

Para o sisLema A-E-C, exisLem publicados dois 

conjuntos de dados à temperatura de 25•CC 8*• 84) e um conjunto de 

C35) dados à Lemperatura de 30•C Para esLe sistema, a referência 

(8*) 
original russa não pode ser obLida. 
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Os dados experimentais mais antigos determinados 

dest.e sistema data de 1932:, os quais foram medidos por Vold e 

(84) 
Washburn á temperatura de 25•C. Os pesquisadores utilizaram o 

mesmo procedimento para a coleta dos dados usada por Bonner e 

Mertslin et alii. 

(8*) 
Em 1937, Tarasenkov e Paul'sen coletaram dados 

de apenas três linhas de amarração do sistema A-E-e à temperatura 

(75) 
de 25•C, sendo encontradas em DECHEMA . A referência original 

russa não pode ser obtida, impossibilitando uma análise do método 

experimental utilizado. 

O trabalho mais recente publicado para o sistema 

A-E-C é o dos pesquisadores Karrer 
(35) 

e Gaube , 1988, que 

determinaram apenas duas linhas de amarração deste sistema à 

temperatura de 30•C, utilizando o método estático de medidas da 

pressão de vapor a uma temperatura constante. 

Como é possivel testar a consistência 

termodinâmica de dados de ELL, é impossivel qualificar os dados 

experimentais publicados em literatura destes dois sistemas. 

Verifica-se, da pesquisa bibliográfica, que a 

quantidade de linhas de amarração publicadas à temperatura de 25•C 

e 30•C para o sistema A-E-C é mui to pequena. E: interessante, 

nest.e caso. que se colete uma maior quantidade de dados 

experimentais a estas temperaturas para este sist.ema. Outro :fato 

mui to importante é que não existem publica dos, par a ambos os 

sistemas, linhas de amarração à temperaturas superiores a de 30•C. 

Portanto, o efeito da temperatura no comportamento do ELL destes 

dois sistemas é desconheci do. Neste trabalho, det-erminou-se 
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experimen~almen~e as linha~ de amarraç~o do sistema A-E-H às 

temperaturas de 25•C, 35•C e 45•C e do sistema A-E-C às 

temperaturas de 25•C, 35•C e 50•C com a finalidade de estudar o 

comportamento de ambos os sistemas nesta faixa de temperatura. 

V.4- Descrição da Aparelhagem 

A aparelhagem experimental consta essencialmente de 

uma célula de equilibrio liquido-liquido, um agitador magnético e 

um banho termostático. As duas fases em equilibrio são analisadas 

em um cromatógrafo de fase gasosa. O esquema geral da aparelhagem 

está ilustrado na Figura V.1. 

V.4.1 -Célula de Equilibrio Liquido-Liquido 

A célula de equilibrio liquido-liquido foi 

projetada e desenvolvi da conjuntamente com Mar i a Helena Cai'So de 

•-d d C14) 
.H.l' ra e ~ Os esquemas da célula s~o apresentados na Figura V.2 . 

A célula é de vidro pyrex de forma a permitir a 

visualizaç~o das duas fases liquidas. O espaço interno ocupado 

pela soluç~o é de aproximadamente 200 ml. A temperatura é mantida 

constante. circulando fluido termostatizado pela camisa da célula. 

A temperatura da soluç~o do interior da célula é lida através de 

um termômetro de mercúrio, com escala de -10•C a 150•C e precisão 
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Fig. V.1 Esquema da Aparelhagem 

Legenda da Fig. V.1 

(1) célula de equilibrio liquido-liquido 

(2) cole~or de amos~ra 

(3) ~ermOme~ro 

(4) agi~ador magné~ico 

(5) banho ~ermos~á~ico 
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de O. 5•C. A t.ampa da célula sust.ent.a o t.ermOmet.ro de mercúrio. 

Est.a t.ampa é const.ruida de rorma a não permit.ir espaço de vapor 

sobre a solução, Cicando a part.e inCerior da t.ampa prat.icament.e em 

cont.at.o com a solução liquida. Um agit.ador magnét.ico promove a 

mist.ura dos component.es. A amost.ra das duas fases liquidas 

decant.adas são t.omadas por uma microseringa, at.ravés de dois 

colet.ores capilares de amost.ras, sit.uados na part.e lat.eral da 

célula. Do colet.or de amost.ra inferior, ret.ira-se amost.ra da fase 

pesada e o superior, da fase leve. 

V.4.2- Aparelhagem Auxiliar 

V.4.2.1 -Banho Termost.át.ico 

o banho t.ermost.át.ico ut.ilizado para mant.er 

const.ant.e a t.emperat.ura do Cluido que circula na camisa da célula 

possui bomba de recirculação ext.erna e cont.rolador de t.emperat.ura 

que fornece uma precisão de O. 1 •C, sendo da marca Fanem, modelo 

111. A capacidade do banho é de 25 lit.ros e ut.iliza-se água como 

fuido t.ermost.át.ico. 

V.4.2.2- Agit.ador Magnét.ico 

O agit.ador magnét.ico ut.ilizado para promover a 

agit.ação da mist.ura het.erogénea é da marca Fanem, modelo 258. 
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V.4.2.3- Croma~ógrafo à Gás 

O aqui pamento uti 1 i zado par a a análise dos dados 

experimem~ais de equilibrio liquido-liquido é o cromatógrafo à 

gás , modelo CG 35 com de~ec~or de condu~ividade ~érmica, 

produzido pela Instrumen~os Cientificos CG L~da. O gás de arraste 

utilizado é hidrogênio ultra puro, fornecido pelo Laboratório de 

Hidrogênio-UNICAMP. 

A coluna croma~ográfica utilizada para a 

determinação dos dados dos sistemas água-e~anol-ciclohexano e 

água-etanol-hexano é de aço inoxidável, com 3,65 m de comprimen~o 

e 1/8 polegadas de diâme~ro, recheada com Porapak-Q. As condições 

de análise croma~ográficas são dadas no Apêndice D. 

Os croma~ogramas são ob~idos a~ravés de um 

regis~rador po~enciométrico de um canal, modelo SRG-GC. A 

composição da amos~ra é calculados pelo integrador ele~rónico 

programável, marca Varian, modelo CDS 111, cuja precisão de medida 

é apresen~ada no Apêndice E. 

V.4.2.5- Coleta de Amostra 

São coletadas, no minimo, ~rés amostras de três 

micro! i tros de cada fase para análise. A amostragem é feita com 

uma microseringa de cinco microli~ros, marca SGE. 
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V.5- Procediman~o Expariman~al 

O primeiro passo do procadiman~o axpariman~al é a 

preparação da solução ~arnária. A preparação da solução, cujo 

volume é da aproximadaman~a 200 ml, é fai~a mis~urando-sa 

quan~idadas dos componan~as do sis~ama em ~ais proporções, da modo 

que após as fases se separarem, a in~erfaca entra alas se si~ua 

mais ou ·manos a maia al~ura da célula, possibilitando a re~irada 

da amos~ra sem que haja par~urbação apreciável das fases em 

equilibrio. 

Quando se conhecem a priori algumas linhas da 

amarração, mesmo em condiç5es diferen~as daquelas da in~eresse, o 

volume da cada componen~e é facilman~e estimado a par~ir das 

composiç5es de equilibrio. En~re~an~o. quando não há informação 

alguma di sponi val , os vol umas dos componan~es são ob~i dos por 

~en~a~i va a erro. Nas~a ~rabalho, u~ilizaram-sa dados axis~en~as 

na li~ara~ura dos sis~emas água-e~anol-hexano e 

água-e~anol-ciclohaxano, ambos à tampara~ura de 25•C, para as~imar 

os volumes iniciais. 

Na célula, a solução é agi~ada vigorosaman~e com 

agi ~ador magné~i co dur an~a um ~ampo convani anta, mantendo-se a 

temperatura constante. Ao cessar a agitação da solução, a mistura 

é deixada decantar até que se atinja o es~ado de equilibrio, sendo 

que os tempos de agitação e decantação são tipicos da cada 

sistema. 

Para os sistemas es~udados neste trabalho, os 

~empos de agitação a da decantação são, inicialmente, fixados 
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ar bi tr ar 1 amente, sendo os valores adotados pela ver i f' i cação da 

reprodutibilidade dos dados experimentais. Amostras são coletadas 

par a vá r i os tempos crescentes de agitação e/ou decantação, como 

por exemplo de hora em hora. Considera-se atingido o estado de 

equilibrio quando, para dois intervalos de tempo de agitação e/ou 

decantação, os valores da composição de cada componente de cada 

f'ase não diferirem entre si, no máximo, de 0.0014, que é o desvio 

padrão tolerado pela técnica cromatográf'ica, tal como descrito no 

Apêndice E. Se, testado os tempos de agitação e/ou decantação. os 

c r 1 tér i os estabeleci dos não são alcançados, novas combinações de 

tempos crescentes de agitação e decantação são testados no sistema 

em estudo. 

V.6 - Teste da Aparelhagem 

Em equilíbrio liquido-liquido, existe uma vasta 

quantidade de medidas experimentais publicadas para sistemas 

binários e ternários. Como não se pode testar a consistência 

termodinâmica dos dados de equilibrio liquido-liquido, é dif'icil a 

escolha, dentre os publicados, de um sistema padrão adequado para 

a calibração de aparelhagens de medidas de equilibrio 

liquido-liquido. 

Como c r i tér i os de seleção de um sistema par a se 

testar a aparelhagem, pode ser estabelecido que: a) o sistema deve 

apresentar uma grande quantidade de pontos experimentais 

publicados em literatura numa ampla f'aixa de temperatura; b) os 
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component-es da mist-ura devem ser :facilment-e encont.rado 

comercialment-e com al Lo grau de pureza; c) o sist-ema deve ser, 

pre:ferencialment.e binário, por ser mais :fácil de realizar a 

comparação com a variação da t-emperat-ura. 

De uma consult-a :feit-a ao banco de dados de 

equili brio 1 i qui do-1 i qui do DECHEMA C 75) , veri:ficou-se que um 

sist-ema binário que sat.is:faz est-es requisit-os é, a mist-ura 

but.anol-água. Est-e sist-ema :foi ut-ilizado pelos pesquisadores Alves 

(14) 
Bueno, Ca~o de Andrade e por um pesquisador do Laborat-ório de 

Propriedades Termodinâmicas CL. ?. T.), na :faixa de t-emperat-ura de 

35•C a 60•C, em duas células de const-rução semelhant-es, obt-endo 

dados cujos desvios em relação aos dados da lit.erat.ura, em muit-os 

casos, most-ravam-se acima do desvio má>dmo est-abelecido pela 

precisão da medida. Tais discrepâncias não :foram inesperadas, uma 

vez que mesmo ent-re os dados da li Lerat.ura do sistema 

but.anol-água, na :fase rica em but.anol, à t-emperat-ura de 60•C, 

exist-e espalhament-o acima do desvio máximo t-olerado pela precisão 

de medida. Além disso, os dados publicados são bast.ant.e ant-igos, 

colet.ados em época na qual os cromat.6gra:fos não eram disponiveis. 

Nas referências escolhidas pelo DECHEMAC 75), as concent.raç~es 

f' oram det-erminadas por mét-odos de t-it-ulação e medidas 

volumét-ricas, cuja precisão é menor que a o:ferecida pela análise 

cromat.ográ:fi c a. 

Dest.a forma, opt-ou-se, nest-e t-rabalho, por Lest.ar a 

aparelhagem ut-ilizando para comparação, os dados da mistura 

t-ernária A-E-H à t-emperat-ura de 25•C, exist-ent-es na lit.erat.ura. 
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V.6.1 Test-e da Aparelhagem Ut-ilizando o Sist.ema 

Ãgua-Et.anol-Hexano CA-E-H) 

Os dados experiment.ais ut.ilizados do sist-ema A-E-H 

à t.emperat.ura de 25•C ut.ilizados par a comparação com os 

det-erminados nest.e t.rabalho foram os medidos por Vorobeva e 

Karapet.'yant.s e os medidos por Moriyoshi et. alii e se encont.ram no 

Apêndi l.:e G. 

Para a det.erminação experiment.al do sist.ema A-E-H, 

nest.e t.rabalho, foram ut.ilizados li qui dos da marca Merck, "pro 

analysi" sem purificação adicional. A água foi dest.ilada e 

deiohizada no Laborat.ório de Propriedades Termodinâmicas CL.P.T.). 

Todos esses liquides foram previament.e t.est.ados para verificar o 

seu t.eor de pureza. medido por análise cromat.ográfica, obt.endo-se 

os seguint.es result.ados: água 100%; et.anol 99.8% em base molar e 

hexano 99.89% em área. As cont.ami nações do hexano são 

essencialment.e compost.os de pont.o de ebulição próximos do mesmo, 

provavelment.e hidrocarbonet.os. 

A solução t.ernária foi preparada ut.ilizando-se 

composições globais dos component.es do sist.ema diferent.es das 

C85) C49) ut-ilizadas por Vorobeva/Karapet.'yant.s e Moriyoshi et. alii 

Os t.empos de agi t.ação e decant-ação da solução, nest.e t.r aba! h o 

foram de, no minimo, doze horas e cinco horas, respect.ivament.e. 

Como pode-se verificar, os t.empos de agit.ação e decant.ação 

estabelecidos neste trabalho são muito próximos dos est-abelecidos 

por Moriyoshi et. alii, oit.o horas de agit.ação e duas horas de 

decant.ação. 

Os dados experiment.ais obt.idos neste trabalho para 

sistema água-etanol-hexano a 25•C são apresentados na Tabela V.l. 



TABELA V.l 

DAOOS DE EQUI L:t BRIO Ll QUI DO-Ll QUI DO DO SI SIEMA 

ÃGUAC1)-ETANOLC2)-HEXANOC3) Ã TEMPERATURA DE 25•C 

FASE RICA EM ÃGUA FASE RICA EM HEXANO 

X X X X X X • 2 " • 2 " 
0.8795 0.1205 0.0000 0.0000 0.0058 0.9942 

0.7373 0.2619 o. 0008 0.0017 0.0210 0.9773 

0.6482 0.3483 0.0035 0.0034 0.0303 0.9663 

o. 5541 o. 4371 0.0088 0.0033 0.0434 0.9533 

0.4322 0.5431 0.0247 0.0054 0.0678 0.9258 

0.3217 0.6224 0.0559 0.0125 0.1081 0.8794 

0.2562 0.6549 0.0889 0.0152 0.1463 0.8385 

0.1817 0.6564 0.1619 0.0295 0.2239 0.7466 
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Uma vez det-erminados os pont-os experimenLais, o 

próximo passo é compará-los com os dados da li Ler atura. A :t'orma 

mais realisLa, é a comparaç~o quantiLaLiva das linhas de amarraç~o 

com base em concentraç~o. 

Para se comparar as linhas de amarraç~o de 

di:t'erentes referências com base em concentraç~o é necessário que 

estas tenham sido determinadas utilizando a mesma composiç~o 

global da mist-ura ternária. Como, neste t-rabalho, utilizaram-se 

concentrações globais da mistura t-ernária diferentes daquelas da 

literatura, foi necessário efetuar uma interpolaç~o das linhas de 

amarraç~o existentes. 

Adot-ou-se, neste 

tr adicional método de ot.hmer e 

linhas de amarraç~o. 

trabalho, 

Tobias C 56) 

A equação de ot.hmer e Tobias é: 

a utilizaç~o do 

para inter polar as 

1 - X 
~ 

• C V. 2:) 
X • 

onde x é a fraç~o molar de hexano na fase II, rica em hexano e 
3 

x é a fraç~o molar de água na fase I, rica em água . • 
A partir do resultado do ajuste desta equaç~o. 

I II pode-se, dado o valor de x ou x 
1 !J 

obter o respectivo valor de 

II % 
X OU X. 

!I • 
Uma vez conhecida a curva binodal do sistema, os 

valores de xx e xn s~o utilizados para localizar a posiç~o das . " 
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linhas de amarração, podendo, da curva, ob~er-se as composiç~es de 

I 
X ' 2 

I 
X • 

" 
II 

e x . 
t 

Nes~e ~rabalho, a equação de othmer e Tobias foi 

ajus~ada aos dados experimen~ais de~ermi nados por 

Vorobeva/Karapet:yan~s e aos de~erminados por Moriyoshi e~ ali i, 

u~ilizando o mé~odo dos minimos quadrados. O resul~ado ob~ido foi 

o seguin~e: 

Vorobeva e KarapeCyants: n = 1.36239 

c= -1.30904 

coeficien~e de correlação: 0.997037; 

Moriyoshi e~ alii: n = 1.24077 

c = -1.18758 

coeficiente de correlação: 0.997417. 

O desvio absolu~o médio en~re o valor de 
IX 

x,. 

de~erminado experimen~almen~e e do xn calculado pela equação de 
a 

.othmer e Tobias é de 0.01275 para os dados de Vorobeva e 

Karape~'yan~s e de O. 010 para os dados de Moriyoshi e~ alii. 

