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RESUMO

Este trabalho ¢ uma contribuicic ao estudo de novos
processos de destilacBo azeotrdpica do etancl, discutindo-se os
seguintes aspectos: (1) seleglo de solventes alternativos ao
benzeno para a destilacZo azecotirdpica do etancl; (8 determinacgio
experimental do equilibric liguido-liquideo dos si stemas ternarios
Aagua-etanol ~ciclohexano e Agua-—etanol “hexano, a pressio
atmosférica = temperaturas iguals ou mals altas que 25-C; (20
predigio e interpolacloc dos dados de equilibric liguido-liguido
usando quatro modelos de coeficiente de atividade da fase liquida
CNRTL.,, UNIQUAC, TSUBOKA-KATAYAMA-WILSON e CHA-PRAUSNITZ>; (45
analise da viabilidade da utilizacBo dos solventes selecicnados na

destilagio azeotrdpica do etanol.
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ABSTRACT

This work is a contribuition to the study of new
processes of azeotropic distillation of ethancl, discussing the
foellowing aspects: (12 selection of alternative solvents for

azeotropic distillation of ethanol as substitute of benzene; (22

experimental determination of liguid-liguid egquilibrium
data of ternary systems water —ethanol ~cycl chexane and
water -ethanol ~hexane, at atmosferic pressure and temperatures

equal to or higher than 25(; (3 prediction and intepolation of
the liquid-liquid ternary data using four liguid-phase activity
coefficient models CNRTL, UNIQUAC, TSUBOKA~-KATAYAMA-WILSON and
CHA-PRAUSNITZ ;{42 analysis of the possible use of the selected

solvents in the azeotropic distillation of ethanol.



a -

A......

C—

NOMENCLATURA

pardmetro de interaglo de grupo
parametro dos modelos NRTL, UNIQUAC e T-K-W

parametro do modelo CHA-FPRAUSNITZ

CF -~ fator de correcic de Poyling

f -

o -

o
!

M ~
N

fugaci ade

energla livre de Gibbs
entalpia

constante de equilibric
numerco de linhas de amarrag3o

nimero de componentes do sistema

np — ndmeroc de parametros

P -

pressio

parametro de aArea do componente puro do modelo UNIQUAC
termo penalidade

constante dog gases

parametro de volume do componente purc do modelo UNIQUAC
fungfio objetiva

—~ seletividade

temperatura

volatilidade

vol ume

frag3c molar da fase liquida

parametro do modelo CHA-PRAUSNITZ

percentagem molar da fase liquida

fragfo molar da fase vapor

nimero de coordenacio



LETRAE GREGAS

o - parameiro do modelo CHA-PRAUSNITZ
parametro do modelo NRTL
ff — parametro do modelo CHA-PRAUSNITZ
é ~ parémetro de solubilidade
_A - propriedade de mistura
diferenga
¢ — coeficiente de fugacidade
fragio de volume do componente
y — coeficiente de atiwvidade
A = parfimetro dos modelos T-K-W e CHA-PRAUSNITZ
7 — fases
p — razdo entre os volumes molares
o =~ warianca estimada
Op ~ desvio percentual
T - parametiro
& — fragloc de area do componente €

¥ - fragdo do volume local do modele T-K-W



SUBSCRITOS

a — Agua
b - ebuligdo
4 - disperéﬁo
E — stanol
r ~ pontes de hidrogénio
— hexano
t.J, 4, 2, 3 = componente ¢, J. da mistura
M = nimerc de linhas de amarrag3o
m,n = grupos UNIFAC
N = ndmerc de componentes

n = nanero de moles

¢ = polaridade
= percentual
r = relativa
s = presenga de solvente
t = total de coesio
T = temperatura

= propriedade molar (p. ex., ¥V = volume molard



SUPERSZCRI TOS

¢ = calculado

c = contribuleio

e = experimental
E = axMreIsd

r = fase 1

1 = fase 1T

L = ligulide
e = estado padrioc

ref = referéncia

R residual

presenga de solvente

o
i

sat = saturaglo

v = vVapor

= propriedade parcial molar (Cp.

Gibbs parcial molar)

il

) infinita diluigio

~

mistura

L=

x1ii

energia livre de



CAPITULO I

INTRODUCED

A indasiria sucro~alcooleira = & indidstria
alcoolguimica s3o as majlores interessadas no stanol abscoluteo. O
etanol absoluto £ obtido a partir do etanol retificado, de
composicio azeoirdpica de 86 % de etanol e 4 % de Agua em peso, &

pressio de 1 atmcgé)

, Trecorrendo—se a pDprocessos especials de
desidratacZo, a malioria envolvendo "agentes de separagio”. A
indastria de alcocl de cana fornece hoje etanol absclute para a
mistura com gasclina, servindo o Alcool come anti-detonante. HNa
indgstria alcoolgquimica, © stancl abzoluto ¢ 2 matéria prima para
a obtencic de varios produtos atravées de reagBes qguimicas,
podendo—-se citar alguns deles: eteno, acetaldeido, Acido acético,
etc. O crescimento da utilizacf3o do etanol desidratado nas Gltimas
décadas, seja para mistura com gasolina, seja como matéria-prima,
levou estudiosws a procurarem processos mais eficientes e menos
dispendiosos para a sua desidratagdo.

As destilarias bragsileiras, na sSua maioria,
degidratam o etanol wvia destilagBo azeotrdpica, utilizando o
benzeno como agente arrastador, o gual forma um azediropo ternirio
de minimo com a mistura etancl-agua. Contude, o© benzeno & um

composto organico nmuito téxico (cancerigenol, devendo ser

manipulado com rigidas normas de Seguranga, sendo desejavel



dispor—se de processos vidvels aliternativos., O desenvolvimento de
novoes processos depende, no enténta, da disponibilidade de dados
termodinimicos de boa qualidade gue possam ser usados nas
simulagBes e avaliacBes comparativas, principalmente dados de
equilibric liquido~vapor e de equilibric liguido-liguido.

Como contribuigio ac estudo de novos processos,
neste trabalho, procurcu-se identificar solventes alternativos
para a destilacg3o azeotrdpica do etanol, gue fossem fabricados no
Brasil e gue tLivessem comportamento fisico-guimico semelhante ao
benzeno, mas gqus nio apresentassem toxider e, numa avaliagdo
preliminar, fossem malis baratos. Restringiu-se 3z seleglic de
solventes aos gue apresentassem propriedades semelhantes as do
benzeno com © objetivo de gue os mesmos pudessem ser utilizados no
processo de destilac@o azeoirépica sem que houvesse a necessidade
de alterar os equipamentos das destilarias brasileiras ja
existentes.

A primeira etapa do trabalho & dedicada a seleglo
de solventes alternativosg, utilizando 4écnicas existentes na
literatura, respeitando os critérios descritos acima.

Uma ?ez selecionados o5 sul ventes hexanoe e
ciclohexano, a estapa seguinte fol dedicada 4 realizacfo de um
levantamento, em literatura, dos dados de equilibrie ligquido-vapor
e de equilibrico liquido-liguido dos sistemas binaricos e ternarios

formados do solvente com os componentes etancl e agua. Da pesquisa

bibliografica, verificou-se a necessidade da determinacio
experimental do egquilibrioc liquido-ligquideo dos sistemas ternirios

dgua—etanocl ~soclvente e o© itratamentoc destes dadozs, visto que os



(¥

mesmos niEc sfo disponiveis na literatura.

Neste trabalho, duas contribuleBes ao eqguilibrio
llquido-ifiquido s3o apresentadas. A primeira reflere-se a
determinagiio experimental de dados isotérmicos de equilibrio
liguido-iiguido de deois sislemas: &agua-etancl-ciclcochexano, as
temperatura de 25°C, 35 e BO=C e Agua-etanol-hexano, 3as
temperatura de 25°C, 35«C e 48°C. A segunda contribuicico refere-se
a correlagdo destes dados através de ajustes de parmetros de
interagdo binaria dos modelos usuais qgue representem o coeficients
de atividade da fase liquida, NETL. UNIQUAC =& de modelos n3o
freguentemente utilizados, TSUBOKA~KATAY AMA-WIL.SON e
CHA-PRAUSHNI TZ.

Por fim, ¢ realizada uma an&lise do comportamento
dos sistemas ternarios agua-etanol —cicl ohexano e
agua—etanol ~hexane quante ao equilibrio liquido-liquidse, bem como
da wviabilidade da utilizagZc destes solventes na destilacio

azectrépica do etanol.
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CAPITULO II

PROCESSOS DE DESTDRATACARO DO ETANOL

- Introdugfo

pressfo da coluna de destilagfo,

azedtropo

S&be —Se ¥

binario.

Num

J& do séculco passado,

trabalho

realizado

ha uma variacio na

por

gue zao se reduzir a

composicio do

Marriman

C47D

estudou-se a variagio da compoesicio do azediropo etanocl-adgua com a

diminuic¥oe da press8o e esses resultados estfo apresentados na

Tabela I1.1.

TABELA II.1

VART ACAO DA COMPOSICXO DO AZESTROPO COM A DIMINUICAC DA PRESSAOC47?

P CmmHg> agu: iiszzegfropc z§:§£r221223232§
760.0 4.4 78.195
404. 68 375 63. 04
198. 4 .7 47.83
128.7 1.3 39. 20
S4.9 0.5 3R, 3F
70.0 o.¢ | e




Fode-se constatar da Tabela 1I.1 gue nEc sxiste
azedtropo na pressio abaixo de 70.0 mmHg, Com a operacic a vaocuo,
evita-se, pols, a formagio da mistura azeolrdpica binaria
etancl ~Agua gue impede a obtenglo do etancl absocluto. Porém., =&
técnica de separagio da sgua do adlcopl, a fim de se oblter etanol
absoluto, pelo procedimento de abalixamento da pressio, nZ¥o tem
sido wtilizada pelas inddstrias devido & sua inviabilidade

econémica. Esta inviabilidade econdmica esti aliada a necessidade

de uma alta tawxa de refluxcce’igj, nunerosos pratos na colima de

dastilat;ﬁacan e o difmetro & o consume de vapor da Lorre se tornam

excessi Vﬁ&‘;{ e » reguerendo uma ehergia estimada de 2.46. 107 Kealom®

{iso

de etanol a qual & mais alta qus para a destilagio

convencional, 1.48.1 0° Kecalsm® de etanol cis . Além disso, existe
a dificuldade de operaci3oc da condensaclo no ambiente a vacuo,
B30
exigindo-se, para tanto, balxas temperaturas .
Assim, outros processcos Lém sido propostos ac longo
dos anos para desidratar economicamente o© etanol, sendo, no

entanto, restrito o nimero deles gue foram aproveitados., Esses

processos s3o, na sua grande maioria, antigos e s3o apresentados
380 CB3D

por Keves e Rasovsky . Alguns processos mais modernos sio
. o L 18D
deseritos sucintamente por Eakin et alii .
FPode-se dividir o8 preocessos  wtilizadoz na

desidratagdo do etancl de acordo com o tipo de agente de

desidratacBo utilizado em:




A3 desidratacio por melio de agente sélido

B> desidratagiico por melic de agente liguido
(destilacloc azeotrdpica, extrativa e extragio liguido-ifigquidol

< degidratag8o por meic de agente supercritico

{destilacfo na presenga de gas carbénico supercriticod

Outros pProcessos fisicos Lém sido também
considerados, n¥o envolvendo adigd3c de agente de separagidc na
destilag¢fico, como por exemplo, osmose reversa & uso de peneira

molecular.

11.2 —~ Procvessos de Desidratacgic de Etanol

I1.2.1 - Desidratag¢fo por meio de Agente Sélido

O primeiro processo de desidratacio utilizando-se
sélido era descontinus, sendo empregade a cal € Ca0 > como agente.
Este processc baseia—se no poder de ‘absorc;ﬁc da agua contida no
etanol pela cal. Pode-se citar, neste caso, ©Os pProcessos
Merckcsg:’. LmrietLECﬁaj e Barbetcag)_ Estes processos, no entanto,
apresentaram muitos inconvenientes, tais como o consume elevado da

cal e a impossibilidade da sua recuperacico, perdas de stanol
elevadas, necessidade de mistura meclnica e de filtracio devido as
substanclias sdlidas da cal.

Um processo continue ulilizando agora, n3o mails

cal, mas gessSc, fol primeliramente utilizado pela



Farbenindustri ec 833 . O gesso fornece uma vantagem em relacio i

cal: absorve raplidamente a agua.

Um processoc para a obtengclo de etanol absoliuto,
utilizado por muitas plantas industriaisz, entre oz anos de 1930 &
1980, fol o processo empregandoe mistura de sals de acetato como
agente de separagio. Segundo F‘urterﬂa‘g‘), ezte processoe permite
obier etancl abscluto com uma percentagem de pureza igual a 92.8%
e quando comparado 2 processos que uwutilizam solventes liguidos,
tem a wvantagem de apresentar um custo mails baixo de energla.
Modernamente, tem—se elevado o nimero de pesguisas ulilizando—se
um sal como agente exirativo. Uma discuss3co sobre o efeito salino
em processos de destilac3o, com enfase na mistura etanol-agua &
apresentadoe por Zempcgin.

No Brasil, ¢ pequenco o interesse, no momento, em
desidratar o etancl adicionando—se um sal, devido & exigéncia de
alteracdc dos equipamentos que as destilarias deverZc sofrer. Como

se smabe, no pais, sfc utilizados agentes liquidos de separacfo,

que s3I0 discutidos a seguir.

IT.2.2 ~ Desidrataclo por meioc de Agente Liguidc

Dentre os processos de desidratacfo da mistura
etanol ~&4gua utilizando agentes lJiguidos, pode~se cltar a
destilagdo azeotrdpica, a destilagio exirativa e a extracio

liquido-liquido.



IT.2. 2.1 - Destilaglo Azeobrdplca

A destilacio azeotrdpica € um processo largamente
utilizade para se separar conponentes gue possuam pontos  de
ebuligido préximos ou formam um azedtropo entre si, visto gue, para
estes casos, a destilagio fracionada convencional seris
impraticavel.

Define—se destilagX¥o azeatr@picacag’a?} aos
processos em gue um componente de wvolatilidade préxima aoc dos
componentes chaves ¢ adicionade & coluna de destilagSo. Esse
componente adicionado, chamado de solvente, ou conponente de
arraste, ou arrastador, forma um azedlrops com um oU mais
componentes do sistema a ser separado. Este arzediropo & geralmente
obtido no produto de topo, podendo em alguns casos ser removido no
produto de fundo.

O primeiro processo desenvelvido e patenteado para
a desidratag3ic do etanol via a adicglo de um terceiro liguido, foi
o desenvolvide no inicico do sécule, datando de 1803, o de
Yaungcaa’aabno gual utiliza o benzeno comoe o agente de arraste. Em
principio, gqualguer hidrocarboneto de propriedades similares ao
benzeno poderia ter sido utilizado., No entanto, o benzeno ol
adotado naguela época por ser um dos poucos hidrocarbonetos

. >
guimicamente puro(aﬁ . O benzenc forma um azediropo ternéric de

ninimo com 2 mistura estancl ~&gua a uma temperatura de 64.86*CC3¢3,

tendo este azediropoe uma cmmpcsigzo de: 74.1 % de benzeno, 1B.D ¥
de etanol e 7.4 % de &4gua, em pesaC34>. O processo original

desenvolvido por Young era descontinue, e, portanto, apresentava



baixe rendimento. Isto fezr com gque outros pesquisadores estudassem
processos ou agentes de arraste alternativos de forms gue o
rendimento se apresentasse satisfatdrio,

ModificacBes no processo de Young, & fim  de

tornid-io cont i nuo foram propostos por Kubd e«x*'sz:hkyc 38,63 .

Steffensw oo 532 (36,83 (26,63

- Ricard-Allenet e Keves

Uma outra modificagio no processo de Young gue &
utilizade até hoje ¢ o da primeira técnica DDS ~ Usines de Melle,
gue consiste basicamente em se introduzir Alcool a 93-95% em pESo
na coluna desidratadora, sendo alimentado em bandejas superiores,
o solvente benzeno., O azedtropo terniério € obiido como produtc de
topo & o etanol absoluto, no produto de fundeo., Os vapores do
azediropo ternario heterogéneo, obtidos no produteo de topo sdo
condensados e introduzidos num decantador, onde as duas fases
liquidas se separam. A fase leve é rica em benzeno com composicio

em peso decsa): dgua 1.85%, etancl 10.5% e benzeno BRE. O e a

pesada, rica em agua, com composiciIo decsa}:

Agua 34.85 %, etancl
S8. 0% e benzeno 10.8%. .

A fase leve, pbr apresentar grande percentagem de
benzenc, retorna a coluna desidratadora come reciclo. A fase
aguosa, @ enviada a uma coluna de destilacBo, industrialmente
chamada de debenzolagem, onde o benzeno e o etanol s3I0 recuperados

e reciclados & coluna desidratadora. Na coluna de recuperagio, o
produto de topo € constituido de uma mistura ternsria Agua-
etanol ~benzeno. O produto de fundo ¢ basicamente agua, com uma

pedquena percentagem dJde etancl. Um esguema deste processo &

apresentado na Figura I1.1.
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#zedtropo
Terndrie Kistura
/”,. " Etanol-Benzeno-fgua
. «—
L_ t
E F
ta?o§ an Decantader
Retificade Grgdnica
]
Coluna Fase Aquosa .
Desidratadora
Colung de
Debenzolagen
4
Etano!
fibzolute
_ £t3nel
figua

Figura 11.4 Fluxograma Simplificado da Desidratagie do Etanol via Destilaglo Azedtropica- Rgente
frrastador: Benzeno (Rdaptado da Referénciz 83)
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As destilarias brazileiras, T SUua maioria,
desidratan o etancol wvia destilagcfo areotroplca, empregando o
benzeno como agente arrastador. O processoe gue utlilizs benzens, &
bagseado na primeira téonica DDE O azedtrope terndrio sai da
coluna degsidratadora, e val para o decantador, onde, até hid poucos
ancs, este operava a frioc (Lemperatura de aproximadamente 2500,
Porém, a maioria processos recentes adeolados no Brasil  ja
funcionam com ¢© decantador a guente. Na decantaglc a guente, o
decantador & acoplado ac dltimo conjunto de pratos da coluna
desidratadora, permitindc a decantag3ic numa temperatura muito
préxima destes, A wvantagem em se decantar a2 quente reside no fato
de nic se resfriar a mistura azeoirdpica gue sal no produto de
topo Ctemperatura aproximada de 64.85°0), economizando, assim,
energia.

Outros agentes arrastadores foram estudados para

desidratar © etanol wvia destilagifc azeoirdpica, sendo eles o

tetracloreto de carbonacgﬁ’?ib, tricloroetileno
Cdarwinold 3883712 ) ohexanot 717, cloreto de butila® s i?,
acetato de etila(36’?i). n—h@xanoC?l}, eter di@tiliccC?ia,
toluenoca4), pentanocg’io), nitrato de iscprwpilacai},

Os processos de desidratagcio emnpregando

triclorcetilenc e tetracloreto de carbono s3o anslogos aoc do
benzeno, porém no decantador, as fases s3o invertidas, pois o
iriclorocetilenc & o tetracloretlo de carbono sZc mais densos do que
a4 agua. Na atualidade n3o se usa mals o processc empregando

tricloroetilenn, visto gue ¢ este exige um culdade muito grande em

relacio & acldez que aparece no etanol absclutoe apds algum tempo



de trabalhe da coluna. OQutro inconveniente ¢ que o triclorcelilenc
nic pode permanecer nos equipamentios de desidratacio do etanol por
mui to tampmil@a.

O éter dietilico tem side utilizado também como
agente arrastador na destilaclo aza»ctrcfxpicat?lﬁ, Porém, na adigio
deste solvente nfc se forma uma mistura areclrdplica terniria e sim
uma mistura binsria éter—dgua, & gqual ¢ livre de &lcoosl, sendo
cbtido este azediropo binsrio no produto de tops; e por sua vez, o
etancl absclulco, no produtoe de fundo., FPorém, para se garantir a
passagem de toda a agua para o produto de topo, deve-se operar a
coluna acima da pressio atmosférica.

Mais recentemente, em 1878, Black et aliiczo}
utilizam pentanc comeo agente arrastador, tendo sido confirmado,
ser superior o seu desempenho em relacgfo aoc benzeno & ao éter

dietilicot® 1902

Hirtel €315 sugere o© nitrato de isopropila como
agenle arrastador na destilacio azeotrdpica do etanol. Segundo
Hirtel ¢ melhor o desempenho deste agente guando comparadc aos
processos ultilizando outros agentes arrastadores, como: pentanco,
benzeno, éter dietilico C(destilagfio azeotrdpicadl e gasolina,
etilenc glicel e solvenon 18928 Cdestilagloc extratival., Porém,
Hirtel realizou seus estudos em plantas em escala piloto. enguanto
que os outros pesquisadores utilizaram plantas em grande escals,
dificultando um pouco na sua comparagSo.

Sobre os processos  envolvendo outros agentes

arrastadores que n3c o benzeno, nEo se tém muitas informacles

técnicas, havendo comprovada escassez de experiéncia industrial.
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IT.2. 2.2 - Destilacio Extrativa

A destilagic extrativa, tal comeo a destilaglo
azeotrépica, € um processo wultilizado para separar misturas
azeolrdépicas ou componentes gque possuam pontos de ebulicio muito
prévimes. Define-se destilac3o axiraﬁivatﬁg“g?n o pProcesso en  gues
o componente adicicnade (solventel possul wma {Ltemperatura de
ebulicqoe muito mals elevada do gque a dos componentes da mistura
original, sendo portanto, obltide no produte de fundo. Ezse
solvente adicionado no topo da coluna de destilagdc a uma
concentracio apreciivel, altera a volatilidade relativa dos
componentes do sistema original, fazendo-se possivel a separagio
de um azediropo ou de componentes de pressio de vapor préaximos. A

recuperacdc do solvente dos outros componente, na destilaclo

extrativa & facilitado devido o seu alto ponio de ebuligio,

Para o caso da separagiio da mistura elanol-agua
podem—se classificar os solventes da destilaclo extrativa em duas

categorias:

10 scolvente gue ndo inverte a volatilidade da Agua. Heste caso, a
agua ¢ obtida no produto de fundo da coluna juntamente com o©

solvente, & o etancl no produto de topo., Hiliza—-se para este fim

solventes, como por exemplo, o glicdis em g@?&lc¢03

dimetikfcrmamidaC783;
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23 solvente gue invertse a volatllidade da adgua. Neste caso, a agua
& wmeparada no produito de topo & o etancl, juntamente com o©
solvente, no produto de fundoe., Como exemplo de solvente, fem-se o
1-pentanol.

Ruymb@k&cga} =4 Mariller€633mm passadoe, utilizaram a
destilacio extrativa para desgidratar o etanol empregando como
agente de separacio a glicerina.

No caso da glicerina, esta possul um ponto de
ebulicio normal de 889.85°C€$4}. O solvente & introduzido no topo
da coluna de destilagcZo, descendo em contracorrentie, com os
vapores de alcool. Neste caso, a glicerina forma um misturs menos
ideal com o© &lcool e malis ideal com a &gua, sendo o &Slcool
absol ute removide no produto de topo e a Agua, Jjuntamente com a
glicerina, no fundo da coluna. A grande diferenga de ponteo de
ebulic8c enire a glicerina e a Agua facilita a recuperacgfo do
sol vente, que torna o 2 processo econdmico. Forém, segundo
Rasovskygﬁgv. & dificil de se conseguir etanol absclutoc com, no
minimo, 9. 8°GL com este processo. Esta dificuldade ¢ devido a
presenga de pegquena quantidade de Agua contida na glicerina. Para
se conseguir melhores resul tados, saegundo ﬁasovskycsg},
adicionam-se salis do tipo CaCiz, ZnClz e KZCQS, oblendo-se etanol
com BY9.8<G1 a QQ,QoGicgaj. com evidentes inconvenientes. No
Brasil, no momento, poucas destilarias usam processo de destilacio

extrativa empregando a glicerina como solvente.

Em ocutros paises, Lém—se estudadoe e enpregado o uso

de outros solventes alternativos para a destilacio extrativa, tais

C8,10,40, 480 400

como o etileno glicol oz glicdis em geral



dimetilformamidag?a). No caso do etileno gliceol, © processe &

consideradoe desfavorivel sob o ponto de vista snergéltico,. guando

Cae-100

comparade & destilag3o azeolrdpica utilizando p&ﬁtana &

desvantagen em se utilizar o etilenco glicol ou glicdiszs em geral
estsd em tais compostos possuirem uma temperatura de ebulicio muito
alta, levando a coluna gue separa a mistura sol vente-igua a operar
a pressBes muiioc abaixo da atmosfera, para evitarem de trabalhar a

Ca-105
. No Cas0o de se Smpr&gar a

dimetilformamida como agente de destilacBo extrativa, ShaalyC?a>

altas tenperaturas

afirma gue a ela guebra o arzediropo etanol-dgua, sendo que sSua
vantagem reside na sua temperatura de ebulig¥o mais baixa (Tb =
1530, sendo © processe nais favoravel guandeo comparado ao
empregando o etileno glicel. Porém, Lee e Path40} acreditam que
haja uma melhora no processo utilizando etilensc glicel =se, ao
invés de empregar a destilacg8o extrativa convencional partindoe-se
de etanocl ©95°Gl, parta-se do wvinho contende balxas concentracles
de esetancl. Porém, o= autores recomendam malores estudos a este
respeito.

Mais recentemente, Meirelles et aliic¢63,

apds
estudos experimentais e simulagBes do processoe de destilagcio
extrativa utilizando etileno glicel, chegaram a conclus3o gue =le

pode apresentar um consumo ehergético menor, quando comparado &

destilagio azeolrdpica utilizando o pentanc,
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II.2. 2.3 - Extragio Liguido-Liquldo

Define-se come extracio ligquide-liguide o processo
de separagdo baseado no contato entre duas fases liguldas. ©
solvente & parcialmente miscivel na mistura original, mas
solubilizas seletivamenie um dos componentes da mis;icur"&(i?).
Solventes puros ou misturas de solventes tém sido

ng’?ﬁ}. Ao contrario da

pesquisados para desidratar o elanol
destilacio azeotrdpica, ¢ conveniente qgue o scolvente selecionado
para este fim n3To forme azediropo com a mistura stanol ~agua =

possua um ponto de ebulicfo bem diferente do etanol e da agua,

pois, assim, ser& mais faciimente separado para retornar ao

extrator (recicl o)c 18,71,59
cisd
Segundo Eakin et aliil » varios auvtores (Othmer,
Scheibel, Boeckeler, Dreyfus)? Lém sugerido solventes para a
separacio da mistura azeolrdpica etancol—&gua , porém o solvente

ideal ainda n3Ao foi identificado. Tem—s¢ recomendadoe pesgulsas
nestas areas.
€713 ’
Schelbel propdie a extrag3o do etanol da Agua
para obter Alcocol anidro, utilizando mistura de solventes (metil
n—amil cetona e glicol; & o-xileno e glicoell.

Ne recente trabalho desenvelvido por F‘radezcgg},g

pode ser encontrada uma extensa discussfio a respelto da separagdo
etano] —agua via exirac®o liguido-liguide, bem como critéricos de
selecdo de solventes para este fim

Munson e Kingcso) estudaram tambédm os fatores que



influenciam a2 selecio de soclventes para separar o setancel da agua

via extragio liguideo-ligquideo, examinands as olasses de solventes
CE7

mais favorédvels & extracic desta mistura, EBuiz et alil propfem
um sclvente menos wvolatlil gue o etancl., o 2-etll-hexanol,
determinando experinental mente dados de eguilibrio

liquidowliquiam, correlacionando estes dados = também estudando o
processo de extracio com este solvente. Ruiz et aliiC@a} também
propem como Ssolvente para extragio, o diclorometano, sendo este
mais volatil gque os componentes etanol e agua,
c1es ‘

Cota et alis determinaram sxperimentalmente o
equilibrio liquidoe-iiguido de varios sl ventes ut.il izados
comumaente na destilaclo azeotrdpica e extragfo liguido—-liguide do

etanol & diversas temperaturas (20°C, 300 e 40°0C>. Dos solventes

estudados por eles, estico o pentano, nitrato de isopropila, sendo

esses empregados | na destilacloc azectrdpica; o sintético
€ 40% trimetil pentano, 30 isoproplil -benzeno =S 30%
metilciclochexano), os &lcoois: pentancl, hexanol, octanocl, e

decanol empregade na exiracio liguido-ligulidoe., Cota et alii
afirmam gue tanto © pentanc quantc a gasolina sintética, sob o
ponto de vista de extragio nic s3Fo bons agentes desidratadores,
visto gue esses solventes s8o muito pouco soldvels na fase aquosa,
e extraem pouco elancl, enguanto que o nitrate de isopropila ¢
mals promissor do gue o pentano e a gasolina, pois extiral maior
quantidade de etanol. Nota-se também a inviabilidade da utilizacio

dos alcocis como agentes extrativos.
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IT.2 -~ DesidrataciEo por meio de Agente Supercritico e outros

Processos
Cilgs
Conf orme Eakin et alii s OULTOs o) gt T
alternativos, modernamente, Lém sido estudados para desidratar o

gtanol . Por exemplo:

a) Extraci3o Supercritica utilizando CQ% liguido., Esta operacioc &
realizada a pressZo de B00 a 1000 psi a 80+F., NEo & utilizado

ainda comercialmente ¢ tLem poucos estudos a respeito.

b2 Peneira Molecular: Uma solugfo de etancl.Agua 989% ¢ passada por
uma coluna de peneira molecular. A& peneira  absorve a  Agua
preferencialmente, liberando o etancl. produzindo stanol absoluto,

NZo existem plantas comercials degte Lipo.

cy Osmose Reversa: Processo através de membranas., A Agua passa

através da membrana retendo etancol. Exsge trabalho, porém &
realizade a altas pressSes, 1000 pzsi. Segunde Eakin et alii(18?
este processo Dpor esta causa, nd3c se torna multo vidvel .  HNo
Brasil, estuda—se este processe no Laboratdrio de Permeaco

atraves de Membranas da COFFE-UFRJ, pesquisando-se membranas mals

eficientes.

A afirmagio de que um processo, seja ele destilag3io

azeolrdpica ou a extrativa ou mesmo a extragio liquiﬁa-liquida,



15

congsome mals ou menos energia que o outro depende fortemsnte do
tipo de solvente utilizado e dos parimetros de. operaclio escolhidos
para estes processos, Not.a~se nesta breve exposicfo, LIME
discordancia de um autor para outro em relagBo aocs Lipos mais
favoraveis de processo.

G préximo Capituleo deste trabalho ¢ dedicado a
selecio de solventes alternativos & destilac3o azecolrdpica do

etancl em substituicfo aoc benzeno.
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CAPITULO T1X

SELEGCAO DE SOLVENTES PARA A DESTILACAC AZECTROPICA DO ETANOL

JI¥.1 ~ Azeotropia

Define—-se ponto de azeotropia de uma solugdo em
equilibric liguido—vapor coms a situaglo fisica onde as
composicBes das fases s3o idénlicas.

O fendmeno de azeolropisme somente £ observado
quando a mistura de dois ou mais componentes apresenta desvio da
idealidade. A caracteristica importante deste fendmeno € a
ocorréncia de extremos C(maximos ou minimos) nos diagramas de
temperatura contra a composi¢Bo ou nos de press3o conbra a
composicio. Esses extremos s3o resultados de desvios positives ou
-negativos da lei de Raoult. Um teocrema bisico na teoria do
azeotropismo & o de GibbszonovalQVC43>. Segundo esse iteorema, se
existe um extremo nas curvas de pressfo de vapor C(condigSes
isotérmicas) ou na de temperatura de equilibrio C(condigBes
isobaricas), entio, neste ponto, as composicBes de ambas as fases
s3o idénticas. O inversc também ¢ verdadeiro: se as composicBes
das fases coexistentes s$3o idénticas, entZo as curvas de ponto de
bolha e de ponto de orvalho apresentam um extremo, sends elas
tangentes neste ponto. Portanto, para um sistema binsrieo, qualguer
uma das trés condigBes apresentadas abaixo, implica nas outras

C43)
duas :
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Caso iscotérmico:

1}

éPY _ A . arPY _ ..
[‘“&‘""5‘5") =0 ; [ay] o : y,= % CITI. 1)
27T T
Caso isobarico:
dTY _ A . Ty _ .. -
[’Ta’"“'iz—] =05 [—--3—5-,—“] =0 ; ¥,= X, CIII. 2D
2P 2P

Esse teorema pode ser estendide a misturas

mul t.icomponentes, sendo tratado na referdncia (43D,

II1. 2 ~ Volatilidade Relativa e Azeotropia

A tendéncia gue um componente apresenta em Sse
concentrar na fase vapor ¢ chamada de wvolatilidade. Para
compostos puros, a pressio de wvapor a uma dada temperatura ou a
temperatura de ebuligfio a pressio atmosférica ¢ indicativo da sua
volatilidade. Em wuma mistura, define-se a volatilidade do

componente U, vi, como a razio entre a concentracfo na fase vapor,

Y;r @ a concentragcio na fase liquida, xiC83)' ou seja:
Yy
v, = CIIT. 3

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

volatil guanto maior for o wvalor de G- Costuma—se também chamar



v, de constante de equilibric liquido-vapor, designada por Kz:'
Numa solucZo, a tendéncia de um componente se

vaporizar & geralmente alterada pelos demals component.es

presentes. Este efeito & geralmente caracterizadao pela
volatilidade relativa Y iy ° definida para pares de componentes,

come a razfo entre as suas volatilidades na misturacag:):

e y/x‘ | | CIII. &
7 ' 7

o'
yt

Desta forma, em uma mistura multicomponente, o
componente i & considerado mais velatil que o componente § quando
vni_;) 1, nas condig¢@es da mistura. Em condi¢@es de vm:j proximas
de um, a separagfo por destilacZo ¢ dificil, sendo normalmente

casn

considerada antiecondmica no intervalo entre 0.98 a 1.085 No

ponto de azeotropia, onde v o = 1, a separagio se tLorna
impossivel, pois n2So hid diferenga entre as concentrac®es das
fases. Assim, a veolatilidade relativa pode ser considerada como
uma medida do grau de separabilidade de dois componentes em uma
mistura. |

A Termodinamica Classica do Equilibrio
Liquido-Vapor fornece expressBes matematicas que evidenciam os
fatores gue influenciam a volatilidade relativa.

A condig3co de equilibric liquido-vapor de um
componente numa mistura & expressa pela igualdade de

fugaci dadesc 61,70,74 :

f. = Fr., Ci =1, N> . CIII.S>
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onde: f: - fugacidade da fase vapor
fi - fugacidade da fase liquida
As fugacidades, por sua vez, poadem ser expressas
(81D
por :
£y = tyy,P CIII.&
o=y x.¢%%' P %t cep CIII. 7D
- Y% Ty ¢ ! :
onde: : — coeficiente de fugacidade da fase vapor
yi — frag3o molar da fase vapor
F ~ pressic total do sistema
yi - coeficiente de atividade da fase ligquida A temperatura
e press¥o de referéncia, PT°%
X, T~ fraglio molar da fase liquida
Pzaiw pressio de vapor do componente i@ puro
¢?at— coeficiente de fugacidade do componente 1 puro

1

sat
na sua Pi

CCPDi - fator de corregio de Poynting, dado por

cIii.so

KT '

considerando-se que §§ = X; e independente de Pcﬁib.

Igualando—se (III.8> com CIII. 7>, tem—se :
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W - sat  sat
P : yi = yﬂxi¢i Pi {CP)i CIII.®

Por sua vez, a volatilidade fica expressa por:

gal  sat

Y re Ppo#p CPy

v, = % = X CIXTY.100
i ¢i P

Substituindo a equacio CII1.102 na equaglio C(ITII. 4D,

tem-se a seguinte expressio para a volatilidade relativa :

satv sat
A T S Pr %yt P CITI.11>
RLJ ¥ .ox, salt v sat
P . . CCPD |
J ot 71 ¥ ¢1 ¢J y

Exami nando-se culdadosamente a equagdoc (ITI.113,
observa-se gue exispem varios caminhos para alterar a volatilidade
relativa, isto ¢, mudar o numerador ou © denominador de modo a
modificar o valor de vnij' come por exemplo, alterando as raztles

satl sat

P
7

2P0, c¢§/¢:3, c¢:“‘/¢;°‘3 LCCCPY  /CCPY D & Cr /7y ).

A press®es baixas e moderadas, as razSes dos
coeficlientes de fugacidade de mistura e de componentes puros e o
fator de corre¢d3o de Poynting s3o praticamente iguais a unidade e
pouco variam com a pressXo, mantida a temperatura constante.
Consegue-se alterar estas razdes A& altas pressBes, porém, a

oparagdc naco € interessante no caso de desidratagfo do etanol,

pois o azedtiropo nZo é eliminado.

A razX¥o CP:at/P?MD depende das condicBes de

tempsratura impostas pela pressBo de operacio iscbirica da tLtorre
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de destilagcBo. No entanto, a razic de presses de salturacdo &
pouco sensivel As variacBes de temperatura. Por exemplo, no caso
da mistura etancl-agua, a razfico varia entre 2.3 (T = 78 »{ e P =
7HO0mMmMHGY e 2.8 (T = 28+C ¢ P = 70mmHg), sendo a dltima condiglo
aguela onde o azedliropo desaparece, de acordo com MerrimanC4?3.

Os coeficientes de atividade da fase liguida s3o
pouco alterados direlamente pela pressSo, o mesmo acontecendo com
suas raz8es. No entanto, a variagho de temperatura pfovocada pela
modificac3o de pressiio da torre possibilita ums sensivel alteragZo
na razio dos gamas. Por exemplo, este efeito ¢ cobservado, no caso
do desaparecimento do azedtropo da mistura etanol-agua a baixas
pressBes. Porém, a operagio a press@es diferentes da atmosférica é
sempre custosa. Assim, a manipulacfo da raz3o dos coeficientes de
atividade, por alteragcfo das caracteristicas fisico—quimicas da
mistura parece ser o© caminho mais promigssor para modificar a
volatilidade relativa sem alterar a pressZc de operagio da torre
de destilac¢3o. Por exemplo, a adigdo de um scolvente mals similar
gquimicamente a um dos componentes do que com o outro pode alterar
substancialmente a razio entre os dois coeficientes de atividade.

Por exemplo:

a> A uma dada pressio faz-se diminuir a volatilidade do componente
i, adicionandc-se um "agente de separagfo” 4 mistura a ser
separada, que forme um complexo ou uma ponte de hidrogénio com- o
componente ¥ e n¥o com o componente j, diminuindo, assim o valor

unij’ sendo o componente j obtido no produto de topo.
Cdestilacgio extrativald.
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b)) A uma dada pressfo, pode-se conseguir aumentar a2 volatilidade
do componente {1 em relagiic ao componente j, ao se adiclonar a
mistura a ser separada, um componente qgue possibilite a2 formaglo
do azediropo de minime degste com os componentes {1 e j, ou a
formacic de um arzedtropo de minimo com o componente . Em ambos os
casos o componente j & removido no produte de fundo. (Cdestilacg3o

azeotrdpical.
Faz—=ze necessario, agora, conhecer o comportamento

da volatilidade relativa com a razio Cyi/yj) ac se adicionar um

componente (solvented.

ITT1. 3 - Volatilidade REelativa na Presenca Je Solvente:

Seletividade

A pressBes baixas e moderadas pode-se expressar
matematicamente a volatilidade relativa em presencga de

sol vente como :

ys. o y.QCPg;Qijs

- _ L i i i

vm:_) = —— = - ot e ’ CITI.12D
Y. o, y. . P00
J F J J

onde 8 indica a presenga de solvente.

Na equagiico (III.123, a razZc entre o fator de

Poynting e os termos de corregfo da fase vapor, presentes na
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equacio geral (IT1.115, sic considerados iguals a unidade.

O coeficiente de alividade em presenca de solvente,
y? & uma fung¥o da temperatura e da concentracio e o seu valor
tende para a unidade conforme a concentracic do componente { se
aproxima de um. Quando o componente I esti em concentracio baixa,
;v: tende &4 um valor alto, se os desvios da idealidade da lei de
Racuit forem positivos., Se, porém. a mistura apresenta desvios
negativos da lel de PRaoult, o wvalor de y? serd menor do que a
unidade, para baixas concentrac®es do componente 1.

Pode—se reescrever a eguagic (II11.312) para uma

sistema de N componentes na forma:

cpoety*
o8, . =8 . "“”‘“”E"T'"“‘ . CIIT. 413D
RL ]} & CF‘B.G )e
J
® -
Y. Cx, ., .0 X 4... 1)
onde s, = "s t_J s N CIII.14
yj Cxi.XE....xé....xN.TD

S°l ¢ denominado de seletividade do componente { em
relagdc ao componente j na presenca de sclvente. A seletividade &,
portanto, uma fung3c da temperatura e da composic3ic da mistura
contendo o scolvente.

Da equagdo C(II1.133, wverifics-se que uma alta
seletlvidade S°l corresponde a uma alta volatilidade relativa, uma

vez que a razio das pressBes de saturacio pouco varia. Como em

qualquer caseo, o© solvente adeguadeo para desidratar a mistura
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etanol ~fgua deveri apresentar um alto valor de selelividade SM, .

Numa etapa preliminar de seleg¢lc de solventes,

costuma—se adotar como parimetreo de escolha a seletividade a

dilui¢c¥o infinita, s‘ft , definida por:

2

» [ CID
CITI. 150

L]
—
Bir

¥y I

L™

Ha equaclc (III1.18>, o= y?('l’) e y?CT) sHo os
coeficientes de atividade a infinita diluigfo dos componentes i e
e respectlvamente, na mistura binaria com o©o sclvente. Q
coeficiente de atividade & diluigBoc infinita ¢ somente funcio da
temperatura.

Os valores de y?. caso n3o possam ser determinados
no laboratério ou retirados da literatura, normalmente podem ser
estimados com relativa facilidade. Portanto, a adogBo de S‘:l &
bastante pratica. Cabe notar que 3:31 & um valor limite e que, na
sequéncia do estudo do processo, © valor de Set a concentragfes

finitas deve ser considerado.

O nosso problema consiste em selecionar o solvente
adequado a substituir o benzeno na degsidrataglo do etanol wia
destilaglio azeotrdpica.

Varios critérios tém sido propostos ac longe dos
anos para a questio da selecglo de solventes para a destilaglo
azeotrépica e destilagfo extrativa., Os critérios para a selegZo de
solventes utilizados neste trabalho s3o apresentados no tépico a

seguir.
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II1.4 - Critérios para Seleglico de Solventes

IT1.4.1 - Defini¢3c de Solvente

Ao seleclionar sol ventes alternativos para a
desidratac8o do etanol via destilaclo azeobrdpica, optou-se, neste
trabalho, peloeos gue fossem fabricados no Brazil. Um levantamento
dos produtos quimicos e das respectivas empresas produtoras
brasileiras ¢ apresentadoe anualmente na revista imica e
Derivados (Guia Geral de Produtos Quimicas)iﬁa}, tendo sido
utilizado, como referéncla, a ediglio de 1987.

Solvente, neste trabalho, fol considerado gualguer
lfquido orginico, com menos de dez &tomoes de carbono, com exceclo
de Acidos, compostos clorados 2 nitrocompostos, (o] dois
primeiros por serem correosivos e os Gltimos por serem explosivos.
A relaclco dos 868 solventes selecionados da revista Quimica e
Derivados est3o no Apéndice A e servem como ponto de partida para

a2 escolha dos compostos mais adequados a promover a separac¥o da

mistura etancl-agua por destilagfo azecbtrdpica.

IIT.4.2 ~ Requisitos Basicos do Solvente

Ewell et aliiC1gjsugerem duas opg®es para separar

uma mistura binaria com azedtropo de minimo por destilag3io
arzeotrédpica, gue sHo:

ad Adicionar um solvenie para promover a formacfo de um azediropo



30

binaric de minimo do solventse com apenas um dos componentes, sendo
este azedtiropo de temperatura mals balixa qgque o azedlropo de
minimo original. Neste caso, © componente gue forma azeolropo de
minimo com o solvente tem a sua volatilidade aumentada e, assim,
ambos sfo obtidos no produto de topo. O componente gue ndo forma
azediropo com o solvente é retirado go fundo da colunsa.
b) Adicionar um solvente para promover a formagZo de um azedtropo
terndric de minimc do solvente com os dois componentes da
alimentagdo, sendo a temperatura do azedtropo terndrio mals baixo
do gque qualqguer azedtropo binirio de minimo do sistema. A adig3o
do solvente faz aumentar a wvolatilidade de um dos componentes,
sendo esite componente obtido somente no destiladeo; enquanto que o
outro componente que tem a sua volatilidade pouco alterada pela
presenca do solvente aparece em concentragioe mais baixa no
azedtropo ternario gque no azedbropoe original, tendendo a se
concentrar no produto de fundo da coluna, onde ¢ obtido em alto
grau de pureza.

Ewsll et a11161g} sugerem gue os 2 azediropos,
binidrios e ternarios, formados com o solvente e a mistura original
sejam de minimo de temperatura, visto gue o3 azedtropos de minimo
3o muito mals numerosos do que os de maximo.  Cutro fator
importante ¢ gque o8 azedtropos de maximo nEo favorecem a separacgio
de um azedtropo de minimo., Dois pontos podem ser ressaltados sobre
este deﬁfavarécimento. Unm deles & 2 respeito da temperatura do

azedlropo de méximo, gue é malis alta do gue a temperatura de
ebuligio dos componentes puros. Logo, este azedtrope & obtido no

produte de fundo da coluna de destilagdo. Assim sendo., o

componente que tem sua volatilidade diminuida € obtida no fundo da
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coluna, enguantoe que o componente que n3oe Lem sua volatilidade
alterada, obtem-se com alto grau de pureza ne produto de topo da
coluna de destilacfo. O consumo energéticeo envolvido neste tipo de
operacfoc ¢ malor do gue ao se utilizar azedtropo de minimo de
temperatura. O oultro ponto & a dificuldade em recuperar o
sol vente. Nas operag¢Bes comuns de destilagBo azeolrdpica, o
solvente retorna & coluna numa operagdc continua, portanto, €
necessirio que este solvente seja faclilmente recuperade do
azedirope formado., Ao utlilizar-se um azediropo de méxiﬁm de
temperatura, a dificuldade reside Justamente em se separar o
solvente do azedtropo de méxime formado, pois este € sempre
homogéneo, sendo impossivel a separagdc via decantagfo.

Desta forma., o solvente gue wvier a substituir o
benzeno na desidratagio do etanol deverad formar ou um azedtropo
ternaric de minimo heterogénec com a mistura etanol-agua, ou um
azeStropo binaric heterogéneo com a agua. Para que seja escolhido
o solvente adequado, deve-se garantir n3c s gque ele forme
azedirope de minimo helerogéneo, mas também gque apresenite certas
caracteristicas que wviabilizem a operagio d& processoe  de
destilagio azectrdpica e 2 sua manipulagfo. As caracteristicas que
o solvente adequado deverd apresentar podem ser classificadas em

gualitativas e gquantitativas.

As caracteriticas gualitativas gue um solvente
adequado deve apresentar s3o:
12 ser facilmente disponivel no mercado;
23 nio ser corrosivo ou explosivo;

33 nfo possulr uma temperatura de ebulicio muiteo afastada da
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temperatura de ebulic3o do etancl(78.35°C) e da agua (100D,
Sugere~se uma temperatura de ebuli¢fo do solvente numae falxa de
R0+°C abaixo da temperatura de ebulicl3oc do etancl e 30°C acima da
temperatura de ebuli¢fo da &gua, portante, entre B0°C a 130°C.
Provavelmente solventes que possuam temperatura de ebull¢Bo maior
do que a da agua, se formarem azedtropos binarioz ou ternarios,
estes apresentarfo temperaturas préximas ocu malores do que a
temperatura do azedtropo etanol-&gua. Mesmo assim, resolveu-se
manter os scolventes de temperatura de ebulfgﬁd acima da agua, para
ser possivel a anidlise do maior numero de solventes fabricados no
Brasil. Os solventes que possuem temperatura de ebulig¢lo abalxo de
50«C nfio foram seleciondos, visto que as condicBes de operacio da
coluna desidratadora seriam muito alteradas;
4y nioc se decompor, polimerizar, ou reagir com a mistura
etanacl —agua;
853 ser estivel termicamente;
62 apresentar desvios positivos da lei de Raoult com o etanol e a
Agua, pols assim garante gque o azedtropo formado seja de minimo de
temperatura;
7)) ser parcialmente miscivel em Aagua, de modoe a facilitar
separacio do solvente via decantagio;
8) formar azediropo bindrio ou ternario com temperaturas n3oc muitco
préximas da temperatura obtida no produto de fundo da coluna;
89> nZo ser cancerigeno.

As caracteristicas guantitativas gue um solvente
adequado deve apresentar sZo:
10> sger altamente seletive, ou seja, alterar a volatilidade
relativa do etancl e da Agua, aumentando~a ou diminuindo—a, de

forma a tornar possivel a eliminag@c do azediropo;
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23 apresentar grande capacidade de remogio de agua;
32 ser barato, pois no processco de destilagBo azeotréplica sempre
uma perda de solvente € esperada, sendo esta soma de sol venie
perdida sempre reposta. Logo, torna-se invidvel o emprego de um
solvente caro. Porém, sabe-se que esta perda pode ser minimizada
ou mesmoe eliminada com o &timo fTuncionamento da coluna.

A selegfo de solventes € realizada em duas etapas
eliminatdérias. A prin:eira etapa, aplicam—se o critérios

gualitativoes, gsende a selecic final baseada em critérios

guantitativos.

I1I1. 4.2 — Critério Qualitativeos

ITIT.4.2.1, - Aplicag3o do Primeiro ao Quinto Critérico

Para satisfazer o primeiroc critério gualitativo,
optou-se pela seleg¢do de solventes fabricados no Brasil, tendo em
vista a malior facilidade de obtengfZo dos mesmos. Na etapa
preliminar de selegdo de solventes, foram eliminados os compostos
corrosivos e explosivos, dando origem, assim, & relagfic dos
solventes apresentados no Apéndice A, gue satisfaz, portanto, o
segundo requisito gqualitativo.

Eliminaram-se, em S@guida, todos os solventes gue
possuissem temperatura de ebuli¢io abaixo de B0°C e acima de
120°C. Apds isso, foram descartados todos os solventes que se

decompoem, polimerizam ou reagem com a mistura etanol-iagua, bem

como oS5 nidc estivels termicamente, para atender aos reguisitos



trés ac cinco, O solventes selecionados, aplicando-ge Lodos os
critérios acima s¥o um total de 24 e estico apresentades na Tabela
ITI.1 com os seus respectivos pontos de ebuliglo & pressio de 760
mmHg, com excecdo do solvente aldeido ischutilico, gque tem sua
temperatura de ebulig¢fio & pressfo de 757 mmbg.

De posse da relaclio de =solventes apresentada na
Tabela III.1, o préximo passo & a realizagfio de uma classificagBo
destes liguidos conforme apresentem ou ndo desvios positivos da

lei de Raoult, atendendo, assim, o sexto requisite qualitativo.

I11.4.3.2 - Aplicacl3o do Sexto Critério — Desvieos da lLei de
c1is

Raoult — Critério de Ewell et alii

Ewell et aliicj"g)

propiem um método, baseado no
conceito de ligag®es de hidrogénio, para a predigdo do tipo de
desvios da lei de Raocult que uma solugdo pode apresentar. Alguns

26, 330
autores

utilizam somente o conceltco de polaridade para
explicar as alierages gue ocorrem na volatilidade relativa ac
adicionar um solvente na columna de destilacZEc. No entanto, Ewsll
et alii colocem como oS mailores responsavels pelas alteragcles na

volatilidade relativa a predominincia de forgas do Lipo ligag®es

de hidrogénioc esou a de forgas eletrostiaticas, pois estas 3o as

causadoras mals importantes dos desvios da idealidade que levam a

formagdo do azedtropo. As ligagBes de hidrogénio podem ser



TABELA 1II.1

SOLVENTES COM OS RESPECTIVOS

PONTOS DE EBULICAC ENTRE 500 A 130eC.

Ne HOME DO SOLVENTE T C=CO
o Benzeno 80. 0

i Aretato de butila i85.0

= Acetato de etila F7.10

3 Acetato de isobutila 118.0

4 Acetato de isopropila 88. 40

S Acetato de metila E7.10

& Acetona 856, 50

7 Avetonitrila 81 . 6-82

B Aldeido butilico 75,7

Q Aldeido isobutilico B4. a 7S7 mmig
10 Butirato de etila 120~121

11 Butanocl i17.0

12 Ciclohexano BO-81

13 Etilenodiamina i17.2

14 n~-Hexano 59,

13 Isobutanol 107108

16 Iscbutilamina 83,

17 Isopropanol 82.8

i8 Metanol 54.7

19 Metil celusolve 124125

20 Metil etil cetona 7.6

21 Metil isobutil cetona 117-119 =
Pt Metil tercbutil &ter 55.2 E
=3 Morfolina izge. g *
24 Tolueno 110.8

»* dados obiidoes em The Merck Index

demal s

auimico

foram obiidos do Maonual do Engenhsiro

(58>

[ 3+
. OB

51
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claszificadas como fortes ou fracas de acordos com a Tabela I1I.2.

TABELA TI1I.E

TIPOS DE LIGAQUES DE HIDROGENIO

LigacBes Fortes Ligac®es Fracas
N =~ HN
O - HO HCCLz
HCCL —CCL
N == HO . N HCNO2
< —— HN ACCHN

Oz autores sugerem a classificac8o dos liguidos
dentro de cince c¢lasses, segundo sua tendéncia & formagcHo de
ligacBes de hidrogénio {(forte, fraca ou inexistentel. &A% cinco
classes de liguidos sZc as seguintes:

CLASSE I -~ liguidos capazes de formar ligag@es de hidrogénio
fortes tridimensionais, por exemple : 4gua, glicdis, glicerdis,
amino-&lcoois, hidroxilamina, hidroxi-acidos, polifendis, amidas,
etc; Compostos tais como nitrometano e acetonitrila também formam
ligagGes de hidrogénio tridimensionais, mas as liga¢@es s¥No muito
mais fracas que aguelas envolvendo os grupos OH e NH. Portanto,
esgses tipos de compostos sHo localizados na classe II.

CLASSE II - Outros liquidos compostos de moléculas contendo Stomos
de hidrogénic ativos e Atomos doadores C(oxigénio, nitrogénio,
fluord, por exemplo : Slcoois, Adcidos, fendis, aminas primériazs e
gecundarias, nitrocompostos com Atomos de hidrogénio a, nitrilas

com sdtomo de hidrogénic o, amdnia, hidrazina, HF, etc.
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CLASSE II1 - Liguldos compostos de mnoléculas contendo atomos

doadores, mas nio apresentando Atomos de hidrogénio ativos, por
exenplo : éteres, celonazs, aldeidos, $steres,., aminas terciarias
Cincluindo tipo piridinad, nitrocompostos & nitrilas sem Atomos de
hidrogénic o, etc.

CLASSE IV ~ Liquidos compostos de moléculas contendo adtomos de
~hidrogénioc ativos, mas nAEo doadores de elétrons. Ezssas s3Eo
‘moléculas contendo dois ou trés stomos de cloro e atomos de
hidrogénic no mesmo carbono, ou um cloro no mesme dtome de
carbono e um ou mais atomos de cloro em atomos de carbono
adjacentes., por exemplo : QHClg. CHzClz, C83CHClz, CHZCL*CHZCl,
CH2C1 -CHCL mCHzcl . CHZCL —CHCL2 ., etc.

CLASSE V — Todos os outres liguides, isto &, ligulidos gue nd3o sfo
capazes de formar ligacBes de hidrogénio, por exempl o:
hidrocarbonetos, CS;, halohidrocarbonos nfo pertencem & classe IV,
elementos nBoc metidlicos tals como iodo, fésforo, enxofre, etc.

Muitos liguidos pertencentes as classes I, 1II, III
apresentam solubilidade em 4dgua, enquanto Jgue 0% membros das
classes IV e V s8Ho todos parcialmente misciveis em aAgua.

Com base nessa classificagio, Ewell et alii
predizem o tipo de desvic em relagcfo 4 lel de Raoult para misturas
binarias dos membros das varias classes, sendo o8 resuliadeos
mostrados na Tabela I1I. 3. Pode-se resumir essa predicio
rapidamente: se ligag¢gBes sZc formadas em malior namero gue as
quebradas na solugio por dissoclagioc dos componentes puros, os
desvios 3o negativos. Ao contrario, se as ligagBes s3o quebradas

em maior nUmerco gque as formadas, o sistema apresenta desvios

positivoes.



TABELA I11.3

£1en

RESUMC DOS DESVIOS DA LEI DE RAOULT CONFORME EWELL ET ALITY

CLASSES DESVIOS PONTES DE H
IT = V desvios sempre positivos :
soment.e gquebra
desvios sempre positivos da ligag¢3o de
I+ Vv freguentemente mostram . .
solubilidade 1imitada hidrogénio
; . somente ligagdes de
ITI + IV desvios sempre negativos hidrogénic formadas
IT + IV desvios sempre positivos ligagBes de hidrogénio
formadas e guebradas,
mas a dissociagio
T o+ IV desvios sempre positiveos das classes 1 ou II
fregquentemente mostram s¥e os efeit mais
solubilidade limitada o=
importantes
I+ 1 desvios ligagGes de hidrogénio
I +1II normal mente positivos,
I + IIT grupos muito complicados,
IT + II . formadas & qguebradas
IT + ITI alguns desvios negativos
dando azediropo de maximo
IIT + IIT sistemas quase ideais nfio envol vem
IXI1 + V¥V desvios sempre positivo
Iv + IV ou ideal
Iiv + ¥ azedtropo, se houver, ligacBes de hidrogénio
V +V serid de minimo.
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Conforme & intensidade dos desvios da lel de Raoultl
o sistema pode vir ou nic a formar um azedlropo. Baseado nos Lipos
de desvios da lel de Kaoult, pode-se afirmar o seguinte em relacgdo
ao fendémeno de azeolropia:
a2 se o sistema apresenta desvios positivos da lel de Racult, o©
azedbiropo, se formado, seréd de minimo de temperatura. Para desvios
positivos nos diagramas de pressZo (P contra composiclo (x0, a
uma dada temperatura, a curva do ponto de bolha apresenta—-se acima
da relac%o linear da lel de Racult, e, guando se forma um
azediropo, esta curva apresenta um miximo;

b)) se o sistema apresenta, porém, desvios negativos, o azedliropo,
se formade, sera de maximo de temperatura, pois a curva de P
contra x apresenta um minimo;

¢2 A majoria dos sistemas parcialmente miscivelis formam azedSiropos
heterogéneos, onde o sistema ¢ do tipo liguido-liguido-—vapor.
Neste caso, os desvios positives s3co multo grandes, isto &, as
forgas de atragido entre as moléculas iguals s5o muito maiores em
relaglio as das moléculas diferentes. Esses sistemaszs sempre formam
azedtropos de minimo, nfo importando a faixa de miscibilidade ou 2
diferenca entre os pontos de ebulicfo dos componentes puros.

A metodolegia proposta por Ewell et alii fornece.
pois, subsidios para a realizagBo de mais uma etapa de seleglo de
sol ventes.

A agua € capaz de formar ligagSes de hidrogénio
tridimensionais, portanto, pertence a classe I. ¢ etancl & um
flcool, logo, pertence a classe II. Ambos, Ssgua e otanol.

normalmente formam desvios positives da lei de Racult com as
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membros das classes de liguides I, I e III, podendo, em alguns
casns, apresentar desvioes negativos da lel de Raoult com os
membros dessas classes, JA com os membros da classe IV e ¥V, a gua
e o etanol apresentam sempre desvios positivos da lel de EBacult, e
os membros dessas duas classes 530 parcialmente misciveis em agua.
Assim, per cebe-se cue exisLe prababi lidade,
dependendo da intensidade dos desvios positivos em relaclo 2 lei
de Raoult, dos liguidos pertencentes & todas as classes, I, I,
ITI, IV e V, de formarem azediropos de minimo com a sgua & com o©
etancl, podendo afirmar, com certeza, gque os membros de liquidos
das classes IV e V formarfico azedtropos de minime com a agua devido
a sclubilidade limitada que apresentam nesta. Porém, oz compostos
da classe IV (compostos clorados? nfo s3o considerados por serem
corrosivos, conforme apontado anteriormente.
A Tabela TI7.4 lista os sclventes selecionados,
classificados segundo Ewell el alii,. levando em conta o critérios

disgscutidos até o presente.

Necessita—-se, agora, saber se estes solventes
formam realmente arzedtropos de minimo com a &agua ecou com a
mistura etanol ~agua, e se sio parcialmente misciveis em sgux. para
satisfazer o sélimo critério gqualitativo.
<300
Yeh e Berg apresentam um critério de zelecio de

solventes baseado na afinidade (interacEol) do solventes com os

componentes originais. Este critérioco ¢ aplicado na préxima etapa.