No~a-se que os desvios en~re o pon~o experimental e o calculado 

pela correlação são bem maiores que o desvio ~olerado pela 

precisão de medida, podendo-se concluir que" ou os dados 

experimen~ais des~es pesquisadores não são de boa qualidade ou a 

correlação de othmer e Tobias não representa com confiança os 

dados des~e sistema. 

A Figura V. 3 ilustra os result-ados ob~idos do 
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Fig. V.3 GrÓfico de (1-X(3)/X(3) contra (1-X(1 ))/X(1) 
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ajust-e da equação de Ot.hmer e Tobias aos dados de Vorobeva e 

Karapet-yant-s e aos dados de Moriyoshi et- alii, junt-ament-e com os 

pont-os experiment-ais det-erminados nest-e t-rabalho. Not-a-se 

:facilment-e que não há concordância ent-re as duas curvas, excet-o 

I 
para os valores de x 

i 

II e x localizadas nas regiões próximas ao 
3 

pont-o cri t-i co. Fazendo-se uma análise qual i t-a t-i va do grát'ico da 

Figura V.3', observa-se que os pont-os obt-idos, nest-e t-rabalho 

concordam com os det-erminados por Moriyoshi et- alii na :faixa de 

alt-as concent-rações e IX 
X • 

3 
ao passo que para baixas 

concent-rações dest-es mesmos component-es, a concordância com os 

pont-os obt-idos por Vorobeva e Karapet-'yant-s é mais acent-uada. 

Ã nivel quant-it-at-ivo, as comparações :foram 

realizadas com base em concent-ração. O procediment-o ut-ilizado para 

a int-erpolação das linhas de amarração :foi a seguint-e: dado o 

I 
valor de x que se desejava comparar, 

i 
o valor de 

XX 
X 

3 
:foi obt-ido 

ut-ilizando-se a equação de Ot.hmer e Tobias. Com os dados 

experiment-ais das linhas de amarração da lit-erat-ura. :foi possivel, 

ut-ilizando-se o mét-odo Spline Est-endido, desenvolvido por 

(54) I 
Nunhez , const-ruir a curva binodal e a part-ir dos valores de x 

II 
e x 

3 
int-erpolá-la para obt-er os valores dos respect-ivos 

XX II 
X e X 

2 i 

I 
X • 

2 

i 

Os result-ados obt-idos da int-erpolação dos dados da 

lit-erat-ura e os desvios dos pont-os obt-idos nest-e t-rabal,ho em 

relação aos da lit-erat-ura são apresent-ados nas Tabelas V.Z e V.3. 



TABELA V.2 

COM?ARAÇÃO ENTRE OS DADOS OBTIDOS NESTE TRABALHO 

E OS DADOS DETERMINADOS POR VOROBEVA E KARAPETYANTS 

LINHAS DE AMARRAÇÃO OBTIDAS DA INTERPOLAÇÃO DOS DADOS 

DE VOROBEVA E KARAPET' Y ANTS 

FASE RICA EM ÃGUA FASE RICA EM HEXANO 

X X X X X X 
~ 2 3 ~ 2 3 

0.64820 . o. 34256 0.00924 0.00500 0.01592 0.97910 

0.55410 0.43009 o. 01581 0.00599 o. 02921 0.96480 

0.43220 0.53797 0.02983 o. 00825 0.05825 0.93350 

0.32170 0.61688 0.06140 0.01251 0.10690 o. 88060 

0.25620 0.64960 o. 09761 0.01768 0.15562 0.82670 

0.18170 0.64950 0.16870 0.03020 0.24590 0.72390 

DESVIOS DOS PONTOS OBTIDOS POR VOROBEVA E KARAPET'YANTS 

EM RELAÇÃO AOS OBTIDOS NESTE TRABALHO 

FASE RICA EM ÃGUA FASE RICA EM HEXANO 

X X X X X X 
~ 2 3 i 2 3 

129 

0.005740 0.005740* 0.0016 0.0144 0.01280 .. 

0.007010 0.007010* 0.0027 0.0142 0.01150 .. 
0.005130 0.005130* 0.0019 0.00955 0.007700 

0.005520 0.005520* 0.000100 0.001200 0.001200 

0.005300 0.005300* 0.00248 0.009320 o. 01180 

0.000800 0.006800* 0.000700 0.02200 0.02270 .. 



TABELA V. 3 

COMPARAÇÃO ENTRE OS DA!XlS OBTIDOS NESTE TRABALHO 

E OS DA!XlS DETERMINA!XlS POR MORIYOSHI ET ALI! 

LINHAS DE AMARRAÇÃO OBTIDAS DA INTERPOLAÇÃO DOS DADOS 

DE MOR! YOSHI ET ALII 

FASE RICA EM ÃGUA FASE RICA EM HEXANO 

X X X X X X 
~ 2 s ~ 2 s 

0.648 0.349 0.003 o. 001 O.oa9 o. 971 

0.554 o. 441 0.005 0.005 0.042 0.953 

0.432 0.547 0.021 0.010 0.073 o. 917 

0.3ZZ 0.624 0.054 0.012 0.129 0.859 

0.256 0.663 0.091 0.018 0.178 o. 804 

0.182 0.665 0.164 o. 03!5 0.260 o. 704 

DESVIOS DOS PONTOS OBTIDOS POR MORIYOSHI ET ALII 

EM RELAÇÃO AOS OBTIDOS NESTE TRABALHO 

FASE RICA EM ÃGUA FASE RICA EM H EX ANO 

X X X X X X 
~ 2 s 1 2 s 

0.000700 0.000700 o.oo2 0.0013 0.00470 

130 

0.0029 0.0029 o.oo2 0.0014 0.000300 

0.00390 0.00390 0.0036 0.0052 0.00880 

0.00160 0.00160 0.00050 0.0209 0.0204 * 
0.00190 0.00190 0.0028 0.0317 0.0345 * 
0.00140 0.00140 0.0055 o. 0361 0.0426 * 
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Das Tabelas V.2 e V.3. pode-se consLaLar que os 

desvios absoluLos enLre os ponLos experimenLais inLerpolados dos 

dados da literaLura e os obLidos nesLe Lrabalho se apresenLam em 

uma faixa de 0.000100 a 0.02270, para os valores de Vorobeva e 

KarapeL'yanLs e O. 0003 a O. 0426, para os dados de Moriyoshi eL 

ali i. 

Para que os valores dos desvios apresenLados nas 

Tabelas V.2 e V.3 sejam aceiLáveis, esLes devem, para a fase rica 

em hexano, ser menor que o desvio médio r esul LanLe do aj usLe da 

equação de Ot.hmer e Tobias, que são de O. 01275 e O. 010 para os 

dados de Vorobeva/KarapeL'yanLs e Moriyoshi e L alii, 

respecLivamenLe e para a fase aquosa, menor que o desvio 

resul LanLe da inLerpolaç:ão da curva binodal pelo méLodo Spline 

EsLendido, que é de 0.00200 e 0.003, para os valores de 

Vorobeva/KarapeL'yanLs e Moriyoshi eL alii, respecLivamenLe. 

Analisando a Tabela V.2, noLa-se que Lodos os 

desvio enLre os valores de e 
X 

X 
9 

inLerpolados dos dados de 

Vorobeva e KarapeL'yanLs e os deLerminados nesLe Lrabalho são 

maiores que o desvio médio resulLanLe da inLerpolaç:ão. NesLe caso, 

os pontos da fase aquosa obLidos por Vorobeva e Karapet'yants não 

concordam com os determinados neste trabalho. Para a fase rica em 

hexano, os dois primeiros pontos e o último não concordam com os 

determinados neste trabalho, podendo ser observados os altos 

valores dos devios. 

As comparações ponto a ponto dos dados determinados 
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neste trabalho com os interpolados dos dados de Moriyoshi et alii 

mostram que existe concordância de todos os pontos na fase aquosa, 

pois os desvios obtidos :foram baixos. Porém, ao examinar a fase 

orgânica, conclui -se que os três últimos pontos obtidos neste 

trabalho discordam dos de Moriyoshi et alii. 

Os pontos em discrepância est~o apresentados na 

Tabela V.2 e V.3 com asterisco. 

Os pontos experimentais obtidos neste trabalho n~o 

concordam com os da literatura em regiões muito próximas ao ponto 

cri ti co pois as dificuldades experimentais nesta faixa de 

concentraç~o s~o grandes. Essas dificuldades provavelmente estejam 

relacionadas à grande proximidade das densidades das duas fases 

nesta faixa de concentraç~o. que se tornam praticamente idênticas 

em regiões próximas ao ponto critico, dificultando a separaç~o das 

fases. 

Conclui-se que os pontos experimentais obtidos 

neste trabalho concordam em parte, com os determinados por 

Vorobeva e Karapet 'yants e outra parte, com os determinados por 

Moriyoshi et alii. Nota-se a necessidade, que outros pesquisadores 

determinem pontos experimentais deste sistema a esta temperatura, 

a fim de se possa obter uma conclus~o mais precisa a respeito da 

validade dos dados experimentais. 

Desta forma, pode-se considerar a célula como 

apropriada para a coleta de dados de ELL. 
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V.7- DeLerminação ExperimenLal do Equilibrio Liquido-Liquido dos 

SisLemas Ãgua-ELanol-Hexano CA-E-H) e Ãgua-ELanol-Ciclohexano 

C A-E-e) 

NesLe 

dados de equilibrio 

LemperaLuras de Z5•C, 

Lrabalho, deLerminou-se 

liquido-liquido para o 

35•C e 45•C e para o 

temperaLuras de 25•C, 35•C e 50•C. 

experimenLalmenLe 

sisLema A-E-H às 

sistema A-E-C às 

Devido à LemperaLura de ebulição normal dos 

solvenLes serem baixas, 6B•C, hexano e SO•C, ciclohexano, Lomou-se 

o cuidado de não se Lrabalhar a altas LemperaLuras a fim de 

eviLar-se a evaporação. Porisso, a temperaLura máxima esLudada 

para o sisLema A-E-H foi de 45•C e para o para o sisLema A-E-C, de 

50•C. 

Os resultados experimenLais do sistema A-E-H às 

LemperaLuras de 35•C e 45•C esL:a:o apresenLadas na Tabela V. 4. Os 

dados experimentais à LemperaLura de 25•C já foram apresenLados na 

Tabela V.l, no iLem V.6.1. 

Para a deLerminação experimenLal do sisLema A-E-e 

foi ULilizado ciclohexano da marca Reagen "por analysi" sem 

purificação adicional. O LesLe, a :fim de veri:ficar o Leor de 

pureza do ciclohexano foi realizado, medindo-se por análise 

cromaLográfica, obLendo-se o resulLado de 99.90% em área. A 

contaminaç~o do ciclohexano é, provavelmente um hidrocarboneLo de 

ponLo de ebulição próximo. O Leor de pureza do eLanol e da água 

esLão exposLos no iLem V.6.1. A solução Lernária foi preparada e 
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logo após, roi agiLada por um periodo de no minimo doze horas e 

decanLada, no minimo, seis horas. 

Os dados experimenLais a zs•c, 35•C e 50•C obLidos 

nesLe Lrabalho, s~o apresenLados na Tabela V.5. 

As Figuras V. 4 e V. 5 ilusLram as curvas binodais 

obt.idas a parLir das composiçe!es de equilíbrio para os sisLemas 

A-E-H e A-E-C, respecti vament.e, nas três temperaLuras estudadas. 

As linhas de amarraç~o roram omiLidas por simplicidade. 
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TABELA V.4 

DAOOS EXPERIMENTAIS DE EQUIW:BRIO L!QUIDO-L!QUIOO 

SISTEMA ÃGUAC1)-ETANOLC2)-HEXANOC3) 

FASE RICA EM ÃGUA FASE RICA EM HEXANO 

X X X X X X 
~ 2 3 t 2 3 

o. 8821 0.1179 0.0000 0.0007 0.0090 0.9903 

0.7395 0.2594 o. 0011 0.0013 0.0267 0.9720 

o. 6481 0.3482 0.0057 o. 0021 0.0366 0.9613 

0.!5542 0.4363 0.0095 0.0037 0.0!536 0.9427 

0.4366 0.!5366 o. 0268 0.0088 o. 0821 0.9091 

0.320!5 0.6138 o. 06!57 0.0144 o. 1293 0.8!563 

0.2516 0.6403 0.1081 0.0219 0.1784 0.7997 

0.1709 0.6206 0.208!5 0.0436 0.2949 0.661!5 

0.883!5 0.116!5 o. 0000 0.0000 0.0111 0.9889 

0.7419 0.2!570 0.0011 0.0022 0.031!5 0.9663 

0.6!511 0.34!52 0.0037 0.0037 0.0476 0.9487 

0.!55!54 0.4333 o. 0113 0.0044 0.0637 0.9319 

0.4385 0.5310 0.030!5 0.010!5 0.0977 0.8918 

0.3179 0.604!5 0.0776 0.0189 o. 1610 o. 8201 

0.24!55 0.6217 0.1328 0.0340 0.2277 0.7383 

0.2102 0.6148 0.1750 o. 04!51 0.2775 0.6774 

us 
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TABELA V.5 

DADOS EXPERIMENTAIS 00 SISTEMA ÃGUA-ETANOL-CICLOHEXANO 

ÃS TEMPERATURAS DE 85•C, 35•C E 50•C 

T FASE RICA EM ÃGUA FASE RICA EM CICLOHEXANO 

c•o X X X X X X 
~ z 3 1 z 3 

0.9857 0.0743 0.0000 0.0000 0.0088 0.9972 

0.8448 0.1558 0.0000 0.0008 0.0085 0.9907 

0.7476 0.2507 0.0017 0.0010 0.0179 o. 9811 

0.6623 o. 3326 o. 0051 0.0019 o. 0855 0.9786 

85 0.5214 0.4577 0.0209 0.0040 0.0426 0.9534 

0.4187 0.5440 0.0433 0.0068 0.0580 0.9358 

0.8793 0.6199 0.1008 0.0103 0.1001 0.8896 

0.1954 0.6317 0.1729 0.0177 0.1555 0.8268 

0.1889 0.5812 o. 8899 0.0327 0.8526 0.7147 

0.9830 0.0770 o. 0000 0.0000 0.0046 0.9954 

o. 8526 0.1474 0.0000 0.0000 0.0117 0.9883 

o. 7557 0.2427 0.0016 0.0017 0.0215 0.9768 

0.6365 0.3560 0.0075 0.0030 0.0339 0.9631 

35 0.5892 0.4499 o. 0209 0.0049 0.0505 0.9446 

0.4154 0.!5368 0.0478 0.0070 0.0723 0.9807 

o. 2791 0.6061 0.1148 0.0162 0.1855 0.8583 

0.1957 0.6049 0.1994 o. 0291 0.8084 0.7685 

0.9268 0.0732 0.0000 0.0000 0.0059 0.9940 

0.8536 0.14154 0.0000 0.0012 o. 0181 0.9807 

0.71525 0.2357 0.0018 0.0040 0.0315 0.91545 

0.15433 0.3459 0.0108 o. 0041 0.0448 0.9511 

50 0.5187 0.4503 0.0310 0.0075 0.0691 0.9234 

0.4029 0.5334 0.0637 0.0146 0.1029 0.8885 

o. 3311 0.5648 0.1041 0.0812 0.1433 0.8355 

0.8580 0.5720 0.17150 0.0257 0.1885 0.7918 

0.8125 0.515015 0.22159 0.0467 0.2486 0.7047 



Fig. V.4 Curvos Binodois do Sistema A-E-H as 
Temperaturas de 25"C, 35"C e 45°C • 
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V.B- Correlação dos Dados de Equilibrio Liquido Liquido 

V.B.1 - In~rodução 

Os parâme~ros de in~eração binária dos modelos do 

coeficien~e de a~ividade da rase liquida, NRTL, UNIQUAC, TKW e os 

- -
parâme~ros a. ~. x e x do modelo CHA-PRAUSNITZ foram ajus~ados 

• 2 

aos dados experimen~ais dos sis~emas A-E-H e A-E-e medidos nes~e 

~rabalho. 

Foram u~ilizados para o ajus~e. cada um dos 

conjun~os de dados experimen~ais dos sis~emas A-E-H C~empera~uras 

de 25•C, 35•C e 45•C) e A-E-e C~empera~uras de 25•C, 35•C e 50•C) 

e ~ambém um ánico conjun~o con~endo ~odos os pon~os experimen~ais 

C~odas as ~empera~uras) de cada sis~ema. 

Para correlacionar os dados de ELL aos modelos 

NRTL, UNIQUAC e TKW, foram ~ilizados dois procedimen~os: 

1) Es~imaram-se os dois parâme~ros de in~eração binária dos pares 

parcialmen~e misciveis e a par~ir de dados de ELL 

~ernários, man~endo-se fixos os parâme~ros dos pares misciveis 

CA , A , A , A
32

). Os parâme~ros dos pares misciveis, por sua 
!.2 2i 29 

vez, são ob~idos a par~ir de dados binários de ELV. 

8) Ajus~aram-se os seis paráme~ros de in~eração binária aos dados 

de ELL ~ernários. 
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Para correlacionar os dados de ELL ternários ao 

modelo de CHA-PRAUSNITZ utilizou-se o procedimento sugerido pelos 

próprios autores, descrito no Capitulo IV. 

O objetivo deste capitulo é comparar os resultados 

dos ajustes dos quatro modelos NR'IL, UNIQUAC, T-K-W e 

CHA-PRAUSNITZ, para verit'icar qual deles apresenta o melhor 

desempenho para os sistemas estudados e também comparar os 

resultados do ajuste de dois parâmetros com o de seis parâmetros. 

Para realizar esta comparaçlro, é preciso ter em 

mente que modelos são tentativas de representação da realidade. 

Para se considerar bom o desempenho de um modelo do coet'iciente de 

atividade da 1'ase liquida, é essencial que ele represente de modo 

satist'atório os dados experimentais, ou seja, que os desvios das 

variáveis experimentais em relaçlro às variáveis calculadas pelo 

método de ajuste estejam dentro do desvio tolerado pela precislro 

de medida. Nem sempre um modelo proposto se ajusta bem aos dados 

experimentais, sendo que, às vezes representa com muita 1'idelidade 

certos tipos de sistemas e de modo insatist'atórios, outros tipos. 

A observação dos desvios-padrão percentuais das 

frações molares, O" 
p • e o desvio-padrão em temperatura, O" 

T • 

obtidos em cada ajuste, são critérios úteis na comparação dos 

resultados obtidos dos ajustes entre expressões do coet'iciente de 

atividade da 1'ase liquida estudados neste 

desvios-padr~o o- e o- s~o definidos como: 
p T 

O' 
T 

= /~ 
J 

C Te- Te.) 2 
/ M 

j J 

trabalho. Os 

c v. 3) 



O' 
p 

= 100 ll:l:l: ( 
i j R 
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2 

)/ 6M c v. 4) 

onde i são os component-es, j as linhas de amarração, R as rases 

I, II eM o número de linhas de amarração. 

A comparação feit.a at.ravés dos valores de a é 
p 

t.ambém ut.ilizado por Sorensen e Arl 1:. em DECHEMAC 75). Não 

ut.i 1 i zou-se par a comparação a média da soma dos desvios de cada 

component-e em cada fase, pois est.e t.i po de comparação é mui t.o 

dificil devido a grande quant.idade de concent.rações (seis) a serem 

comparadas. 

Os resul t.ados dos ajust.es são dados em Tabelas, 

onde são apresent-ados os valores dos parâmet.ros Aij ou os a, ~. 

x e x est.imados e os desvios-padrão associados a cada parâmet.ro, 
i 2 

o desvio-padrão em t.emperat.ura Cu ) 
T 

e o desvio-padrão, dado em 

percent.agem Cu ) . Os parâmet.ros ajust.ados A .. est.l'i:o di vi di dos por 
p ~J 

R, onde R é a const.ant.e dos gases. 

A part.ir dos parâmet.ros est.imados, é possivel gerar 

a curva binodal, usando os programas ci t.ados no Capi t.ulo IV. A 

const.ruçl'i:o da curva é muit.o út.il para verificar se os parâmet.ros 

ajust.ados: do modelo represent-am com fidelidade os dados 

experiment-ais. 
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V. S. C! Ajust.e dos Parâmet.ros dos Pares Parcialment.e 

Misci veis CA e A ) 
~9 9~ 

O procediment.o ut.ilizado para ajust.ar os parâmet.ros 

A e A dos modelos NR!L, UNIQUAC e T-K-W cobre duas et.apas. A 
f.D Si 

primeira et.apa consist.e em obt.er-se os parâmet.ros de int.eração 

binária dos pares misciveis a part.ir de dados binários de ELV e a 

segunda et.apa, ajust.ar-se os parâmet.ros de int.eração binária dos 

pares parcialment.e misciveis a part.ir de dados t.ernários de ELL, 

mant.endo-se ~ixos os parâmet.ros dos pares misciveis. 

Os parâmet.ros dos pares misciveis ~oram ajust.ados, 

nest.e t.rabalho, ut.ilizando-se o programa comput.acional 

desenvolvi do no Laborat.ório de Propriedades Termodinâmicas, 

L.P.T., o qual ajust.a os parâmet.ros dos modelos do coe~icient.e de 

at.ividade da ~ase liquida r. pelo Mét.odo da Máxima Verossimilhança 
L 

a part.ir de dados experiment.ais de ELV binários. Para t.ant.o, ~oi 

ut.ilizado dados experiment.ais report.ados do banco de dados de ELV 

binários DECHEMACC!7 ) dos sist.emas: et.anol-água às t.emperat.uras de 

hexano-et.anol às t.emperat.uras de 

26•CC 3*), 36•cC 4*) e 60•CC 6*); ciclohexano-et.anol às t.emperat.uras 

(3M) (7W) 
de 26•C e 50•C . O ajust.e ao modelo de Cha e Prausnit.z será 

discut.ido no it.em V.8.3.2. 

Os dados experiment.ais dos sist.emas hexano-et.anol e 

et.anol-ciclohexano escolhidos nest.e t.rabalho são consist.ent.es 

t.ermodinamicament.e pelo Test.e de Consist.ência ut.ilizando a Equação 

da Coexist.ência, desenvolvido por Krahenbtihl e d'ÃvilaC 37). Nli:o 

~oi possi vel aplicar o Test.e de Consist.ência Termodinâmica aos 
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dados experimen~ais do par e~anol-água, pois os mesmos foram 

de~erminados pelo Mé~odo da Press~o ToLalCi•,Z*• 5*). 

A li Lera~ura consul~ada n~o apresenLa nenhum 

conjun~o de dados de ELV do sis~ema e~anol-água A ~empera~ura de 

45•C e os dados dos sis~emas hexano-eLanol A Lempera~ura de 45•C e 

e~anol-ciclohexano A ~empera~ura de 35•C, n~o s~o consis~en~es. 

Para es~es casos, os dados usados no ajusLe :foram obLidos por 

inLerpolaç~o dos dados de ELV exis~enLes, ULilizando o Mé~odo 

(54) 
Spline Es~endido, cujo programa foi desenvolvi do por Nunhez . 

Os dados inLerpolados enconLram-se no Apêndice G. 

Para correlacionar os dados experimen~ais ao modelo 

UNIQUAC, é necessário os parâmeLros dos componen~es puros r, q e 

q•. Os valores des~es parâme~ros :foram repor~ados do livro de 

Prausni~z eL aliiceO) e s~o apresen~ados no Apêndice J. 

Tendo-se os valores dos parâme~ros dos pares 

misciveis, o passo seguinLe é ajus~ar os parâme~ros dos pares 

parcialmenLe misciveis a~ravés de dados de ELL ~ernário. 

Os resul ~ados do ajusLe de parâmeLros dos modelos 

NRTL, UNIQUAC e T-K-W aos dados experimen~ais binários de ELV são 

apresen~ados nas Tabelas V.6, V.7 e V.S. 

O resul~ados dos ajus~es dos parâme~ros dos pares 

parcialmenLe misc1 veis aos dados experimenLais Lernários de ELL 

dos sisLemas A-E-H e A-E-C à LemperaLura de Z5•C, es~ão 

apresen~ados na Tabela V.9. 
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TABELA V.6 

PARAMETROS AJUSTADOS AOS DADOS BINÃRIOS DE EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR 

SISTEMA ETANOLC1)-C!CLOHEXANOC2:> 

ls-:k MODELOS PARAMETROS 

NRTL A = 218.33 ± !5Z.642 A = 561.55 ± 68.480 
•2 2• 

25 UNIQUAC A = -72.736 ± 1. 7740 A = 1287.8 ± 35.955 
•2 2• 

T-K-W A = 320.14 ± 21.558 A = 1802.6 ± 60.055 
•2 2• 

NRTL A = 231.25 ± 41.799 A = 566.28 ± 53.049 
•2 2• 

35 UNIQUAC A = -81.792 ± 2.1963 A = 1246.7 ± 31.686 
•2 2• 

T-K-W A = 303.80 ± 20.078 A = 1751.1 ± 46.198 
•2 2• 

NRTL A = 156.42 ± 51.359 A = 670.50 ± 71.867 
•2 2• 

50 UNIQUAC A = -101.40 ± 1. 4885 A = 1345.7 ± 23.273 
•2 2• 

T-K-W A = 203.44 ± 16.224 A = 1900.4 ± 42.944 
•2 2• 

TABELA V.7 

PARAMETROS AJUSTADOS AOS DADOS BINÃRIOS DE EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR 

SISTEMA HEXANOC 1) -ETANOLC 2) 

T 
MODELOS PARAMETROS C •O 

NRTL A = 554.86 ± 43.269 
•2 

A = 2• 
228.29 ± 33.870 

25 UNIQUAC A = 1377.8 ± 26.596 A = -86.896 ± 1.1603 
•2 2• 

T-K-W A = 1849.1 ± 44.510 A = 71.563 ± 15.936 
•2 2• 

NRTL A = 661.39 ± 72.194 
•2 

A = 2• 
164.24 ± 50.540 

35 UNIQUAC A 
•2 

= 1641.3 ± 159.28 A 
21 

=-101. 85 ± 3.6260 

T-K-W A = 2126.8 ± 114.02 A = -17.891 ± 28.393 
12 21 

NRTL A = 593.00 ± 96.290 A = 242.12 ± 38.460 
12 21 

45 UNIQUAC A 
12 = 1411.8 ± 25.429 A = 

21 
-95.421 ± 1. 4090 

T-K-W A = 1912.4 ± 30.864 A = 71.979 ± 12.353 
12 21 
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TABELA V.8 

PARAME1ROS AJUSfADOS AOS DADOS BINÁRIOS DE EQUIUBRIO LIQUIDO-VAPOR 

SISTEMA ETANOLCD-ÃGUACG) 

T MODELOS PARA.ME1ROS 
C •C) 

NRTL A = -66.688 ± 26.711 A = 509.86 ± 41.343 
12 21 

a5 UNIQUAC A = 50.365 ± 43.869 A = 155.13 ± 53.328 
12 21 

T-K-W A = 888.35 ± 130.79 A = -550.38 ± 127.41 
12 21 

NRTL A = -141.32 ± 73.674 A = 658.68 ± 131.54 
12 21 

35 UNIQUAC A = -a5.234 ± 83.971 A = 281.77 ± 145.78 
12 21 

T-K-W A = 717.51 ± 221.62 A = -317.54 ± 312.59 
12 21 

NRTL A = -160.29 ± 14.511 A = 710.67 ± 27.605 
12 21 

45 UNIQUAC A = -43.298 ± 18.873 A = 328.16 ± 37.221 
12 21 

T-K-W A = 701.46 ± 50.884 A = -257.92 ± 82.747 
12 21 

NRTL A = -157.22 ± 5.0941 A = 714.19 ± 9.2703 
12 21 

50 UNIQUAC A = -33.903 ± 
12 

7.2729 A = 315.74 ± 13.121 
21 

T-K-W A = 746.47 ± 22.561 A = -313.63 ± 32.966 
12 2i 
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TABELA V.9 

RESULTADO 00 AJUSTE DOS PARAMETROS DOS PARES PARCIALMENTE 

MISC!VEIS AOS DADOS TERNÁRIOS DE ELL Ã TEMPERATURA DE 25•C 

ÃGUA-ETANOL-HEXANO ÃGUA-ETANOL-CICLOHEXANO 

MOD PARAMETROS c c PARAMETROS c cr 
T p T p 

N A = 2903.4 ± 8.6033 A = 2509.6 ± 5ê72.5 
R 

~3 13 

T 
0.09 2.87 0.05 2.30 

A = 869.48 ± 1504.7 A = 1079.7 ± 3251.9 
L 31 31 

u 
N A = 377.58 ± 806.53 A = 140. 40 ± 64. 41 
I 13 19 

Q 
0.11 1.74 0.06 1. 73 

A = 2468. o ± 29238. A = 1869. o ± 40.362 
A 31 31 

c 

A = 1385.5 ± 51.658 A = 2015.8 ± 638200 T 13 13 

K 0.10 2.77 0.00 2.88 
w A = 1168.4 ± 652.18 A = 1199.4 ± 726.44 

31 31 
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V.B.2.1 - Discuss~o dos Resul~ados do Ajus~e de Dois Paràme~ros 

A análise da Tabela V.9 mos~ra os al~os valores dos 

desvios-padr~o percen~uais molares, a • resul ~an~es do ajus~e de 
p 

dois paràme~ros, para ambos os sis~emas. Es~es valores se 

apresen~am mui~o maiores que o desvio-padr~o ~olerado pela 

precis~o de medida, 0.14Y., levando a conclus~o de que os 

resul~ados não foram nada sa~isfa~6rios, principalmen~e para os 

modelos NRTI.. e T-K-W. No~a-se que para ~odos os sis~emas 

es~udados, o desvio na ~empera~ura apresen~a-se baixo, sendo menor 

que o desvio-padrão ~olerado pela precis~o de medida, a = 0.6. 
T 

As Figuras V. 6 e V. 7 ilus~ram, como exemplo, as 

curvas binodais calculadas a par~ir do paràme~ros ajus~ados do 

modelo UNIQUAC ao conjun~o de dados experimen~ais à ~empera~ura de 

26•C, jun~amen~e com as linhas de amarração experimen~ais, para os 

sis~emas A-E-H e A-E-C, respec~ivamen~e. As curvas binodais foram 

calculadas u~ilizando o programa Binodal Curve Cons~ruc~ion, 

ci ~ado no 1 ~em IV. 6. 

Das Figuras V.6 e V.7, observa-se que a regi~o de 

duas fases delimi~ada pela curva binodal calculada, se apresen~a 

mui~o maior que a indicada pelos dados experimen~ais, conduzindo a 

uma falsa conclusão de que o sis~ema é do ~ipo II. O mesmo 

compor~amen~o foi observado para os ou~ros modelos es~udados. 

Tendo em vis~a os resul~ados ~ão pobres ob~idos à temperatura de 

26•C, n~o prosseguiu a realizaç~o dos ajus~es aos dados de ELL à 

~empera~uras mais al~as. 

O fa~o do resul~ados dos ajus~es ~erem se mos~rado 
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insatisf'atórios nlil:o !'oi imprevisto, uma vez que a representaçlil:o 

dos dados de ELL ternário utilizando parâmetros dos pares 

misciveis ajustados a partir de dados de ELV binários e parâmetros 

dos pares parcialmente misciveis ajustados através de dados de ELL 

ternários, na maioria das vezes nlil:o f'ornece bons resultados. No 

entanto, o procedimento é válido porque, se bem sucedido, 

ter-se-ia obtidQ um conjunto de parâmetros que representariam com 

f'idelidade o equilibrio trifásico. 

V. 8. 3 - Ajuste de Seis Parâmetros CA , 
~2 

A • 
!H 

dos Modelos NRTL, UNIQUAC e T-K-W e dos Parâmetros a, ~. 

Modelo CHA-PRAUSNITZ 

V.8.3.1 -Ajuste de Seis Parâmetros CA , A ,A , A 
12 21 19 !H 

A • 
28 

x, 
~ 

A ) 
92 

x do 
2 

A ) 
92 

Os seis parâmetros de interaçlil:o binária A. , dos 
~) 

modelos NRTL, UNIQUAC e T-K-W !'oram ajustados aos dados de ELL 

ternário medidos neste trabalho. 

A Tabela V.10 apresenta os resultados dos ajustes 

de seis parâmetros do modelo NRTL para ambos os sistemas 

estudados. Neste trabalho, !'oi considerado constante e 

igual a O. 2. 