TABELA ITIL1. 4

Cisd

SOLVENTES CLASSIFICADOS SEGUNDO EWELL ET ALITX E
OS5 RESPECTIVOS PONTOS DE EBULICHRO

W= NOME DO SOLVENTE CLASSES T C=0C0

O Benzeno W 80.0

1 Acetato re butila i1 188 0

& Acetato de etila 11z TT.10

3 Acetato de ischutila IIT 118.0

4 Acetato de isopropila IXY 88. 40

s Acetato de metila I1T 57.10

& Acetona I11x 856, 5

7 Acetonitrila IY 81.6-82

g Aldeido butilico III 73.70

o Aldeido iscbutilico IrTY 63-64
10 Butirato de etila I1X 120121
i1 Butanol II 117.0
1z Ciclohexano % s80-81
i3 Etilenidiamina I B
i4 n-Hexano v 52,
15 Isobutancl Iz 107108
16 Izsopbutilamina 1T H5R-569
17 Isopropanol iI 8.5
18 Metanol II 64,7
19 Metil celossolve I 124185
=0 Metil etil cetona 111 7.6
21 Metil isobutil cetona i1 iis. 2
22 | Metil tercbutil éter ITI 55. 2
Z3 Morfolinas I1T ieg. e
24 Tolueno v 110.8

41
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I17.4.2.3 — Critério de Yeh e Bergcgo} e AplicagZo do Sstimo

Critéric Qualitativo

caom utilizam o conceito de solublilidade

Yeh e Berg
para selecionar solventes a fim de separar azediropos ou misturas
de ponto de ebuligfo préoximos, através da destilagfo extratiwva.
Para tanto, os autores utilizam os parametros de solubilidade de
Hanaencs} para e_xpl icar as forgas intermcleculares que ocorrem
entre o solvente e os componentes chaves a serem separados,
Segundeo Yeh e Berg, o© solvente selecionado deverid possuir
caracteristicas similares do componente gque se tem interesse que
seja obtido no fundo da coluna e pouca afinidade com o componente
que serid obtido no produtce de tope. O componente, com o qual o
solvente apresenta pouca afinidade, tem a sua volatilidade
aumentada, sendo, por isso, obtido no destilado. Neste trabalho, o
critério de Yeh e Berg foi utilizade para selecionar solventes
para a desidratagdo do etanol via destilagdo azeotrdépica.

Hansancs) considera que o parimetro de solubilidade
total de coes3o seja determinade pelas contribuigiies de trés
pariametros, dispersifo L) d). polaridade Cc’:}p) , ligagBes de
hidrogénio Céhb.

Matematicamente, © parlmetros de solubilidade total
de coesZo. que corresponde ao parametro de Hildebrand, ¢ dado por:
4

67 = cSZ«:— é:+ é: CIII.18D

onde 6t ¢ o parametro total de coesXo.

Bar t,onc 8> » btraz wuma Tabela no qual lista o8
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» & e wvolume especificoe de

parametros de solubllidade ép, & "

o
varios solventes orgiénicos a 2885 |
Numa mistura binéria de liquidos, guanto menor for

a diferencga entre os parimetros de sclubilidade &p, & 5h destes

q*
dols liguidos, maior seréa a interac3o entre as suas moldculas =
conseguentemnente, maior serd a misciblilidade de um liguido no
outro. Essa interaciio também depende do tamanho das moldculas,
portantoe, do seu volume molar. Os liquides gue possuem valores
proximos de seus volumes molares, tendem a se solubilizarem um no
outro com maior facilidade.

Yeh e Berg compararam as diferencas dos tLrés

parmetros de solubilidade Cép, s, éh) entre os compostos chaves

4
de cada sistema que estudaram e observaram gue as diferengas mais
significant@$ s8c as dos parimeiros de solubilidade da ligagio de
hidrogénieo e da polaridade, sendo gque os das forgas de dispersio
podem ser ignoradas devido a pegquena diferenga existente destes
parametros entre um componente e oubtro. No nosso caso (separacgdo
et.ancl -agua’, o solvente deveri apresentar maior afinidade com o
etanol e nenhuma ou pouca afinidade com a agua (grandes diferencas
entre o5 parametros de solubilidaded. Os parimetros de
solubilidade de Hansen dos solventes seleclionados foram retirados
do livro de Bartahcaj, A literaturza consultada n3Eo apresenta og

paramelros de solubilidade para os liguidos isobutilamina e metil-

tercbutil~&ter. HNesie caso, foi feito uma prediciio dos parametros

de solubilidade de Hansen utilizando-se, para tanto, parfimetros de
contribuig8o de grupos, retirados da mesma ref@rénciacﬁ)‘ A Tabela

IT1.8 traz os parametros de solubilidade de Hansen e o wvolume

molar para todos os scolventes selcionados.
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PARAMETROS DE SOLUBILIDADE DE HAWNSEN E VOLUME MOLAR
DOS SOLVENTES SELECIONADOS® >

M= HOME DO SOLVENTE v 6& 69 6h
O Benzeno 89. 36 16.1 8.6 4.1
1 Acetato de butila 132. 85 14.5 7.8 6.8
2 Acetato de etila gg. 55 13. 4 8.6 8.9
3 Acetato de iscbutila 134.18 14.8 7.8 5.1
4 Acetato de isopropila 117.89 14.3 8.4 5.7
5 Acetato de metila 78. 83 13.3 3.5 10. 4
Lo} Acetona 74.04 13.0 a.8 11.0
7 Acetonitrila 52.896 10.3 11.1 19. 68
8 Aldeido butilico 80. 58 13.1 B9 a.6
2] Aldeido isobutilico Q.96 13.1 8.0 B.4
10 Butirato de etila 132. 95 13.8 7.6 6.4
11 Butanol 01.94 15.0 10.0 15. 4
iz Ciclohexano 108.79 16.5 3.1 0.0
13 Etilenidiamina 66. 56 12.6 14.0 16.9
14 n—Hexano 131.80 14.© 0.0 0.0
18 Isobutanol o2, BS 14. 4 a.8 18.0
16 Isobutilamina 101.02 14.6 - 6.0 a.1
17 Isepropanol 76. 95 14.0 a8 16.0
18 Metanol 40.71 11.6 13.0 4.0
19 Metil celossolve 7a. 27 13.0 10.0 17. 4
20 | Metil etil cetona 90.13| 14.1 9.3 0.5
21 Metil isobutil cetona 125.88 14.4 8.1 5.9
22 Metil tercbutil éter 119. 06 185.6 3.4 5.0
£3 Morfolina 87.54 16.0 i1.4 10.1
24 Tol ueno 106. B4 16. 4 8.0 1.5

¥V enm em’/mol e & em CMPad*’?
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Os valores dos volumes molares e dos parametros de

solubilidade do etanol e &gua, obtidos também do livro de
s

Barton » s3o apreseniados na Tabela III.G.
TABELA III. &
FPARAMETREC DE S0LUBILIDADE DE HANSEN
E VOLUME MOLAR®®’
NOME DO SOLVENTE v & 5 &
- o P h
ETANOL 858. 73] 12.8 1i1.2 20.0
AGUA 18.07}1 12. 2 22.8 40. 4

V em em’/mol e & em C(MPad*?

Yeh e Berg propSem a seguinte metodologia para a
selegio de solvenles: ignorando as forgas de dispersido, traga-—se
um grafico de 6p contra éh para os componentes chaves do sistema
de interesse, no nossc casoe, elanol-&gua . Este grafico pode ser
visto na Figura II1.1. Com os valores de 6p =Y éh dos componentés
etanol ~Agua, marcam—-se, no grafico, dois pontos, A e B ligados
por uma reta, onde A refere-se ao etanol e B a &gua.

Sobre a reta AB lcocaliza-se o ponto €, onde a raz3o
AC/CB ¢ igual a razZo entre os volumes especificos da aAgua e do
etanol. A perpendicular no ponto C, divide o grafico em duas
partes, uma parte correspondente ao lado do etanol e ocutre lado da
Agua. Sclventes cujos os pontos localizam-se no grafico do lado
do etanol possuem densidades mais proximas e maior afinidade com
este do que com a 4&gua, sendo, por isso, muito facil a

solubilizagfo destes scolventes no etanol. O raciocinio ¢ anilogo
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para solventes gque localizam—se do lado da sgua.

Porém, ao observar—se a Figura III.1, nota-se gque
todos os solventes selecionados estZo localizados ne ladoe etanol
Clado CAD. O benzeno, que esti representado pelo nimerco zero, esta
bem distante do ponto B, que representa a Agua. De fato, ¢ benzeno
apresenta misciblilidade parcial em &4gua. O sclvente gque vier a
substituir o benzeno deve possulr caracteristicas similares a
este, isto &, nido apresentar afinidades com a Agua. EntZo, todos
os solventes localizados préximos ao ponto zero C(benzenod,
possivelmente poderfico ser solventes alternativos ao benzeno.
Utilizande dades obtidos da literatura de solubilidade dos
solventes em Agua, separocu-se por uma linha tracejada, no grafico
da Figura III.1, os solventes que apresentassem a menor
solubilidade em Agua, e que estivessem mais préoximos do benzeno, A
Tabela III.7 traz oz wvalores de solubilidade dos 24 solventes em
agua e esses dados estio em gramas de solvente por 100 gramas de
Agua, A respectiva temperatura, tal como no exemplo abaixo:

3. 4%,
significando uma miscibilidade de 3. 49 de solvente em 100g de &Agua

a4 uma temperatura de Z2-<C.

Oz solventes promlssores da Figura JTII1.1 est3o
localizados & esquerda da linha tracejada e s¥o os seguintes:
acetato de butila (1D, acetate de iscbutila (3), acetato de
isopropila (43, butirato de etila (103, ciclohexano (12), n-hexano
€145, metil-isobutil-cetona (213, metil-tercbutil-éter (22>,

tolueno (24D.



TABELA I1I.7

SOLUBILIDADE DOS SOLVENTEES EM AGUA

Nei NOME DO S0OLVENTE MI 5. HZO
o Benzeno o.07%*%

1 Acetato de butila G.7

2 Acetato de etila 8.5

3 Acetato de isobutila 0.6%°

4 . Acetato de isopropila 3. %@

5 Acetato de metila 33. 22

B Acetona misc,

7 Acetonitrila misc.

8 Aldefdo butilico 4,

) Aldeido isobutilico 11.%°
10 Butirato de etila 0.68%%
11 But.anol 0. *®
ig2 Ciclohexano insol.
13 Etilenidiamina misc.'
14 n-Hexano 0.014*%
15 Isobutanol 10, *%

16 Iscobutilamina misc., +
17 Isopropanol misc.
i8 Metanol misc.
18 Metil celossolve misc.
20 Metil etil cetona 351°
21 Metil isobutil cetona 2% 4
o Metil tercbutil éter 4.8 2
£3 Morfolina misc. »*
=4 Tol veno 0.05°

+ - dados obiidos em Mandbook of Chemistry’ ©

* - dados obtidos em The Merck Index — . ©Os
demais dodos foram obtidos em Manual do

. s
Engenheiro Quimico

58
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I11.4.3. 4 — Temperatura do Azedlropo

Faz—-se necessarico, agora, saber se estes solventes
formam ou nh3o azedtropo de minimo com a mistura etanocl-adgua. Para

tanto, foi consultado a conhecida compilaclo de Harsley§343

DECHEMACE?j. A Tabela III1.8 traz a temperatura e a composicio dos
azediropos C(binarico e ternsricod que <cada sclvente selecionado
forma com os componentes etanol e a sgua.

Examinandoe a Tabela III.8, nota-se que os todos os
solventes selecionados formam um azedbtropo binario com a Agua.
Quatro dos nove sclventes formam também azedtiropo com o etanol,
enquanto que dos cinco restantes, trés n3o formam azedtropo com o©
etanol, e para dois deles faltam dados disponiveis na literatura
consultada. Todos os azéétropos binarios formados s%o de minimoe
porgque a Lemperatura destes & menor que a temperatura de ebuligfo
dos componentes puros.

Pog nove solventes selecionades, tem—-se apenas
informag¥o da literatura consultada de gue o© acetato de
isopropila, o ciclchexano, o hexanto e o tolueno formam azedtropos
terniarios com a mistura etanol-dgua. Os arediropos ternarios
apresentados na Tabela IIT.8 si%c de minimo de temperatura, visto
que os valores da temperatura destes s3Ho menores gue as dos
respectivos azedtropos bindrios formados com a agua e com ©
etanol .

Uma caracteristica dos azediropos a ser analisada
agora ¢ a temperatura. £ conveniente que a temperatura de

azedtropo ternario Agua~etanol ~sol vente seja pelo menos



TABELA ITI1.8
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AZESTROPOS BINARIOS E TERNARIOS DG SOLVENTE COM O ETANOL E A AGUA

AZEGTROPCO BINARIO

AZESTROPO TERNARIO

SOLYENTES
AGUA~-S0L ETANOL~S0L.. AGUA-ETANOL~SOLVENTE
T =C] % A T =C| % E T °C| % A % E AN
03 Benzeno Bg.25] 8.95168.1 [31.8 |64.86] 7.4 118.5 |74.1
124Ac,. butila 0.2 £8.71 n.a n.a? .. n.c. n.c. n.c.
2)Ac. isobutila|B87.4 1868.5] n.c n.cc. n.c. n.c. n.c. n.c.
B)Ac. isoprop. TE5.68 10.6176.7 51. |174.8 8.8 j19.4 (70.8
42But, de etilalB87.8 21.581 n.a n. a. n.c. n.c. n.c. n.c.
. B2, 1 7. 17. TE,
So2Ciclohexano 88. 95 Q. 654.8 31.4 &2 6 4. 10.7 |78, 5
&0m. isob. Cetona |87. 2 24.3} n.a n.a n.c. n.c. n.c. n.c.
TOIMIBE 526 4. n.c. n. o n.oc. n.c. n.c. n.c.
56,4 3. 18.7 |78.3
B> n—-Hexanc 5.8 5 4 |158.4 j21.2 565, 3. iz a5,
a2 Tol ueno B84.6 118, TG, 7Ol 68, 74.40112. 37. 51.
n.c. — n3o consta nas referéncias (27,34D
n.a. — ndc forma azedtropo
% A -~ percentagem em peso de Agua
% E -~ percentagem em peso de etanol
% 8 = percentagem em pesc de solvente

x

- dados obtidos do DECHEMA
em Azeotropic Data II1

(34>

272

Oz demais foram obbtidos
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100 abaixo da temperatura do fundo da coluna (stanol absclutod,
visando a facilidade de separag3o e o controle da coluna  de
destilagc¥o. Portanto, cda Tabela III.8, foram descartados os
solventes gue possuissem a temperatura do azediropo ternaric acima
da temperatura de B88¢C. Por esse critérico foram eliminados os
solventes acetato de isopropila (32 e o tolueno (83,

Como n3o s3o disponivels o dados de azeolropia
ternario dos solventes acetato de butila, acetato de isobutila.
butirate de etila, metil-isobutil cetona & melil-terchutil éter
(MTBE? com a2 mistura etanol-igua, nada pode-ze afirmar scbre a
utilizacio desses solventes, por engquanto. Assim, se nas prdéximas
etapas estes solventes se mostrarem promissores, faz-se necessario
determinar experimentalmente ou predizer o5 azeblropos ternarios
de minimo com a mistura etanol ~agua.

Continuando a seleglic de solventes, aplicam—se a

segulir os critérios quantitativeos descritos no fitem IXII.4.2.

ITI. 4.4 — Critéerios Quantitativos

ITI. 4.4.1 - Seletividade

A seletividade dos sete solventes selecionados ate
o] present_,e serd calculada na situaglo de dilui¢Zo infinita,

conforme definida na equagio (III.15D.

CITI.185
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Nesta stapa, a seletividade 34 diluiclo infinita ¢é
determinada para cada par de componentes em presenga de cada
sol vente seleclionado. Assim, os solventes mails promissores seriam
agqueles que possSuissem os maiores valores de ST!. . HNuma etapa
posterior deve—-se analisar o comportamento da seletividade com a
variaciio da concentra¢io do solvente,

Diferentes métodos podem ser wutilizados para a
determinag¥o do wvalor dos coeficientes de atividade a diluic3o
infinita. Técnicas experimentais s3c wulilizadas por alguns
aut.creSCTD, tais como a cromatografia gés - liquido, o método
ebulioméirico e o métode de saturagic com diluidor exponencial.
Métodos de predicZio fornecem os valores numéricos do coeficiente
de atividade A diluig3co infinita e correlacBes empiricas foram
propostas por varios pesquisadores, podende ser encontrados em

caa,sa.'?g.as:. Mais recentemente, métodos de

contribuig¢Xo de grupos como ASDGC 17> e UNI FACC e2> tém sido adotados

varias referéncias

também para predizer o© coeficiente de atividade & diluic3o
infinita. Varios autores tém utilizado a estratégia do método de
contribui¢So de grupos para selecionar solventes para separar
misturas através de destilac3o arzeotrépica, extrativa, e extracio
1iquido-11quidet’ *18+85,88

Neste trabalho, optou-se por predizer o ceceficiente
de atividade a;nfinita dilui¢Zo através de um método de predigfo
de grupos. Esta escolha baseocu-se na praticidade e eficiéncia
destes métodos para este fim

<7D

Bastos et 2l1ii » ao testar uma grande gama de

solventes, verificou gque entre os métodos de predig¢fo por
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contribuig¢loc de grupos ASOG e UNIFAC, o© métods UNIFAC tem
produzido melhores resultados no gque diz respeito a seletividade a
infinita dilui¢Bo. Isto se deve ac fato de que os autares.. A0
compararem os dois métodos, notaram que o coeficiente de atividade
a4 infinita dilui¢Boc predita pele UNIFAC apresentou pequencs
desvios em relaglio aocs valores experimentais, mostrando gue este
método pode ser utilizado na investigag3o de solventes.

Uma limitac3o para a aplicagfo do método ASOG esta
em que, até muito recentemente, somente um numerc restrito de
parametros de interag3ic de grupos tém sido publicadc na
literatura. O método de contribuicgio de grupos UNIFAC ac contrario
do ASOG, apresenta uma extensa disponibilidade desses

cz1.22,28, 41,482,800 . Por esta razZc e as apresentadas

parametros
por Bastos et alii, adotou-se, neste trabalho, a utilizag3o do
método de contribuigfSo de grupos UNIFAC para determinar o

coeficiente de atividade & diluig3o infinita.

I17.4.4.1 1 ~ CAleulo da Seletividade pelo Método de Contribuig3o

de Grupos UNIFAC

O mé&todo de contribul¢o de grupos
.UNI FACC 21.,22,28,41,42,80 prediz o coeficiente de atividade de
misturas liquidas de n¥o eletrdlitos. A idéia fundamental deste
modelo ¢ a de predizer o equilibrio de fase de sistemas gque n3o
apresentem dados experimentais disponiveis. Este método ¢ baseado

no conceito de solugSo de grupo, isto &€, qualquer propriedade
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fisica de um fluido pode ser calculada pela soma das contribulc@es
feita pelos grupos funcienais das moléculas. O coeficiente de
atividade ¢ determinado por propriedades dos grupos ao inves das
propriedade das moléculas. A vantagem deste método esti em gque o
numero de diferentes componentes de interesse em tecnologia
quimica & muito grande, comparativamente ac ntmero de diferentes
grupos para construir esses componentes, gque & relativamente
pequendc.

Umn fato que deve ser salientado € gque qualguer
método de contribuicBo de grupos ¢ necessariamente aproximado,
polis considera—-se gue a contribui¢Be feita por um grupo seja
independente daquela feits por outro grupo.

O método UNIFAC estad baseade no modelo UNIQMACCi).
A parte combinatorial do modelo UNIQUAC, que ¢ usado diretamente,
& a contribuig¢io devido as diferengas nos tamanhos das moléculas e
neste termo da equagio, somente propriedades de componente puro
s¥o wutilizados. A parte residual, que ¢ a contribui¢Zo devido as
interagies moleculares, ¢ baseada no conceito de soluglio de

grupos, onde s3o envolvidos os parametros de interacfZc de grupo,

an © 2. - O coeficiente de atividade da fase liquida & dado por:

Iny, = In y‘; + 1ln y: , CITI.16D

onde; » € a parte combinatorial ou entrdpica.

24‘

e Mo,

¢ a parte residual ou de intera¢Zo molecular ou parte

entilpica.
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Maiores informag@es a respelito do método UNIFAC
encontram-se disponivelis nas reférencias (21,22.88,41,42,.80).

Para o cilculo dos ceoeficientes de atividade a
diluiglio infinita pelo método UNIFAC, fol utilizado um programa de
computador do Laboratéric de Propriedades Termodinamicas., Neste

trabalho, a seletividade & infinita diluig3o foi definida como:

= . 2gue CIITI.17>

Os resultados da seletividade 3 diluiglio infinita
para os solventes selecionados sio apresentados na Tabela IXII. 9.

O coeficiente de atividade A diluicZo infinita &
func3o somente da temperatura, e esta fol escolhida igual a 25+C,
de modo que todas as seletividades fossem calculadas na mesma
base, para fins comparativos. N3o acarreta em erro considerar a
seletividade a temperatura de 25°C, pois no caso da mistura
etanol ~agua, a seletividade 4 dilui¢So infinita da mistura com os
sete solventes selecionados varia pouco com o© aumento de
temperatura. Os parametres de interagZoc UNIFAC obtidos da
literaturacaa' &8, 41,800 » utilizados para este célcule, foram os

determinados através de dados de egquilibric liquido-vapor, mesmo

sabendo que a 25°C, os solventes s3o parcialmente misciveis em

Agua. Esta decisf3io fol tomada, visto que estamos interessados na
seletividade dos solventes com a mistura etancl —4gua nos dltimos
pratos da coluna de destilac¥o, portanto am equilibrio

1{quids—vapor.



TABELA III. 9@

COEFICIENTES DE ATIVIDADE E BELETIVIDADE A
DILUI CXO INFINITA A TEMPERATURA DE 25

N SOLVENTES y‘i amol y(:;gua s‘:l
G Benzeno 10.84 43387 40, 58
1 Acetato de butila 3.286 13.48 4.12
fo Acetato de iscbutila 3.27 13.48 4.13
3 Butirato de etila 3.73 18. 38 4.93
4 Ciclohexano 33.72 1894, 0 856,17
5 n-Hexano A 1403, 87 50. 64
& Metil isobutil cetona =.59 14.15 5. 45
7 Metil tercbhbutil éter 4. 30 A, 40 0.79

56
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£ de interesse que o scolvente escolhido seja
altamente seletivo., Examinando a Tabela YII1.8. observa-se gue a
seletividade 3 diluicio infinita & 88-C da agua em relacgidc ao
etanocl em presenga de metil isobutil cetona, bulirato de etila, e
dozs acetatos de butila e isobutila s3c da ordem de dezr vezes
menor, €, em presenga de metil tercbutil}l éter £ cerca de cem vezes
menor, comparativamente com a do benzeno. Por esse molivo, pode-se
rejeitar estes sol ventes. Conclui —se, pelo critério de
seletividade, gque os solventes mals promissores para desidratar o

etancl via destilag®o azeotrdpica sZo o ciclohexano & o hexano.

I1T.4.4.2 - Capacidade de Remogico de Agua

De um exame & Tabela III.8, verifica-se que as
percentagens de Agua nos azedtropos ternarios de
Agua-etancl —benzeno (7. 4% em pesod e Agua-elanol—ciclohexano (4.8%
ou 74 em pesol, sio préximas. Nc  entanto, ne sistema
dgua-etanol ~hexano, essa percentagem ¢ menor (3% em pesol. Baseado
nestes dados, nota-se qgue © solvente hexano retira wuma menor
quantidade de Agua por massa de solvente, levando a crer que a
razdco de refluxo deste solvente na coluna de destilaglo
azeolrépica serid malor do que para o solvente ciclochexanc,

Como pode ser observado da Tabela IIT.8, existe um
confliteo nos dados das percentagens em peso dos componentes
Agua—etanol ~cicl ohexano e adgua—~etanol ~hexano nos azedlropos

ternarios, cuja delerminagies foram feitas por dols autores



58

diferentes. Estes dados de azeobropia deveriam, novamente, serem
determinados experimentalmente, para se tirar uma conclus#o
preciza em relagfio a remogic de Sgus ao utilizar-se estes

sal ventes.

I11.4.4.3 ~ Prego do Solvente

Levando~se em conta que durante o processo de
desidratag8oc do etanol uma pequena perda sempre ¢ esperada, a
substituigdo, portanto, do benzeno por um sclvente mais caro seria
inviavel economicamente. A Tabela III.10 traz os preco dos

solventes coletados em cinco de junho de 19390.

TABELA I11.10

PRECO DOS SOLVENTES POR Kg

NOME EMPRESA PQQDUTORA PRECO Cr-Kg
Benzenc IPIRANGA 58,08 |
Ciclohexano NITROCARBONO 52, 50
n-Hexano IPIRANGA 52,04

Nota-se da Tabela II1.10 gque o solvente ciclohexano
posSsUul um pregco menor, sendo, neste aspecto, © mais  wviavel
economicamente. Cabe lembrar que as perdas de solvente durante o

processe de desidratagfoc podem ser minimizadas ou mesme eliminadas

s& as colunas de destilacZo funcionarem de maneira adeguada.
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IT1. % - Andlise final da Selegio de Solvenles

Através dos critérios qualitativos e guantitativeos
utilizados neste trabalho, pode-se concluilr que, em principio, os
dois solventes selecionados (ciclohexano e hexano) podem ser
utilizados na destilagio azecotrépica do etanol.

Selecionados os dois solventes, faz-se necesséarioc
conhecer a toxidez dosl mesmos, uma vez gue uma das principals
Justificativas da substituig3o do benzeno por um outro solvente, é

de gue este ni¥o seja cancerigeno.

I111.8.1 ~ Toxidez

Segundo o Seltor de Toxdicologia do Hospital das
Clinicas da UNICAMP, os solventes hexano, ciclohexano e benzeno
s3o tddicos ao ser humano quando inalados ou quando em contato com
a pele. No er::tant.o. nfio se tem conhecimentc de casos de cancer gue
tenham sido provocados pelos solventes hexano e ciclohexano, ao

coniraric do solvente benzenc, que € cancerigenoc,

I11.6 - Conclusio a respeito da Sele¢fic de Solventes

Os sistemas ternarios apresentados pelo etanocl,
Agua e cada solvente selecionado formam um azediropo ternario de

minimo A pressio de 760 mmHg na coluna desidratadora, e este,
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depois de condensado, se separa em duas fases liguidas. Separadas
as fases no decantador, o solvente deve ser recuperado para
reciclar & cocluna desidratadora. O conhecimento do egquilibrio
liquidoe—-liquido destes sistemas @, portanto, de extrema
importancia, para que sSe possa analisar a viabilidade de
utilizagio do solvente sob aspecto scondmico.

A etapa seguinte deste trabalho se dedica ac sstudo
do compor tamento dos s=igtemas Agus-etancl ~clcl ochexano =]
dgua—etancl ~hexano quanto ac equilibrioc ligquido-liquido.

Umna wvez conhecido ¢ equilibric liquideo~liquido
destes sistemas, o desempenho do solvente em desidratar o etanocl &
analisado A luz dos conhecimentos do equilibric liquido-liguido
ternaric. Para tanto, os critérios apresentados neste capftulo:
capacidade de remogio de &agua., prego e toxidez serfo novamente

analisados, bem comoc a recuperagio do sol vente.
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CAPTTULO IV

EQUILIBRIO LIQUIDO-LIQUIDO

V.1 - Introdugco

Para o projeto de processos, tals como, extragio
liguido—-liquido, destilac8o azeolrdpica, destilaglo na presenga de
duas fases liquidas e uma vapor, o conhecimento das composigefes de
duas fases liquidas em equilibrio ¢ indispensavel.

As operagtes de extracZfo por solvente baselam-se
inteiramente na solubilidade limitada de ligquidos. Na destilacg3o
azeotrédpica, o produto de topo condensado geralmente se divide em
duas fases liquidas, sendo possivel a separagio do solvente dos
demais componentes do destilado. A presenga de uma segunda fase
liquida na coluna de destilag3o, conduzindo-a & um mau
funcionamento, também & um grande problema de interesse
inddstrial. Devido a formagSc das fases liquidoe-liquido-vapor, o
estudo da sclubilidade de liquidos, & também, muite importante.

Mesme tendo-se consciéncia da importancia do
equilibrio liquido-liguido, este n3c item recebido a mesma ateng3o

comc o equilibrio liqui do-vapor~c e . Iste acontece devide as

seguintes r aze‘nesc 76,863 :
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1) a determinacfo experimental do equilibrio liguido-ligquido., por
ser mais simples gque a determinagio experimental do equilibrio
liguido—~vapor, em geral, & realizada conforme a necessidade,
reduzindo o incentive A& publicagio e correlag¥o;

2> a correlag3o de dados de equilibric liquido-liquide & muito
mais dificil, sob o prisma numérico, gque a correlagdo dos dados de
equilibrio liquido-vapor;

3 o efeito da temperatura no equilibrio liguido-liquide ¢ mais

acentuado gue no equilibrio liquido-vapor;

4> geralmente nfEo sZo disponivels equacles de estado de liquidos

para o calculo da fugacidade ou atiﬁidade;

5 scob o ponto de vista econdmico, na indastria, a destilacBo

ocupa um lugar de destagque em rela¢fio A extracgiio em fase liquida.
Apesar disso, existen muitas referéncias que trazem

tratados sobre o equilibrio ligquido~liquido, especialmente

trabalhos experimentais. Sorensen et aliiC763

citam algumas
referéncias gue trazem uma coletinea de dados de equilibric
liquide-liquido, . sendo elas: Francis <(1883,1972), Stephen e
Stephen (19630, Seidel et alii (1941,1852), Landolt-Bérnstein
(1889, Fortschritte der Verfahrenstechnik C19580 contendo
anualmente citag®es de dados de equilibric liguido-liquido e
DECHEMA Chenmistry Data Series (Sorensen and Arlt, 18979), onde,
além de dados experimentals, traz também a correlac3o e a predic3o

dos dados de equilibrio liquido-liquido.

Atualmente, © interesse das indasirias qgquimicas no

equilibric liquido~liquido tem crescido devido ao fato de alguns



63

processos, tais como a extrag@o liquido-liquido e a destilagio
azeolrdpica, estarem substituindo os processos de destilag3o
fracionada convencional gquando esta se apresenta anti-—econdmica.

Esse interesse farzr com gue certos aspectos, tais como determinag3o
experimental, correlac3c de dados e predig¢fc do equilibrio

liquido-liguide sejam estudados e desenvolvidos com majior

- intensidade.

IV.2 ~ Sistemas Liquidos Binarios e Ternarios

IV.2.1 ~ Sistemas Binarios

O fendmenc de solubilidade limitada & a
manifestacio da ni3o idealidade de uma mistura. Quando as forgas
entre moléculas iguals s8oc muito mals intensas em relagio as
forcas enire moléculas diferentes, o© resultado ¢ a formacBo de
duas fases liguidas.

Num sistema contendo dois liguidos A e B exibindo
duas fases liquidas em equilibrio, segundo a regra das fases de
Gibbs, especificando-se duas propriedadesz do sistema, as demais
estarlc automaticamente fixadas.

A Figura IV.1 mostra um grafice das composicBes de
.equilibrio de uma mistura parcialmente miscivel de componentes A e
B, que se divide em duas fases liquidas, em fun¢Zo da temperatura.

A linha CFDGE ¢ chamada de curva binodal ou curva
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de separagfc. A &rea abaixo da curva CFDSE representa a regifo
heterogénea C(duas fases liguidasd. A &rea fora da curva
represent.a mistura homogénez (completamente misciveld.