A Tabela V.11 apresenta os resultados dos ajustes 

do modelo UNIQUAC para ambos os sistemas estudados. Para o ajuste 

dos seis parâmetros do modelo UNIQUAC, neste trabalho, q' f'oi 
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TABELA V.10 

RESULTADOS OOS AJUSTES OBTIOOS PELO ME:TODO DA MÃXIMA VEROSSIMILHANÇA 

MODELO NRTL 

T ÃGUAC1)-ETANOLC8)-HEXANOC3) ÃGUAC1)-ETANOLC8)-CICLOHEXANOC3) 

•C PARAMETROS ()' ()' PARAMETROS ()' ()' 

T p T p 

A18= 13.888 ± 39.717 A18= 154.08 ± 854.08 
A13= 1994.7 ± 6144.9 A13= 1696.7 ± 5094.4 

85 AZ3= 585.83 ± . 97166 0.08 1.Z9 AZ3= 4Z9. Z7 ± 16. 7ZO 0.58 1.88 
AZ1= -893.06 ± 741.04 AZ1 =-1 01 O. 5 ± 15Z5. 7 
A31= 3131. o ± !5719. 1 A31= 3090.1 ± 10145. 
A38= 130.54 ± 879.64 A3Z= 8ZS. as ± 630.08 

A18= 130.6Z ± 107.43 A18= -19.355 ± 10.877 
A13= 19Z8.0 ± 8866.3 A13= 13!53. 7 ± 8175.6 

35 AZ3= 510.57 ± . 88366 0.38 1. 38 AZ3= 470.48 ± 1. Z556 0.4!5 1. 41 AZ1= -963.37 ± 5857.4 AZ1= -604.07 ± 1364.8 
A31= 3164.3 ± 11036· A31= 3567.1 ± 4410.7 
A38= 139.37 ± 584.34 A3Z= 168.18 ± 1Z6.53 

A18= -47.798 ± 888.37 A18= -10.887 ± 1081.4 

45 A13= 8660.4 ± 5738.0 A13= 8705.9 ± 6!517.9 
AZ3= 500.63 ± 1. 0989 0.11 0.94 AZ3= 486.88 ± . 4Z753 

ou AZ1= -444.31 ± 1066.3 AZ1= -538.87 ± 1753.6 o. 41 1.14 

50 A31= 4188.6 ± 4108.5 A31= 3958.6 ± 8581.1 
A38= 147.73 ± 384.88 A38= 183.68 ± 883.81 
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TABELA V.11 

RESULTADOS DOS AJUSTES OBTIDOS PELO Mf:TODO DA MÃXIMA VEROSSIMILHANÇA 

MODELO UNIQUAC 

T 
ÃGUAC1)-ETANOLC2)-HEXANOC3) ÃGUAC1)-ETANOLC2)-CICLOHEXANOC3) 

•C PARAMETROS C1 C1 PARAMETROS C1 C1 
T p T p 

A12= -874. 18 ± 18.208 A12= 72.986 ± 4203.7 
A13= 593.31 ± 3067.2 A13= 331.87 ± 167.49 

25 A23= -37.046 ± .12513 
0.13 1. 01 A23= -31.012 ± 13. 1BB o. 01 1. 86 A21= 1818.9 ± 22719. A21= -849.74 ± 7073.4 

A31= 605.07 ± 1009.7 A31= 2506.4 ± 125190-
A32= 64.701 ± 58.722 A32= 346.83 ± 296.86 

A12= -924.64 ± 133.91 A12= -4.1546 ± 301.87 
A13= 677.53 ± 326.03 A13= 185.26 ± 460.75 
A23= -63.277 ± .16282 

0.05 0.94 A23= -13.785 ± 1. 2060 
0.24 1. 20 35 A21= 2053.9 ± 33359. A21 =-1206. 2 ± 35890. 

A31= 656.44 ± 368.12 A31= 1907.8 ± 181650. 
A32= 48.115 ± 177.70 A32= 323.59 ± 129.09 

A12= -120.32 ± 174.51 A12= -15.468 ± 466.92 
A13= 213.26 ± 222.93 A13= 260.22 ± 1106. o 

45 A23= -29.818 ± 1.5734 
0.15 1. 11 A23= -61.109 ± .54824 0.11 1.12 ou A21= -428.29 ± 542.28 A21= -451.52 ± 5338.6 

50 A31= 1201.4 ± 5828.9 A31= 1133.2 ± 18657. 
A32= 317.25 ± 102.34 A32= 375.19 ± 61.698 
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considerado igual a q, pois, nes~e caso, os resul~ados do ajus~e 

se mos~raram insa~is~a~6rios ao se u~ilizar o valor de q'. 

A Tabela V. 1Z mos~ra os resul ~ados dos ajus~es de 

seis parâme~ros aos dados experimen~ais dos sis~emas es~udados 

para o modelo T-K-W. Para es~e modelo, os volumes molares ~oram 

ado~ados à ~empera~ura de G5•C e repor~ados do banco de dados de 

(75) 
equilibrio liquido-liquido DECHEMA , ,com os seguin~es valores: 

Y. ci.etohexa.no 
9 

"' 108. 07 em /mel 

v 
hexcmo 

= 131.51 cm9 /mol 

A Tabela V. 13 apresen~a o ajus~e para o conjun~o 

global de dados de ambos os sis~emas para os ~rês modelos 

es~udados. 

As Figuras V. B e V. 9 ilus~ram, como exemplo, as 

curvas binodais calculadas a par~ir dos parâme~ros ajus~ados do 

modelo UNIQUAC ao conjun~o de dados à ~empera~ura de G5•C, 

jun~amen~e com as linhas de amarraç~o experimen~ais a es~a 

~empera~ura, para os sis~emas A-E-H e A-E-C. A curva binodal 

gerada à ~empera~ura de Z5•C, a par~ir dos parâme~ros ajus~ados ao 

conjun~o global dos dados, es~~o apresen~ados nas Figuras V.10 e 

V.11 para os sis~emas A-E-H e A-E-C, respec~ivamen~e. Nes~as 

Figuras, as linhas de amarraç~o ilus~radas per~encem ao conjun~o 

de dados à ~empera~ura de Z5•C. As curvas binodais foram 

calculadas u~ilizando o programa Binodal Curve Cons~ruc~ion, 

ci~ado no i~em IV.6. 
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TABELA V. lê: 

RESULTADOS DOS AJUSIES OBTIDOS PELO ME:TOOO DA MÃXIMA VEROSSIMILHANÇA 

MODELO T-K-W 

T ÃGUAC1)-ETANOLC2)-HEXANOC3) ÃGUAC1)-ETANOLC2)-CICLOHEXANOC3) 

o C 
PARAMETROS PARAMETROS o o o o 

T p T p 

Alê:= -886.70 ± 606.21 A12= -869.42 ± 143.26 
A13= 2726.1 ± 727740. A13= 2161.1 ± 67661. 

26 A23= 108.11 ± 307.60 0.00 1. 01 A23= 199.20 ± 347.32 0.06 1.66 
A21= 421.81 ± 4926.6 A21= 12.799 ± 7768.3 
A31= 186!5.3 ± 376.46 A31= 3867. o ± 912000. 
A32= 439.01 ± 1. 2964 A32= 433.81 ± . 63180 

Alê:= -868.02 ± 248.84 A12= -847.92 ± 192.22 
A13= 2363.1 ± 601170 A13= 679.68 ± 9342.2 

36 A23= 47.1!58 ± 609.64 0.11 1.22 A23= 161.38 ± 676.32 0.04 1. 64 
A21= 172.14 ± 6018.0 A21= 86.178 ± 4276.4 
A31= 4173.3 ± 109420. A31= 3419.4 ± 2497600 
A32= 439.49 ± 8.2118 A32= 437.68 ± 17.303 

A12= -866.11 ± 423.36 A12= -864.16 ± 89.074 

46 A13= 4164.0 ± 867730. A13= 1744.6 ± 19869. 
A23= 34.664 ± 63.144 0.00 1.12 A23= 147.58 ± 340.49 0.04 0.96 ou A21= 272.71 ± 2671.6 A21= 186.60 ± 2728.3 50 A31= 1884.8 ± 1380.4 A31= 3362.1 ± 207840-
A32= 440.42 ± 4.0473 A32= 438.68 ± 2.8864 
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TABELA V.13 

RESULTADOS JX)S AJUSTES OBTIJX)S PELO ME:TODO DA MÁXIMA VEROSSIMILHANÇA 

CONJUNTO GLOBAL DE DADOS Ã TODAS AS TEMPERATURAS 

ÃGUAC1)-ETANOLC20-HEXANOC3) ÃGUAC1)-ETANOLC2)-ciCLOHEXANQC3) 

PARA.METROS Cf Cf PARAMETROS ClT Cf 
T p p 

MODELO NRTL 

A12= 59.991 ± 140.47 A12= 68.976 ± 95.170 
A13= 2037.7 ± 7a3.57 A13= 1945.3 ± 15a8.4 
Aa3= 503.00 ± 1.0775 0.12 1. 37 Aa3= 409.38 ± 2.3899 0.19 1.65 Aa1= -763.07 ± 390.16 Aa1= -935.96 ± 636.30 
A31= 3184.2 ± 1139.1 A31= 3179.2 ± 1249.9 
A32= 127.38 ± 41.617 A32= aos.aa ± 67.46a 

MODELO UNIQUAC 

A12= -213.43 ± 98.727 A12= 4!5.742 ± 1a7. 41 
A13= 208.62 ± 386.68 A13= aa9. 38 ± 71.665 
Aa3= -39.635 ± . 59337 0.34 1.53 Aa3= -34.184 ± 4. 5791 0.30 1.34 Aa1= -279.71 ± 931.74 Aal=-1048. e ± 1114.6 
A31= 1014. 4 ± 7275.2 A31= 707.89 ± 4960.5 
A32= 332.68 ± 59.000 A3a= 350.76 ± 18. 3a0 

MODELO T-K-W 

A12= -887.84 ± 122.50 A12= -858.81 ± 92.3a3 
A13= 2946.9 ± 2as9eo. A13= 3388.1 ± 0046.1 
Aa3= 91.186 ± 141.18 0.05 1. 58 Aa3= 174. ag ± 30.789 0.04 1. a1 Aa1= 450.02 ± 1151.7 Aa1= 352.59 ± 204.01 
A31= 1856.3 ± 454.13 A31= 8871.8 ± 31090. 
A32= 439.08 ± 8. 2941 A32= 449.17 ± . 22504 
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V.8.3.2- Ajus~e dos Parâme~ros do Modelo CHA-PRAUSNITZ 

Para se ajus~ar os parâme~ros do modelo 

CHA-PRAUSNITZ, u~ilizando os dados experimen~ais dos sis~emas 

A-E-H e A-E-e, ~ornou-se o procedimen~o sugerido pelos próprios 

C15) 
a~ores , descri ~o no i ~em IV. 4. 4. 

A :fim de seguir a mesma nornencla~ura ado~ada por 

Cha -e Prausni~z. os componen~es do sistema ternário em est.udo 

:foram numerados da seguin~e :forma: água, C1); sol ven~e. CID; 

etanol, C3). 

A primeira e~apa do procedimento para o ajus~e de 

parâmetros do modelo CHA-PRAUSNITZ, é conhecer se a curva binodal 

gerada a par~ir da express~o de neste ~rabalho, 

ado~ado a equaç~o UNIQUAC, delimi~a uma regi~o de he~erogeneidade 

maior ou menor que a indicada pelos dados experimen~ais do sis~ema 

em estudo, ou seja, conhecer o sinal do parâme~ro a. Para ~anto, 

fez-se necessário, an~es de ~udo, ob~er-se os parâmetros de 

interaç~o binária dos pares misciveis e dos pares parcialmente 

E o misci veis da express~o de CG /RD , ajus~ados a partir de dados 
- •zs 

experiment-ais binários iso~érmicos de equilibrio liquido-vapor e 

equilibrio liquido-liquido, respec~ivamen~e. 

Para os pares hexano-e~anol, ciclohexano-e~anol e 

e~anol-água, :foram u~ilizados os parâmetros de in~eraç~o binária 

do modelo UNIQUAC obtidos no item V.8.2. No caso dos pares 

parcialmen~e misciveis, os parâme~ros de in~eraç~o binária do 

modelo UNIQUAC foram repor~ados do banco de dados de ELL binário 

DECHEMA. Des~a li~era~ura consul~ada, veri:ficou-se que, para o 
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sist-ema hexano-água exist-em publicados os parâmet-ros nas 

t-emperat-uras de e e para o sist.ema 

ciclohexano-água, exist-em parâmet-ros soment-e á t-emperat-ura de Z5•C. 

Os parâmet-ros do sist-ema hexano-água ás 

t.emperat.uras de 35•C e 45•C :foram obt-idos por int.erpolaçlilo e 

ext.rapolação linear. 

Os parâmet-ros do sist-ema ciclohexano-água ás 

t-emperat-uras de 35•C e !50•C, :foram ut-ilizados àqueles ajust-ados 

at-ravés de dados de ELL t-ernários do sist-ema A-E-C. apresent-ados 

na Tabela V. 11, pois, para o modelo UNIQUAC, o ajust-e á est-as 

t-emperat-uras :foi sat.is:fat.ório. Os valores dos parâmet-ros dos 

sist-emas hexano-água e ciclohexano-água são apresent-ados na Tabela 

V.14: 

TABELA V.14 

PARAMETROS DOS PARES PARCIALMENTE MI SCI VEI S 00 MODELO UNI QUAC 

T 
C •C) 

2!5 

35 

45 

A • 21. 

A 
2~ 

A 
2~ 

A 
2~ 

A • 
~8 

= 

= 

= 

HEXANOC2J-ÃGUAC1) CI CLOHEXANOC 2) -ÃGUAC 1) 

1297.1 A = 572.51 A = 1247.3 A = !540. 36 
~2 2~ 1.2 

1204.7 A = 590.!50 A = 1907.8 A = 18!5.2:6 
~2 2~ 1.2 

1111.2 A = 610.27 A = 1133.2 A = 260.22 
~2 21. 1.2 

Com os parâmet-ros ajust-ados do modelo UNIQUAC A , 
1.2 

A • 81. 
A • 28 

A 
82 

gerou-se a curva binodal a 
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partir da f'unção C§E/R'D:
211

, utilizando o programa ELIPS ext.raido 

do livro de Prausnitz et alii(60), citado no item IV.6. Para ambos 

os sistemas estudados, a curva binodal gerada apresentou uma 

regi~o de heterogeneidade maior que a indicada pelos dados 

experimentais. Concluiu-se, neste caso, que o parâmetro a é 

negativo. 

Em seguida, ajustou-se os valores dos parâmetros a 

e ~. a partir dos dados de ELL ternários, utilizando o Método da 

Máxima Verossimilhança, mantendo x = x = x = 1/3. Os dois 
i 2 11 

sistemas estudados apresentam a curva binodal f'ortemente 

assimétrica, levando, neste caso, a um resultado insatisf'at6rio 

quando somente a e ~ são ajustados. Observando-se a f'orma da curva 

bi nodal dos dois sistemas , as composiçl5es x e x f'oram movidas 
i 2 

para novas posiçl::ses onde as maiores correçeses eram necessárias. 

Essas novas posiçl::ses f'oram tomadas, como estimativas iniciais, 

valores em torno de x = O. 2 e x = O. 5. 
i 2 

Tendo-se movido as posiçl::ses de X 
i 

os quatro 

parâmetros a, ~. x
1 

e x
2 

ou os três parâmetros a, xi e x
2 

mantendo 

~ constante e igual a unidade, f'oram ajustados a partir dos dados 

experimentais ELL ternário, utilizando o Método da Máxima 

Verossimilhança e os resultados do ajuste são apresentados nas 

Tabelas V.15 e V.16.. Nestas Tabelas são apresentados parâmetros 

estimados do ajuste com os seus respectivos desvios-padrão, os 

desvios-padrão em temperatura, o , os desvios-padrão globais, dado 
T 

em percentagem molar, o • 
p 

resultante do ajuste e alguns valores 

da constante C, calculada a partir dos parâmetros ajustados deste 

modelo e de valores de composiçl::ses escolhidos arbitrariamente, 
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umas representando a região misci vel e outras representando a 

região parcialmente miscivel. Os valores de composição utilizados 

para o cálculo da constante c são as seguintes: 

Região Parcialmente Miscivel, PM: XC1)=0.50; XC2)=0.20; XC3)=0.30 

Região M1 sei vel , M: XC1)=0.10; XCZ)=0.10; XC3)=0.80 

Das Tabelas V.15 e V.16, constat.a-se que os valores 

da constante C, para as composições localizadas na faixa miscivel 

são bem próximos da unidade CC > O. 99), para os dois sistemas 

estudados, enquanto que para as composições localizados na região 

parcialmente miscivel a constante C se distancia um pouco mais da 

C15) 
unidade CC< 0.985). Segundo Cha e Prausnitz esta correção tem 

um pequeno efeito no cálculo do equilibrio liquido-vapor t.ernário, 

mas um profundo efeito no cálculo do equilibrio liquido-liquido 

ternário. 

Os resultados dos ajustes de três e quatro 

parâmetros deste modelo são praticamente ·equivalentes, na maioria 

dos casos, para ambos os sistemas estudados, podendo ser utilizado 

~ igual a unidade ou o valor de ~ajustado, conforme convier. 

As Figuras V.12 e V.13 mostram, como exemplo, as 

curvas binodais geradas a partir dos parâmetros ajustados do 

modelo CHA-PRAUSNITZ ao conjunto de dados à temperatura de 25oC, 

juntamente com as linhas de amarraçl!l:o experimentais, para os 

sistemas A-E-H e A-E-e, respectivamente. 
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TABELA V.1!5 

RESULTAIXlS AJUSIES OBTIIXIS PELO 

MeTODO DA MÁXIMA VERQSSIMILHANÇA 

MODELO CHA-PRAUSNI TZ 

SISTEMA ÃGUAC 1) -HEXANOC 2) -ETANOLC 3) 

T NP VALORES IXlS PARAMETROS c ( oC) O' O' 
T p 

a = -18.09 ± 20.47 M: 0.9974 
3 -X = 0.3333 ± 0.0334 0.08 1. 4!5 

- t PM: 0.9463 
X = o. 4!563 ± 0.0007 

2!5 
2 

a = -1!5.!58 ± 10.281 M: 0.99!57 

" = ,1.102 ± 0.098!5 
4 - o. 01 1.01 

X = 0.2479 ± 0.0004 PM: 0.9!5!58 
t -

X = 0.!5099 ± 0.0105 
2 

a = -17.20 ± 12.27 M: 0.997!5 -3 X = o. 2401 ± 0.0289 0.0!5 1.0!5 
t PM: o. 96!51 -

X = 0.!5400 ± 0.0034 
3!5 

2 

a = -17.89 ± 17. 98 M: 0.9968 

" = 1.437 ± 0.030!5 4 - 0.06 1.09 
X = 0.2033 ± 0.0008 PM: 0.97!57 

t -
X = o. !5116 ± 0.0469 

2 

a = -9.840 ± 42.22 
M: 0.99!57 -3 X = 0.2!506 ± 0.1746 0.14 1. 71 

t PM: 0.9!597 -
X = 0.!5148 ± 0.0034 

4!5 2 

a = -22.07 ± 10.60 
M: 0.9966 

" = 1.169 ± 0.0!53!5 4 - 0.12 1. 73 
X = o. 21!57 ± 0.0017 PM: 0.9642 • -
X = 0.!5444 ± 0.027!5 

2 



T 
NP C •C) 

3 

25 

4 

3 

35 

4 

3 

!30 

4 

TABELA V.16 

RESULTADOS DOS AJUSTES OBTIDOS PELO 

DA MÁXIMA VEROSSIMILHANÇA 

MODELO CHA-PRAUSNITZ 

SISTEMA ÃGUAC1) -CI CLOHEXANOC <D -ETANOLC3) 

VALORES DOS PARAMETROS c 

a = -10.73 ± 14.83 
M: 0.9928 -

X = 0.2733 ± 0.0662 
f. PM: 0.9385 - 0.0020 X = 0.4813 ± 
2 

a = -8.344 ± 5.120 
M: 0.9911 

~ = 1.009 ± 0.0657 
-
X = o. 2489 ± 0.0018 PM: 0.9426 

f. -
X = 0.4912 ± 0.0168 

2 

a = -12.14 ± 10.37 
M: 0.9993 -

X = 0.2823 ± 0.0035 
f. PM: 0.9830 -

X = 0.5240 ± o. 0137 
2 

a = -11.31 ± 26.64 
M: 0.9986 

~ = 1. 61!3 ± 0.4978 
-
X = 0.2234 ± o. 0021 PM: 0.988!3 

f. -
X = 0.4759 ± 0.0473 

2 

a = -1.660 ± 3.981 
M: 0.99!39 -

X = 0.238!3 ± 0.1461 
f. 

PM: 0.981!3 -
X = 0.4772 ± 0.0070 z 

a = -2.!36!3 ± 5.142 
M: o. 9969 

~ = 1.242 ± 0.40!33 
-
X = 0.2527 ± 0.0012 PM: 0.9841 

f. -
X = 0.4404 ± 0.0416 

z 

t:T 
T 

0.06 

0.09 

0.07 

0.04 

0.08 

0.04 

165 

C1 
p 

1. 24 

1.23 

1.42 

1.40 

1. 46 

1. !36 
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V.8.3.3- Discussão dos Resul~ados dos Ajus~es e Comparação en~re 

os Modelos 

Para t'acili ~ar as comparaçeies en~re os resul ~ados 

dos vários ajus~es de parâme~ros dos qua~ro modelos es~udados. as 

Tabelas V.17 e V.18 mos~ram os desvios-padrão em ~empera~ura. o~ e 

os desvios-padrão percen~uais molares, o , ob~idos ao se ajus~ar 
p 

os parâme~ros para ambos os sis~emas e ~odos os modelos 

empregados. Para o modelo CHA-PRAUSNITZ, es~ão apresen~ados nes~a 

Tabela somen~e os desvios do ajus~e dos qua~ro parâme~ros a, (3. 

xex. 
1 2 

Examinando-se as Tabelas V. 17 e V. 18, cons~a~a-se 

que os valores dos desvios-padrão em ~empera~ura são menores que o 

desvio ~olerado pela precisão de medida, o = O. 5, o que não 
~ 

acon~ece com os valores dos desvios-padrão percen~uais molares, 

oP. para os dois sis~emas em es~udo. que é maior que o 

desvio-padrão ~olerado pela precisão de medida C0.14 'ú. O f'a~o 

dos resul ~ados dos ajus~es não se mos~rarem sa~ist'a~órios reside 

na t'or~e assime~ria ot'erecida pelas linhas de amarração dos dois 

sis~emas. levando a concluir que nenhum dos modelos do coet'icien~e 

de a~i vidade ado~ados CNRTL, UNIQUAC, T-K-W e CHA-PRAUSNITZ:l 

represen~am com t'idelidade o compor~amen~o des~e ~ipo de sis~ema. 

Porém, um exame mais minucioso pode ser t'ei~o. 

Devido ao fato dos desvios em temperatura se mos~rarem ~odos 

abaixo do desvio ~olerado pela precisão de medida. a análise t'oi 

realizada somen~e em relação aos valores dos desvios-padr~o 

percen~uais molares, q 
p 
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TABELA V.17 

DESVIOS-PADRÃO PERCEN1UAIS MOLARES, o , E DESVIOS-PADRÃO EM 
p 

TEMPERA1URA, 

T 

O' • 
T 

RESULTANTES DO AJUSTE DE PARAMETROS 

SISTEMA ÃGUA-ETANOL-HEXANO 

MODELOS 

C•C ) 
NRL UNIQUAC T-K-W CHA-PRAUSNITZ 

O' O' O' O' O' O' O' O' 
T p T p T p T p 

G5 0.02 1.29 0.13 1. 01 0.00 1. 01 0.01 1. 01 

35 0.38 1. 38 0.05 0.94 0.00 1.22 0.03 1.09 

45 0.11 0.94 0.15 1.11 0.11 1.12 0.08 1.73 

85,35,45 0.12 1.37 0.35 1.53 0.05 1.58 --- ---

TABELA V.18 

DESVIOS-PADRÃO PERCEN1UAIS MOLARES, o , E DESVIOS-PADRÃO EM 
p 

TEMPERA1URA, o , RESULTANTES DO AJUSTE DE PARAMETROS 
T 

SISTEMA ÃGUA-ETANOL-CICLOHEXANO 

MODELOS 

T 
NRL UNIQUAC T-K-W CHA-PRAUSNITZ 

C•C ) 
O' O' O' O' O' O' O' O' 

T p T p T p T p 

G5 0.58 1.88 o. 01 1.85 0.05 1.66 0.06 1.23 

35 0.45 1. 41 0.24 1.20 0.04 1.54 0.03 1.40 

50 0.41 1.14 0.11 1.12 0.04 0.95 0.03 1.56 

25,35,50 0.11 1.65 0.19 1. 34 0.30 1. 21 --- ---
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Para o sis~ema A-E-H, os melhores valores do ajus~e 

foram ob~idos: para o modelo NRTL, o conjun~o de dados à 

~empera~ura de 46•C; para o modelo UNIQUAC, o conjun~o de dados à 

~empera~ura de 3!5•C; para os modelos T-K-W e CHA-PRAUSNITZ, o 

conjun~o de dados à ~empera~ura de 26•C. A exLrapolaç~o dos 

paràme~ros de in~eraç~o binária, no caso do ELL do sis~ema 

hexano-âgua e a in~erpolaç~o dos dados experimen~ais, no caso do 

ELV dos sis~emas hexano-e~anol e e~anol-âgua, conduziram a um al~o 

desvio-padr~o percen~ual molar resul~an~e do ajus~e dos parâme~ros 

do modelo CHA-PRAUSNITZ ao conjun~o de dados à ~empera~ura de 

Os parâme~ros ob~idos para o conjun~o global dos 

dados são, na realidade, parâme~ros que represen~am ~odos os 

conjun~os de dados nas ~rés ~empera~uras medidas nes~e ~rabalho. 

Par a es~e si s~ema, o melhor aj us~e ao conj un~o global dos dados 

foi ob~ido com o modelo NRTL. 

Para o sis~ema A-E-C, no~a-se que os maiores 

valores de· a foram ob~idos para o conjun~o de dados à ~empera~ura 
p 

de 26•C, para os modelos NRTL, UNIQUAC e T-K-W. A melhoria dos 

resul~ados dos ajus~es é ni~ida com o aumen~o de ~empera~ura, para 

es~es modelos, acon~ecendo exa~amen~e o con~rârio com o modelo 

CHA-PRAUSNITZ. O fa~o do ajus~e ~er sido melhor à ~emperatura de 

60•C, para os modelos NRTL, UNIQUAC e T-K-W, provavelmen~e se deve 

à diminuição da região de he~erogeneidade do sis~ema com o aumen~o 

da ~empera~ura, tornando a curva bi nodal mais simé~rica, 

facili~ando, assim, o ajus~e. No caso do modelo CHA-PRAUSNITZ, os 

desvios ob~idos do ajus~e à tempera~uras de 35•C e 60•C do sistema 
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A-E-C ~oram al~os. devido, provavelmen~e. ao ~a~o dos parâme~ros 

de in~eração binária do sis~ema ci cl ohexano-água à es~as 

~empera~uras não ~erem sido es~imados a par~ir de dados de ELL 

binários, ~al como sugerido por Cha e Prausni~z. Para es~e 

sis~ema, o melhor ajus~e ao conjun~o global dos dados ~oi ob~ido 

com o modelo T-K-W. 

Pode-se no~ar das Figuras V. 8, V. 9, V.12 e V.13, 

que as curvas binodais geradas delimitam com grande fidelidade a 

região de he~erogeneidade do sis~ema, salvo a região próxima ao 

(60) 
pon~o cri~ico. Segundo Prausni~z e~ alii , a localização 6~ima 

das linhas de amarração para que se ob~enha um bom ajus~e. é a de 

não es~arem próximas ao pon~o cri~ico, pois os modelos para o 

coe~icien~e de a~ividade da ~ase liquida, em geral, não descrevem 

adequadamen~e o compor~amen~o do equilibrio liquido-liquido nes~as 

regi&s. Observou-se um compor~amen~o análogo para os ou~ros 

modelos es~udados. 

Quando a curva binodal é gerada a par~ir de 

paráme~ros ajus~ados ao conjun~o global de dados, no~a-se que 

es~as curvas delimi~am uma região de he~erogeniedade menor que a 

indicada pelos pon~os experimen~ais à ~empera~ura de asoc, como 

pode ser vis~o nas Figuras V.10 e V.11. Conclui-se, por es~e ~a~o. 

que exis~e uma dependência dos parâme~ros em relação à ~empera~ura 

para os sis~emas A-E-H e A-E-C. Compor~amen~o análogo roram 

observados para os demais modelos estudados. 

Pode-se concluir, para os dois sis~emas es~udados, 

que não é evident-e a superioridade de um modelo sobre o out.ro, 



sendo que, no geral, os modelos NRTL, UNIQUAC, 

CHA-PRAUSNITZ se equivalem ao represent-ar os dados de 
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T-K-W e 

ELL. No 

ent.ant.o, não se pode negar a superioridade do modelo CHA-PRAUSNITZ 

em relação aos demais, no que diz respeit-o a represent-ação 

simult.anea dos dados de ELL e ELV. 
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CAPITULO VI 

DI SCIJSSjtO DOS RESULTADOS 

VI.1 - Anãlise do Comportamento dos Sistemas A-E-H e A-E-C quanto 

ao Equilibrio Liquido-Liquido 

O sistema etanol-ãgua, sob o ponto de vista 

termodinâmico é formado por moléculas de caracteristicas altamente 

(64) 
polares. A ãgua possui um momento dipolar de 1. 84 Debye e o 

(64) 
etanol, de 1.66 Debye Tanto o etanol quanto a âgua possuem um 

grupo OH, que formam ligações de hidrogênio, sendo essas ligações 

muito fortes. Devido a essas ligações fortes, quando puros, o 

etanol e a ãgua se encontram na forma associada. 

Quando em solução, as ligações de hidrogênio que se 

estabelecem entre as moléculas âgua-âgua e etanol-etanol são 

quebradas para se formarem ligações de hidrogênio entre as 

moléculas de ãgua e etanol , ou seja, as moléculas de etanol -ãgua 

se encontram na forma solvatada. 

A solubilidade do etano! em ãgua é ilimitada, pois 

a parte hidrófila do etanol, ou seja, a parte formada pelo grupo 

OH, constitui uma grande porção da molécula, comparativamente com 

a parte hidrófoba, parte do hidrocarboneto. grupo etila, cadeia 

não muito comprida. apresentando, por isso, solubilidade em ãgua. 
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O sis~ema e~anol-água. quando colocado em presença 

de solven~e hidró~obo, apresen~a solubilidade limi~ada, pois s~o 

poucas ligações de hidrogênio que se quebram en~re as moléculas de 

e~anol e água. 

Os solven~es es~udados nes~e ~rabalho, ciclohexano 

e hexano s~o apelares e possuem cadeia com igual número de 

carbonos Cseis), sendo que o ciclohexano apresen~a uma es~ru~ura 

ciclica. mais compac~a. de ~orma es~érica, com volume molar de 

108.07 cm9 /molCZT)e momen~o dipolar de 0.3 Debyec 64). e o hexano 

apresen~a uma cadeia ali~á~ica linear, com volume molar de 131.61 

3 / l(Gl) • di 1 d o o DebyeCB4) em mo e momen .. o po ar e . 

o ciclohexano e o hexano apresen~am 

carac~eris~icas semelhan~es ao e~anol e a água quan~o à polaridade 

e capacidade de ~ormaç~o de ligações de hidrogênio. Apesar disso. 

quando o e~anol é colocado em con~a~o com es~es solven~es, a sua 

par~e hidró~oba Cgrupo e~ila) se dissolve no solven~e orgânico 

apelar. ciclohexano ou hexano. O mesmo n~o acon~ece com a água, 

que n~o apresen~a grupo orgânico. Quando dilui da em excesso nos 

sol ven~es orgânicos. ciclohexano ou hexano. a água se apresen~a 

dissociada. Com o aumen~o da concen~raç~o de água, começa haver 

associação das moléculas das mesmas,. a~é que se a~inja uma 

concen~raç~o ~al que é impossivel a sua dissoluç~o. 

Com essas in~ormações a respei~o dos solven~es e do 

sis~ema e~anol-água. pode-se analisar o compor~amen~o dos sis~emas 

~ernários A-E-H e A-E-C, cujos pon~os experimen~ais ~oram ob~idos 

nes~e ~rabalho. 

Das Figuras V. 4 e V.5, observa-se que a região de 
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imiscibilidade, para ambos os sistemas diminui com o aumento de 

temperatura. Este :fato nl!l:o é inesperado, visto que para a maior 

part.e dos sistemas os componentes :ficam mais_ sol(lveis um nos 

outros à medida que a temperatura sobe, pois há. um aument.o no 

nOmero de ligações de hidrogênio que se quebram. No entanto, para 

os dois sistemas estudados nest.e trabalho, a diminuiçl!l:o da regil!l:o 

de imiscibilidade nl!l:o :foi acentuada na :faixa de temperatura 

estudada, a5•C a 50•C. 

Das Tabelas V.4 e V.5 nota-se que o etano! é 

pre:ferencialmente disso! vi do na :fase aquosa. Est.e :fato vem a 

con:firmar o que :foi dit.o a respeito da solvataçl!l:o do et.anol com a 

t..gua, devido as :fortes ligações de hidrogênio e do cart..ter 

hidro:fóbico dest.es sol ventes orgânicos. Percebe-se t.ambém que a 

solubilidade da t..gua na :fase orgânica é consideravelmente menor do 

que a solubilidade do solvent.e na :fase aquosa. 

Pode-se most.rar a pre:ferência do etano! pela :fase 

aquosa através de grt..:ficos da :fraçl!l:o molar de etano! na :fase 

aquosa, r 
X • 

2 

J:I contra a :fraçl!l:o molar de etano! na :fase orgânica, x
2 

• 

As Figuras VI.1 e VI.ê: ilustram esses grt..:ficos para os sistemas 

A-E-H e A-E-C, respectivamente, às três t.emperat.uras est.udadas. A 

curva de dist.ribuiçl!l:o do etanol está. acima da reta de 45•, onde x~ 

n = x , e a separaçl!l:o é impossivel. O :fato da curva de distribuiçl!l:o 
2 

se mostrar acima de tal ret..a. indica que o etanol é 

pre:ferencialmente dissolvido na :fase aquosa. Nota-se que ambos os 

sistemas apresentam comportamento semelhante. 