A uma dada temperatura T e pressfio P, duas fases
liquidas saturadas s3io formadas da mistura de composi¢l3o global Q.
as quals estilo representadas pelos pontos F e G A linha
horizontal que liga F & G & denominada linha de amarracglio Ctie
lined.

A temperatura consoluta superior ou temperatura de
sclugBo critica ¢ agquela onde as duas fases se tornam idénticas,
estando representada pelo ponto D.

Existem alguns sistemas gque a solubilidade de A e B
aumenta com a diminuigiio da {temperatura. O ponto de minime de
tenmperatura em que isto ocorre & denominada temperatura consoluta
inferior. Alguns raros sistemas apresentam temperatura consoluta
inferior e supericr e um grande ninerco de pares liguidos formam
sistemas que nfo apresentam temperatura conscoluta superior nem
inferior. Nestes casos a fase sdélida e wvapor s¥o formadas antes
que se atinja as temperaturas conscluta inferior e superior,
respectivamente.

A pressfo tem muito pouca influédncia no
comportamente dos liquidos. Coms o© efelite da press3o &
insignificante no equilibrio liquldo-liquido a press®es baixas e
moderadas, costuma-se estudar somente a influéncia da temperatura

e das concentrages.
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Iv.g. 2 - Sistemas Ternarios

Em um sistema ternario =m equilibrio
liquido~liguido contendo duas fases liquidas, de acordo com a
regra das fases de Gibbs, ten—se Cue , especificando-se,

arbitrariamente, guaisquer trés das varisdveis: P, T, x:, x:z, x;.

x:I » as demais ficam automaticamente fisxadas.

|4 comumn representar dados de  equilibric
liquido-liguido ternirio em coordenadas triangulares.

A Figura IV.2 representa um sistema ternirioc de
componentes A, B & C, a umna dada temperatura T e press¥c P,

Na Figura IV.2, o componente A ¢é o sclvente
original, o componente C & o solvente adicionado e o componente B
¢ o soluto. Os componentes A e C sHo parcialmente misciveis, ao
passo qgue os componentes A,B e (,B s3o misciveis em gqualguer
proporgio.

A curva bincedal MDPEN separa a regific de uma
fase.da regl&foc de duas fases liguidas.

Uma solugHo de composicBo global S, se divide em
duas fases liquidas de composig@io D e E,. sendo a linha reta DE
chamada de linha de amarragio Ctie lined.

As linhas de amarracio nos sistemas ternarios, em
geral, n3o s3c paralelas e sua inclinag3o muda conforme a variagfio
da concentrag¢foc. Em alguns casos, a inclinag8Sio & alterada de tal
forma, que o seu © sinal & invertido. Estes tipos de sistemas sBo

denominados solutrdépicos.



1 FASE LIGUIDA
D

F

/ G

2 FASES LiQUIDAS

Fig.IV.1 Diagrama T-x de um sistema binario

4 FASE
Lioulba

Fig. IV.2 Diagrama de ELL de um

] et mrnn Fernario
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O ponto em que os dois ramos da curva binodal se
encontram ¢ denominadoe ponto critico (plait pointd e esta
representado pela lelra P na Figura IV.2.

.Existe uma grande variedade de tipos de curvas
binodais para os sistemas gque apresantam miscibilidade parcial,
sendo que elas podem ser caracterizadas pelco ndmerco de pares

parcialmente misciveis que cantémca’f?s'sa’si).

Os sistemas ternarios podem ser classificados
dentro de trés tipos basicosc'?ﬁ’ei):
12 Tipo I: sistemas que contém um par parcialmente miscivel
(Figura IV.3D.
22 Tipo Il: sistemas que contém dols pares parcialmente miscivels
C(Figura IV. 4D,
3 Tipo I11: sistemas que contém trés pares parcialmente misciveis
(Figura IV.S>.

Segundo Sorensen et .'an,‘l.;tic‘?lfSD s 0s diagramas de Ltipo
I s3c os mais frequentemente encontrados Cfrequéncia de 7520,
seguidos Pelo diagrama de\ tipo I1 (frequéncia de Z00.

Conforme a variacZo de t.emperatu‘ra. a regl3o de
duas fases pode se contrair ou expandir, e, dependendo deo sistema,
pode haver até um mudanga de um tipo para outro,

Para explicar [+] fendmeno do equilibrio |

liquido-liquido pode-se utilizar dos principios da Termodinamica.



H8

Fig. IV.2 Equilibrie liquido-
liguido de um sistema ternarioc

do tipo I

Fig. IV.4 Equilibrio liquido- Fig. IV.8 Equilibrio 1{quido-

liquide de um sistema ternario ligquido de um sistema ternirio

do tipo 11X do tipo III
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IV.3 - Teoria

A uma determinada temperatura e pressZo, a condigio
necessaria e suficiente para que um sistema esteja em equilibrio é

que a energia livre de Gibbs (& seja minimacai’?o'74'8ﬁ:>.

Assi m,
quando misturam-se dois ou mais liquidos, a uma temperatura e
pressio constante, a energia livre de Gibbs total deve diminuir.

Ent3o, pode-sze escrever:
AG < O, CIV.1D

onde AG ¢ uma grandeza de mistura,

Existem sistemas liquidos que atingem um valor mais
baixo de AG mediante a formag@o de duas fases. Nestes sistemas,
os desvies da idealidade s3o grandes, as forgas de atracgic entre
as moléculas iguais s8o mais intensas que as existentes ent;re
moléculas diferentes.

A Figura IV.8 mostra um grafico de AG .de uma
mistura biniria dos componentes 1 e 2, a uma dada temperatura e
pressic, contra a fragio molar do liquido. A partir. dele pode—se
notar a divisio de duas fases liquidas I e II, com a composiglo xI
e x:I. respectivamente . A curva pontilhada de AG na regifo de
duas fases Centre x: e x:I), que ¢ hipotética, €& a curva predita
por um modelo. A curva continua, tangente & curva predita nas duas
Cﬁl.?ﬁ.?’?)”

1 XX
concentractes x!, x,‘ » representa a curva de AG real

Quando ocorrem variag@es diferenciais neo sistema



AG -

n-u—“-—._..-—m—a-__q_h‘{:‘ \\
~.. \\
—~— 3
’\\
C LI o ;-4 1
Xy Xy Xy

Fig. IV.6 Energia livre de Gibbs molar de mis-
tura como fungio da fragio molar

—=—=  curva de AG hipolética

—cyrva de AD real

- tangentes correspondentes as
- solucBes falsas

0
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em eqguilibrio, a wuma temperatura e pressio fixas, n8c ha
transformac@es de AG . podendo—se escrever

dCAg > _ =0 ' CIV. 2>

Este critério & uma condicio necessaria, mas nio
suficiente para gue haja equilibrio entre as fases I e II, pois
nio ha disting3o entre um ponto de maximo ou minimo global, nem do

minimo loca1C75’??D.

A Figura IV.6 mostra os pontos de maximo e
minimo locais e o de minimo global.
Pode—-se, ainda, demonstrar, para um sistema fechado

com © fases e N componentes, a uma dada temperatura e press3o
(61,70,74,86D

constantes y CUuEs
AR D) ez 1%
, = f . T e = f. CIV.3
f:. ft. fr.

A equacZo (IV.3) pode também ser escrita como:

Cyi X, Fo = Cr, x, £ = ..=Cr, o x, £ CIV. 4D

onde: » — coeficiente de atividade

~o

f - rcoeficiente de fugacidade no estado padrZo.
O estado padrZo mais comum ¢ o componente puro A
temperatura e pressio do sistema. Quando todas as fases sdo
liquidas, utiliza-se © mesmo estado de referéncia para todas as

fases. Desta forma, a equag3o (IV.45 fica:
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)

Cyi xi;‘) C;vi xib ce e f.‘yi xib CIV.5D
No caso de duas fases liguidas, tem-se:
S X1
Cri xib C;vi xi) CIV.6B)

o caleulo compiutacional das composi cBes do
equilibrio liquido-liquido ¢ muitc mais dificil que do equilibrioc
liquide—vapor. A uma temperatura e pressl3o fixas, para um sistema
binadrio, ¢ possivel calcular a composigdio de equilibrio das duas
fases, tendo informac@es a respeito do ceoeficiente de atividade.
Porém, quando o nimero de componentes & maior gue dois, n8Soc é
possivel resclver as n equagBes simultaneamente. Por exemplo, para

sistemas ternarios, temos seis composi¢Bes de equilibrio: x: . x;,

st x¥I %I, &7 sendo que x'= 1 - 3= 3 e x= 1 - - X7
a * g "2 " T8’ 4 3 1 2 g T 2 7

logo, tem—se quatro varidveis n3o conhecidas e trés equagcBes de
equilibrio, sendo essas insuficiente {5‘ ~ para determinar as
composi¢lies das duas fases em equilibrie. Para contornar este
problema, especifica-se qualquer uma das variaveis.

A pressiies baixas e moderadas, o© equilibrio
liquido-liquide ¢ insensivel ao efeito da pressZo. Este fato
resulta na impossibilidade de realizar o teste de consisténcia

termodinimica do equilibrio liquido-liquido a baixas e moderadas

pressdes.
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IV.4 - CorrelagBes para o Coeficiente de Atividade da Fase Liguida

Os coeficientes de atividade da fase liquida podem
ser obtidos através de express@es para a energia livre de Gibbs em

eXCesSSo CGED, comoamostra a equaglo CIV.73:

[ E
a8 (ntG /RD ] it =1,2..N , CIV.?
TP

tnyy = [0ni

onde: R - constante dos gases
n,, nj nt — nimero de moles do componente { , j e itotal
N - nimerc de componentes.

Ao longo dos ancos, muitos modelos para a energia
livre de Gibbs em excessco tém sido propostos e varias referénclias
retinem as mais comumente utilizadas no cédlculo do coeficiente de
atividade da fase liquida€30'58'61’70’77'86).

“ Estas equacles sHo, na sua grande maioria,
empiricas ou semi-empiricas, sendo poucos os modelos com base
totaimente tedrica. Em geral, estas equagBes precisam de dados de
equilibric experimentais para o ajuste dos parametros. A
superioridade de um modelo sobre o ocutro nem sempre ¢ muiteo clara,

devendo serem todos testados e analisados para cada caso. E

desejavel, na prética, gue essas equaglies:
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a) apresentem um nimero minimo de parametros;

bl exijam poucos dados experimentals para ajustar os parimetros;
¢33 devem ser extensiveis para misturas nulticomponentes e de
preferéncia nio apresentar qualquer parimetros de interaglo
adicional além dos parimetros binarios;

d> devem descrever o comportamento das misturas na regific miscivel
e parcialmente miscivel com exatidfio, de modo a serem qleis em

cdlculos de equilibrio liquido~liquido e equilibrio liquido—vapor.

Neste +trabalho foram utilizados o©os seguintes
modelos para correlacionar os dados de equilibrio liquidoe-liquido:

NRTLS®®?,  UNtquac®®”’,  TSUBOKA-KATAYAMA-WILSON  CT-K-w)C &2

CHA—PRAUSNITZCis). que sX¥o discutidos a seguir. Neste trabalho, é
dado maior enfise a0s model os TEUBOKA~-KATAY AMA~WI LSON e
CHA-PRAUSNITZ., isto porgue eles n3o tém sido tZc explorados no

estudo do equilibric liguido-liquido quanto os ocutros,

IV.4.1 - Modeloe NRTL

O modelo NRTL (Non Random Two Liquid), derivade por

Renon e Prau$nitZCﬁSD em 1968, tem como base uma generalizag3eo da

teoria dos dois fiuiGQSCS13, combinada c¢com © conceite de
composigio local Carranjo n3o aleatériod, sendo uma equagio

seml ~empirica. As express¥es binarias e multicomponentes para
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@E/RT e para o 1ln Y, da equacio NRTL estio apresentada na Tabela
iIV.1. Maiores detalhes sobre esta equacloc estic disponiveis nas
referéncias (44,611,685,

A expressio multicomponente ¢ expressa inteiramente

em termos de para3metros binarios. Os parametros gi_;‘ ~ Gy s&o

obtidos através de ajuste aos dados experimentals. O parametro aij

pode ser ajustade juntamente com gij - a partir de dadog% de

9i¢
equilibrioc ou considerado constante 61,85 .

(81,68

Renon e Prausnitz sugerem o valor de o, na

T
faixa de 0.2 e ©.7. Marina e Ta&sioscu) obtiveram bons

resul tados com cxi B

parcialmente miscivel de misturas binarias.

~1, representando bem a regifioc miscivel e

A equagfo NRTL normalmente representa bem dados de

equilibrico liquido-vapor CELVD 27,88 . sendo t.ambém mui to

utilizade para representar os dados de equilibrio liquido-liguido

CELLY>, apresentado bons resultadosCM'45'73’: 7

A colec3o DEC!-!EMACET’ traz publicado um vasto
ninmero de parametros ajustados desta equag3io, para os mais

diversos sistemas, tanto para o ELV, gquanto para o ELL.



TABELA IV.1
EXPRESSDES BINARIA E MULTICOMPONENTE DE G /RT

E DE lny DO MODELO NRTL
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§# = % x 24 21 12 12
T 172 X + G G + x CIV.8>
1 2 24 1 42 2
z 621 ‘ Taz Gzz
In ¥, F X T 5 E + 3 aIv. o
1 z 21 ( x, + x 6,

2 Gtz T2 621
iny =% v |—aits + - CIV.10)
2 12 ( x o+

E Z T G =
<] Jr o Jv 3
— Z x, — CIV.11>
z 1y 71
T
2 JL TJF T x, G Z . ,
ln}r'z + ‘—.._..*‘Em.wnﬂm. T, - rrJyrJ
4 G = 2 G x iy - CIV.12)
e X1 7 17 ZGL x
L Jt
fg,.,- 9..)
= Jr i = .
T i B CIV.13 Gﬁ exp oeﬁ-rﬁ) CIV.14D
gij = gji aji = aij Gji & Gij Tji = Tij
gij - gii — parmetro de interacfo entre os componentes { e J
aij - parédmetiro associado ac nimero de coordena¢@io (numero de

molécul as que cercam a molécula centrald
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IV. 4.2 — Modelo UNIQUAC

O modelo UNIQUAC C(Universal Quasi-Chemical Theoryd
proposto por Abrams e Prausnitz(1> em 1975, estid baseado na sua
derivagXZo, no modelo dos dols fluidos, no conceito de composicio
local e na generalizaglo da teoria quase qgquimica de Guggenheim
para moléculas de tamanhe e forma diferentes.

Neste modelo, a express3o de gF ¢ composta dé‘duas
contribuicBes: a primeira, parte combinatorial ou configuracional,
sendo as contribuig®es devido 4 forma e tamanho das moléculas; a

segunda, parte residual, s8o as contribuicSes devido as interagSes

energéticas entre as moléculas. Pode-se escrever, entfo:
£

G ¢® ¢ G*
TT S FT BT CIV.18>

Maiores informacSes sobre o modelo UNIQUAC est3o
disponiveis nas referéncias (1,4,5,61,77,86).

Para obter-se melhores resultados em misturas
altamente nBc ideais, come Alcools e Agua, Anderson e Prausnitzc¢)
acrescentam o paréametro q; & formulagdo original. Em sistemas que
ndo apresentam tais substincias: q; = q.- As expressBes binarias e
mul ticomponentes para QF/RI‘ e para 1ln y est3o apresentadas na
Tabela IV.2.

A  equag3o UNIQUAC pode ser aplicada para

representar o coeficiente de atividade da fase liquida de misturas

de liquidos apolares e polares binarics ou multicomponenteg. Para



TABELA IV. 2
EXPRESSUES BINARIA E MULTICOMPONENTE DE g;_“

E DO In » do MODELO UNIQUAC
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Y
[l I ¢ ¢
= AN e+ X 1D e
T 4 2
4 2
(=] 2]
+ 2 zlg x in—2t + q x 1n —2 CIV. 16
2 4 4 ¢1 2 2 ¢z -
GE AR
[ﬁ—]-_- —qualn[e +ezexp'riz]
- %, q in [6’ + eiexp 1‘21] CIV.17D
in y = :im‘:yﬂIL + 1n"y, CIV. 18
' ¢, e, r,
Inz5=1n 2 +Zqin S+ g, [11— —t 12] CIV. 19D
1 1 2
R ?21 T;z
in }”L" “Qiln C61+92T2$}+ quz 6 + é'r - 87 s 9, CIV. 200
1 2 Z1 1 42 2
In v, simétrico




TABELA IV.2
EXPRESSOES BINARIA E MULTICOMPONENTE DE §F

E DO 1n y do MODELC UNIQUAC
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CCONTINUAGCAOD
QF c i ei
- = Exi in = qu in 7 CIV.21)
i
§F R
[ﬁ ] = “Eqi x ln[ o) 1 _;:,] CIV. 22
i J
1nym1n-fl:-«+~ﬁ—-q1nj}_*1 ¢2 CIV. 23
x, e ¢i X _
J
1n %= - g ln[ze, TJ,_] ““"‘iz o _J iy CIV. 24>
. T
J JE kjy
k
z
}] ., = —oe (pr — > -~ Cr, - 12 CIV. 25
J - T8 9
% q%
¢im P CIv.26) 6i= CIv. 275
3 X
ErJJ qu.:
J J
qix . oy, —u. )
o= —>-J_ cIv.esd 1., =exp | — L 1] CIV. 29
i Z q’x 1J R T
JJ
7
q, e q; = parametro de area do componente §
r, = parametro de volume do componente |
u£j= parametro de interag3oc entre o componente { e J: nij = uji
Z = numero de coordenacgfo, z = 10
;= fragiio de Area do componente t
¢, = fragfo de volume do componente
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representar misturas multicomponentes nfo & necessario parametros

além dos binirios. Anderson e ?rausnitzcl&'gj

aplicaram a eguag3o
UNIQUAC ao calculo do ELV e ELL de sistemas binarios e
mul Lticomponentes, obiendo bons resullados.

Tendo Abrams e Prausnitzci) introduzido parametros
estruturais dos componentes puros (superficie e volumed na equagi3o
UNIQUAC, h& a possibilidade de representagfo de misturas cujas
mol éculas possuam diferentes formas e tamanhos, incluindo éoiucﬁes
poliméricas.

A colecHSo DECHEI!*IAC 27,75

traz um vasto namero de
parametros ajustados a dados experimentais de ELL e ELV para os

mais diversos sistemas.

IV.4.3 - Modelo T-K-W

Wil sonc B1> » em 18964, desenvolveu uma expressio

semi-empirica para QE/RT baseando-se no conceltco de composicio
local. Porém, da forma como fol deduzida por Wilson, a expressio
nZo descreve o comportamento de liquidos parcialmente misciveis.
Para contornar este problema, Tsuboka e Kat.ayamac 82> » @m 1975,
derivaram explicitamente umes nova expressio para QE/R'I' .
consi derandé, tal como Wilson, uma distribuicio n¥o aleatoria,
onde, para um sistema biniario, a probabilildade de uma molécula do

tipo 1 ou 2 de cercar uma molécula central (por exemplo, do tipo

13 & proporcional & fraglo de wvolume local. Para esta nova
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dedug®c, o5 autcres wtilizam wum procedimento similar aoc de

822

Scatchard, Hiranuma e Morisue et alii » escrevendo a entalpia

emn excesso de uma soluco binaria como:

AHE = xF C A - A D> +xF CA _~A_D CIV.30
- 14721 -3 | 11 2z 12 12 34
aa* =10 LPPILSIL P ? CIV. 315

onde tij & a frac3o de volume local da molécula I ao redor da

molécula central j§ e xij ¢ a energia de interagfo entre o par ©-J.

As fracSes volumétricas locais sf3o dadas por:

L ¢, oxp C-h, RD

= w— CIV. 32
tii ¢1exp ¢ kia/RTj

tendo-se a molécula 1 como central; no caso da molécula 2 ser a

central, temse:

tiz P cukaz/RTD

- = e CIV. 330
fzz ¢zexp ¢ kza/RTD

As exponenciais s¥o denominadas fatores de Boltzman e

os termos d& e ¢E s¥o frag@es voluméiricas, dadas por:
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’ CIV. 340

onde Ei ¢ o volume molar do componente L.

Ao combinar-se a equagfo (IV. 31> com (IV.32) e

(IV.33> tem—se a seguinte expressd3ioc para os termos t“ e Ezz

x, x,
5“2 = W CIV. 3%
x-&-x[V/V]expl[-—?\ mh]/RTJ 2z 21

1 24 1

*2
fzz= . . CIV,. 363

4 412 2
onde:

T,,~ [y,zx ..Y.i]exxs [*— [ )xm- J\.“]/RT] CIV.37D
T,.,% "V"x/ y_z]exp [—-— [ hﬂ-' Kzz}/RT] CIV, 380

A equagZo de Gibbs-Helmholtz, representada pela

equagio (IV.389) € agora aplicada para obter-se a expressio de ﬁz.

8 CAGT/R E

it 3 y CIV. 39

2

Integrando a equagclio C(IV.39) com limite inferior
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12T = O a um limite superior de 1.7, obtém-sze a seguinte
expressio:;
&QE_ 4 T Ag‘
BT ==T AH W dCi-T> + BT CIV. 400
[V 2]
Considera—~se a seguinte condig3o limite:
E
AG =0 CIV. 41>
R T |gto )

Agora, substituindo a equaglo (IV.300 na equagio

CIV.40), esta ¢ integrada com respeito a 1.7, sendo gque nesta

integracio, as quantidadesCh_- A 3 e CA _~h_2 s#Ho consideradas
21 11 12 22

independentes da temperatura. O resultado da integragfc da equag¥o

CIV. 40> ests apresentada na expressi3oc (IV.42).

z 4 @ @
= x1ln 114 x1in 2z . x1ln 1 4 » 1ln z CIV. 42>
R T x x 1 x 2 xz

Substituindo (IV.343, (IV.35) e (IV.36) em (IV.42>
tem~se a expressIo para AQE/RT. Derivando a expressioc de A(_;E/RT de
acordo com a equagfio (IV.73, tem-se a express¥oc para o coeficiente

.de atividade. Essas expressties binirias estio apresentadas na

Tabela 1IV. 3.

Nas equagSes CIV.430, CIV. 44D e CIV. 453,
apresentadas na Tabela IV.3, os dois primeiros termos correspondem

a equacio de Wilson original e os dois dltimos termos 3o oz da
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TABELA IV.3

EXPRESSAC BINARIA DE @E/RT E DG 1In y DO MODELO T-K-¥W

LG~
= =3 InCx + 2 7_ 2 = 32 1In(x T + %0
RT L1 i 2 21 2 t 12 2
+ X Inlx + x o D + xiInlx p + 2D CIV. 43>
1 1 2721 2 1712 P
?21 ?12
In p = = 1InCx + x.7_ D + X -
3 4 Z2 21 2 b S A X T + X
1 2 22 "4 12 2
e P
+1n Cx + % p D-—-x{ 22 - 12 ] CIV. 44>
4 272 2} X + x p X p _+ X
1 2 23 2 12 2
721 le
1n ¥p= Hlncngzz"’ Xz)ﬂ{a X * % T, %X T _*x
1 z 21 1 42 2
P £~
21 12
YARCx e X2 T X, [m %P X ] IV 49
1 2721 1722 2
Tos™ y?./ }’_‘em[u [ )\z‘w "“]”RT] CIV. 468>
T,,= Y ‘;{zexp[w [xmu xn]/m“] CIV. 47D
¥, v,
P, = CIV. 48D Pry = 7 CIV. 49D
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fragio volumétrica, ©Os parlmetros A@z - xzz & Kzfn kii =Ho
ajustavels a partir de dados experimentals.

A equagXo Tsuboka-Katayama-Wilson para misturas
binarias pode ser facilmente extensi vel A misturas
mul ticomponentes sem qualquer adigio de parémetros além dos
binarios. A expressio de AQF/RT e de lnyi para solugio
mul ticomponente estio apresentadas na Tabela IV. 4.

A egquagio T-K-W representa sistemas binaricos e
multicampcnen£es misciveis e parcialmente misciveis. Por nio ter
sido empregada com freguéncia, nfo se encontram disponiveis, na
literatura, mulitos parametros da equagio T-K-W.

Neste trabalho, optou-se por verificar o desempenho
da equagioc T-K-W para os sistemas ternarios parcialmente miscivels

aqui estudados.

IV.4.4 — Modele CHA-PRAUSNITL

£ comum predizer o ELV ternirioco a partir de
parametros de modelo da fase ligquida obtidos através de dados
bBinarios. Oz resultados obtidos desta predigZo, normalmente
apresentam-se satisfatdérios. Porém, ao se aplicar a mesma
metodologia ao predizer o ELL ternario, os resultados, normalmente
deixam a desejar. A predicBo ¢ realizada a partir de parametros do
modelo da fase ligquida ajustados aos dados de ELY binarios dos
pares miscivels e aos dados de ELL binarios dos pares parcialmente

miscivelis.
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TABELA 1IV. 4
EXPRESSAC MULTICOMPONENTE DE QE/RT

E DO 1ny DO MODELO T-K-W

J J
+ 1n [Exjpji] + z [xkpik Vg 2 xj pih] CIV.510
I x P
.= .. - ) AT T CIV. 5820
‘!‘LJ pLJ exp[ [ Lj );]/R ] IvV.5
_\LL.
pz:j = v CIV.53D

.
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Cha e Prausni tzc 185 , em 19858, desenvolveram um

método de representacfio simultanea do ELV e do ELL de sistemas
ternarios de n3c eletrdlitos, onde um dos pares binarios &,
parcialmente miscivel (sistema do tipoc I3, A proposta desses
avtores consiste em utilizar a fungiio de g’:. determinada a partir
de parametroz de modelo da fase liguida ajustados através de dados
binarices (o .. qual denominou CQE/RT?:% » corrigindo-a com um fator
empirico C, determinado a partir de dados de ELL ternario. Neste

caso, a fungio CQE/R’I‘Z)iza adimensional corrigida tem a seguinte

forma:
QE §E o
T = FF . CIV. 54>
123 123
¢
onde B & obtide de parlmetros ajustados a partir de
123

dados experimentais de ELV dos dois pares miscivels e de dados de

solubilidade mGtua do par parcialmente miscivel.

(0] fator empirico C apresenta as seguintes
caracteristicas:
1) sua determinag¢io & feita a partir de dados de ELL ternario;
2> depende da composig¢Ho;
3 seu valor € muito préoximo da unidade:
42 tem um pegueno efeito no cilcule do ELV, maz um profundo efeito

ne cailcule de ELL ternario.
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O fator de corre¢io C ¢ dade por:

h& kz ka
C = exp [ ax X X, ] CIV. 55
onde: x. - fragio molar do componente i
o — constante (seu valor pode ser positive ou negativod
ki kz ha - s¥o constantes lguais ou malores que a unidade,

para evitar singularidades no coeficiente de atividade.
A equagfco (IV.B55) n3o apresenta significado

fisico.

Por conveniéncia, pode-se expressar os parimetros

ki. lz como o seguinte:
Eg gz
k: = - I} Az = — B, CIV. 86D
x X

Az frag®es molares ii. X, X, s¥o parametros
ajustaveis e representam a composici3c tLernaria onde o© wvalor
absocluto de ln C & um maximo.

Para wm sistema ternario, a soma das fracBes

molares dos Lrés componentes deve ser igual a unidade. Logo:

X+ x+x =1 CIV.B7D
4 2 a

Assim, para determinagcfo da constante C (equacXo

IV.858), temos quatro parametros ajustivels o, 3, §1 e §2.
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Pode—se obter os parametros da constante € de duas
formas. No primeiro caso, para sistemas ternarios cuja curva
binodal apresente uma simetria bastante acentuada e gue a regilio
heterogénea predita por {Q?/RT):ZS se apresente préxima da
determinada a partir dos dados experimentais. O cutre caseo, para

os sistemas ternarios cujas curvas binodais apresentem assimetria.

Para sistemas terndrios siméiricos ¢ razoivel

considerar a seguinte simplificag&o:

= 1.3 CIV. 58>

X1
]
X1
1
X1

Substituindo a equacfic C(IV.58) na equagiio CIV.56),
e posteriormente na equagio C(IV. 85, temse a express3o para C,

tal como:

C = exp [a xlxzxs)ﬁ ] CIV. 5D
Logo., neste casd, temos apenas dois parametros
ajustéaveis, a e 3. Para muitos sistemas, um valor tipico de £ é a
unidadeC15). o que implica apenas na determinacZo do parametro a.
Derivando—-se a equag3o (IV.54) conforme (IV.72, e
utilizando a express3c da equagio (IV.58) para a constante C,

obtém—se a seguinte expressio para o coeficiente de atividade:

o
1nyiwc1ny§+cﬁ[.-__ma]lnc[gxg'r] , CIV.B0D
123
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onde y:f & o coeficiente de atividade, obtido derivando-se a

o
expressic de [ QE/RT ) conforme a equagdo (IV.73.
128

Para sistemas ternparios assimétricos, n¥c &
razosvel admitir a simplificaglio da equagdo CIV.885. Logo, a
equasie (IV.55 conjuntamente com a equaglo (IV.BS) sXo
uytilizadas. Neste caso, tem-gse quatro parametros ajustivels, o, £,

X ;22. Se se ‘considerar £ igual a unidade, tem-—se o ajuste de
trés parametros, a, ;1 e ;cz.
Semelhantemente ao caso anterior, obtém—-se a

seguinte expressio para o coeficiente de atividade :

) o
ilny, =C1in 5 + C LA S NP} 1nC[§E/RT) CIV.61D
i T x, 1 z 2 129
18
No caso mais geral, os autores sugerem - uma

sistematica para a obtengio dos parametros. A primeira etapa
‘consiste em calcular a curva binodal, wusande a fungio a
cgg‘:/mn‘:za. Para tanto, ¢ necessario obter-ze os parametros de
interac8o binaria dos pares misciveis a partir de dados binarjios
de ELV e os parmetiros de interacfio binaria do par parcialmente
miscivel a partir de dados bindrios de ELL. Se, do cidlculo da
curva binodal utilizando a funcifo C@_E/R'I'Diza. 2 regifco heterogénea
se mostrar maior que a obtida a partir dos dados experimentais, o
tem um valor negativo, ac passo que, se a regifoc heterogénea

predita se mostrar menor, o valor de a & positivo,
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A préxima etapa ¢ ajustar os parametros o e 7 aos
dados ternarios de ELL, onde £ & maior ou igual a unidade,
considerando 3‘222 ;sz ;cg = 1,3 Com os paridmetros obtidos, e,
consequentemente, com o0 valores da constante {, constréi-zse a
curva binodal a partir da expressio corrigida de QE/R"I'. equacio
C(IV.84). Se esta curva se mostrar insatisfatdédria, entfo, as
fragtes molares ;c‘ e ;cz tomam ocutras posigles. As novas posigles
dag fragBles molares s3o enconiradas, comparando-se a forma da
curva binodal calculada com a curva binodal experimental,
verificando—se onde as maiores corregBes 830 necessarias. Varias
estimativas iniciﬁs podem ser obtidas das inGmeras combinagfes

que podem ser feitas com as fragBes molares xi, xz. Com estas

4

a"
estimativas iniciais, & realizado o ajuste para obter-se os
quatre melhores parametros o, 3, 521 e ;cz . Segundo os
autoreSC1S). valores Lipicos de )g‘. )\z e )‘3 est¥o entre um e dois,
podendo, em alguns casos, serem malores que sele.

Cha e Prausnitz testaram o método para wvarios
sistemas parcialmente misciveis do tipo I, sendo que a corregio
feita a C(_:'»E/R'I') » na equacglo (IV.54), pela c:ons;t,ant.e C ., raramente
¢ maior que 10 2 . Normalmente n3o € necessarico um valor de C
grande, pois o ELL ternario ¢ muito sensivel ao valor de y.

Os modelos utilizados pelos autores para calcoular
CﬁE/R’I')‘:zg e 1ln ;vz foram NRTL e UNIQUAC, usando somente parimetros
ajustados a partir de dados binarios de ELV e ELL. Para que o

modelo  CHA-PRAUSNITZ represente satisfatoriamente os dados

experimentals, ¢ importante usar os parametros das equacBes de
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cg‘mnjza e 1n 7 ajustados a partir de dados binarios & uma
temperatura igual ou bastante préxima a do sistema ternérioCigD.

O fator de corregdio C tem uma grande influéncia no
ELL e um pequenc efeito no ELV, apresentands uma boa representac¥o
de processos gque envolvem duas fases ligulidas e uma fase

vaporClB).

IV.S - Ajuste dos Parametros dos Modelos do Coeficiente de

Atividade da Fase lLiquida

As equagiies NRTL, UNIQUAC, T-K-% contém os

parametros Tij relacicnados com a temperatura, como segue:

T,.® © - a, A, /RT CNRTLD » CIV.6B2D
L P [ iy iJ i
Tij = exp {— Aij/RT CUNIQUACD , (CIV.653
= % - 1 e
Tij ~§ﬁ-exp [ Aij/RT CT~K—-W2 y CIV.6G4D
J wd
onde: A, — parimeilros ajustévels, sendo A, . 2 A_., e A, .= A, = O
L) 17 Ji ii J7
a, , - parmetro ajustavel ou pode ser considerado constante

i
e neste trabalho, aij ¢ constante e igual a 0.2;

zi e gj~ volumes molares dos componentes i e j & temperatura

de 285e(.
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Para wum sistema ternario tem—se seis parametros

ajustaveis, A LA LA A A LA, em cada equagio do
42" 24" 13" "31” 23" a3z

coeficiente de atividade da fase liquida.

Varios procedimentos tém =sido propostos para
(B0, 75,77

ajustar parimetros de modelos aocs dados de ELL Neste
trabalho, os parimetros foram determinados de duas maneiras:
i o parametros' binarios dos pares misciveis foram

antecipadamente ajustados utilizando-se, para tanto, os dados de
ELV binirio. Os parametros dos pares parcialmente misciveis foram
determinados através de ajuste aos dados de ELL ternario,

mantendo-se fixos os parametros binarios dos pares misciveis;

£2) os sels parAmetros binarios foram determinados através de um

ajuste utilizando-se os dados experimentais de ELL ternario.

Os procedimentos acima citados foram wtilizados
para determinar os parametros dos modelos NRTL, UNIQUAC e T-K-W. A
orientagio geral para ajuste dos parametros do modelo
CHA—PRAUSNITZ acs dados de ELL ternirios fol descrita no {tem IV. 4.

Umn fato importante a ser salientado (¢ que os
paridmetros binarios ajustados n¥c s3o Gnicos. Dependehdo da funcio
objeti?a definida & do método numérico de oltimizacio empregado,
podem-se obter pares de parimetros étimos com valores diferentes

para o mesmo sistema.
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IV.8.1 ~ FuncSes Objetivas

Dois tipes de fungfies cobjetivas foram adotadas,
neste trabalho, para cbter os parAmetros de modelos de g atraves
de minimizagcZo. Elas, expressas em termos do principic dos minimos

quadrados s8o:

13 Minimizag3o das diferengas das atividades:

2
Ix
ih] ] , CIV.65)

n
]
AR
N1 Z
oy
m——
il
™.
x
P
[ ]
-
——
~
w
[ ]
x
w

onde M & o numero de linhas de amarragZo, N ¢ ¢© nimerc de

cpmponentes e a €& a atividade, dada por:
a,= ¥y, X . CIV.B6D
onde ;Vi ¢ uma funciio dos pariAmetros Tij e das composictes.
Para evitar valores muito granqes dos parametros e

acelerar a convergéncia, foli adicionado a esta fungic objetiva

mais um termo, dencminado penalidade, sugeridcoc por Sorensen e

ArltC75), dado por:

2
Q z A , CIV.B7
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cnde Q ¢ uma constante empirica. Sorensen e Arlt{?SB sugerem o

¢ ou 1077 para esta constante, quando adicionada a

valor de 10
funglo objetiva das isoatividades.

Os parametros s3o considerados &timos quande £ for
minima.

23 Minimizagio das diferencgas entre as fragtes mol ares

experimentais (x®) e as fracBes molares calculadas Cx"D

z
L <
[xw}41 ”‘w:jk] , CIV. 68

n

i
2 ¥ I
~ N 2
“ A A

onde n s8%c as fases I e II, N € o nimero de componentes e M & o
nimero de linhas de amarrag¢do.

A fragio molar calculada depende dos parametros
T

v}

Utilizando essa fungio objetiva, a cada iteragZo,
dado um conjunto de parametros estimados Tij = T;j
calculadas as fragBes molares de cada linha de amarracgio e esses

» s3Eo

sfic comparados com os respectives valores experimentais. Os
parametros sfco considerados Sdtimos guando S for mimima.
Neste trabalho, a fungfo objetiva (IV.68) se mostrou

insensivel a adig¢3o do termo penalidade.

As vantagens de uma fungBlo objetiva sobre a outra

podem ser colocadas da seguinte fcrmacaa’??b:
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13 em relaglo as estimativas iniciais dos parimetros: a eguaglo
CIV.B5) nic requer boas estimativas iniciais, convergilndo
rapidamente para o parameiro Stimo, enguanto gue a equagdo (IV.68D

necessita de boas estimativas iniciais para a sua convergéncia;

2) em relaclic A representac3o dos dados de equilibrio: o ajuste
dos parametros minimizando a fung¥o objetiva (IV.68) apresenta
melhores resultados qgue com a2 equaglo C(IV.655, iste &, os
parAmetros encontrados utilizando—se a equaglio (IV.68) faz com que
o modelc represente o© equilibrio liquido-liquidoc com maior
exatidio Ccurva calculada meis préodxima da experimentall. A
representacio do equilibrico liquido-liquide utilizando-se a
minimizacHo da equagcio (IV.85) é pobre, pois esta funglico objetiva
nio garante gque a diferenca entre a frag3o molar experimental e a

calculada seja um minimo;

3> em ralagﬁo 2 aspectos computacionais: a fung3o objetiva (IV.68)
¢ mais complicada computacionalmente que a (IV.85). Isto se deve
ao fato que a cada jiteragfio, para uma dada série de parametros
Tij’ as fragBes molares devem ser calculadas para cada linha de

amarragic, satisfazendo as equagBies de equilibrio termodinimico de

fases (iscatividades ou minimizagfo de energia livre de Gibbsd;

4> em relag¢io ao tempo consumido: a minimizagio utilizando a

equaciio (IV.868) consome um tempo computacional muito maior do que

com a equagio C(IV.68).
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Mui tos autores correlacionam o equilibrio
liquido-liquido utilizando as mais diversas equagles de equilibric
em termos de isocatividades ou em termos de fragd3o moiarC7?j.

Como normalmente nio se dispde de boas estimativas
iniciais dos parametros dos modelos adotados, optou-se por iniciar
o ajuste de parimetros empregando a fungfc objetiva (IV.65),
conforme sugerido por Fredenslund et aliicas}. Os parémetros assim
obtidos sZ%¢ utilizados como estimativas iniciais no ajuste

utilizando a fung¥o objetiva (IV.68), reduzindo enormemente o

tenmpe computacional gasto para a convergéncia.

IV.8. 2 — Métodos HNuméricos para o Ajuste dos Parametros dos

Modelos de »

Para ajustar os parametros de interagio binaria dos
modelos adotados neste +trabalho aos dados de ELL ternarios
utilizando a fung3o objetiva das iscatividades dIV.68), foi
escolhido o método de Nelder e Meadcsl).

O método de Nelder e Mead para a determ;na;ﬁo de
parameiros de equag®es nf3c lineares de n variaveis tem apresentado
vantagens guando comparado com outros métodos numéricoscai).ﬁste
método n3Eo necessita de derivadas e nem de boas estimativas
iniciais, sendo altamenltle confibdvel e de rapida convergéncia.
Pode—-se notar neste método, que ele nio apresenta falsa

convergéncia, sempre caminhando para um ponto de minimo. O

critério de parada do processo iterativo ¢, se em duas iteragdes
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-
sucessivas, a diferenga entre os valores de S for menor que 10 7.

A subrotina do métode Nelder e Mead foi extrajida do livro

Vapor-tigquid Eguilibria Using UNIFAC a CGroup Contribution Method
210

de Fredenslund et alii

Com os resultados dos parimetros obtidos minimizando
a fungdo objetiva (IV. 65, tem-se entfo, boas estimativas iniciais
dos parametros. O préximo passo ¢ a escolha de um método adeguado
para o ajuste dos parametrosjutiiizando a fungio objetiva CIV,. 868,

O método aqui utilizado para minimizar a func3o
objetiva (IV.68), baseia-se na aplicacZo do Principlio da Maxima
Verossimilhanga, onde todas as wvariAveis s3o sujeitas a erros

(3,280,660

aleatérios O método da Mixima Verossimilhanga foi

introduzido por Fisher em 1922C3). e bLem sido aplicado e
modificado até oS dias de hoje em varias Areas da
engenhariacag’54).

O principioc deste mélodo esti em estimar parametros
nZc conhecidos, levando em conta o erro aleatdrio em todas as
variaveis medidas, e considera que as variidveis medidas s3o
distribulidas de acordo com a lei de probabilidade normal, sendo
que para cada uma das variaveis € assocliada uma wvarianca. O=
melhores wvalores dos parametros dos modelos s3co encontrados
maximizando a fung3o Verossimilhanca.

Considere um sistema de N componentes e uma série
de pontos experimentais M com propriedades medidas denominadas
de B° e as propriedades calculadas através de um modelo

denominadas B° . Cada variavel medida & acompanhada de sua

varianga. Maximizar a fungfc vercossimilhanga & o mesmo que
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minimizar a fungio objetiva SC33:

= = s CIV. 8850

N2

”2‘ ( 3‘;3. - BZ, }?
z
I aij
onde o°— varianga estimada de cada propriedade.
Para o ELL de um sistema ternario, quaisqgquer trés
propriedades medidas podem  ser escolhidas como variaveis
independentes, sendo. que, neste trabalho, escolheu~-se a
temperatura e a frac¢lio molar do componente 1 na fase I e a
press3io. Como, em condicBes de baixas e moderadas pressBes. a
mesma n¥o tem influéncia sobre © equilibric liquido-liquido e
ndo ¢ explicita nas eguagles, as wvariivels se resumem na
temperatura e a frag3ic molar do componente 1 da fase 1. As
variaveis x:. x:I e x::t, s3io dependentes e fungBes das variaveis

independentes & dos parimetros.

No caso do equilibrico liguide-liquido ternario, a

equacio objetiva S a ser minimizadac - 605 é:
< @ 4 Iec Io 2 Xe Ie 2
< __=Z (7y ) | Gy X1i)+ (% =% ) .
2 2 2
. o o o
i T, x x_ .
i 11 2t
IXic IXIe 2 Xic IXIe 2
G, =%, ) G, -, . )
1i 11 2t zi CIV. 705
2 2
o o
x . X_ .
1t 2t

A minimizagZc da fungZo objetiva $ €& feita

utilizando—se a subrotina Mawxima Verossimilhancga desenvolvida por
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Anderson et aliifs} em linguagem FORTRAN, podendo ser encontrada

no livro Computer Calculations for Multicomponent Vapor-Liguid and

Liguid-tiguid Eguilibria de Prausnitz et aliicao), que foi
modificada para funcionar com trés variavelis dependentes. O

programa de ajuste de parmetros acs dados de equilibrico
liquido~-l{iquido ternério fol desenvolvido em conjunto com Cafo de
Andr adec 14 . A metodologia de calculo (ver diagrama de blocos no
Apéndice €3 pode ser dividida em duas estapas principails

relacionadas entre si, gue se repetem a cada iterag®o, sendo elas

as seguintes:

13> Para cada valor dos parametros e variaveis independentes de uma
iteragdo qualguer, as variaveis dependentes sio calculadas para
cada linha de amarragio, resclvendo o sistema formado pelas treés

equaglies de equilibrio:

s 3 b4 4
Cyi xi) = Cy1 xib
I_ X
Cyz XZD Crz xzj CIV. 712

1_ b 4
Cys x3) Cra xsb
S S
z xy =1 zxi =1 CIV. 72>
i

Neste trabalho, o métcdoe numérico utilizado para
resolver o sistema de equagBSes de equilibric foi o método de
BrownCi33.

O método Brown ¢ um método iterativo que resolve
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um sistema de n equaglBies nio lineares sem requerer entrada de
derivadas, se mostrando superior ac método de Newlon em relaci3oc A
rapidez de convergéncia e em muitos casos, convergindo quando o
nétodo de Newton diverge. Brown prope a resoluclo das n eguages
sucessivamente, ao contririo do método de Newbon que as resolve

gsimultaneamente. A subrotina do método de Brown agui utilizada,

foli adaptada o programa existente no livro Numerical Scolution of

Systems of Nonlinear Algebric Equations de Byrne e HallC13).

2> Os par3metros e as variaveis independentes s3o incrementados, e
para cada novo valor dos parametros e das varidvels indendentes, a
primeira etapa & efetuada. Este processo cessa ac alcancar minimo
da funcZo objetiva (IV.68). Se o valor da fungZic objetiva nido
satisfaz o critério de parada, nova iteracic ¢ iniciada. O
critéric de parada deste processc iterativoe &, se em duas
iteracBes sucessivas, o_dasvio relative entre S for menor ou igual
a 10°* cu todos os parametros calculados forem ldénticos até o

quinto digito significativo.

A etapa mals complicada computacionalmente & a
primeira, visto que o célculo das variaveis dependentes apresenta
grande sensibilidade aos valores dos parfmetros e das estimativas
iniciais das varidveis dependentes. Os problemas que podem

aparecer devido a esta sensibilidade s3o os seguintes:

i3 Solugio Falsa: as vezes os valores das composigles

encontradas, ao se resolver © sistema de squagBes de equilibrio
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CIV.710, se distanciam muito do respectivo wvalor do ponto
experimental. Essas s3o, portanto, composi¢Bes falsas, podendo
corresponder a um minimo local ou a um ponte de maxims Cver Figura
IV.65. C ponto de miximo pode ser evitadeo adicionando-se
Juntamente ao critério de iscatividades, uma analise de

estabilidade®’’”.

£ Solugfo Trivial: as vezes, o resultado da resolug8o do sistema

de eguacBes de equilibrio (IV.71> fornece valores tais das
composicBes, gque leva a uma conclusfo errdnea de que a mistura &

homogénea. Essa solugBo ¢ chamada de trivial, onde:

X=X, CIV. 73

Para tentar contornar o problema de falsas solugcdes
e soluglo trivial, utilizou-se como estimativa iniclial, parametros
cujos valores Ja haviam sido obtidos através do ajuste
utilizando-se  a funcio objetiva das iscatividades. Porém, estes
problemas n3oc s3o totalmente evitados, devido ao fato de que a
solugce encontrada da resoclugio do sistema de equagBes de
equillibrio C(IV.71) depende fortemente das estimativas iniciais das
varisdveis dependentes. Por isso, varias combinag®es dos mais
diversos valores iniciais das variaveis dependentes foram
propostas, dentro de um raio de * 28% dos respectivos valores
experimentais, para serem utilizadas como estimativas iniciais,

obtendo-se sempre convergéncia, com valores pré&xd mos aos

experimentais. Neste trabalho, nd¢ se realizou a anilise de
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estabilidade, conforme sugeride por Sorensen et aliil 7o ,

considerando—-se sempre como estivel a solugdo obtida por

convergénciza.

IV.8 - Curva Binodal Calculada a Partir dos Parameiros Ajustados

A partir do conjunto de parimetros ajustados CAiz.
A:a' Azs' Azz. A:-u' Asz ou o, §3, 551 = >_<23 dos modelos utilizades
neste tLrabalho, ¢ possivel estimar as linhas de amarragdo e,
simul taneamente, os pontos da curva binodal.

Neste trabalho, dois pregramas foram utilizados
para o calculo da curva bincdal. Um deles ¢ o Binodal Curve
Construction, extraldo do banco de dados de ELL DECHEMAC?S}. Neste
programa, as linhas de amarracfo sH¥o estimadas por um processo
iterativo, rescivendeo o sistema de equacBes de equilibrio, dada
pela equag3o (IV.713, e sabendo gque o© somatdrio das fragles
molares dos tLrés componentes de cada fase ¢ igual a unidade,
eguagio C(IV.72>.

O sistema de equag:tﬁes {IV.71> ¢ resclvidos pelo
mélode de Newbon ERaphson, especificando-se uma variavel., As

derivadas da matriz Jacobiano utilizadas no programa sio
analiticas. Originalmente, este programa calcula a curva binodal
utilizando somente os modelos NRTL e UNIQUAC, considerando, neste
tltimo, o© parametro do componente puro q* idigual a g. Neste

programa, o cheque de estabilidade local Cminimizagdo

de Qg) é utilizado para verificar se as composigcles
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calculadas s3o instavels ou estavel sc 23,75 .

Foram introduzidas, neste programa, as derivadas
analiticas das atividades com r espeitlo a composiglio, para o modelo
de Tsuboka-Katayama-—-Wilson.

G outre programa utilizade neste trabalho é o
ELIPS, extraldo do livro de Prausnitz et ali ic 80> . Neste programa

¢ utilizado ©» calculo flash isctérmico para gerar as linhas de

amarragio. Considera-se um sistema ternaric com uma corrente
ligquida de alimentacl®c F, de composicico global x, & X
intreduzida dentro de um frasce flash, onde a corrente,

igsotermicamente, & dividida em duas fases liquidas I e 1II1,
denominadas LY e LY. As equagBes CIV.74, IV.75, IV.768> do
balango de massa s3o resclvidas., conjuntamente com as equagles

CIV.71 & IV.72D.

et = F CIV. 74>
< LY+ x:I LY = F x, CIV. 78D
i LY+ T LY = Fox CIV. 76D
2 z 2
onde: . - ndmero de moles do ligquido
I o = fase I o Il
x:.. - fragfo molar do componente ¥ na fase I

x:I— fragZo molar do componente i na fase 11

x, = fragio molar global do componente {.

O sistema formado pelas equagBes (IV.742, (IV.78) e
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CIV,. 78>, conjuntamente com o0os o sistema formado pela eguagdo
CIV.71> e as restricBes da equaclo (IV.72), s3co resclvidos sem
requerer a &nprada de derivadas.

Neste trabalho, O programa Bi nodal Cur ve
Construction foi utilizado para calcular as linhas de amarragdo
utilizando os modelos UNIQUAC, NRTL e T-K-W. Para o modelo

CHA-PRAUSNITZ foi utilizado o programa ELIPS,
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CAPITULO V

DETERMINAQCAO EXPERIMENTAL E CORRELACAC DOS DADOS

DE EQUILIBRIO LIQUIDD-LIQUIDO DOS SISTEMAS

AGUA-ETANCL~-HEXANO E AGUA-ETANOL-CICLOHEXANO

V.1 - Introdug3o

Na determinacio experimental do equilibrio
liquido-liquide em condig®Bes normais de press3o, as propriedades
medidas s8o: temperatura (T e composicio das fases coexistentes
(fase I, xz e fase 1I, xzx)_ Nestas condigBes, a pressZo (P2 n3o
¢ medida, polis nio tem influéncia no comportamento dos liquidos. A
majior dificuldade da determinagio experimental do eguilibrio

liquide-liguido reside na andlise das composicges de equilibrio.

V.2 — Métodos Experimentais para a Determinacio do Equilibrio

Ligquide~-Liquido

As técnicas experimentais usuais para determinar a
regiZo heterogénea do diagrama de equilibrioc ligquido-liquide s3o
os chamados: método da titulagfio e método da anilise. Estes
métodos s3o aqui descritos para a determinacBo experimental de

sistemas ternériagca’53'57'81).
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V.2.1 — Método da Titulag3o

O métode da titulaglo determina somente a curva
binodal, n3ic fornecendo informag®es completas sobre as linhas de
amarracio. O procedimento experimental deste método ¢ o seguinte:

Para um sistema ternario, certa guantidade de um
dos pares misciveis do sistema, € colocado em um recipiente com
temperatura controlada, sendo essa mistura titulada com o terceiro
componente. Quando a nmistura torna-se turva ocorre separa¢3o de
fases e determina-se um ponto da curva binodal. Essa titulagio &
repelida para varias proporg@es da mistura binaria dos pares
misciveis, até gque toda a curva binodal seja determinada. Uma
outra opg¥o, € a de mnisturar-se certas guantidades do par
parcialmente miscivel, aco invés do par miscivel e titular-se com o
terceiro componente. Neste caso, determina-se um ponto da curva
binodal gquando a mistura se torna homogénea.

Quando a composicdc de equilibric de apenas um
componente de cada fase do sistema em estudeo ¢ conhecida, a curva
binodal pode ser utilizada para determinar a composi¢io dos ocutros

componentes, obtendo-se, assim, as linhas de amarragzaca'saj.

V.2.2 -~ Métode da Analise

O método da anadlise revela a composicio de Lodos os
componentes das duas fases em eguilibrio, determinandeo, assim,

sinmultaneamente as linhas de amarrag¢ico e pontos da curva binodal.
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O procedimento experimental é também bastante
simples. A mistura ternaria heterogénea ¢ agitada vigorosamente em
um recipiente fechado, por um certo tempe, a uma temperatura
constante. Apds a agitagZo deixa-se decantar a socluglo até que se
atinja o egquilibrio. Tomamse amostras de cada fase e estas sio
analisadas, determinando, assim, uma linha de amarragio. Este
procedimento & repetido para varias proporgdes dos trés
componentes, de forma a determinar varias linhas de amarraco,

que tambénm determinam pontos da curva binodal.,

Neste trabalho, foi adotado © método da anilise.

V.3 — Revisio Bibiiografica

O ELL dos sistemas Agua-etanol~hexano (A-E-H> e
agua-etanol ~ciclohexano (A-E-C), tLém sido objeto de grande atenglio
por parte dos setores industriais ha gquase um século, devido a sua
utilizacdo em processos de separagfio do etancl de misturas
aquosSas, seja a desidratacio do etanol por destilacio
azectrépdca671) ou por extracio liquido—liquidocsgj.

De pesquisa biblicografica realizada, verificou-se,

a0 contrario do que se esperava, que sio poucos o8 conjuntos de
dados experimentais publicados destes sistemas e a maioria,
antigos.

Para o =sistema A-E~-H, verificou-se que existem

publicados alguns conjuntos de medidas experimentais em uyma faixa
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de temperatura de ~30C (234.15 a 30-C (303,15

)C11,48.49,55,66.?8.853

K Dentre as referéncias citadas, duas n3o

puderam ser obtidascss’?sg.

O primeiro conjunte de dados de ELL publicados em
literatura do sistema A~E-H foi o© determinado por BonnerC113.
datado de 1810. 0O autor determinou pontos experimentals A
temperatura de 0°C pelc método da titulagEeo para determinar a
curva binodal. Wilizando misturas ternarias heterogéneas, mediu,
aptds atingido o equilibrio, a composiclo de apenas um componente
em cada fase, cuja analise foli realizada em refratdmeiro. Este
mesmo procedimento fol utilizado por Mertsiin et aiiiC4syem 185,
gue determinaram dados 34 temperatura de 20+C. Apesar destes
pesqui sadores terem determinade a curva binodal, que delimita a
regiivc de imiscibilidade do sistema da regilio de completa
miscibilidade, o©s mesmos n¥o forneceram, em seu trabalho,
informagSes completas sobre as linhas de amarragZo, pois coletaram
apenas a composigiio de equilibrio de um dos componentes da mistura
ternaria.

Em 1986, dois pesquisadores russos, Vorobeva e
Karapet’yantscas} determinaram eoito linhas de amarracf¥e A
temperatura de 25°C, utilizando o método da titulag3o combinado
com medidas de densidades. Os tempos de agitag¢lio e de decantagXo
estabelecidos para este sistema n3c foram apresentados pelos
pesqulsadores.

Ross e PattersoncaSD. em 1879, determinam oito

linha$ de amarragio A temperatura de 20+, utilizando, para tanto,

uma célula colocada em recipiente & temperatura controlada, onde a
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mistura heterogénea, previamente pesada, fol agitada durante vinte
e quatro horas e deixada decantar até que atingisse equilibrio.
As composigBes das fases foram obtidas por medidas de peso e
densidade.

O trabalho experimental de ELlL do sistema A-E-H
mais recente, € o de Morivoshi et aliiC4g). 18988. Estes autores
determinaram linhas de amarragSc do sistema A-E-H a temperatura de
25+, em uma faixa de press3o de O. 17‘ MPa (760 mmHgd a 200 MPa
c1.52 icdmmHgD. Para a press3o de 0.1 MPa (760 mmHg), Moriyoshi et
alii determinaram gquinze linhas de amarracio, utilizando uma
célula de eﬁuilibrio de capacidade de aproximadamente B0 cm?.
semelhante a wutilizada neste trabalho, porém com a wvantagem de
operar a altas pressSes. Oz tempos de agitacio e decantagio
estabelecidos por Moriyoshli et alii foram de, no minime, oito
horas para a agitaglo e duas horas de decantagio. A anilise das
composicBes de equilibric foram realizadas em um cromatédgrafo com
detector de condutividade térmica. © erro médio do método de
anilise utilizado pelos pesquisadores ¢ de 0.3% em massa para
qualquer componente.

Moriyoshi et alii, em seu trabalho, compararam os
seus pontos experimentais a4 press3o de 0.1 MPa A temperatura de
25, com og obtidos por Tarasenkov e Paul’sanCTSD e oS
determinados por Vorcobeva e Karapet’®vyants, ambos também A
temperatura de 25°C e constataram gque o© desvio maximo entre as
curvas binodais tracadas através dos pontos experimentais & de

olto mol por cento, para os valores de Tarasenkov e Paul 'sen e um

mol por cento para os valores de Vorobeva e Karapet'®vyants.
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Entretanto, a comparag¢io entre as curvas binodais n3c € realista,
pois n¥o leva em conta as inclinagBes das linhas de amarragio, ou
gseja, o©os coeficientes de distribuig¢3o dos componentes entre as
fases. Moriyoshi et alii comparam també&m o seus ponlos
experimentais através de curvas de distribuic3o = também pelo
método de Cthmer e Tobias, correlacionando o conjunto de linhas de
amarragiio & pressZo de 0.1 MPa (780 mmHgD. Esta correlagdc indica

que existe uma relagiio linear entre os valores de:

i - X, i - x,
log — e log —_— ’ CV. 10
a 1

onde Xq ¢ a fragl3o de solvente na fase rica em solvente e x a
fracio de diluente na fase rica em diluente,

G resultado do ajuste e os pontos experimentails
medidos por eles foram comparados com o5 determinados por
Vorobeva-Karapetyants e Tarasenkov-Paulsen, por meio de um grafico
de log {Ci—-xsj/‘xa} contra Jlog {Cl—x,')/xi}. obtendo um desvio
muito grande entre os seus ponteos e os oblidos pelos outros
pesquisadores, excelo para os localizados em regifes préximas do
ponto critico. Apesar da comparac3ic, neste caso, ser realista,

Morivoshi et alii n3o apresentaram os desvios resultantes da

comparagio.
Para o sistema A-E-C, existem publicados dois
(8%,84)
conjunitos de dados a temperatura de 25+C e um conjunto de
dados & temperatura de 3006‘(353. Para este sistema, a referéncia

original russac B n3io pode ser obtida.
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Os dados experimentais malis antigos determinados
deste sistema data de 1932, os quais foram medidos por Vold e
Washburncg43 A temperatura de 250, O pesquisadores utilizaram o
nesmo prqcadimento para a coleta dos dados usada por Bonner e
Mertslin et alii.

. 3D

Em 18937, Tarasenkov £ Paul "sen coletaram dados

de apenas iLrés linhas de amarracio do sistema A-E-C & temperatura

de 25°C, sendo encontradas em DECHEMA(: .

A referéncia original
russa n¥o pode ser obtida, impossibilitando uma anilise do mélodo
experimental wutilizado.

O trabalho mals recente publicado para o sistema
A-E-C & o© dos pesquisadores Karrer e Gaubecm, 1988, que
determinaram apenas duas linhas de amarrag8o deste sistema a
temperatura de 230¢C, utilizando o método estatico de medidas da
pressfo de vapor a uma temperatura constante.

Como nio & possivel testar a consisténcia
termodinAmica de dados de ELL, é impossivel qualificar os dados
experimentais publicados em literatura destes dois sistemas.

Verifica-se, da pesquisa bibliografica, que a
guantidade de linhas de amarrag¢@o publicadas a4 temperatura de 2B5¢C
e 30°C para o sistema A-E-C ¢ muito pequena. E interessante,
neste caso, que se colete uma maior guantidade de dadoes
experimentais a estas temperaturas para este sistema. Outro fato
muito importante € gque nfo existem publicados, para ambos os
sistemas, linhas de amarracfo a temperaturas superiores a de 30°C.

Portanto, o efeito da temperatura no comportamento do ELL destes

dois sistemas ¢ desconhecido. NHeste trabalho, determi nou-—se
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experimentalmente as linhas de amarraclo do sistema A-E-H as
temperaturas de 25¢C, 35°C e 45C e do sistema A-E-C as
Ltemperaturas de 25«C, 35<C e B50°C com a finalidade de estudar o

compor Lamento de ambos os sistemas nesta faixa de temperatura.

V.4 - Descrigiio da Aparelhagem

A aparelhagem experimental consta essencialmente de
uma célula de equilibrio liguido-ligquido, um agitadcf magnético e
um banho termostéitico. As duas fases em equilibrio s8o analisadas
em um cromatédgralfeo de fase gasosa., O esguema geral da aparelhagem

estd llustrado na Figura V.1.

V.4.1 — Célula de Equilibrio Liquido-Liquido

A célula de equilibric liquido-liguido foi
projetada e desenvolvida conjuntamente com Maria Helena Cafio de
AndradeC14). Os esquemas da célula s3o apresentados na Figura V. 2.