A altura do topo da curva de distribuiç~o diminui 

com o aumento da temperatura para ambos os sistemas, indicando que 
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a medida que a ~empera~ura sobe, há um aumen~o signi!'ica~ivo da 

solubilidade do e~anol na fase orgânica. Is~o se deve a maior 

quan~idade de ligaç~s de hidrogênio que se quebram com o aumen~o 

da ~empera~ura. Das Figuras VI.1 e VI.2 pode-se observar uma 

~endência das curvas de dis~ribuição de e~anol serem pra~icamen~e 

independen~e da ~empera~ura, a par~ir de concen~raç~ de e~anol 

na rase orgânica acima de 0.20. Es~a ~endência pode ser !'acilmen~e 

visualizada a~ravés do gráfico do coe!'icien~e de dis~ribuiçl!l:o do 

e~anol CK ) con~ra a !'raçl!l:o molar de e~anol na fase rica em 
2 

sol ven~e Cx~~. 

O coe!'icien~e de dis~ribuiçl!l:o do e~anol é dado pela 

equação CVI.1), a qual expressa a dis~ribuição do e~anol en~re as 

duas !'ases liquidas imisciveis: 

CVI.D 

onde a fase I é a rase rica em água e a f'ase II .é a f'as<> rica <>m 

solven~e Chexano ou ciclohexano). 

O coef'icien~e de dis~ribuição geralmen~e não é 

cons~an~e. variando com a composição das !'ases para uma dada 

~empera~ura, es~ando associado à inclinação das linhas de 

amarração. O valor de K é igual a um no pon~o cri~ico e em geral, 
2 

os valores de K se dis~anciam da unidade conforme se af'as~am do 
2 

pon~o cri~ico. O dis~anciamen~o da unidade é mais acen~uado quan~o 

mais assimé~rico for o sis~ema. 
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A Tabela VI.1 ~raz os coericien~es de dis~ribuiç~o 

do e~anol para ambos os sis~emas nas ~rés ~empera~uras es~udadas. 

Analisando, agora, as Figuras VI.3 e VI.4, que 

ilus~ram os gráricos do coericien~e de dis~ribuiç~o de e~anol 

con~ra a rração molar de e~anol na rase orgânica, às ~rés 

~empera~uras es~udadas, para os sis~emas A-E-H e A-E-e, 

respec~ivamen~e. cons~a~a-se que o erei~o da ~empera~ura na razão 

de dis~ribuição do e~anol é signirica~i vo em regiões de baixa 

concen~ração de e~anol na rase orgânica, na raixa de xii de 0.0 a 
2 

n 0.15. Em regiões de concen~ração de x acima de O. 15, os valores 
2 

do coericien~e de dis~ribuição são pra~icamen~e independent-es da 

~empera~ura, podendo ser no~ado t.ambém es~a ~endência nas Figuras 

VI .1 e VI. 2. 

Para o sis~ema A-E-C, na ~empera~ura de 50•C, exis~e 

um pon~o cujo valor apresen~a uma ligeira discrepância em relação 

aos demais, como pode ser observado no grárico do coericien~e de 

dis~ribuição de e~anol con~ra a rração molar de e~anol na rase 

orgânica, o mesmo. podendo se dizer para o sis~ema A-E-H à 

~empera~ura de 35•C. Essa ligeira discrepância, porém, es~á 

den~ro do erro ~olerado pela precisão de medida, que éS= 0.0014, 

~al como descri~o no Apêndice E, e ela se deve à ror~e 

sensibilidade do coericien~e de dis~ribuição a erros 

experimen~ais, principalmen~e em regiões de baixa concen~ração de 

e~anol. 

Os gráricos de K con~ra a rração molar de sol u~o 
2 

são ~ambém bas~an'Le u~ilizados para comparar dados de direren'Les 

rererências. Mais uma vez, pode-se, a'Lravés da Figura VI.5, 
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TABELA VI.1 

COEFICIENTES DE DISTRIBUIÇÃO DE ETANOL SISTEMAS 

ÃGUAC1)-ETANOLC2)-HEXANOC3) E ÃGUAC1)-ETANOLC2)-CICLOHEXANOC3) ÃS 

TEMPERATURAS DE 25oC, 35oC, 45°C E 25°C, 35°C ,50oC, RESPECTIVAMENTE 

SISTEMAS 

ÃGUAC1)-ETANOLC2)-HEXANOC3) ÃGUAC1) -ETANOLC2) -CICLOHEXANOC 3) 

T = 25°C T = 35oC T = 45oC T = 25°C T = 35°C T = 50°C 

K K K K K K 
2 2 2 2 2 2 

20.8 13.1 10.5 26.5 16.7 12.4 
12.5 9.72 8.16 18.3 12.6 8.09 
11.5 9.51 7.25 14. o 11.3 7.48 
10.1 8.14 6.80 13.0 10.5 7.72 

8. 01 6.54 5.44 10.7 8.91 6.52 
5.758 4.747 3.755 9.38 7.42 5.184 
4.476 3.589 2.730 6.19 4.829 3. 941 
2.932 2.104 2.215 2.30 2.989 3.134 

2. 2!55 
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cons~a~ar a concordância dos pon~os ob~idos nes~e ~rabalho para o 

sis~ema A-E-H com os pon~os de~ermi nados por 

Vorobeva-Karape~'yan~s e Moriyoshi e~ alii à ~empera~ura de Z6•C. 

Os valores dos coe:ficien~es de dis~ribuiçll:o calculados a par~ir 

dos dados de~ermi nados por Vorobeva -Karape~ • yan~s e Mor i yoshi e~ 

alii es~ll:o apresen~ados na Tabela VI.2. 

TABELA VI. 2 

COEFICIENTES DE DISTRIBUIÇÃO DO ETANOL DO 

SISTEMA ÃGUA-ETANOL-HEXANO Ã TEMPERATURA DE Z6•C 

Moriyoshi Vorobeva 

e~ alii Karape~'yan~s 

K K 
2 2 

11.9 23.22 
12. o 8.664 
10.1 5.1525 
10.3 3.2015 

8.44 2.0356 
7.32 1. 6321 
5.93 1. 4431 
5.20 1.3486 
3.85 
3.47 
2.52 
2.29 
1.91 
1. 78 
1.65 
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VI.2 - Anàlise das Ca~acte~isticas e da Viabilidade do Emp~ego dos 

Solventes 

VI.2.1 - Int~oduç~o 

Como solventes alte~nativos ao benzeno pa~a a 

desid~ataç~o do etano! via . destilaç~o azeot~ópica, :t'o~am 

selecionados, no Capitulo III, os hid~oca~bonetos hexano e 

ciclohexano. Nesta etapa do t~abalho, pode-se :t'aze~ uma anàlise da 

viabilidade da utilizaç~o dos solventes selecionados. Pa~a se 

conside~a~ viàvel o emp~ego de um solvente pa~a este :t'im, é 

necessà~io que o mesmo ap~esente vantagens em ~elaç~o ao benzeno 

quanto ao aspecto econômico, p~eço e toxidez. Uma anàlise completa 

da viabilidade de utilizaç~o dos solventes selecionados neste 

t~abalho n~o :t'oi possivel, uma vez que pa~a esta anàlise é 

necessà~io uma simulaç~o do p~ocesso de desid~ataç~o e/ou obte~-se 

os dados do p~ocesso em planta piloto. Neste t~abalho, analisou-se 

a e:t'iciência do solvente baseando-se nos seguintes aspectos: 

a) Ar~aste de àgua no p~oduto de topo 

b) Recupe~ aç~o do sol vente Decantado~: :Case o~gâ.nica e :Case 

aquosa 

b.l) Fase o~gânica: ~eto~no à coluna desid~atado~a 

b.2) Fase aquosa: ~ecupe~aç~o do solvente e do etano! 

c) Reposiç~o do solvente - P~eço 

d) Toxidez 
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VI.2.2 - ArrasLe de Água e ELanol no ProduLo de Topo 

Como vi sLo no Capi Lul o I I I , os sol venLes benzeno, 

hexano e ciclohexano apresenLam a seguinLe composição do azeóLropo 

Lernàrio, em percenLagem molar: 

A-E-B X = 23.3 X = 22.8 X = 53.9(1 ') 
A E B 

A-E-H X = 11.3 X = 27.4 X = 61. 3( 2 ') 
A E H 

X 12. X = = A E 
18. X 

H = 70. 
(3') 

A-E-C X 24. X 22. X !54. 
C3') = = = 

A E c 

X = 16.8 X = 26.8 X = 56.4( 4 ') 
A E c 

Sob o ponLo de visLa do arrasLe de àgua no 

aze6Lropo Lernàrio, consLaLa-se, lembrando as discrepâncias enLre 

os dados da liLeraLura, que o ciclohexano arrasLa uma maior 

quanLidade de àgua que o hexano. NoLa-se, se os dados de 

azeoLropia da rereréncia C3') rorem consisLenLes, que a quanLidade 

de àgua carregada pelo ciclohexano se assemelha muiLo da carregada 

pelo benzeno. 
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Baseando-se nesLe criLério, denLre os solvenLes 

selecionados, o benzeno e o ciclohexano empaLam na qualidade de 

arrasLadores de água. 

QuanLo ao arrasLe de eLanol, se os dados da 

referência (3') forem consisLenLes, o hexano é o que arrasLa menor 

quantidade de eLanol no produLo de Lopo. NoLa-se, novamenLe, uma 

semelhança entre os sol ventes benzeno e ciclohexano quanto a 

quanLidade de eLanol arrasLada no produLo de topo. NesLe aspecLo, 

o solvente mais interessanLe, porLanto, é o hexano. 

Porém, a análise do arraste de água e de etano! no 

produto de LOpo, não deve ser realizada individualmenLe. Para uma 

análise mais precisa da quanLidade arrastada desLes dois 

componenLes no produLo de Lopo, é necessário o conhecimenLo das 

inclinações das linhas de amarração, ou seja, o conhecimento dos 

dados de equilibrio liquido-liquido Lernário água-etanol-solvente. 

Estes dados fornecem informações precisas da quantidade de água e 

etano! que, junLamente com o solvente, retornam como reciclo à 

coluna de desidraLação, após a separação das duas Cases liquidas 

no decantador. 

Esta análise é realizada na próxima etapa, no item 

VI.2.3 que trata da recuperaç~o do solvente, etano! e água. 
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VI.2.3- Recuperaç~o do Solven~e- Decan~ador 

Ou~ro cri~ério de extrema impor~ância na anâlise da 

e~icâcia de um solven~e para a des~ilaç~o azeo~rópica do e~anol é 

a recuperaç~o do mesmo após a sua saida no ~opo da coluna 

desidra~adora. No processo comumen~e u~ilizado pelas des~ilarias 

nacionais, que usam o benzeno como agen~e de arras~e. o produ~o de 

~opo é enviado a um decan~ador onde as. duas fases liquidas s:!l:o 

separadas. A ~ase liquida leve, rica em solven~e. re~orna à coluna 

de desidra~ação e a ~ase pesada, rica em âgua, é enviada a uma 

coluna de des~ilação, da qual o solven~e e o e~anol recuperados 

re~ornam à coluna desidra~adora. 

Nes~a e~apa do processo deve-se analisar o 

desempenho do solven~e sob dois aspec~os. O primeiro, a capacidade 

do solven~e em extrair, no decan~ador, a maior quan~idade de e~anol 

e a menor quan~idade de âgua, a ~im de re~ornar a coluna 

desidra~adora com a menor quan~idade de âgua possivel. Is~o 

compe~e à ~ase orgânica. O segundo, da ~asa aquosa, o solven~e e o 

e~anol devem ser ~acilmen~e recuperados por 

~racionada. 

Nes~e ~rabalho, supôs-se que o decan~ador ~rabalhe 

à ~empera~ura de 45•C. 

Para analisar a capacidade do solven~e em extrair o 

e~anol e a água da mis~ura ~ernária original, deve-se, em primeiro 

lugar, conhecer o compor~amen~o dos sis~emas em es~udo quan~o ao 

ELL. Os dados de ELL à ~empera~ura de 45•C, ~ilizados do sis~ema 
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A-E-B ~oram extraidos do banco de dados de ELL ~ernário 

(75) DECHEMA , e são apresen~ados no Apêndice H, os dados do sis~ema 

A-E-H ~oram os ob~idos nes~e ~rabalho e os dados do sis~ema A-E-e 

~oram ob~idos do cálculo das linhas de amarração a par~ir de 

parAme~ros do modelo UNIQUAC, ajus~ados aos dados experimen~ais do 

sis~ema A-E-e à ~empera~ura de 50•C, de~erminados nes~e ~rabalho. 

O programa u~ilizado para gerar as linhas de amarraçl:o ~oi o 

Binodal Curve Cons~ruc~ion, apresen~ado no Capi~ulo IV. 

A Figura VI. 6, mos~ra as curvas binodais à 

~empera~ura de 45•C dos sis~emas A-E-8, A-E-H e A-E-e. Des~a 

Figura cons~a~a-se que o sis~ema A-E-H apresen~a uma regili(o de 

imiscibilidade maior que o sis~ema A-E-e. Em regieles de baixa 

concen~raçll(o de e~anol, as duas curvas se sobrepeiem. o 

compor~amen~o di~erenciado dos dois sis~emas ~ica eviden~e quando 

se aproxima de al~as concen~rações de e~anol. Compor~amen~o 

análogo é observado à ~empera~uras mais baixas, 25•C e 35•C. O 

~a~o do sist.ema A-E-C apresent-ar uma regil:o de imiscibilidade 

menor se deve as suas caract.er1st.icas um pouco mais polares que o 

hexano e sua ~orma es~érica, decorren~e da sua cadeia c1clica, que 

leva a uma maior capacidade de solubilizaçli(o da água e do et.anol. 

Os dois sist.emas, A-E-H e A-E-C, apresent-am uma 

região de imiscibilidade delimit-ada pela curva binodal muit.o maior 

que a indicada pelo sist.ema A-E-B. Not.a-se t.ambém, maior simet.ria 

da curva binodal do sis~ema A-E-B quando comparado com as curvas 

binodais dos sist.emas A-E-H e A-E-C. A ~orma es~érica, compact-a e 

a polaridade do nócleo benzênico permit.em uma maior solubilidade 

do et.anol e da água, que o hexano e o ciclohexano. 
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Porém, as comparações entre as curvas binodais 

somente, não são conclusivas, pois não é evidente as quantidade de 

etano! distribuidas entre as ~ases. Uma ~orma eficiente de 

comparar a capacidade dos solventes em extrair a água e o etano! 

da mistura ternária original são através das curvas de 

distribuição de etano! e da seletividade do solvente. 

A seletividade f3 de um sol vente é definida como a 

razão entre o coe~iciente de distribuição do soluto e o 

coeficiente de distribuição do diluente: 

onde x e 
2 

f3 == 

são as 

J: 
X 

2 

J: 
X 

1 

fraçe>es 

= 

J:J: 
X 

2 

molares 

• CVI.2) 

de etanol e àgua, 

respectivamente e I e II são as ~ases rica em àgua e em solvente, 

respectivamente. 

Seletividade maior que a unidade é uma condição 

necessária para a extração. Os valores da seletividade de cada 

solvente e os coeficientes de distribuição do etano! para o 

sistema A-E-B e A-E-C, à temperatura de 45•C, são apresentados na 

Tabela VI. 3. 

Os coeficientes de distribuição e a seletividade dos 

solventes hexano, ciclohexano e benzeno à temperatura de 45•C são 

comparados por meio de um grAfico do coeficiente de distribuição 

contra a fração molar de etanol na fase orgânica, que é mostrado 

na Figura VI. 7 e de um gráfico de seletividade contra a fração 

molar de etano! na fase rica em solvente, que é mostrado na Figura 

VI. 8. 



TABELA VI. 3 

SELETIVIDADE DOS SISTEMAS A-E-8, A-E-H. A-E-e Ã 

TEMPERATURA DE 45•C E OS COEFICIENTES DE DISTRIBUIÇ~O 

DOS SISTEMAS A-E-B E A-E-e 

SISTEMAS 

A-E-B A-E-B A-E-H A-E-C A-E-e 

(3 K2 (3 (3 K 
2 

79.0 3.000 41.3 12.9 15.3 

21.06 1.13279 24.3 11.5 10.2 

12.89 1. 3910 18.6 10. o 8.03 

9.243 1. 2676 7.68 8.209 6.19 

4.7660 1.1852 4.48 6.268 5.618 

2.65 4.941 3.800 

2.10 3.754 3.019 

2.642 2.261 
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No grãrico da Figura VI.7, no~a-se a capacidade de 

solubilização do e~anol pelo ciclohexano pra~icamen~e idênt-ica ~ 

do hexano, pois as curvas de dis~ribuição dos dois sis~emas, se 

apresen~am pra~icamen~e sobrepos~as. Es~e renômeno é observado 

~ambém à ~empera~uras mais baixas C26•C e 35•0. Pode-se concluir 

que as inclinações das linhas de amarraç~o de ambos sis~emas s~o 

semelhan~es e que o e~anol é prererencialmen~e dissolvido na rase 

aquosa. O coericien~e de dis~ribuiç~o do e~anol do sis~ema A-E-B é 

pra~icamen~e cons~an~e. indicando uma maior simet-ria da curva 

binodal, apresen~ando ~ambém uma maior capacidade de solubilizaç~o 

do e~anol des~e sis~ema quando comparado com os demais. 