A célula & de vidro pyrex de forma a permitir a
visualizag&o das duas fases ligquidas. O espago interno ocupado
pela scluglo € de aproximadamente 200 ml. A temperatura ¢ mantida
constante, circulando fluido termostatizado pela camisa da célula.

A temperatura da solugZo do interior da célula € lida através de

um termédmetro de mercarico, com escala de -10+C a 150C e precisio



Fig. V.1 Esquema da Aparelhagem

Legenda da Fig. V.1
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célula de sequilibrie liguido-liguido
coletor de amosira

termédmelro

agitador magnético

banho termostatico
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TAMPA
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TERMICO

“‘ P ; N, COLETOR DE AMOSTRA
=/ | - N DA FASE LEVE

CORTE
LONGITUDINAL

in\g

ENTRADA DE FLUIDO

TERMICO ’ ABERTURA PARA
TERMOMETRO

Fig. V.2c Planta da Célula de Eguilibrioc Liguido-Liguido
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de O0.8-C. A tampa da célula sustenta o term@metro de mercario.
Esta tampa ¢ construfida de forma a n%o permitir espago de vapor
sobre a solug3o, ficando a parte inferior da tampa praticamente em
contat.o com a solugio ligquida. Um agitador magnético promove a
mistura dos componentes. A amostra das duas fases liguidas
decantadas s3c tomadas por uma microseringa, atraves de dois
coletores capilares de amostras, situados na parte lateral da
célula. Do coletor de amostra inferior, retira-se amostra da fase

pesada e o superior, da fase leve.

V.4.2 -~ Aparelhagem Auxiliar

V.4.2.1 - Banho Termostatico

O  banho termostatico utilizado para manter
constante a temperatura do fluido gque circula na camisa da célula
possui bomba de recirculagfo externa e controlador de temperatura
que fornece uma precisfiio de .10, sendoe da marca Fanem, modelo
i11. A capacidade do banho € de 25 litros e utiliza-se Agua como

fuido termostatico.

V.4.2.2 - Agitador Magnético

O agitador magnético utilizado para promover a

agitagic da mistura heterogénea & da marca Fanem, modelo 258.
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V.4.2.3 -~ Cromatdgralfo 4 Gas

O equipamento utilizado para a anilise dos dados
experimentais de equilibrio liguido-liquide & o c<romatdgrafo a
gas, modelo CG 3T , com detector de condutividade térmica,
produzido pela Instrumentos Clentificos €6 Ltda. O gas de arraste
utilizads & hidrogénico ultra puro, fornécide pelo Laboratdrio de
Hidrogénio-UNICAMP. |

A coluna cromatografica utilizada para a
determinagiic dos dados dos sistemas agua—etancl-ciclohexano e
dgua-—etanol ~hexano é de aco inoxidavel, com 3,85 m de comprimento
e 18 polegadas de diametro, recheada com Porapak-Q. As condig¢@es
de analise cromatograficas s30 dadas no Apéndice D.

Os cromatogramas s3o oblidos através de um
reglstrador potenciométrico de um canal, modelo SRG-GC. A
composicio da amostra € calculados pelo integrador eletrdnico
programavel, marca Varian, modelo CDS 111, cuja precisfo de medida

& apresentada no Apéndice E.

V.4.2.8 — Coleta de Amostra

S3o coletadas, no minimo, trés amostras de Lrés

microlitros de cada fase para analise. A amostragem & feita com

uma microseringa de cinco microlitros, marca SGE.
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V.5 - Procedimento Experimental

O primeiroe passo do procedimento experimental & a
preparacio da solugio ternaria. A preparagBo da solug®o, cujo
volume €& de aproximadamente 200 ml, & feita misturando-se
quantidades dos componentes do sistema em tals proporg¢lies, de modo
que apds as ,._fases se separarem, a interface entre elas se situe
mais ou menos a meia altura da célula, possibilitando a retirada
de amostra sem gQue haja perturbagfc apreciavel das fases em
equilibrio.

Quando se conhecem a priori algumas linhas de
amarracio, mesmo em condig¥es diferentes daguelas de interesse, o
volume de cada componente ¢ facilmente estimado a partir das
composicBes de equilibrio. Entretanto, guando n3o ha informac3o
alguma disponivel, os volumes dos componentes s3c obtidos por
tentativa e erro. Neste trabalho, utilizaram—se dados existentes
na literatura dos sistemas agua—etanol ~hexano e
dgua—etanol —ciclohexano, ambos 3 temperatura de 25<C, para estimar
os volumes iniciais.

Na célula, a solugqo ¢ agitada vigorosamente com
agitador magnético durante um tempo conveniente, mantendo—-se a
temperatura constante. Ao cessar a agitaglo da solucf¥o, a mistura
& deixada decantar alé gue se atinja o estado de equilibrio, sendo
que os tempos de agitagico e decantaglo s3o tipicos de cada
sistema,

Para os sistemas estudados neste trabalho, os

tempos de agitacBo e de decantagBEo 530, inicialmente, fixados
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arbitrariamente, sendo os valores adotados pela verificag8o da
reprodutiblilidade dos dados experimentais. Amosiras s3o coletadas
para varios Ltempos crescentes de agitagio s/ou decantaglo, como
por exemplo de hora em hora. Considera-se atingido o estado de
equilibrio guando, para dois intervalos de tempo de agitacioc esou
decantagio, oz valores da composic3c de cada componente de cada
fase nio diferirem entre =i, no maximo, de 0.0014, que & o desvio
padr3o tolerado pela lLécnica cromatogréfica, tal como descrito no
Apéndice E. Se, testado oz tempos de agitagfo esou decantag8o, os
critérios estabelecidos n3o sZoe alcangados, novas combinagBes de
tempos crescentes de agitaglo e decantacio s8o testades no sistema

em estudo.

V.6 ~ Teste da Aparel hagem

Em equilibrio liquido-liquido, existe uma vasta
quantidade de medidas experimentais publicadas para sistemas
binarios e ternarios. Come niEc se pode testar a consisténcia
termodinamica dos dados de equilibric liguide-liquide, & diff{cil a
escolha, dentre os publicados, de um sistema padr¥c adequado para
a calibragfo de aparel hagens de medidas de equilibrioc
liquido-liquido.

Como critérios de seleglo de um sistema para se
testar a aparelhagem, pode ser estabelecido que: a) o sistema deve
apresentar uma grande guantidade de pontos experimentais

publicados em literatura numa ampla faixa de temperatura; b) os
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component es da mistura devem ser faciimente encontrado
comercialmente com alte grau de pureza; ©J) o sistema deve ser,
preferencialmente binario, por ser mais facil de realizar a
comparagio com a variagio da temperatura.

De uma consulta feita ao banco de dados de
equilibrico liquido-liquido DECHEMAC73), verificou-se gque um
sistema binario gque satisfar estes requisitos & a mistura
butanol ~4gua. Este sistema foi utilizado pelos pesquisadores Alves
Buenc, Cafio de AndradQC14D e por um pesquisador do Laboratério de
Propriedades Termodinamicas (L.P.T.2, na faixa de temperatura de
35°C a B0°C, em duas cé¢lulas de construgio semelhantes, obtendo
dados cujos desvios em rela¢3o acs dados da literatura, em muitos
casos, mostravam—-se acima do desvio miximo estabelecido pela
precisfo da medida. Tais discrepAncias n8o foram inesperadas, uma
vez gue mesmo entre os dados da  literatura do sistema
butanol ~4gua, na fase rica em butanol, 4 temperatura de 80-C,
existe espalhamento acima do desvio maximo tolerado pela precisiio
de medida. Além disso, os dados publicados s3o bastante antigos,
coletados em &poca na gqual os cromatédgrafos nfico eram disponiveis,
Nas referéncias escolhidas pelo DECHEMAC?E), as concentragfes
foram determinadas por métodos de  titulag®o e medidas
volumétricas, cuja precisfo ¢ menor que a oferecida pela anAlise
cromatografica.

Desta forma, optou-se, neste trabalho, por testar a

aparelhagem utilizandc para comparag3o, os dados da mistura

ternaria A-E-H & temperatura de 25¢C, existentes na literatura.
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V.61 - Teste da Aparel hagem lilizando o Sistema

Agua—-Etanol ~Hexano (A-E-HD

Os dados experimentais utilizados do sistema A-E-H
a temperatura de 35°C utilizados para comparagio com oS
determinados neste trabalho foram oz medidos por Vorobeva e
Karapet'yants e os medidos por Moriyoshi =t alii e se encontram no
Apéndive G,

| Para a determinac3o experimental do sistema A-E-H,
neste trabalho, foram uwtilizados ligquides da marca Merck, “pro
analysi*" sem purificagfo adicional. A Agua fol destilada e
deionizada no Laboratdério de Propriedades Termodinamicas CL.P.T.D.
Todos esses liquidos foram previamente testados para verificar o
seu teor de pureza, medido por anidlise cromatografica, obtendo-se
os seguintes resultados: Agua 100%; etanol 99.8% em base molar e
hexance 99.89% em Area. As contami nagBes do hexano s30
essenclialmente compostos de ponto de ebuligio prdédmos deo mesmo,
provavelmente hidrocarbonstos.

A sclugloe ternaria foi preparada uwtilizando-se
composiglies globais dos componentes do sistema diferentes das
utilizadas por Vorcbeva/Karapet’yantscaﬁ) & Moriyvoshi et aliiC4g>.
Oz Lempos de agitag3co & decantac3oc da soluglo, neste trabalho
foram de, no minimo, doze horas e cinco horas, respectivamente.
Como pode-se verificar, os tempos de agitagcZo e decantagdo
estabelecidos neste Lrabalho s8o muito préximos dos estabelecidos
por Morivyoshi et alii, oito horas de agitagZo e duas horas de
decantagfo,

Oz dados experimentals oblidos neste trabalho para

sistema Agua-etanol-hexano a 23°C sfo apresentados na Tabela V.1.



TABELA V.1

DADOS DE EQUILIBRIO LIQUIDO-LIQUIDO DO SISTEMA

AGUAC1 D ~ETANOLCZ2) -HEXANOC32> A TEMPERATURA DE 25-C
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FASE RICA EM AGUA FASE RICA EM HEYANO

g *2 *a *y *2 *a
O. 87a8 0. 1205 0. 0000 0. G000 G. 0058 0, 9942
0.7373 O0.2619 0. 0008 0.0017 0.0210 0.9773
0. 86482 0. 3483 0. 0038 O. 0034 G. 0303 0. 963
0. 5541 0. 4371 O. 0088 G. 0033 G. 0434 0. 8533
C. 43z2 0. 5431 Q. 0247 C. 0054 C. 05678 0. 8288
0.3217 O. 86224 Q. 0559 0. 0125 C.1081 0. 8794
0. 2562 0. 6548 0. 0B8Y C. 0152 0.1483 0. 8388
0.1817 0. 6554 0.16819 0. 0295 C. 2238 0. 7466
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Uma vez determinados os pontos experimentails, o
préxime passe é comparid~los com os dados da literatura., A forma
mais realista, & a comparacfo quantitativa das linhas de amarracio
com base em concentraci3o.

Para se comparar as linhas de amarraglo de
diferentes referéncias com base em concentracic ¢ necessario que
estas tenham sido determinadas utilizando 2 mesma composicio
global da mistura ternaria. Como, neste trabalho, utilizaram-se
concentraces globalis da mistura ternaria diferentes dagquelas da
literatura, fol necessario efetuar uma interpolagcSoc das linhas de
amarracio existentes.

Adotou-se, neste trabalho, a utilizagdo do
tradicional métode de Othmer e Tobiascss) para interpolar as

linhas de amarragio.

A equagio de Othmer e Tobias &:

1—-x3 1—-x1
log - = n log v + C CV. 20
3 'l

onde xg €& a fragio molar de hexano na fase II, rica em hexano e
X, é& a fragfo molar de Adgua na fase [, rica em Agua.

A partir do resultado do ajuste desta egquacio,

pode-se, dado o valor de xi ou x;x » obter o respectivo valor de

ix

1
xa Ol xﬁ. Uma wvez conhecida a curva binodal do sistema, os

valores de x: =3 x:I sdo utilizados para localizar a posicio das
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linhas de amarracXo, podendo, da curva, obter—se as composicBes de
1 I 1 I
¥, ®, M e x.
2 3 2 1

Neste trabalho, a eguacfo de Olthmer e Tobias foi
ajustada aos dados experimentals determinados por
Vorobeva-Karapetyants e aos determinados por Morivoshi et alii,

utilizando o método dos minimos quadrades. O resultado obtido foi

o seguinte:

Vorobeva e Karapetyants: n 1.36239

It

C ~1. 30804
coeficiente de correlacglo: O.887037;

1.24077

Moriyoshi et alii: n

I

C ~-1.18758

coeficiente de correlacio: Q.899741°7.

O desvio absolute médio entre o valor de kf

determinado experimentalmente e do x;!

calculado pela equagdc de
Othmer e Tobias ¢ de 0.012878 para os dados de Vorobeva e
Karapet'vants e de 0.010C para os dados de Moriyoshi et alii.
Nota«-se que oz desvios entre o ponto experimental e o calculado
pela correlaciic s%oc bem maiores qgue o desvio tolerado pela
precisiio de medida, podendo-se concluir gue, ou os dados
experimentals destes pesguisadores nZo s8c de hoa gualidades ou a
correlagdoc de Othmer e Tbbias ndc representa com confianga os

dados deste sistema.

A Figura V.3 llustra os resultados obtidos do
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ajuste da equacio de Othmer e Tobias aos dados de Vorobeva e
Karapetyants e aos dados de Moriyoshi et alii, juntamente com os
pontos experimentais determi nados neste trabal ho. Nota-se
facilmente que n¥o ha concordancia entre as duas curvas, exceto
para os valores de x: e x;I localizadas nas regifes préoximas ao
ponto critice. Fazendo-se uma andlise qualitativa do grafico da
Figura V,BP, observa~se que os pontos obtideos, neste trabalho
concordam com os determinados por Moriyoshi et alii na faixa de
altas concentracies de xi e le. ac passo gque para balxas
concentracBes destes mesmos componentes, a concordancia com os
pontos obtidos por Vorobeva e Karapet’yants & mais acentuada.

A nivel guantitativeo, as compar ages foram
realizadas com base em concentra¢fo. O procedimento utilizado para
a interpolacfo das linhas de amarraglo foli a seguinte: dado o
valor de x: que se desejava comparar, o valor de x;I foi obtido
utilizando-se a .aquac;za de Othmer e Tobliaz. Com os dados
experimentais das linhas de amarrac¢fo da literatura, fol possivel,
utilizando-se o© métode Spline Estendido, desenvolvido por
Nunhezcs43. construir a curva bincdal e a partir dos valores de xi
e X;I interpola~la para obter os valores dos respectivos x;. x;.
I o 3 IE

z 1

Oz resultados obtidos da interpolacic dos dados da

literatura e o8 desvios dos pontogs obtidos neste trabalho em

relacfo aos da literatura s3o apresentados nas Tabelas V.2 e V. 3.
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TABELA V.2
COMPARACACQ ENTRE OS DADOS OBTIDOS NESTE TRABALHO

E OS2 DADOS DETERMINADOS POR VOROBEVA E KARAPETYANTS

LINHAS DE AMARRACAO OBTIDAS DA INTERFOLACAC DOS DADOS

DE VOROBEVA E KARAPET'YANTS

FASE RICA EM AGUA FASE RICA EM HEXANO
*y *2 *a *y *2 *g
0.84820 0.34286 0.00924 0.00500 0.01882 0.897910
0.85410 0©.43009 0.01581 C. 00592 0.02821 0.96480
0.43220 0.83797 0.02083 0.00825 0.088258 ©.93350
0.32170 0O.81888 0.08140 0.01251 0.10800 O0.88060
0. 28620 0.864960 0.00976]1 G.01768 0.158562 O, 82670
0.18170 0.64950 0.16870 0. 03020 0.24890 0.72390

DESVIOS DOS PONTOS OBTIDOS POR VOROBEVA E KARAPET'®YANTS

EM RELACAO AOS OBTIDOS NESTE TRABALHO

FASE RICA EM AGUA FASE RICA EM HEXANO

*y *2 *a *y *2 %5

0. 008740 0. 005740 0.0016 0.0144 0. 01280

— 0. 007010 O, 007010 0. 0027 €. 0142 C. 011580 2
e 0.005130 0.008130x 0.0019 0. COuss C. QO7700
e 0. 0085820 0. 005520% 0.000100 ©0.001200 0©.001200
—— 0. 008300 0. 0083002 O, 00248 0.009320 0.01180
—— 0. 006800 O. O0BB00» 0. 000700 0. 02200 0. 02270 =




TABELA V.3
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COMPARAGAO ENTRE OS DADOS OBTIDOS NESTE TRABALHO

E OS DADOS DETERMINADOS POR MORIYOSHI ET ALIIX

LINHAS DE AMARRACAC OBTIDAS DA INTERPOLACAO DOS DADGCS

DE MORIYOSHI ET ALLIL

FASE RICA EM AGUA FASE RICA EM HEXANO

%y *2 *a %4 *2 %3
O. 648 0. 349 0. 003 0. 001 C. 022 0. 8971
0. 584 0. 441 C. 008 C. 005 0. 042 0. 953
0. 432 O.847 0. 021 0.010 0,073 0.817
0. 322 C. 624 0. 054 C.o12 C.129 O. 859
0. 286 0. 853 G. 091 O.018 G.178 0. 804
O.182 O. 658 C.164 0. 035 O. 260 0.704

DESVIOS DOS PONTOS OBTIDOS POR MORIYOSHI ET ALIT

EM RELAGAO A0S OBTIDOS NESTE TRABALHO

FASE RICA EM AGUA FASE RICA EM HEXANO
>y *2 *q %y *2 *a
0. 000700 O, O0O700 0. 002 0.0013 0. 00470
e O. 0029 0. 0029 O. 002 0.0014 O. CO0200
e 0. 00310 0. 00320 G. 0038 0. 0052 0. 00880
e ©. 00160 0. 00160 0. 00050 0. 0208 0. 0204
e 0. 00120 G. 00180 O. 00E8 . 0317 0.0345 »
e 0. 00140 0.00140 0. 0088 0. 0361 0. 0426 »
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Das Tabelas V.2 e V.3, pode-se constatar que os
desvios abscolutos entre os pontos experimentais interpolados dos
dados da literatura e os obtidos neste trabalho se apresentam em
uma faixa de 0.00010C a 0.0227C, para os valcores de Vorcbeva e
Karapet’'yants e 0.0003 a ©0.0428, para os dados de Moriyoshi et
alii.

Para que os wvalores dos desvios apresentados nas
Tabelas V.2 e V.3 sejam aceitavels, estes dévem. para a fase rica
em hexano, ser menor que o desvio médio resuitante do ajuste da
equag3io de Othmer e Tobias, que s3o de 0.01278 e 0.010 para os
dados de Vorobeva-sKarapet ’vants e Moriyoshi et alii,
respectivamente e para a fase aguosa, menor que o desvio
resultante da interpolagic da curva bincdal pelo método Spline
Estendido, que & de 0.00200 e ©0.003, para os valores de
Vorobeva-Karapet'yants e Morivoshi et alii, respectivamente.

Analisando a Tabela V.2, nota-se gue todos os
desvio entre os valores de x: e x; interpolados dos dados de
Vorobeva e Karapelt'yants e os determinados neste trabalho s3o
majores que o desvio médioc resultante da interpolag¢Zc. Neste caso,
os pontos da fase aguosa obtidos por Vorobeva e Karapet®yants n3o
concordam com os determinados neste trabalho., Para a fase rica em
hexano, os dois primeiros pontos e o Gltimo nfic concordam com os
determinados neste trabalho, podendo ser observados os altos

valores dos devios.

As comparagdies ponto a ponto dos dados determinados
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neste trabalho com os interpolados dos dados de Moriyoshi et alil
mostram que existe concordiancia de todos o3 pontos na fase agquosa,
polis os desvios obtidos foram baixos. Porém, ac examinar a fase
organica, conclui-se que os trés Gltimos pontos obtidos neste
trabalho discordam dos de Moriyoshi et alil.

Os pontos em discrepancia estio apresentados na
Tabela V.2 e V.3 com asterisco.

Os pontos experimentais obtidos neste trabalhe nZo
concordam com os da literatura em regies muito préximas ac ponto
critico pols as dificuldades experimentais nesta faixa de
concentragic s¥o grandes. Essas dificuldades provavelmente estejam
relacionadas a grande proximidade das densidades das duas fases
nesta faixa de concentracfio, que se tornam praticamente idénticas
em regifes préximas ao ponto critico, dificultandoe a separac3o das
fases.

Conclui—-se que os pontos experimentais obtidos
neste trabalho concordam em parte, com os determinados por
Voécbeva e Karapet'yants e outra parte, com o= determinados por
Moriyoshi et alii. Nota—-se a necessidade, que outros pesquisadores
determinem pontos experimentals deste sistema a esta temperatura,
a fim de se possa obter uma conclusio mals precisa a respeito da
validade dos dados experimentails.

Desta forma, pode-se considerar a célula como

apropriada para a coleta de dados de ELL.
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V.7 — DeterminagBo Experimental do Equilibric Liguido-liquido dos

Zistemas Agua—Etanol-Hexano (A~E~H) e Agua-~Etanol ~Ciclohexano

{A-E~{D

Negte trabalho, determinou-se experimentalmente
dados de equilibric ligquido-liquido para o sistema A~E-H as
temperaturas de 285<C, 35°C e 45~C e para o sistema A-E-C As
temperaturas de 25°C, 35« e B0-C,

Devido & temperatura de ebuligfc normal dos
solventes serem baixas, ©68¢°C, hexano e 80¢(C, ciclohexano, tomou-se
o culdado de nio se trabalhar a altas temperaturas a fim de
evitar—-se a evaporagdo. Porissoe, a temperatura méxima estudada
para o sistema A-E-H fol de 45¢C & para o para o sistema A-E-C, de
S50-C.

Os resuliados experimentais do sistema A-E~-H as
temperaturas de 385°C e 45°C estio apresentadas na Tabela V. 4. Os
dados experimentais a temperatura de 25°C j& foram apresentados na
Tabela V.1, no item V.B.1.

Para a determinaglic experimental do sistema A-E-C
foi wutilizadeo ciclohexano da marca Reagen “por analysi®™ sem
purificagio adicional. O teste, a fim de wverificar o teor de
pureza do ciclohexane foi realizado, medindo-se por andlise

cromatografica, obtendo-se o© resultado de 98.80% em &rea. A

contaminagdo do ciclohexano é, provavelmente um hidrocarboneto de
ponto de ebulicg3o préximo., O teor de pureza do stancl e da aAgua

estioc expostos no ftem V.6.1. A soluclo ternaria fol preparada e



134

logoe apds, fol agitada por um perfodo de no minimo doze horas e
decantada, no minime, seis horas.

Oz dados experimentais a 280, 35.C e B0°( obtidos
neste trabalho, s3o apresentados na Tabela V.5,

As Figuras V.4 e V.8 ilustram as curvas binodals
obtidas a partir das composic@es de equilibrico para os sistemas
A-E~H e A-E-C, respectivamente, nas trés temperaturas “ ectudadas,

As linhas de amarraglfio foram omitidas por simplicidade.



TABELA V. 4
DADOS EXPERIMENTAIS DE EQUILIBRIO LIQUIDO-LIQUIDO
SISTEMA AGUAC1D-ETANOLCEZ> ~HEXANOC 3D
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FASE RICA EM AGUA

FASE RICA EM HEXANO

C el x, x, *, x, x, X
0. 8821 0.1179 0. 0000 0. 0007 0. 0090 0. 9803
0. 7398 0. 2594 0. 0011 0. 0013 0. 0287 0. 9720
0. 6481 0. 3482 0. 0057 0. 0021 0. 0366 0.9613
38 0. 8842 0. 4363 O. 0098 0. 0037 0. 0538 0. 8427
0. 43686 O. 5366 0. 0268 0. 0088 0. 0821 0.9091
0. 3205 C. 56138 0. 0857 0.0144 00,1283 0, 8563
0.2518 0. 6403 0. 1081 . 0219 O, 1784 Q. ¥7e97
0.1709 0. 62085 0. 2085 0. 0436 Q. 2849 0.6615
0. 8835 0.1188 0. OCCO 0. 0000 C. 0111 C. 9889
0.7419 0. 8870 0. 0011 0. 0022 ¢. 03158 0. 9653
0.6511 0. 3452 0. 0037 G. 0037 Q. 0475 O. 8487
45 0. 5554 0. 4333 0.0113 0. 0044 0. 0637 C. 9319
0. 4385 0.8310 0. 0305 0.0108 0. 0g77 0.8918
0.3179 O. 8045 Q. 0776 0.0189 ©.18610 0. B201
O. 24585 0.8217 ©.1328 0. 0340 O. 22877 O, 7383
0.2102 0.6148 0.1780 O.0451 0. 8775 0.86774




TABELA V.5

pDADOS EXPERIMENTAIS DO SISTEMA AGUA-ETANOL~CICLOHEXANO

AS TEMPERATURAS DE 2B-C, 35¢C E B0O<C
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T FASE RICA EM AGUA FASE RICA EM CICLOHEXANO
Col *y *2 ) *y *2 *s
Q. 9257 C. 0743 G. 0000 0. 0000 0. 0028 0. 9972
0. 8442 0. 1558 G. 0000 0. 0008 0. 0085 0. 9907
0.7476 . 2507 0.0017 0.0010 C.017e 0.9811
O, 6623 O, 3326 O, 0051 0.0019 O. G288 0. 897286
o] 0.5214 0. 4877 G. 0208 O. 0040 O. 0428 0. 9534
C. 4187 . 5440 0.0433 0. 006z O. 0880 0. 2388
0.28793 0.61a2 0.1008 0.0103 0.1001 O. 8806
0. 1854 0.6317 0.1729 O0.0177 0. 1558 0. 8268
0. 12888 0.8812 0. 2899 G. 0327 0. 2526 C. 7147
0. 9230 0. 0770 G. 0000 O, 0000 0. 0045 0. 9954
C. 8526 0.1474 0. 0000 0. 0000 0.0117 0. 9883
O. 78557 0. 2427 0.00186 0.0017 0.0218 0. 9768
0. 6365 O. 2860 O, 0078 0. 0030 ©.0339 0. 9631
38 0. S2g2 0. 4499 0. 0208 0.0048 0. 0505 0.94458
04184 0. 5368 0.0478 0. 0070 €. 0723 0. 8207
0. 271 0. 6061 0.1148 0. 0162 C.1285 C. 8983
0. 1957 C. 6049 0.1994 0. 0291 0. 2024 0. 7685
0. 9268 0.0732 0. 0000 O. O000 O. 0089 O. 8940
0. 85386 0.1464 G, C000 0.0012 0.0181 0. 8807
0. 7625 0. 2387 0.0018 0. 0040 0. 0315 G. 9848
0. 6433 0. 345 0. 0108 G. 0041 0. 0448 0. 8511
B0 O.8187 0. 4503 ©.0310 Q. 0078 0. 05691 0.9234
0. 402¢ 0.8334 0. 0637 0.0146 0.1029 0. 8825
0. 3311 0. 8848 0.1041 0. 0212 0.1433 0. 8308
0. 2820 C. 5720 G 1780 Q. 0257 g.18285 0.7918
0. 2188 0. 5608 O, 2269 0. 048567 0. 2486 0. 7047
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Temperoturas de 25°C, 35°C e 50°C

138



135

V.8 - CorrelagZo dos Dados de Equilibrieo Liguido Liguido

V.8.1 ~ Introdugio

Os parametros de interac3o binaria dos modelos do
coeficiente de ativ;dade da fase liquida, NRTL, UNIQUAC, TKW = os
parametros o, 3, ;c£ e §2 do modelo CHA-PRAUSNITZ foram ajustados
aocs dados experimentais dos sistemas A-E-H e A-E-C medidos neste
trabalho,

Foram utilizados para o ajuste, cada wum dos
conjuntos de dados experimentails dos sistemas A-E-H (temperaturas
de 25, 28 e 45°C> e A-E~C (temperaturas de 25<C, 35:C e B0~
e também um Unico conjunto contende todos os pontos experimentals
Ctodas as temperaturas) de cada sistema.

Para correlacionar os dados de ELL aos modelos

NRTL, UNIQUAC e TKW, foram utilizados dois procedimentos:

1> Estimaram—se os dois parametros de interacfo binaria dos pares
parcialmente misciveis ( Am = Am) . a partir de dadeos de ELL
ternirios, mantendo-se fixos oz parmetros dog pares misciveis
< A;z , An » Aza , Aaz) . Os parametros dos pares misciveis, por sua

vez, sdoc obtidos a partir de dados binarios de ELV.

22 Ajustaram-se os seis parimetros de interagfo binaria aos dados

de ELL ternarios.
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Para correlacionar os dados de ELL terniricos ao
modelo de CHA-FPRAUSNITZ utilizou-se o procedimento sugerido pelos
proprios autores, descrito no Capitulo IV.

O objetivo deste capitulo & comparar os resultados
dos ajustes dos guatro modelos NRTL., UNIQUAC, T™-K-¥ e
CHA~FRAUSNITZ, para wverificar gual deles apresenta o melhor
desempenho para os sistemas estudados & também comparar os
regsultados do ajuste de deois parimetros com o de seis parameiros.

Para realizar esta comparag3o, ¢ preciso ter em
mente que modelos s3o tentativas de representacio da realidade.
Para se considerar bom o desempenho de um modelo do coeficiente de
atividade da fase liquida, 4 essencial que ele represente de modo
satisfatéric os dados experimentais, ou seja, gque os desvios das
variaveis experimentais em relacBio as wvariadveis calculadas pelo
método de ajuste estejam dentro do desvio tolerade pela precis3o
de medida. Nem sempre um modelo proposto se ajusta bem aos dados
experimentais, sendo que, As vezes representa c¢om muita fidelidade
certos tipos de sistemas e de modo insatisfatdrios, outros tipos.

A observag3io dos desvios-padrZo percentuais das
fracBes molares, o, » @ © desvio—padr3ic em temperatura, o,
obtidos em cada ajuste, sZo critérios dteis na comparac3ioc dos
resultados obtidos dos ajustes entre expressBes do coeficliente de

atividade da fase liquida estudados neste trabalho. Oz

desvios-padr3oc o, e o s¥o definidos como:

£ a. 2
o, = /ECT{ oM, V.3

T
J
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2
L] L3
2 [ P ]/ &M , CV. 4D
k

onde { =8c os componentes, J as linhas de amarrac3o, k as fases

I, IT e M o ndmero de linhas de amarrag®o.

A comparag3c feita através dos valores de % &
também utilizadeo por Sorensen e Arlt em DECHEMAC7S). Nao
utilizou~se para comparag8o a média da soma dos desvios de cada
componente em cada fase, pois este tipo de comparagfio ¢ muito
dificil devido a grande quantidade de concentrag®es (seis) a serem
comparadas.