Da Figura VI. 8, cons~a~a-se que a selet.i vidade em 

extrair o e~anol diminui com o aumen~o da concen~raçl!lo de e~anol 

na f'ase orgânica. Pode-se dizer que a ef'icâcia dos sol ven~es 

hexano e ciclohexano em extrair e~anol s~o idên~icas, a par~ir de 

concen~rações de e~anol na f'ase orgânica de 0.1 e que o benzeno é 

mais sele~ivo que os demais solven~es es~udados. Aparen~emen~e. a 

sele~ividade do ciclohexano é mais baixa que a do hexano em 

concen~rações abaixo de 0.1 de e~anol na rase orgânica. Porém, 

deve ser lembrado que os dados do sist-ema A-E-e à ~emperat.ura de 

45•C f'oram ob~idos a~ravés do câlculo das linhas de amarraçl!lo a 

par~ir de parâme~ros ajust-ados do modelo UNIQUAC aos dados 

experimen~ais de~erminados à ~emperat.ura de 50•C. Nes~e caso, a 

diferença de 5•C in~roduz erros, principalmen~e nas linhas de 

amarraçl!lo em que o e~anol se apresen~a em baixas concent-rações. 

Para t.emperat.uras mais baixas, as curvas de 

selet.idade dos sist-emas A-E-H e A-E-C se apresent-am prat.icament.e 
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sobrepost-as em t.odo int-ervalo de concent.raçlli:o de et.anol na t'ase 

orgânica. 

Est.es t'enômenos observados nas Figuras VI. 7 e VI. 8 

podem ser explicado at.ravés das dit'erenças dos parâmet-ros de 

solubilidade de Hansen, det'inidos no Capit.ulo III, do et.anol e da 

âgua em relaçlli:o ao dos solvent-es benzeno, hexano e ciclohexano. 

Como vist.o no Capit.ulo III, os valores das 

dit'erenças ent.re os parâmet-ros de solubilidade das t'orças de 

disperslli:o de duas subst-âncias, na maioria dos casos, slli:o 

insignit'icant.es pert.o dos valores das dit'erenças ent.re os 

parâmet-ros de solubilidade das ligaçeíes de hidrogênio e 

polaridade. Quant.o maiores as dit'erenças ent.re os parâmet-ros de 

solubilidade de duas subst-âncias, maior a insolubilidade mút.ua. 

A Tabela VI. 4 t.raz as dit'erenças ent.re os 

parâmet-ros de solubilidade de Hansen das ligaçeíes de hidrogênio e 

da polaridade ent.re o et.anol-solvent.e e âgua-solvent.e. 

TABELA VI. 4 

DIFERENÇAS ENTRE OS PARAMETROS DE SOLUBILIDADE DE HANSEN 

DE ETANOL-SOLVENTE E ÁGUA-SOLVENTE 

SOLVENTE 6E- 6s 6E- 6s 6A- 6s 6A- 6s 
p p H H p p H H 

BENZENO Z.6 15.9 14.Z 313.3 

HEXANO 11. z zo.o zz.a 40.4 

CICLOH. 8. 1 ao. o 19.7 40.4 
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Os solven~es podem ser colocados em ordem crescen~e 

de capacidade de solubilizaç:io de e~anol e âgua median~e os 

valores das diCerenças de solubilidade apresen~ados na Tabela 

VI.2. Es~a ordem crescen~e é: 

hexano < c i cl ohexano < benzeno 

Como a capacidade do benzeno em solubilizar o 

e~anol e a ãgua é maior, consequen~emen~e o ~orna mais sele~ivo. 

Porém, necessi ~a-se de uma anâlise quan~i ~a~i va 

para se chegar a uma conclus:io mais precisa sobre a eCiciência do 

solven~e em ext.rair e~anol e ãgua. O produ~o de ~opo com as 

composiç~s apresen~adas no 1~em VI.2.3 s~o condensados e enviados 

ao decan~ador, onde as composiç~ do equilibrio liquido-liquido 

corresponden~es à es~as composiç~s globais em percen~agem molar 

são: 

Sis~ema A-E-B 

corresponden~e à composição global da reCerência Cl'). 
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Sist-ema A-E-H 

XI= 36.50 XI= 67.09 XI= 7.41 /XII= 1.81 XII= 16.81 XII= 82.38 
A E H A E H 

correspondent-e à composiçl!l:o global da re:ferência C2'). 

XII= B9 "" . "". H 

correspondent-e à composiçl!l:o global da re:ferência C3'). 

Si st.ema A-E-e 

XII= 6. 30 xn """"' 93 "' "'""· . E C 

correspondent-e à composiçl!l:o global da re:ferência C3'). 

correspondent-e à composição global da re:ferência (4'). 

As composiçeíes de equilibrio liquido-liquido 

apresent-adas :foram obt-idas gerando a curva binodal à t-emperat-ura 

de 46•C, ut-ilizando o programa desenvolvido por Sorensen e Art.l, 

cit-ado no Capit-ulo IV. O modelo adot-ado para est-e câlculo ~oi o 

UNIQUAC, cujos parâmet-ros de int-eração binâria ut-ilizados para 

gerar a curva binodal :foram os seguint-es: para o sist-emas A-E-H à 

t-emperat-ura de 46•C, os parâmet-ros apresent-ados na Tabela V. 11; 

para o sist-ema A-E-C à t-emperat-ura de 60•C, os parâmet-ros 

apresent-ados na Tabela V.11; e para o sist-ema A-E-B, à t-emperat-ura 

de 46•C, os ext.raidos do banco de dados de ELL ternário 
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(75) 
DECHEMA , apresen~ados no Apêndice H. 

As Figuras VI. 9, VI .10, VI .11, ilus~ram as curvas 

binodais geradas os sis~emas A-E-B, A-E-H e A-E-e à 

~empera~ura de e as respec~i vas composiçeles globais 

rereren~es ao azeó~ropo ~ernário A-E-S. 

VI . z. 3. 1 - Anã! i se da Fase Ri c a em Sol ven~e Re~orno à Coluna 

Desidra~adora 

A água deve ser mais i nsol óvel possi vel no 

solven~e. para que seja dispensado ~ra~amen~os da rase orgânica 

an~es de re~ornar à coluna de des~ilação como rerluxo. Analisando 

as composições da rase rica nos ~rês solven~es es~udados, 

cons~a~a-se que o benzeno é o sol ven~e que mais carrega água ao 

re~ornar à coluna de des~ilação C7.15Y. molar), o que não é 

convenien~e. A água é bas~an~e insolóvel em hexano e ciclohexano 

Cem ~orno de 1" molar). nes~e caso, es~es solven~es carregam UJ!la 

percen~agem de água menor ao re~ornar à coluna de des~ilação que o 

solven~e benzeno. Sob es~e pon~o de vis~a. os solven~es hexano e 

ciclohexano são mais ravoráveis que o benzeno. 

Porém, o benzeno re~orna à coluna desidra~adora 

carregando maior quan~idade de e~anol CZ1.70Y. molar) que os 

sol ven~es hexano e ciclohexano Cem ~orno de 10" molar). Para os 

sol ven~es hexano e ci cl ohexano uma maior quan~i dade de e~anol 

deverá ser recuperado da rase aquosa. 
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VI.2.3.2- Análise da Fase Rica em Água- Recuperação do Solven~e 

e do E~anol 

A ~ase aquosa é enviada á uma coluna de des~ilação, 

cuja função é re~irar a água do ~ernário água-e~anol-solven~e e 

devo! ver o sol ven~e com uma cer~a quan~idade de e~anol á co! una 

desidra~adora. O produ~o de ~opo da coluna de recuperação é 

formado por uma mis~ura ~ernária água-e~anol-solven~e e no produ~o 

de fundo a água é eliminada. 

Para que não ocorra perdas de e~anol no produ~o de 

~undo da coluna, é necessário que o produ~o de ~opo, formado pela 

mist.ura t.ernária água-et.anol-solvent.e, apresen~e a maior 

quant.idade possivel de et.anol. O produt.o de fundo, se con~iver uma 

percent.agem significat-iva de et.anol, é enviado para a coluna 

ret.i~icadora, onde o mesmo é recuperado. 

As percent.agens molares dos t.rês component-es na 

fase aquosa, obt.ida quando o decant.ador funciona á t.emperat.ura de 

est.ão apresent.adas no 1 t.em VI. 2. 3. De acordo com est.es 

valores • pode-se not.ar que, ut.i li zando-se o sol vent.e benzeno. a 

quant.idade de et.anol que deverá ser recuperado é bem menor que ao 

se ut.ilizar os solvent.es hexano e ciclohexano, podendo-se 

considerar o benzeno melhor nest.e aspect.o. 
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VI.ê.4- Reposiç~o do Solven~e- Preço 

Como vis~o no Capi ~ulo III, pequenas perdas de 

solven~e duran~e o processo s~o sempre esperadas e a reposiç~o de 

um solven~e caro é inviãvel economicamen~e. a n~o ser que o mesmo 

seja mui~o eficien~e. Sob es~e pon~o de vis~a. o ciclohexano é o 

que oferece condições mais favorAveis. 

No en~an~o. os preços dos solven~es apresen~ados no 

Capi~ulo III são referen~es aos solven~es comerciais, os quais, em 

geral, con~ém impurezas. Apesar disso. espera-se que o 

compor~amen~o dos solven~es comerciais seja anãlogo ao dos 

solven~es "pro analysi" <u~ilizados nes~e ~rabalho para a 

de~erminaç~o dos dados experimen~ais), vist.o que as impurezas 

con~idas nos sol ven~es comerciais hexano, ciclohexano e benzeno 

s~o. na maioria, hidrocarbonet.os de peso molecular e cadeias 

semelhant.es ao do solven~e principal. 

VI. a. 5 - Toxidez 

Como vis~o no it.em III.5.1, ao cont.rãrio do 

benzeno, os solven~es hexano e ciclohexano não s~o cancerigenos. 

VI. a. e Anãlise Final 

Nes~e ~rabalho, cole~aram-se informaçe>es 

necessãrias ao es~udo do processo de desidra~ação do e~anol. 
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Porém, de uma ~orma global, é di~icil concluir se a u~ilizaç~o dos 

solven~es selecionados será mais ~avorável do que a do benzeno. Da 

análise realizada nes~e ~rabalho, pode-se dizer que, em principio, 

os dois solven~es selecionados poderiam ser u~ilizados na 

desidra~aç~o do eLanol. Uma avaliação mais rigorosa é necessária, 

simulando Lodo o processo de desidra~ação do e~anol com os 

solven~es alLerna~ivos, e ~ambém, se possivel, ~azer uma análise 

do processo em plan~a piloLo, de ~orma a ob~er resul~ados 

quan~i~a~ivos que levem a uma conclusão precisa quan~o viabilidade 

des~es solven~es, principalmenLe a econômica. 
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VI.3- Conclusões e SugesLões 

No Capi Lulo III f' oram selecionados, a par Li r de 

criLérios qualiLaLivos e quanLiLaLivos, dois hidrocarboneLos, 

hexano e ciclohexano, para aLuarem como solvenLe na desLilação 

azeoLr6pica do eLanol, sendo elas alLernaLivos ao benzeno, que é 

uLilizado aLualmenLe pelas desLilarias nacionais. 

Como s6 se jusLif'ica a subsLituição do benzeno por 

outro solvente se esLe proporcionar ao processo de desidratação um 

consumo mais f'avorável de energia, apresenLando maior viabilidade 

econômica e apresenLar riscos menores quanLo à Loxidez, f'ez-se 

necessário avaliar a viabilidade da uLilização dos dois solventes 

selecionados. 

Vários aspecLos puderam ser analisados neste 

trabalho, entre eles, a capacidade dos mesmos em arrasLar a água e 

etanol da misLura original, o seu preço, toxidade e Lambém a 

recuperação do sol vente antes de reLornar à coluna desidratadora 

como reciclo. 

aspectos 

Todos 

colocados 

os dados necessários para 

acima f' oram enconLrados 

analisar os 

f'acilmente em 

literaLura, com exceção dos dados de ELL Lernário dos sisLemas 

A-E-H e A-E-C à LemperaLuras acima de 30•C, que são inexisLenLes. 

EsLes dados são f'undamenLais para o conhecimento da etapa de 

recuperação do solvente. 

Neste caso, a inexisLência dos dados experimentais 

de ELL destes sistemas motivou este Lrabalho ao estudo do 
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compor~amen~o dos mesmos quan~o ao ELL em funç~o da ~empera~ura. 

O Capi~ulo V cons~i~ui a con~ribuição des~a ~ese ao 

es~udo do ELL dos sis~emas A-E-H e A-E-C, abordando a de~erminaç~o 

experimen~al e o ~ra~amen~o dos dados medidos, correlacionando-os 

não só pelos modelos comumen~e u~ilizados na área t.écnica, mas 

t.ambém ~es~ando modelos menos usuais e mais recent.es. T-K-W e 

CHA-PRAUSNITZ, respec~ivamen~e. 

O modelo CHA-PRAUSNITZ, apesar de t.er fornecido 

resul~ados de ajust.e equivalen~es ao ob~idos pelos out.ros modelos, 

apresent.a a vant.agem de, com o conjun~o de parâme~ros ajus~ados, 

poder represent.ar t.ant.o o ELL quan~o o ELV. sendo ót.il para 

processos onde exist.a equillbrio t.rifásico. 

No ól t.imo Capi ~ulo é fei ~o uma 

viabilidade da ut.ilização dos dois sol ven~es. 

análise da 

Os aspect.os 

avaliados nes~e t.rabalho não s~o suficien~es para concluir com 

precis~o a viabilidade de ut.ilizaç~o dos solven~es. Logo, para uma 

avaliação precisa é impor~an~e a simulação de ~odo o processo de 

desidra~aç~o do et.anol com os solven~es al~ernat.ivo~ 

Como suges~~o para a cont.inuidade de est.udos do 

processo de desidra~aç~o do et.anol ut.ilizando solvent.es 

al~erna~ivos sugere-se não s6 a simulação do processo, mas t.ambém 

os seguin~es it.ens: 

1) Det.erminação experiment.al dos aze6t.ropos t.ernários A-E-H e 

A-E-C. vist.o exist.ir discrepâncias nos dados publicados em 

li t.erat.ura. 
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2) Coletar dados de ELL biná.rio do sistema A-H à temperaturas 

acima de 40•C e do sistema A-C à temperaturas acima de de 25•C, 

pois os mesmos são inexistentes. 

3) Determinar dados de ELL dos sistemas A-E-H e A-E-C à 

temperaturas próximas do azeótropo terná.rio, uma vez que as 

destilarias brasileiras trabalham com decantação à quente, estando 

o decantador acoplado aos últimos pratos da coluna desidratadora. 

Par a tanto ser á. necessá.r i o aprimorar a célula de coleta de dados 

de ELL, visto que a utilizada neste trabalho não é apta a 

trabalhar à temperaturas que acarretam evaporação da mistura. 

4) Coletar dados de ELV dos sistemas: A-E à temperatura de 45•C; 

E-C à temperatura de 35•C e H-E à temperatura de 45•C, pois 

os primeiros são inexistentes e os dois últimos inconsistentes 

pelo teste da Equação da Coexistência. 

5) Determinar experimentalmente os dados de ELV terná.rios dos 

sistemas A-E-C e A-E-H à temperaturas próximas do azeótropo 

terná.rio, pois os mesmos são inexistentes. 

6) Se, algum dia, as indústrias vierem a empregar hexano ou 

ciclohexano para desidratar o etanol via destilação azeotrópica, 

estas utilizarão solventes comerciais. Os solventes comerciais, em 

geral, contém grande quantidade de impurezas. A coleta de dados de 

ELV e ELL destes sistemas utilizando os solventes comerciais será. 
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necessária, e ~ambém uma análise do processo em plan~a pilo~o. a 

fim de verificar se a eficiência em desidra~ar o e~anol é a mesma 

que a ob~ida ao u~ilizar o sol ven~e "pro analysi ", isen~o de 

impurezas. 

7) Ajus~ar parâme~ros dos modelos do coeficien~e de a~ividade da 

fase liquida aos dados experimen~ais de ELL. u~ilizando-se 

diferen~es mé~odos numéricos e ~es~ar ou~ras. funçeles obje~i vo, 

comparando os resul~ados com os ob~idos nes~e ~rabalho. 