O resultados dos ajustes s8oc dados em Tabelas,
onde s3o apresentados os valores dos parametros Ai‘ ou oS o, f3,
;c1 =) ;cz estimados e os desvios-padr3o associados a cada parimetro,
o desvio—padr8o em temperatura CorT} e o desvio-padri3o, dado em
percentagem Co-p:i: Os parlmetros ajustados Aij estio divididos por
R, onde R & a constante dos gases.

A partir dos paraAmetros estimados, ¢ possivel gerar
a curva binodal, usando os programas citados no Capitulo IV. A

construgdo da curva € muite GLil para verificar se os parametros

ajustados do modelo representam com fidelidade os dados

experimentais.
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v.8.2 ~ Ajuste dos Parametros dos Pares Parcialmente

Misciveis CA e A D
prlinhtuiinshiad 48 B4

O procedimento utilizado para ajustar os parametros
o € Ahz dos modelos NRTL, UNIQUAC e T-K~W cobre duas etapas. A
primeira etapa consiste em obter-se os parametros de interaglo

binaria dos pares misciveis a partir de dados binarios de ELV e a

segunda etapa, ajustar-se os parlmetros de interag3oc binaria dos

pares parcialmente miscivels a partir de dados ternarios de ELL,
mantendo-se fixos of parimetros dos pares misciveis.

Oz parametros dos pares miscivelis foram ajustados,
neste trabalho, utilizando—se o pr ogr'ama computaci onal
desenvolvido no Laboratérico de Propriedades Termodinamicas,
L.P.T., o qual ajusta os parametros dos modelos do coeficiente de
atividade da fase liquida ¥, pelo Método da Maxima Verossimilhanca
a partir de dados experimentais de ELV bin&riocs. Para tanto, fol
utilizado dados experimentais reportados do banco de dados de ELV

binarios DECHEMACE?D dos sistemas: etanol -Agua as temperaturas de

&8 ='(.':c 133 e 35 °CC 23 e S0- Cc >0 ; hexano-etanol as temperaturas de

E: 3¢,
85~CC3 D. 35°CC4 2 e Bovccs*j; ciclcochexano-etanol As temperaturas

£ €
de 35°CC3 2 e 50°CC? ). O ajuste av modelo de Cha e Prausnitz sera

discutido no ftem V.B.3 2.
Os dados experimentais dos sistemas hexano-etanol e
etanol~ciclohexano escelhidos neste trabalho s%o consistentes

termodinamicamente pelo Teste de Consisténcia utilizande a Equac¥o

(372

da Coexisténcia, desenvolvido por Krihenbilhl e d*Avila Nio

foi possivel aplicar o Teste de Consisténcia Termodinimica aos
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dados experimentais do par etanol-agua, pois os mesmos foram
determinados pelo Método da Press3o TOtaIC1*'2*’§*).

A literatura consultada n¥%o apresenta nenhum
conjunto de dadozs de ELV do sistema etancl—-igua A temperatura de
45°C e oz dados dos sistemas hexano-etanol A temperatura de 45<C e
etanol —ciclohexano & temperatura de 385¢C, n¥o sHo consistentes.
Para estes casos, os dgdos usadosz no ajuste foram obtidos por
interpolaciio dos dados &e ELV extstentes, utilizando o Mé&todo
Spline Estendido, cujo programa foi desenvolvido por Nunhezcsmj.
Os dados interpolados encontram—se no Apéndice G.

Para correlacionar os dados experimentais ao modelo
UNIQUAC, ¢ necessario os parametros dos componentes puros r, g e
q’'. Oz valores destes parf&metros foram reportados do livro de
Prausnitz et aliicao3 e sHo apresentados no Apéndice J.

Tendo-se oz valores dos par8metros dos pares
misciveis, © passo seguinte ¢ ajustar os parametros dos pares
parcialmente miscivels através de dados de ELL térnario.

O=s resultados do ajuste de parametros dos modelos
NETL.,, UNIQUAC e T-K-W aos dados experimentais binarios de ELV s3o
apresentados nas Tabelas V.8, V.7 e V.8,

O resultados dos ajustes dos parimetros dos pares
parcialmente misciveis aos dados experimentais ternarios de ELL

dos sistemas A-E-H e A-E-C a temperatura de 2B<C, est3o

apresentados na Tabela V.8,
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TABELA V.86

PARAMETROS AJUSTADOS AOS DADCS BINARIOS DE EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR
SISTEMA ETANOLC1D ~CICLOHEXANOC 2D

PARAMETROS AJUSTADOS ACS DADOS BINARIOS DE EQUILIBRIC LIQUIDO-VAPOR

SISTEMA HEXANOC1D2-ETANOLC2D

c°§3 MODELOS PARAMETROS
NRTL ,, = 218.33 52642 A = D61.55 * 68.480
25 |UNIQUAC A = -72.736 * 1.7740 A_ = 1287.8 * 35.955
T-K-W A, =320.14 *21.588 A = 1802.6 * 60.055
NRTL , = 231.25 % 41.799 A = 566.28 % 53.049
35 |UNIQUAC A = -B1.702 % 2.1083 A_ = 1246.7 * 31.686
T-K~W A =303.80 % 20.078 A =1751.1 % 46.198
NRTL. ,, =196.42 *51.358 A = 670.50 t 71.867
50 |UNIQUAC A _ = —101.40 + 1.4885 A = 1345.7 % 23.273
T-K-W A, =203.44 *16.224 A =1900.4 * 42.944
TABELA V.7

C,E; MODELOS PARAMETROS
NRTL iz = 554.86 t 43. 269 A21“ 228, 29 + 3I3.B7O
28 [UNIQUAC iz = 1377.8 % £26.598 A212 ~-86.8a058 <+ 1.1603
T-K—-W 4z = 1849.1 % 44 %510 A21# 71i.863 t 15,9368
NRTL 12 = E61.39  72.124 A212 164.24 + 50. 840
35 JUNIQUAC .2 = 1641.3 = 1589 .28 A21=*10i.85 * 3 62680
T-K-W ,, S 2l26.8 t114.02 A = -17.891 % 28.303
NERTL 42 = 593. 00 + 96 280 Azzm 242.12 % 38. 460
45 |UNIQUAC ,, = 1411.8 £ 25.420 A = -95.421 * 1.4090
T-K-W <2 = 1@12.4 * 30.864 A2‘= T1.979 % 12,353
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TABELA V. B
PARAMETROS AJUSTADOS AOS DADOS BINARIOS DE EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR

SISTEMA ETANOLC12-AGUACED

T

C ol MODELOS PARAMETROS
NRTL iz - -GE.688 t 26 711 Azx 500.86 = 41,343
25 |UNIQUAC iz = 50. 365 £ 43. 860 Az1 185.13 i 583328
T-K-¥W iz - B88. 38 * 130.79 A21 ~-850.38 £ 127.41
NRTL 4z = -141.32 t 73.674 A21 558. 68 +131.54
35 jJUNIQUAC Alz = -25. 234 t 83.971 Azx e81.77 + 148,78
T~K-W 4z - 7i7.81 r 221.62 AZ! ~317.84 = 312,50
NRTL 42 -160.29 * 14.511 Az: 710.67 * 27.8605
45 JUNIQUAC a2z = -43.208 * 18.873 Aa; 328.16 = 37.221
T-K~W iz - 701.468 T 5O.884 Azl ~-287.82 * 82.747
NRTL 4z = —187.228 * 85,0041 A21 714.19 % 9 2703
50 |UNIQUAC iz -33.903 * 7. 28729 A21 315.74 t 13.121
T-K-¥ iz = 746,47 t 28,561 A21 ~313.63 32, 986




RESULTADC DO AJUSTE DOS PARAMETROS DOS PARES PARCIALMENTE

TABELA V. 9
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MISCIVEIS AOS DADOS TERNARICS DE ELL A TEMPERATURA DE 25°<C

AGUA-ETANOL~HEXANO AGUA-ETANOL~CI CLOHEXANG
MOD PARAMETROS o o, PARAMETROS o | o,
N [A = 2903.4 t 8.6033 A, = 2500.6 * 5272.5
§ o.00lz. a7 o.05l2. 30
A = B860.48 * 1504.7 A = 1079.7 + 3251.9
L as 31
3]
N |a = 377.58 * 805.53 A = 140.40 * 64.41
é 0.11|1.74 0.0611.73
A = 24B8.0 * 20238. A = 1889.0 + 40.362
A 3 ) a1
c
o |A,, = 1385.5 * 51.658 A = 2015.8 + 638200
i3 13
K o.10la. 77 0.00lz.88
W A = 1168.4 * 652.18 A = 1198.4 % 726. 44
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V.8.2.1 - Discussfo dos Resultados do Ajuste de Dois Paréametros

A anAlise da}Tabela V.9 mostra os altos valores dos
desvios—padrio percentuais molares, ap. resultantes do ajuste de
dois parmetros, para ambos os sistemas. Estes valores se
apresentam muitoc maiores que o desvio-padr3o tolerado pela
precisZio de medida, 0.14%, levando a conclusfo de que os
resultados n3o foram nada satisfatérios, principalmente para os
modelos NRETL. e T-K-W. Nota-se que para todos os sistemas
estudados, o desvio na temperatura apresenta—se baixo, sendo menor
que o desvio—-padrZoc tolerado pela precisfo de medida, o, = 0.8,

As Figuras V.6 e V.7 1lustram, como exemplo, as
curvas binodals calculadas a partir do parametros ajustados do
modelo UNIQUAC ao conjunto de dados experimentals a temperatura de
280, juntamente com as linhas de amarracfoc experimentais, para os
sistemas A-E~H e A-E-C, respectivamente. As curwvas binodais foram
calculadags wutilizande o© programa Binodal Curve Construction,
citado no ftem IV. 6.

Das Figuras V.6 e V.7, cbserva-se que a regifioc de
duas fases delimitada pela curva binodal calculada, se apresenta
muito maior que a indicada pelos dados experimentais, conduzindo a
uma falsa conclusico de que o sistema ¢ do tipo II. O mesmo

comportamento foi observadeo para os outros modelos estudados.

Tendo em vista os resultados t3o pobres obtidos a4 temperatura de
23°C, n¥o prosseguiu a realizacXo dos ajustes aos dados de ELL a
temperaturas mais altas.

O fate do resultados dos ajustes terem se mostrado
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insatisfatdérios n3ic fol imprevisto, uma vez gue a representaclo
dos dados de ELL ternario utilizando parametros dos pares
miscivelis ajustados a partir de dados de ELV binarios e parametros
dos pares parcialmente miscivels ajustados através de dados de ELL
ternarios., na majoria das vezes nHo fornece bons resultados. No
entante, o© procedimento & valido porque, se bem sucedido,
ter-se—ia obtido um conjunto de parameiros gue representariam com

fidelidade © equilibrio trifasico.

V.8.3 - Ajuste de Seis Par8metros CA , A ,A , A , A , A
12 21 a3 31 z8 az

dos Modelos NRTL, UNIQUAC e T-K-W e dos Parametros a, f3, 521, S-Ez do

Modelo CHA-PRAUSNITZ

V.8.3.1 ~ Ajuste de Seis Parfmetros (A , A ,A , A , A__, A D
12 21”13 as 23 az

Cs seis parimetros de interacZoc binaria Aij dos
modelos NRTL, UNIQUAC e T-K-W foram ajustados aos dados de ELL
ternario medidos heste trabalho.

A Tabela V.10 apresenta os resultados dos ajustes
de seis parametros do modeleo HNRIL para ambos os sistemas
estudados. Neste trabalho, mij fol 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 parametros do modelo UNIQUAC, neste trabalho, g foi



TABELA V.10
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RESULTADOS DOS AJUSTES OBTIDOS PELO METODO DA MAXIMA VEROSSIMILHANGCA

MODELO NRTL

AGUACL1D —ETANOLCED ~HEXANOC 32

AGUAC1 3 ~ETANOLC 2D —CI CLOHEX ANOC 3D

T
oc PARAMETROS o, | o, PARAMETROS o | o,
Al2= 13.828 * 30.717 AlR= 154.02 * 254.02
Al3= 1904.7 + 6144.0 Al3= 1606.7 + S004.4
A23= B25.23 + . Q7166 AZ3= 420.27 + 1B.720
S| azt= -8o3.08 + 741.04|0 0F11- 8@ oo y010.58 + 1ses, 7|C-O8|1-88
A21= 3131.0 + 5719.1 A31= 3080.1 + 10145,
A32= 130.54 + 270.64 = 22823 + BI0.02
AME= 130.62 + 107.43 Al2= -10.355 + 10.277
Al3= 1028.0 + 2865.3 Al3= 1353.7 + 2175.6
AZ3= S10.57 + .B88365 AZ3= 470.48 + 1.2556
3Blpz1= -963.37 + 5857410 FB[1-38a1= o407 + 1384 8|0 45141
A31= 3164.3 + 11035. A3l= 3567.1 + 4410.7
A32= 139.37 + 58434 = 162.18 + 125.53
MB= -47.792 + 828,37 AME= -10.827 * 1021.4
A5 Al 3= 26B5S0. 4 + 87320 AM3= 2705. 9 + G517, 9
AZ3= 500.63 + 1.0020 AB3= 426.82 + 42753
oulARl= ~444.31 + 1066.3]0 1109421 —m3s. 87 + 1753.6|0 41]1-14
so|A3i= 4128.6 * s108.5 ASl= 3058.5 + 85811
A32= 147.73 + 324.28 A32= 18B3.68 + 823.81




TABELA V.11
RESULTADOS DOS AJUSTES OBTIDOS PELO METODO DA MAXIMA VEROSSIMILHANGA

MODELO UNIQUAC

£|  AGUACID-ETANOLCZD~HEXANOCZ) | AGUAC1-ETANOLCZ) ~CI CLOHEXANOC )
oC PARAMETROS o | o PARAMETROS o | o,
AlZ= -874.18 + 18.208 AlZ= 72.085 + 4203.7
Al3= 593.31 + 3087.2 Al3= 331.87 + 1B67.490
AB3= ~B7.04%5 + 12513 AZ3= -31.012 + 13.188
Sl azi= 18i8.0  + parig, |13(1.-01 o0 _ga0. 74 + 7o7m. 4|00t (1-85
A31= B0B.07 + 1009,7 A3l= 2505.4 + 125190
A32= B4.701 + B58.722 A32= 345,83 + 205 88
Al2= -024.64 + 133.01 AMZ= —4.1846 + 301.87
Al3= B77.53 + 325.03 AMB= 185.26 + 460,75
AZ3= -B3.277 + .16282 AZ3= -13. 785 + 1.2080
as|Azi= 2083.0 = 3330, [-O8|0-94 i 1z06.2 + smago, |O-84(1-20
A3l= ©656.44 + 368.12 A3L= 1807.8  + 181650
A32=  4B.115 * 177.70 ASS= 323.8Q + 120.00
AMB= -120.32 + 174.51 _ Al2= 15,468 *+ 466. G2
AlB= 213.26 + 222,93 Al3= B260.22 + 110B.0
45|A23= -20.818 + 1.5734 AZ3= ~B1.108 + .S4824
culazi= -428.20 * 542.28|0 1812 41 _4m1 o m2 ¢ s3me. e 0114112
S0|A31= 1201.4 + 5828.90 A31= 1133.2 + 18657.
A32= 317.25 + 102. 34 A32= 375.19 + 61,608
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considerado igual a g, pois, neste caso, os resultados do ajuste
se mostraram insatisfatdérios ac se utilizar o valor de g'.

A Tabela V.12 mostra os resultados dos ajustes de
selg parametros aos dados experimentais dos sistemas estludados
para o modelo T-K-W. Para este modelo, os volumes molares foram

adotados & temperatura de 25+C e reportados do banco de dados de

equilibrioc liguido-liquido DHCHEMA(7SD,1com os seguintes valores:
v = 18.07 em°s/mol ay = 108. 07 cm ~mol

- dgua - eiclohexano

v = 58.88 cm - mol v = 151.61 cm ~/mol

- etanol hexano

A Tabela V.13 apresenta o ajuste para o conjunto
global de dados de ambos os sistemas para os irés modelos
estudados.

As Figuras V.8 e V.8 ilustram, comoc exemplo, as
curvas binodais calculadas a partir dos parametros ajustados do
modeloc UNIQUAC ao conjunto de dados a temperatura de 28-C,
Juntamente com as linhas de amarragfo experimentails a esta
temperatura, para o sistemas A-E-H e A-E~C. A curva binodal
gerada A temperatura de 25<C, a partir dos parimetros ajustados ac
conjunto global dos dados, estZo apresentados nas Figuras V.10 e
V.11 para os sistemas A~-E-H e A-E-C, respectivamente. Nestas
Figuras, as linhas de amarra¢8oc ilustradas pertencem ac conjunto
de dados 2a temperatura de 25¢C. As curvas bincdais foram
calculadas utilizando o programa Binodal Curve Construction,

citado no ftem IV.5.
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TABELA V.12
RESULTADOS DOS AJUSTES OBTIDOS PELO METODO DA MAXIMA VEROSSI MILHANGA

MODELO T-K-W

T AGUAC15—ETANOLC2) ~HEXANOC3) | AGUAC 1) —ETANOLC 2) ~CI CLOHEXANOC 3D
=C PARAMETROS o | o PARAMETROS o | o
b 3 P T P
Al2= -886.70 + 506.21 AlE= -850.42 + 143.265
A 3= 2726.1  + 727740 Al3= 2151.1 + B7651.
A23= 108.11 + 307.80 AZ3= 1G9.20 + 347.32
BB\ p21= 4z1.81 + ages. 5000101 oi- 12 700 + 77es. 3|0 05186
A3l= 1865.3 + 375.46 A3l= 3857.0 + 912000
A32= 43S.01 + 1.2054 A32= 433.81 * .53180
Al2= -868.02 + 248.84 Al2= -B47.92 + 162.28
Al3= 2383.1  + 501170 Al3= 670.88 + 0342.2
AZ3= 47.1%8 + 509.54 AZ3= 161.38 + 57532
3Blpz1= 172.14 + 6018.0|0 11 {1-B8 |z se.178 + 427s. 4]0 O04[1-54
A31= 4173.3 + 100420. A31= 3410.4 + 2497500
A32= 430.490 + B.2118 A32= 437.58 + 17.303
A= -865.11 + 423.36 Al2= -854.16 + 89.074
45|Al3= 4154.0  + 8B7730. Al3= 1744.6 + 19860,
AZ3= 34.864 + 63.144 AZ3= 147.88 + 340. 49
Solazi= 272,71 x 2671.8 0.0011.12) \o1 = 188.80 + z7es. 3|0 04]0-95
A31= 18684.8 + 1380.4 A31= 33B2.1  + 207840
ASD=  440.42 + 4.0473 A32= 438.68 + 2.8854
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TABELA V.13
RESULTADOS DOS AJUSTES OBTIDOS PELO METODO DA MAXIMA VEROSSIMILHANCA

CONJUNTO GLOBAL. DE DADOS A TODAS AS TEMPERATURAS

AGUAC 1> ~ETANOLC 2> ~HEX ANOC 3> AGUAC1 Y ~ETANOLC 2 ~CT CLOHEX ANOC 30
PARAMETROS o | o, PARAMETROS o, | o,
MODELO NRTL
Al2= S0.991 + 140.47 Al2= 68.976 + 95.170
Al3= 2037.7 + 723.57 Al3= 1045.3 + 1528.4
AZ3= S03.96 + 1.0775 = 400.38 + 2.3899
A21= -783.07 <+ 390.16|° 18|1-37 = -g35.96 + B83s,30|0-19(1-85
A31= 3184.2 + 1139.1 A31= 3179.2 + 1249.8
AS2= 127.38 + 41.617 A32= 205.22 + 67.462
MODELO UNI QUAC
AlE= -213.43 + 98,727 AMl2=  45.742 * 127.41
Al3= 208.62 + 386,868 Al3= 220.38 + 71.665
= -30.835 + 50337 AZ3= -34.184 + 4.5701
A2i= —270.71 + 031.74|0-3411-58 1 0110488 <+ 1114 8|0 30]1.34
A3l= 1014.4 * 7278.2 A3l= 707.89 + 4980.5
A32= 332.68 + 69.660 A32= 350.76 + 18.320
MODELO T-K-W
AMl2= -887.84 + 122.50 Al2= -858.81 + o2 323
Al3= 2046.C + Z23060. Al3= 3388.1 + 6646.1
AZ3= ©1.186 + 141.18 AZ3= 174.20 + 30.789
A21= 450.02 + 1151.7|9 %1 58ian1= 3m2.m0 + 204,01 |C-041-21
A31= 1856.3 + 454.13 A31= 2871.8 + 31090.
A32= 430.08 + 2.2041 A32= 440.17 * 22504
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V.B.3.2 -~ Ajuste dos Parametros do Modelo CHA-PRAUSNITZ

Para se ajustar os parametros do model o
CHA-PRAUSNITZ, utilizando os dados experimentais dos sistemas
A-E~H e A-E-C, tomou-se o procedimento sugerido pelos préprios
autoreﬁc:lSD. degcrito no item IV. 4. 4.

A fim de seguir a mesma nomenclatura adotada por
Cha ‘e Prausnitz, os componentes do sistema ternario em estudo
foram numerados da seguinte forma: Agua, (1D; solvente, (25;
etanol, (3.

A primeira etapa do procedimento para o ajuste de
parametros do modelo CHA-PRAUSNITZ, ¢ conhecer se a curva bincodal
gerada a partir da expressio de C _,G__E/RT)?ZQ. neste trabalho,
adotado a equagfio UNIQUAC, delimita uma regilic de heierogeneidade
majior ou menor que a indicada pelos dados experimentals do sistema
em estudo, ou seja, conhecer © sinal do parametro a. Para tanto,
fez-se necessario, antes de tudo, obler-se os parametros de
interagio binaria dos pares misciveis e dos pares parcialmente
miscivels da expressic de C_,G._E/RTD‘:H. ajustados a partir de dados
experimentais binarjos isotérmicos de egquilibrico liguido-vapor e
equilibrio ligquido-liquido, respeciivamente.

Par'a; os pares hexano-etancl, ciclohexano—etanol e
etanol -&gua, foram utilizados os parl&metros de interagZo binaria
do modelo UNIQUAC obtidos no i{tem V.B.2. No caso dos pares
parcialmente misciveis, os parametros de interagfio binaria do
modelo UNIQUAC foram reportados do banco de dados de ELL binario

DECHEMA. Desta literatura consultada, verificou-se que, para o
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sistema hexano-agua existem publicados oS parametros nas
temperaturas de 25.C, 30 = 40+C = para o gistema
ciclochexano—agua, existem parametros somente a2 temperatura de 25¢C,

Os parametros do sistema hexano-agua As
temperaturas de 35<C e 485¢C foram obtidos por interpolagiioc e
extrapolacifo linear.

Os parametros do sistema ciclohexano-agua as
temperaturas de 38°C e B50°C, foram utilizados aqueles ajustados
através de dados de ELL ternirios do sistema A-E-C, apresentados
na Tabela V.11, pois, para o modelo UNIQUAC, o ajuste & estas
temperaturas foi satisfatério. Os valores dos parametros dos
sistemas hexano—agua e ciclohexano—agua $3ov apresentados na Tabela

V.14:

TABELA V.14

PARAMETROS DOS PARES PARCIALMENTE MISCIVELS DO MODELO UNIQUAC

¢ E‘C) HEXANOCE2D -AGUACLD CICLOHEXANOC 2) —AGUAC1D
8 A = 1297.1 A = 572.51 A = 1247.3 A = 540.36
21 12 21 12
35 A = 1204.7 A = 8520, 850 A = 1807.8 A = 185.28
21 12 21 12
45 A = 1111.2 A = 610.27 A = 1133.2 A = 280.22
21 12 21 i1z
Com os parimetros ajustadeos do modelo UNIQUAC Aaz'
A, A, A_, A, A gerou-se a curva binodal a

21 13 22 9 23 a2
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partir da fun¢3o CGF/RTD :2 o+ Utilizando o programa ELIPS extraido
do livro de Prausnitz et aliicaoa. citado no ftem IV.6. Para ambos
os sistemas estudados, a curva binodal gerada apresentou uma
regifc de helerogeneidade maior qﬁa a indicada pelos dados
experimentais. Concluiu-se, neste caso, gque o pardmetre a &
negativo.

Em seguida, ajustou-se os valores dos par&metros o

e 3, a partir dos dados de ELL ternarios. utilizandoe o Método da

Maxima Verossimilhanga, mantendo -321 = §c2 = 529 = 1/3. Os dois
sistemas estudados apresentam 2 curva binodal fortemente
assimétrica, levando, neste caso, a um resultadoc insatisfatdrio
quando somente a & 3 53¢ ajustadeos. Observando-se a forma da curva
binodal dos dois sistemas, as composicles 521 e i'cz foram movidas
para novas posigles onde as maiores corregBes eram necessarias.
Essas novas posigles f.cram tomadas, como estimativas iniciails,
valores em torno de >—<£ = 0.2 e :;Ez = 0.8,

Tendo-se movido as posi¢cles de ;1 e ;22. os guatro
parametros o, /3. :Ei e ;(z ou os irés parametros a, ;2* e ;cz mantendo
7 constante  igual a unidade, foram ajustados a partir dos dados
experimentais ELL ternérioc, utilizando o Mé&todo da Maxima
Verossimilhanca e os resultados do ajuste s3o apresentados nas
Tabelas V.18 e V.16. Nestas Tabelas =s23o apresentados parémetros
estimados do ajuste com os seus respectivos desvios-padri3o, os

desvios-padr3o em temperatura, ch » 08 desvios—padr3o globais, dado

em percentagem molar, ap. resultante do ajuste e alguns valores
da constante €, calculada a partir dos parametros ajustados deste

modelo & de valores de composicBes escolhidos arbitrariamente,
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umas representando a regif%o miscivel e outras representando a
regi3c parcialmente miscivel. Os valores de composi¢fio utilizados

para o calculo da constante c s3o as segul ntes:

Regifico Parcialmente Miscivel, PM: XC1D=0. 80; X{(2)=0.20; X(30=0.30
Regifo Miscivel, M: XC1i0=0.10; X(2832=0.10; X{(32=0.80

Das Tabelas V.15 e V.16, constata-se dque os valores
da constante C, para as composic¢Bes localizadas na faixa miscivel
s%o bem préximos da unidade ¢C > 0.995, para os dols sistemas
estudados, enquanto qgue para as composigBes localizados na regifio
parcialmente miscivel a constante C se distancia um pouco mais da
unidade (C < 00,9852, Segundo Cha e PrausnitZC15) esta correcioc tem
um pequenc efeito no cilculo do egquilibrioc ligquido-vapor ternario,
mas um profunde efeito ne cilculo do equilibrio liguido-liquide
ternario.

Os resultados dos ajustes de trés e quatro
parametros deste modelo s3o praticamente equivalentes, na maloria
dos casos, para ambos os sistemas estudados, podendo ser utilizado
2 igual a unidade ou o valor de 2 ajustado, conforme convier.

As Figuras V.12 e V.13 mostram, como exemplo, as
curvas binodais geradas a partiir dos parametres ajustados do
modelo CHA-PRAUSNITZ ac conjunto de dados & temperatura de 28-C,
ljuntamante com as linhas de amarrag3ic experimentais., para os

sistemas A-E-H e A-E-C, respectivamente.
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RESULTADOS DOS AJUSTES OBTIDOS PELO
METODO DA MAXIMA VEROSSIMILHANCA
MODELO CHA-PRAUSNITZ
SISTEMA AGUAC1 3 -HEXANOK 2> ~ETANOLC 2D
T
cecy| NP | VALORES DOS PARAMETROS c o o,
IR +
5 o 18. 08 +  20.47 M ©.0074
X,= 0.3333 * 0.0334 o.08| 1.48
x,= o©0.4863 % o0.0007 |0 0.8409
25
a = ~-15.58 + 10.281 M ©. 05T
4 g = 1.102 % 0.0985
;‘;’“ 0.2476 * ©0.0004 |PM: O.osss | &-01| 1-01
chm 0.85090 + 0.010%
= - +
o 17.20 + 1z.27 M O.0G7S
3 x = 0.2401 * 0.0289 0.05| 1.08
X = 0.8480 + 0.0034 [/ M 0.963
=65 2
a = -17.80 + 17. o8 M O, 0088
4 g = 1.437 +  0.0305
x = 0.2033 * 0.0008 |PM: 0.9757 0.06| 1.09
;cz= 0.5116 * 0.0469
= +
& -0.840 + 42.22 M O cOST
3 x = 0.2806 t 0.1746 0.14]| 1.71
%= 0.85148 * 0.0034 |TM: 0.9597
45 2
= aw §
a 22. 07 + 10.60 M . 0068
. g = 1.168 + 0.0535
X,= 0.2157 * 0.0017 |PM: 0.9642 0.12] 1.73
§c2=- 0.5444 = 0.0275




TABELA V.16

RESULTADOS DOS AJUSTES

METODO

OBTIDOS

MODELO CHA-FPRAUSNITZ

SISTEMA AGUAC1D-CICLOHEXANOCZD ~ETANOLL3D

DA MAXIMA VEROSSIMILHANGA

PELO

165

NP | VALORES DOS PARAMETROS c o o
C=C) T P
o = -10.73 + 14.83 M O. 0088
3 ;‘f’ 0.2733 * 0.0662 0.06]1. 24
x,= 0.4813 * 0.0020 PM: O.9385
25
a = —8.344 + 5,120 M ©.9011
4 g = 1.009 +  0.0857
S'Egm 0.2489 =+ O©0.0018 |PM: O.o4ee | O-0°9| 1.83
>‘<z= 0.4912 * 0.0188
o= -12.14 + 10.37 M ©O.0003
3 ;<i= 0.2823 + 0.003% 0.07}| 1.42
%= 0.8240 + o©0.0137 |PM: 0.9830
35 <
a = -11.31 + 26.84 M ©.0086
4 = 1.818 * 0.4978
;c1= O.2234 + 0.0021 pM: O.gses | O-04] 1.40
Sézx 0.4759 * 0.0473
a= -1.660 =+ 3.981 M . 0050
3 ;c£= 0.2385 + 0O.1481 0.08B| 1.46
%X = 0.4772 + o©0.0070 |TM 0.9815
50 2
a= -2.8568 + 5142 M- 0. 9960
4 g = 1.242 +  0.4053
x = 0.2527 % 0.0012 [PM: 0.9841 0.041 1.56
% =  0.4404 * 0.0418

N
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vV.8.3.3 - Discuss¥o dos Resultados dos Ajustes e Comparagiio entre

oz Modelos

Para faciljtar as comparag@es enire oz resultados
dos varios ajustes de parfmetros dos cquatro modelos estudados. as
Tabelas V.17 e V.18 mostram os desvios-padrZc em temperatura, o, e
os desvios-padr3c percentuais molares, O obtidos ac se ajustar
os parametros para ambos os sistemas e todos os modelos
empregados. Para o modelo CHA-PRAUSNITZ, estic apresentados nesta
Tabela somente os desvic:% do ajuste dos quatro parlmetros o, 3,
e x,.