8) Deve-se explorar a possibilidade da u~ilizaçl!i:o de mis~uras de 

solven~es para desidra~ar o e~anol via des~ilaçl!i:o azeo~rópica. 
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APeNDICE A 

SOL VENTES COM OS RESPECTIVOS PONTOS DE EBULI Ç:A:O 

MISCIBILIDADE EM ÃGUA, CAPACIDADE DE POLIMERIZAÇÃO E EXPLOSIVIDADE 

Abreviações encon~radas nas Tabelas e observações: 

Dados ob~idos de Tabela de Solven~es da ~~eno. 
1!19> Dados ob~idos do Handbook or Chemis~ry + 

* Dados ob~idos do The Merck Index
18

"'. Os demais dados roram 

ob~idos do Manual do Engenheiro Qu1mico158
'. 

m. - mui~o 

p. - pouco 
sol. - solúvel 
p. a. - par~es de água 
misc. - misci vel 
P. M. parcialmen~e miscivel 
insol. - insolúvel 
exp. - explosivo 
pol. polimeriza 
decomp. - decompõe 

Os dados de ~empera~ura de ebuliçl:l:o dos solven~es 

es~l:l:o apresen~ados em graus Celsius e na pressl:l:o de 760 mmHg. As 
exceções são apresen~adas com a respec~iva pressão, em mmHg, como 
no exemplo abaixo: 

70.757 

signiricando uma ~empera~ura de ebulição do solven~e de 70•C à 
uma pressão de 757mmHg. 

Os dados de miscibilidade em água es~ão em gramas 
de solven~e por 100gramas de água, à respec~iva ~empera~ura, ~al 

como no exemplo abaixo: 

signiricando 
água à uma 
solubilidade 

uma mi sei bi 1 i da de de 3. 4g de sol ven~e por 1 OOg de 
~empera~ura de 22•C. As exceções são dadas em 

de solven~es em par~es de água. 
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N NOME 00 SOLVENTE T c•o Misc. OBS: 
em água 

1 ACETATO DE AMILA 148.4797 
m. p. sol. 

2 ACETATO DE BENZI LA 213.5 insol. 

3 ACETATO DE BUTILA 1Z5. 07-&0 0.7 

4 ACETATO DE CICLOHEXILA 174.0750 insol. 

5 ACETATO DE ETILA 77.10 8.5 
f.5 

6 ACETATO DE ETILGLICOL 156.30 zz. 

7 ACETATO DE HEXENILA 171. !5 insol. + 

8 ACETATO DE ISOAMILA 142.0757 0.3f. 5 

9 ACETATO DE ISOBUTILA 118.0 0.625 

10 ACETATO DE ISOPROPILA 88.4 3. 20 

11 ACETATO DE METI LA 57.10 33.22 

12 ACETATO DE VINILA 72-73 2. 20 pol. 

13 ACETONA 56.5 misc. 

14 ACETONilRILA 81.6-82 misc. + 

1!5 ACRILONilRILA 77.3 7.3525 exp. pol. + 

16 ACRILATO DE BUTILA 145. o. 1420 
pol. .. 

17 ACRILATO DE ETILA 99.4 2~5 pol. .. 
18 ACRILATO DE METI LA 70?08 6.20 pol. .. 
19 ACROLElNA !5Z.50 40. pol. + 

20 ÁLCOOL AMlLICO 137.9 2.722 .. 
21 ÁLCOOL BENZlLICO 204.7 4. f.7 

22 ÁLCOOL BlJTl LI CO 117.0 9. t5 

23 ÁLCOOL FENI LETI LI CO 219-221 1. 620 

24 ÁLCOOL FURFUR!LICO 160.6752 mi s;:c. 
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DO SOLVENTE T C •C) Misc. 
OBS: N NOME 

em água 

25 ÃLCOOL I SOAM! LI CO 13Z. a.•• + 

a6 ÃLCOOL I SOBUT! LI CO 107-108 10~!5 

a7 ÃCOOL I SOPROP! LI CO 8a.5 misc. 

as ÃLCOOL METI LI CO 64.76 misc. 

89 ÃLCOOL ocnLICO 194-195 0.054
25 

30 ALDE!DO BENZOICO 179. sol. 350p. a. + 

31 ALDEl DO BUT! LI CO 75.7 4. 

38 ALDE!DO CINANITCO a46. sol. 700p. a. decomp. 

33 ALDElDO CROTóNICO 10a. 18. pol. 

34 ALDE! DO FENI LCJ!:TI CO 195. o P. M. 

35 ALDE!DO HEPTANõiCO 155. o.oa20 

36 ALDE!DO I SOBUT! LI CO 64?57 11~0 

37 ANILINA 184.4 3.6• 8 

38 ANIDRIDO ACJ!:TICO 139.6 misc. 

39 BENZOATO DE METI LA 198-199 o.oa90 

40 BUTI LGLI COL 171. a misc. 

41 BUTI LDI GLI COL 830.6 misc. 

4a BUTIRATO DE AMILA 186.4 0.0550 

43 BUTIRATO DE ETILA 1ao-1a1 0.6825 

44 CELOSSOLVE 135.1 misc. 

45 CICLOHEXANO 80-81 insol. 

46 CICLOHEXANONA 155.6 15. 

47 CUMENO 15a.5 insol. 

48 DIACETONA-ÃLCOOL 167.9 misc. + 
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SOLVENTE T (oC) 
Misc. 

OBS. N• NOME DO em água 

49 DI ETI LENOOLI CO!.. 2!44.8 misc. + 

50 DI METI LFORMAMI DA 162!. 8 misc. 

61 DIPROPILENOOLICOL 2!31.8 misc. + 

62! DI SOBUTI L CETONA 168.8 0.06 + 

63 E: TER EnLICO 34.6 7.620 

54 ETIL BENZENO 174.0750 
insol. 

55 ETI LDI GLI COL 202.7 misc. 

56 ETI LENODI AMI NA 117.8 misc. 

67 ETI LENOOLI COL 197.4 misc. 

58 ETI L TRI GLI COL 865.4 misc. 

69 FURFURAL 161.7 9.1 UI 

60 GLICEROL 2!90. misc. 

51 n-HEXANO 69. 0.014. 5 

58 HEXILENOOLICOL 198.3 misc. 

53 I SOBUTI LAMI NA 68-69 misc. * 
64 ISOBUTILDIGLICOL 880.0 misc. 

65 I SOBUTI LGLI COL 160.5 misc. 

66 I SOPROPI LAMI NA 33-34 misc. 

67 MALEATO DE DI ETI LA 885. insol. 

68 METACRILATO DE METILA 100.3 insol. pol. 

69 METIL CELUSOLVE 184-186 misc. 

70 METI LDI GLI COL 194.8 misc. 

71 METI L ETI L CETONA 79.6 36~ 0 

78 METI L TERCBUTI L E:TER 55.2! 4.825 * 
73 METI L I SOBUTI L CARBI NOL 131.8 P.M. 
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N• NOME 00 SOLVENTE T C•O Misc. 
OBS. em água 

74 METIL ISOBUTIL CETONA 117-119 2~0 

75 MONOETANOLAMI NA 171. 7!:57 misc. + 

76 MONOISOPROPANOLAMINA 160-161 misc. + 

77 MORFOLINA 128.9 misc. 

78 PENTENO 37. insol. 

79 PROPI LAMI NA 48-49 misc. 

80 PROPILENOGLICOL 189. o misc. + 

81 TETRAETILENOGLICOL 291. misc. decomp. 

82 TOLUENO 110.8 0.05 ... 

83 TRIETILENOGLICOL 290.0 misc. 

84 m-XILENO 139.3 insol. 

85 o-XILENO 144. insol. 

86 p-XILENO 138.5 insol. 
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A?I'::NDICE B 

PROPRIEDADES DOS COMPONENTES PUROS 

PROPRIEDADE ÃGUA ETANOL H EX ANO CICLOHEXANO 

Te /1( 647.3 513.9 553.5 507.5 

Pe /at.m 2~,8. 29 60.6 40.2 29.7 

V e !I /em /mol 57.1 167.1 308.0 370. 

Zc 0.235 0.24 0.273 0.264 

Th /1( 373.2 351.4 353.8 341.9 

w 0.344 0.644 0.212 0.299 

p /debye 1.8 1.7 0.3 o. o 

UNIQUAC r 0.92 2.1055 4.0464 4.5 

q 1.40 1. 9720 3.24 3.86 

q' 1. 00 0.92 3.24 3.86 

'Const.ant.es 
de Ant.oine 

A 8. 07131 8.1122 6.85146 6.87776 

B 1730.63 1592.864 1206.470 1171.53 

c 233.426 226.184 223.136 224.366 

Y/ 
9 em /mol 18.07 58.68 108.07 131.61 

onde: 

1 og Pso.t = A - B 
C + T 

[ TJ = Celei us 



API!:NDI CE C 

DIAGRAMA DE BLOCOS DO PROGRAMA DE AJUSTE DE PARAMETROS 

PELO ME:TODO DA MÃXI MA VEROSSIMILHANÇA 

ln1c1o 

I t 11 lJ 
T.x. ,x:t,x

1 
.x

2 

• das estimativas 
iniciais dos par~melros 

I J l li 

Cálculo da funçS.o objet.iva 

s, 

CAlculo dos lncremenlos 

• • x, 

Novos valores dos A • T. x,' 
'J 

•1m 

• CAlculo de x 2 • 

sim 

nllo sim 
converg& 

lmpr-e-ssllo dos f'esullados 

s,- s :)/s .<lo-• 
J J 

ouA.•A. 
lJ J ~ 

sim 

n>o 
converge 
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APE:NDICE D 

CONDIÇOES CROMATOGRÃFICAS 

O cromat6grafo foi oper.ado nas seguint..es condições 

para a anAlise das composições· dos componentes dos sistemas 

Agua-etanol-hexano e Agua-et..anol-ciclohexano: 

a) t..ipo de coluna: porapak Q; 

b) t..emperat..ura da coluna: 190•C; 

c) t-emperatura do detector: 216•C; 

d) corrente do det..ect..or: 150 mA; 

e) temperatura do vaporizador: 144•C; 

f) vazão de gás de arraste: 60 ml/min. 

As condi.ções de operação do cromat6grafo. para a 

análise das composições do sistema but..anol-água. a fim de conhecer 

o desvio padrão tolerado pela análise cromatográfica foram: 

a) t..ipo de coluna cromat..ográfica: carbowax; 

b) t..emperat..ura da coluna: 110•C; 

c) temperatura do detector: 188•C; 

d) corrent..e do det..ect..or: 150 mA; 

e) t-emperatura do vaporizador: 138•C; 

f') vazão de gás de arrast.e: 30 ml/min. 
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APl!:NDICE E 

DESVIO MAXIMO TOLERADO PELA Te:CNICA CROMATOGRÃFICA 

Nest-e t-rabalho, ant-es de i ni ci ar as medidas 

experiment-ais de equilibrio liquido-liquido, ~oi veri~icado o 

desvio máximo t-olerado pela t-écnica cromat.ográ~ica. Para est-a 

veri~icaç:il:o t~t.ilizou-se o sist-ema binário but.anol-água 

t.emperat.ur·a ambient-e, na ~aixa misci vel, com concent-ração rica em 

but.anol. Est-a mist-ura ~oi injet-ada dez vezes no cromat.ógra~o. Com 

os valores das dez amost-ras analisadas, calculou-se o valor médio, 

os desvios absolut-os de cada amost-ra em relação ao valor médio, o 

desvio médio absolut-o Cx) a est.imat.iva do desvio padrão CS). Esses 

valores são apresent-ados na Tabela E.l. 

TABELA E.l 

DESVIO DE CADA AMOSTRA EM RELAÇÃO Ã ME:DI A 

Fração Molar Desvio Absol ut.o 
de But.anol em Relação à Média 

0.78!38 0.0016 
0.7883 0.0009 
0.786!3 0.0009 
0.7893 0.0019 
0.7879 0.000!3 
0.78!37 0.0017 
0.7898 0.0024 
0.7870 0.0004 
0.7882 0.0008 
0.78!39 0.001!3 

-
X = 0.7874 X = 0.0013 

Est.imat.iva do s 0.0014 = desvio padrão 
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API'::NDICE F 

DADOS EXPERIMENTAIS DO SISTEMAS A-E-H EXTRAíDOS DA LITERATIJRA 

TABELA F.1 

DADOS EXPERIMENTAIS DO SISTEMA ÃGUA-ETANOL-HEXANO 

Ã TEMPERATIJRA DE 2!5•C, DETERMINADOS POR VOROBEVA E KARAPET'YANTSC 8 !5) 

FASE RICA EM ÁGUA FASE RICA EM HEXANO 

X X X X X X • 2 9 • 2 9 

0.69423 0.30111 0.00466 0.00474 0.01297 0.98230 

0.40227 0.!561!57 0.03616 0.00921 0.06482 0.92!597 

0.26643 0.64612 0.0874!5 0.01336 0.12!540 0.86124 

o. 1980!5 0.6!5678 0.14!517 0.02!539 0.20!51!5 0.76946 

o. 1!5284 0.617!59 o. 229!57 o. 039!59 o. 30339 0.6!5702 

0.12879 0.!58444 o. 289!57 0.04940 0.3!5808 0.!592!53 

0.11732 0.!552!58 0.32010 0.0!5908 0.38983 0.!5!5109 

0.11271 o. !5!5091 0.33639 0.06!529 0.40849 0.!52622 
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TABELA F.2 

DADOS EXPERIMENTAIS DO SISTEMA ÁGUA-ETANOL-HEXANO 

Ã TEMPERATURA DE Z5•C, DETERMINADOS POR MORIYOSHI ET ALII 

FASE RICA EM ÁGUA FASE RICA EM HEXANO 

X X X X X X 
~ 2 3 ~ 2 3 

0.689 0.310 0.001 0.000 o.oze 0.974 

0.624 0.373 0.003 0.003 o. 031 0.966 

0.570 0.425 0.005 o.oo2 0.042 0.956 

0.520 0.473 0.007 0.011 0.046 0.943 

0.460 0.523 0.017 0.008 o.oez 0.930 

o. 421 0.556 0.023 0.010 0.076 0.914 

0.353 0.605 0.042 0.008 0.102 0.890 

0.320 0.624 0.056 0.015 0.120 0.865 

0.257 0.655 0.088 0.012 0.170 0.818 

O.ZG4 0.660 0.116 0.026 0.190 0.784 

0.198 0.659 0.143 0.033 o.ze2 0.705 

0.164 0.641 0.195 0.038 o.2i9 0.1583 

0.156 0.624 0.220 0.053 0.3Z6 o. 621 

0.136 0.607 O.Z57 0.054 o. 341 0.605 

0.129 0.599 0.272 0.055 0.364 0.581 



AP~ICE G 

PONTOS DE ELV INTERPOLADOS PELO Mt:TODO SPLI NE ESIENDI 00 

TABELA G1 

DADOS EXPERIMENTAIS DE EQUIL:tBRIO UQUIOO-VAPOR 

INTERPOLADOS PELO Mt:TODO SPLINE ESTENDiooC54) 

ETANOLC1)-ÃGUAC2) ETANOLC1)-CICLO.C2) HEXANOC1)-ETANOLC2) 
TEMPERATURA 45•C TEMPERATURA 35•C TEMPERATURA 45•C 

XCD PRESSa: O XC1) PRESSa: O XCD PRESSa: O 

0.1 121.98 0.1 218.13 0.1 352.17 

0.2 141.24 0.2 221.24 0.2 420.97 

0.3 150.45 0.3 222.13 0.3 445.09 

0.4 156.72 0.4 222.15 0.4 454.30 

0.5 161.31 0.5 221.84 0.5 457.41 

0.6 165.29 0.6 220.74 0.6 459.06 

0.7 168.49 0.7 217.84 0.7 459.80 

0.8 170.64 0.8 209.52 0.8 458.36 

0.9 171.33 0.9 182.29 0.9 447.72 
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APeNDICE H 

DADOS EXPERIMENTAIS E PARAMETROS AJUSTADOS DO MODELO UNIQUAC 

PARA O SISTEMA ÃGUA-ETANOL-BENZENOC 75) 

TABELA H.1 

DADOS EXEPRIMENTAIS DOS SISTEMA A-E-B Ã TEMPERATURA DE 45•c' 4*a) 

FASE AQUOSA FASE ORGANICA 

X x2 X X X X • 3 • 2 3 

0.94800 0.05100 0.00100 0.00400 0.01700 0.97900 

0.85700 0.14000 0.00300 0.02500 0.08600 0.88900 

0.77100 0.21700 0.01200 0.04300 0.15600 0.80100 

0.70300 0.27000 0.02700 0.06000 0.21300 o. 72700 

0.62700 0.32000 0.05300 0.11100 0.27000 0.61900 

TABELA H.2 

PARAMETROS r E q E OS AJUSTADOS DO MODELO UNIQUAC EXTRA!DOS 

DO BANCO DE DADOS DE ELL TERNÃRI O DECHEMA C 75)-

SISTEMA A-E-B Ã TEMPERATURA DE 45•C 

A = -99.331 A = -GZ6.14 Benzeno 
12 21 

A = 316.75 A = 631.49 r = 3.1878 
13 31 

A = -62.773 A = -1. 1154 q = 2.4 
23 32 

desvio <Y = 0.58 
p 