Examinando-se as Tabelas V.17 e V.18, constata-se
gue os valores dos desvios—padrZo em temperatura sZc menores gue o
desvic tolerado pela precisfo de medida, o = 0.5, o qgque n3o
acontece com os valores dos desvics-padr3o percentuais molares,
o, Ppara os dois sistemas em estudo, que ¢ malor que o
desvio-padr3co tolerado pela precis3o de medida (0.14 0. O fato
dos resultados dos ajustes n3o se mostrarem satisfatdrios reside
na forte assimetria oferecida pelas linhas de amarragfo dos dois
sistemas, levando a concluir gque nenhum dos modelos do coeficiente
de atividade adotados CNRTL, UNIQUAC, T-K-W e CHA-PRAUSNITZD
representam com fidelidade o comportamento deste tipo de sistema.

"Porém, um exame mnals minuciocso pode ser feito.
Devido ao fato dos desvios em temperatura se mostrarem todos
abaixo do desvio tolerado pela precisfo de medida, a anilise foi
realizada somente em relacloc aos valores dos desvios-padrio

percentuais molares, oL
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TABELA V.17
DESVIOS-PADRAO PERCENTUAIS MOLARES, o, E DESVIOS-PADRZO EM

TEMPERATURA, T RESULTANTES DO AJUSTE DE PARAMETROS

SISTEMA AGUA-ETANOL-HEXANG

MODEL.OS
T
CoC 3 NRL UNIQUAC T-K-W {CHA-PRAUSNL TZ
o o & (4 o o o o
T P T P T P T P
reiel 0. 02 1.29 .13 1.01 0. 00 1.01 .01 1.01
238 0. 38 1.38 Q.08 0.94 0. 00 1.22 0.03 1.09
45 G.11 0.94 0.18 1.11 0.11 i.12 0. 08 1.73
258,35,45) O0.12 1.37 C. 33 1.53 0.05 1.58 ——— B

TABELA V.18
DESVIOS~PADRAOC PERCENTUAIS MOLARES, ¢ B’ E DESVIOS~-PADRAC EM

TEMPERATURA, Op RESULTANTES DO AJUSTE DE PARAMETROS

SISTEMA AGUA-ETANOL—CICLOHEXANO
MODELOS
T NRL UNI QUAC T-K~W CHA-PRAUSNI TZ
€eC >
O"T G’P UT UP UT {7,‘ O'T O’P
25 o.58 | 1.88 | 0.01 | 1.85 | 0.05 | 1.88 | 0.08 | 1.23
35 0.45 | 1.41 | 0.24 | 1.20 | 0.04 | 1.84 | 0.03 | 1.40
=50 C. 41 1.14 0.11 1.12 Q.04 .85 0.03 1.56
25,35,50] 0.11 | 1.68 | 0,10 | 1.24 | 0.30 | 1.2 _— —
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Para o sistema A-E-H, os melhores valores do ajuste
foram obtidos: para © modele NRIL, o© conjunto de dados a
temperatura de 48¢°C; para o modelo UNIQUAC, o conjunto de dados a
temperatura de 35<(; para os modelos T-K-W e CHA-PRAUSNITZ, o
conjunto de dados a temperatura de 25<C. A extrapolagiio dos
parametros de interag¢l3io binadria, no caso do ELL do sistema
hexano—agua e a interpol ag¥o dos dados experimentais, no caso do
ELV dos sistemas hexano-etanol e etancl-agua, conduziram a um alto
desvio~padrZo percentual molar resultante do ajuste dos parametros
do modelo CHA-PRAUSNITZ ac conjunto de dados & temperatura de
48.C,

O=s parémetros obtidos para o conjunto global dos
dados s3o, na realidade, parametros gue representam todos os
conjuntos de dados nas trés temperaturas medidas neste trabalho.
Para este sistema, o melhor ajuste ao conjunto global dos dados
foi obtido com © modelo NRTL.

Para o sistema A-E-C, nota-se que o maiores
valores de’ crp foram obtidos para o conjunto de dados A temperatura
de 285, para os modelos NRTL, UNIQUAC e T-K-W. A melhoria dos
resultados dos ajustes é nitida com o aumentoc de temperatura, para
estes modelos, acontecendo exatamente © contrario com o modelo
CHA-FPRAUSNITZ. O fato do ajuste ter sido melhor A4 temperatura de
S0+C, para os modelos NRTL, UNIQUAC e T—~K-W, provavelmente se deve
a diminuig3o da regifiv de heterogeneidade do sistema com ¢ aumento
da temperatura, tornande a curva binocdal mais simétrica,
facilitando, assim, o ajuste. No caso do modelo CHA-PRAUSNITZ, os

desvios obtidos do ajuste & temperaturas de 35¢C o 50+C do sistema
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A-E-C foram altos, devido, provavelmente, ac fato dos parametros
de interacqo binadria do sistema ciclohexano—4gua & estas
temperaturas n¥o terem side estimados a partir de dados de ELL
binArios, tal como sugerido por Cha e Prausnitz. Para este
sistema, o melhor ajuste ao conjuntc global dos dados fol obtide
com o modelo T-K-W.

Pode—se notar das Figuras V.8, V.9, V.12 e V.13,
gue as curvas binodais geradas delimitam com grande fidelidade a
regifco de heterogenelidade do sistema, =salve a regi3io proxima ao
ponto critico. Segundo Prausnitz et aliicm), a localizaglo Stima
das linhas de amarracd3o para que se obtenha um bom ajuste, ¢ a de
nEc estarem proéximas ao ponto coritico, pois o8 modelos para o
coeficiente de atividade da fase liguida, em geral, nic descrevem
adequadamente o comportamento do equilibrioc liquido-liquido nestas
regifies. Observou-se um comportamento an&logo para os outros
model os estudados.

Quando a curva bincdal ¢ gerada a partir de
parametros ajustados ao conjunto global de dados, nota-se que
estas curvas delimitam uma regifc de heterogeniedade menor que a
indicada pelos pontos experimentais a temperatura de 25°C, como
pode ser visto nas Figuras V.10 e V.11. Conclui-se, por este fato,
que existe uma dependéncia dos parametros em relag®co A temperatura
para os sistemas A-E-H = A-E-C. Comportamente anilege foram
observados para os demais modelos estudados.

Pode-se conclulr, para ogs dols sistemas estudados,

gue nao ¢ evidente a superioridade de um modelo sobre o outro,
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sendo gque, no geral, os modelos NRTL, UNIQUAC, T-K-W e
CHA-PRAUSNITZ se equivalem ac representar os dados de ELL. No
entanto, n%oc se pode negar a superlioridade do modelo CHA-PRAUSNITZ

em relac¥o aos demais, no que diz respeitc a representagio

simultanea dos dados de ELL e ELV.
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CAPITULO VI

DISCUSSAOC DOS RESULTADOS

Vi.1 - AnAlise do Comportamento dos Sistemas A-E-H e A-E-C quanto

ao Equilibrio Liquido-Liquido

0 sistema etanol-igua, sob o ponto de wvista

termodinAmico ¢ formado por moléculas de caracteristicas altamente

polares. A Agua possul um momento dipolar de 1.84 DebyeC64>

(642

e
etanol, de 1.65 Debye Tanto o etanol quanto a Agua possuem um
grupo OH, gque formam ligag@es de hidregénio, sendo essas ligagles
muito fortes. Devido a essas ligacSBes f‘orte;?.. gquands puros, o©
eLancl e a Agua se encontram na forma associada.

Quando em solucBo, as ligac®es de hidrogénio que se
estabelecem entre as moléculas Agua-agua e etanocl-etancl sHo
quebradas para se formarem ligag@es de hidrogénio entre as
moléculas de agua e etanol, ou seja, as moléculas de etanol-agua
se encontram na forma scolvatada.

A solubilidade do etanol em agua ¢ ilimitada, pois
a parte hidréfila do etancl, ou seja, a parte formada pelo grupo
OH, constitui uma grande porg3o da molécula, comparativamente com

a parte hidré&foba, parte do hidrocarboneto, grupe etila, cadeia

nZFo muitoc comprida, apresentando, por isso, solubilidade em Agua.
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O sistema etanol-adgua, quando colocado em presenga
de solvente hidr&fobo, apresenta solubilidade limitada, pois s¥o
poucas ligagBes de hidrogénio gue se quebram entre as moléculas de
etanol e Agua.

Os solventes estudados neste Lrabalho, ciclohexano
e hexano s¥o apolares ¢ possuem cadela com igual ndmerc de
carbonos (seisd, sendo gue o ciclohexanoe apresenta uma estrutura
ciclica, mais compacta, de forma esférica, com volume molar de
108. 07 cms/moica?De momento dipolar de O3 Debyece4>, e © hexano
apresenta uma cadela alifatica linear, com volume molar de 131.861
cmafmmlca73 e momento dipolar de 0.0 D@byEC64>.

O ciclchexano e o hexano niAo apresentam
caracteristicas semelhantes ao etanol e a Agua guanto A polaridade
e capacidade de formagio de ligag¢®es de hidrogénio. Apesar disso,
quando o etanol é colocado em contato com estes solventes, a sua
parte hidréfoba C(grupe etilad se dissolve no solvente organico
apolar, ciclohexano ou hexano. O mesmo nlic acontece com a agua,
gue nBo apresenta grupo organico. Quando dilufida em excesso nos
solventes orginicos, ciclohexano ou hexano, a &agua se apresenta
dissociada. Com o aumento da concentragio de agua, comegca haver
assoclagio das moléculas das mesmas, até que se atinja uma
concentrag3c tal gque € impossivel a sua dissolucHo.

Com essas informag@es a respeito dos solventes e do
sistema etancl-agua, pode-se analisar o comportamento dos sistemas
ternarios A-E~H e A-E-C, cujos pontos experimentais foram obtidos

neste trabalho.

Das Figuras V.4 e V.5, observa-se que a regific de
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imiscibilidade, para ambos os sistemas diminui com o aumento de
temperatura. Este fato n¥o ¢ inesperadon, visto que para a2 maior
parte dos sistemas os componentes ficam mais soldveis um nos
outros a medida que a temperatura scobe, polis ha um aumento no
nimero de ligac®es de hidrogénic dque se quebram. No entanto, para
os dois sistemas estudados neste trabalho, a diminuig¢io da regifio
de imiscibilidade n3o fol acentuada na faixa de temperatura
estudada, 285¢C a BO-=C.

Das Tabelas V.4 e V.5 nota-se que o etanocl &
preferencialmente dissolvido na fase aguosa. Este fato vem a
confirmar o que fol dito a respeito da solvataglio do etanol com a
Agua, devido as fortes ligagBes de hidrogénio e do cariter
hidrofébico destes solventes organicos. Percebe-se também que a
solubilidade da Agua na fase orgainica ¢ consideravelmente menor do
que a solubllidade do solvente na fase aguosa.

Fode-se mostrar a preferéncia do etanol pela fase
agquosa  atraveés &e graficos da fragiic molar de etancl na fase
aquosa, x:. contra a frago molar de etanol na fase organica, x;x.
As Figuras VI.1 e VI.2 ilustram esses graficos para os sistemas
A~-E-H e A-E-C, respectivamente, as trés temperaturas estudadas. A
curva de distribui¢ic do etanol estid acima da reta de 45°, onde x;

=x', e a separa¢3c ¢ impossivel. O fato da curva de distribulg¢3o

z

se mostrar acima de tal reta, indica que ¢ etanol &
preferencialmente dissolvido na fase agquosa. Nota-se que ambos os
sistemas apresentam comportamento semelhante.

A altura do topo da curva de distribuic¢io diminui

com ¢ aumento da temperatura para ambos os sistemas, indicando que
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a medida que a temperatura sobe, ha um aumento significativo da
solubilidade do etancl na fase orginica. Isto se deve a maior
quantidade de ligag@Bes de hidrogénio que se quebram com o aumento
da temperatura. Das Figuras VI.1 e VI.Z2 pode~se observar uma
tendéncia das curvas de distribuiglio de etancl serem praticamente
independente da temperatura, a partir de concentragSes de etanol
na fase orginica acima de 0.20. Esta tendéncia pode ser facilmentie
visualizada através do grafico do coeficiente de distribu;;&oudo
etanol Cbi contra a fraglio molar de etancl na fase rica em
solvente xi’) .

O coeficiente de distribuigio do etanol ¢ dado pela
equagdo CVI.1D, a gqual expressa a distribuicfo do etanol entre as

duas fases liquidas imisciveis:

K, = e v CVI. 1D

onde a fase I é a fase rica em dgua @ a fase II & a faso rica om
sol vente Chexano ou cialoﬁexano).

O coeficiente de distribuigfio geralmente n3ioc &
constante, wvariando com a composigdo das fases para uma dada
temperatura, estando associade & inclinag¢Bc das linhas de
amarragio., O valor de Kz ¢ igual a um no ponto critico e em geral,
©s valores de Kz se distanciam da unidade conforme se afastam do
ponto critico. O distanciamento da unidade € mails acentuade gquanto

mals assimétriceo for o sistema.
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A Tabela Vi.1 traz os coeficientes de distribulicio
do etanol para ambos os sistemas nas trés Ltemperaturas estudadas.

Analizando, agora, as Figuras VI.3 e V1.4, que
ilustram os graficos do coeficiente de distribuic¥o de etanol
contra a fragio molar de etanocl na fase orginica, as tLrés
temperaturas estudadas, para os sistemas A~E-H e A-E-C,
respectivamente, constata-se que o ,efeit,o da temperatura na razio

de distribuiclZo do etanol ¢ significativo em regies de baixa

' de 0.0 a

concentracio de etanocl na fase organica, na faixa de x;
0.15. Em regi@es de concentragfo de x;I acima de 0.15, os valores
do ceoeficiente de distribuig3o sdo praticamente independentes da
temperatura, podendo ser notado também esta tendéncia nas Figuras
Vi.li e VI.Z2.

Para o sistema A-E-C, na temperatura de S0+C, existe
um ponto cujo valor apresenta uma ligeira discrepancia em relacXZo
aovs demais, como pode ser observado no grafico do coeficiente de
distribui¢3o de etanol contra a fragio molar de etancl na fase
organica, o mesmoe . podendo se dizer para o sistema A-E-H A
temperatura de 38°C. Essa ligeira discrepancia, porém, esti
dentroe do erro £olerado pela precisio de medida, que ¢ S = 0.0014,
tal como descrito no Apéndice E, e ela se deve 24 forte
sensibilidade do coeficiente de distribuig¢3o a erros
experimentais, principalmente em regi®es de baixa concentracXo de

etanol.

Os graficos de Kz contra a fragZo molar de soluto
s¥Eo também bastante utilizados para comparar dados de diferentes

referéncias. Mais uma vez, pode-se, através da Figura VI.S,
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DI STRI BUI GXO

DE

ETANOL DO

E AGUAC1D-ETANOLCZ2D -CICLOHEXANOC3D)
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EISTEMAS

AS

TEMPERATURAS DE 25-C, 35¢(, 45°C E 285°C, 35°C ,50<C, RESPECTIVAMENTE
SISTEMAS
AGUACLID ~ETANOLC 2D ~HEXANOC 3D  [AGUACLD -ETANOLCED -CICLOHEXANCC 32
T = 25=C] T = 35=C T = 45+-C T = 28+C T = 385<C T = 80<C
K K K K K
2 2 2 2 & 2
20.8 13.1 10.5 26.5 16.7 12. 4
12.5 e.72 B2.16 i8.3 12.6 8.0y
11.95 9.851 7.E88 14.0 11.3 7.48
10.1 8.14 6. 80 13.0 10.8 7.72
8.01 5. 54 5. 44 10.7 8.01 6. 52
5.758 4.747 3.758 9.38 7.42 S.184
4.476 3. 589 2. 730 6.19 4.820 3.941
£. 932 2.104 2.215 2.30 2. 889 3.134
2. 2585
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constatar a concordancia dos pontos obtidos neste trabalho para o
sistema A-E~H com oS pontos determinados por
Vorobeva-Karapet’®yants e Morivoshi et alii A& temperatura de 28-C,
Os valores dos coeficlentes de distribuiclio calculados a partir
dos dados determinados por Vorcobeva—Karapet'yants e Morivyvoshi et

alii est¥o apresentados na Tabela V1.2

TABELA VI.Z2
COEFICIENTES DE DISTRIBUICAO DO ETANCL DO

SISTEMA AGUA-ETANOL-HEXANO A TEMPERATURA DE 285+eC

Mori yoshi Vorobeva
et alii Karapet'®vyants
K K
2 2
11.9 a3.228
18.0 8664
10.1 5.18525
10.3 3.2018
8.44 2. 0385
7.32 i.8321
5.93 1.4431
5.20 1.3486
3.88
3.47
2,82
2.28
1.91
1.78
1.85
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VI.2 - Analise das Caracteristicas e da Viabilidade do Empregoc dos

Solventes

Vi.2.1 - Introdugio

Como soclventes alternativos ao benzenoc para a
desidratac&o do etanol via »deS£1lacZo azecotrdépica, foram
selecionados, no Capitulo III, os hidrocarbonetos hexano e
ciclohexano. Nesta etapa do trabalho, pode-se fazer uma andlise da
viabilidade da wutilizacio dos sclventes selecionado=s. Para se
considerar viadvel o emprego de um solvente para este fim, €
necessario que © mesmo apresente vantagens em relagio ao benzeno
quanto aoc aspecto econdmico, prego e toxidez. Uma anidlise completa
da wviabilidade de utilizag3o dos solventes selecionados neste
trabalho nZ%o foli possivel, uma vez que para esta ansdlise &
necessario uma simulacfo do processo de desidratagio e ou obter—se
os dados do processo em plania plloto. Neste trabalho, analisou-se

a eficiéncia do solvente baseando-se nhos seguintes aspectos:

a) Arraste de Agua no produto de topo
bY Recuperagfo do solvente - Decantador: fase orginica e fase
aquosa
b.1) Fase orgénica: retorno 4 coluna desidratadora
b.2) Fagse aquosa: recupera¢fo do solvente e do stanocl
) Reposigio do solvente - Prego

dy Toxidez



VI.2.2 - Arraste de Agua e Etanol no Produto de Topo

Comoc visto no Capitulo III, os solventes benzeno,
hexano e ciclohexans apresentam a seguinte composigio do azedtropo

ternario, em percentagem molar:

A-E-B : X =233 X =228 x =sagl’?
A ) o B

A-E-H : X =11.3 X _ =27.4 X = &1.3°2
A ) H

_ _ €3*>

X, =12 X_ =18 X, = 70.

A-E-C : X = 24. X = 2o X =mg €372
A E o

€4

Sob © ponto de vista do arraste de Agua no
azedtropo ternario, constata-se, lembrando as discrepancias entre
os dados da literatura, que o© ciclchexano arrasta uma maior
quantidade de agua que o hexano. Nota-se, se os dados de
azeotroplia da referéncia (3’) forem consistentes, que a guantidade
de adgua carregada pelo ciclohexano se assemelha muito da carregada

pelo benzeno.
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Baseando-se neste critério, dentre os solventes
selecionados, o benzeno e o ciclcochexans empatam na qualidade de
arrastadores de Agua.

uanto ao arraste de etanol, se os dados da
referéncia (3') feorem consistentes, o hexano ¢ o gue arrasta menor
quantidade de etancl no produto de topo. Nota-se, novamente, uma
semelhanga entre os solventes benzenc e ciclchexance quante a
guantidade de etanol arrastada no produto de topo. Neste aspecto,

o solvente mais interessante, portanto, € o hexano.

Porém, a andlise do arraste de Agua e de etanol no
produto de topo, nio deve ser realizada individualmente. Para uma
anaAlise mais precisa da quantidade arrastada destes dols
componentes no produto de topo, ¢ necessario o conhecimento das
inclinagBes das linhas de amarracfio, ou seja, © conhecimentc dos
dados de equilibrio liquido-liquide ternario sgua-etanol —solvente.
Estes dados fornecem informagSes precisas da quantidade dé Agua e
etanol que, juntamente com o solvente, retornam come reciclo a

coluna de desidratagio, apds a separagiio das duas fases liquidas

no decantador.

Esta anilise € realizada na préxima etapa, no item

VI.2.3 que trata da recuperagfc do solvente, etancl e Agua.
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VI.2.3 - Recuperagfo do Sclvente - Decantador

Outro critério de extrema importéncia na analise da
eficicia de um solvente para a destila¢io azeolrépica do etanol &
a recuperagic do mesme apds a Sua salda no tope da coluna
desidratadora. No processc comumente utilizado pelas destilarias
nacicnais, que usam o benzeno comoc agente de’arraste. o produto de
topo € enviado a um decantador onde as.duag fases liquidas s#o
separadas. A fase liquida leve, rica em solvente, retorna i coluna
de desidratac¢lioc e a fase pesada, rica em agua, ¢ enviada a wuma
coluna de destilacio, da qual o solvente e o etanol recuperados
retornam & coluna desidratadora.

Negta etapa deo processo deve—-ge analisar o
desempenho do solvente sob dois aspectos. O primeiro, a capacidade
do solvente em extrair, no decantador, a maior quantidade de etanol
&€ a menour quantidade de Agua, a fim de retornar a coluna
desidratadora com a menor gquantidade de Agua possivel. Isto
compete A fase orginica. 0O segundo, da fase aguosa, © solvente e ©
etanol devem ser facilmente recuperados por destilacio
fracionada.

Neste trabalho, supds-se que o decantador trabalhe
A temperatura de 48-°C.

Para analisar a capacidade do solvente em extrair o
etanocl e a 4gua da mistura ternaria original, deve-se, em primeiro
lugar, conhecer o comportamento dos sistemas em estude guanto ao

ELlL. Os dados de ELL & temperatura de 45, utilizados do sistema
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A-E-B foram extraidos do banco de dados de ELL ternaric
DECHEMAC75), e s3o apresentados no Apéndice H, os dados do sistema
A-E~H foram os obtidos neste trabalho e os dados do sistema A-E-C
foram obtidos do céalcule das linhas de amarrago a partir de
parametros do modelo UNIQUAC, ajustados aos dados experimentails do
sistema A-E-C A temperatura de S0°C, determinados neste trabalho.
O programa utilizado para gerar as linhas de amarragfo fol o
Bix;odal Curve Construction, apresentado no Capitulo IV.

A Figura VI.6, mostra as curvas binodais A
temperatura de 485¢C dos sistemas A-E-B, A-E-H e A-E-C. Desta
Figura constata-se gue © sistema A-E-H apresenta uma regifio de
imigeibilidade maior que o sistema A-E-C. Em regilles de baixa
concentra¢cico de etanol, as duas curvas se sobrepfiem. O
comportamento diferenciado dos dois sistemas fica evidente quando
se aproxima de altas concentrac@es de etanol. Comportamento
ansdlogo ¢ observado a temperaturas mais baixazs, 285-C e 35«C. O
fato do sistema A-E-C apresentar uma regiio de imiscibilidade
menor se deve as suas caracteristicas um pouco mais polares que o
hexano e sua forma esférica, decorrente da sua cadeia ciclica, que
leva a uma malor capacidade de solubilizacio da Agua e do etanol.

Os deois sistemas, A-E-H e A-E~C, apresentam uma
regifiio de imiscibilidade delimitada pela curva binodal muito maior
gue a indicada pelo sistema A~E-B. Nota-se também, maior simetria
da curva bincdal do sistema A-—E—B.quando comparado com as curvas
binodais dos sistemas A-E-H e A-E-C. A forma esférica, compacta e

a polaridade do ntcleo benzénico permitem uma majlor solubllidade

do etanol e da Agua, qQue o hexano e o ciclohexano.
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Porém, as comparagSes entre as curvas bincdais
somente, n¥o s¥o conclusivas, pois nfo é evidente as quantidade de
etancl distribuidas entre as fases. Uma forma eficiente de
comparar a capacidade dos solventes em extrair a Agua e o etanol
da mistura ternaria original s&0 atraves das curvas de
distribui¢io de etanol e da seletividade do solvente.

A seletividade 3 de um solvente ¢ definida como a
razic entre o coeficiente de distribuigio do soluto e o

coeficiente de distribuli¢fc do diluente:

XX X IX X
Xz rd xz xz X$
3= — ® —r 5 CvVIi.2
X Pl L >
L 3 4 b 3

onde x, e X s3c as fraglBes molares de etancl e Agua,
respectivamente e I e Il s30 as fases rica em Agua e em solvente,
respectivamente.

Seletividade maior que a unidade ¢ uma condig3o
necessaria para a extragfo. Oz valores da seletividade de cada
solvente e os coeficientes de distribuigo do etanol para o
sistema A-E-B e A-E-C, a temperatura de 45¢C, sio apresentados na
Tabela VI.3.

O=s coeficientes de distribuiclo e a seletividade dos
solventes hexano, ciclohexano e benzeno A temperatura de 450 sXo
comparados pbr meio de um grafico do coeficiente de distribuigZo
contra a fragiHo molar de etanol na fase organica, que ¢ mostrado
na Figura VI.7 e de um gré&fico de seletividade contra a fracg3o

molar de etanol na fase rica em solvente, que € mostrado na Figura

VI.8.



TABELA VI.3

SELETIVIDADE DOS SISTEMAS A-E-B, A-E-H, A-E-C A

TEMPERATURA DE 48-C E OS5 COEFICIENTES DE DISTRIBUIGAO

DOS SISTEMAS A-E-B E A-E-C

SISTEMAS
A-E-B A-E-B A-E~H A-E-C A-E~C
3 K, IE] '] K,
78.0 3. 000 41.3 12.9 15.3
21.06 1.6279 24.3 11.5 10.2
12.89 1.3010 18.6 10.0 8.03
Q.243 1.2676 7.68 8. 209 6.19
4. 7660 1.1852 4.48 8. 2688 5.618
2.65 4.941 3. 80O
2.10 3.754 3.019
2.642 2. 261
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No grafico da Figura VI.7, nota-se a capacidade de
sclubilizagio do etancl pelo ciclohexano praticamente idéntica %
do hexano, pois as curvas de distribuicSo dos dois sistemas, se
apresentam praticamente sobrepostas. Este fentmeno & obserwvado
também & temperaturas mais baixas (28«0 e 35+C). Pode-se concluir
que as inclinac®es das linhas de amarragfo de ambos sistemas s3o
semelhantes e que o etanol & preferencialmente dissolvido na fase

aquosa. O coeficlente de distribuig¢io deo etanol do sistema A-E-B &

praticamente constante, indicande uma maior simetria da curva
binodal, apresentando também uma maior capacidade de solubilizaclo
do etanol deste sistema quando comparado com os demais.

Da Figura VI.B, constata-se gque a seletividade em
extralr o etanocl diminui com ¢© aumento da concentragBo de etanol
na fase orginica. Pode-se dizer que a eficacia dos solventes
hexano e ciclohexano em extralr etanol s3o idénticas, a partir de
concentracBes de etanol na fase organica de 0.1 e gque © benzeno é
mals seletivo que o5 demais seclventes estudados. Aparentemente, 2
seletividade do ciclohexano € mais baixa que a do hexano em
concentragBes abaiwo de ©.1 de etanol na fase organica. Porém,
deve ser lembrado que os dados do sistema A-E~C A4 temperatura de
45-C foram cbtidos através do calculo das linhas de amarraciic a
partir de parametros ajustadoz do modelo UNIQUAC aos dados
experimentais determinados 2 temperatura de 80<C. Neste caso, a
diferenga de S°C introduz erros, principalmente nas linhas de
amarragfic em que © etanol se apresenta em baixas concentragSes.
Para temperaturas mais baixas, 25«C e 38+(C, as curvas de

seletidade dos sistemas A-E~-H e A-E-C se apresentam praticamente
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sobrepostas em todo intervalo de concentrag®o de etancl na fase
organica.

Estes fendSmenos observacdos nas Figuras VI.7 e VI. 8
podem ser explicade atravées das diferengas dos parAmetros de
solubilidade de Hansen, definidos no Capitulc III, do etanol e da
dgua em relacio aoc dos solventes benzeno, hexano e ciclohexano.

Como wvisto no Capitule TII, oz valores das
diferengas entre os parametros de solubilidade das forgas de
dispersiic de duas substancias, na maioria dos

cCasos, s3o

insignificantes perto dos valores das diferengas entre os

parametros de solubilidade das ligacSes de hidrogénic e
polaridade. Quanto majiores as diferencas entre os parametros de
solublilidade de duas substancias, maior a insclubilidade mGtua.

A Tabela VI.4 traz as diferencas entre os
parametros de solubilidade de Hansen das ligac@Ses de hidrogénio e

da polaridade entre o etancl-solvente e Agua-solvente.

TABELA VI. 4
DIFERENGAS ENTRE OS PARAMETROS DE SOLUBILIDADE DE HANSEN

DE ETANOL-SOLVENTE E AGUA-SOLVENTE

SOLVENTE| &% — &° & — &5 A sh — 55
P P H M P P H H
BENZENC| 2.8 15.9 14.2 36. 3
HEXANO i1.2 £20.0 2e. 8 40, 4
CICLOH. 8.1 20.0 19.7 40. 4




197

Os solventes podem ser colocados em ordem crescente
de capacidade de soclubilizag3ico de etanol e 4dgua mediante os
valores das diferencas de solubilidade apresentados na Tabela

Vi.2. Esta cordem crescente &:

hexano < ciclohexano < benzeno

Como a capacidade do benzeno em solubllizar o

etanol e a Agua ¢ maior, consequentemente o torna mais seletivo.

Porém, necessita-se de uma andlise gquantitativa
para se chegar a uma conclusic mais precisa sobre a eficiéncia do
solvente em extralr etanol e &Agua. O produto de topo com as
composiclies apresentadas no ftem VI.Z2. 3 sic condensados ¢ enviados
ac decantador, onde as composigles do equilibrio liquido-liquido
correspondentes a estas composigBes globais em percentagem molar

s3o:

Sistema A~E-B

x'= 80.80 x¥= 27.80 x*= 2.70 - x*= 7.80 x¥= 21.70 x**= 7o.s0,
A E » A E ) : ]

correspondente 4 composigfio global da referéncia C1°D.
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Sistema A-E-H

x*= 38.50 x'= 57.00 X'= 7.41 ~ xX**=1.m x*?!
A E H A E

= 15,81 x:‘= 82. 38

correspondente A4 composigio global da referéncia (2°53.

x%= 47.80 ¥*= 48.80 x'=3.04 .~ x¥=1.28 x'= g.58 x''= s9.2,
A E H A E H

correspondente A composiclo global da referéncia (3'D).

Sistema A-E-C

= 87.50 x*= 30.88 X'=2.82 -~ X' = 0.80 X''= 85,30 X''= 03 03,
A E [ » A E C

correspondente 3 composigfo global da referéncia (3°).

xI= 45.80 x*= 48.82 x'=8.88 .~ x'=1.23 x= g.27 x''= 80 .50,
A E © A E o

correspondente 4 composicfo glcbal da referéncia (4°3.

As composigBes de equilibrico liquido-liquido
apresentadas foram obtidas gerando a curva binocdal & temperatura
de 45°C, utilizando o programa desenvolvido por Sorensen e Artl,
citado no Capitule IV. O modele adotado para este calcule fol o©
UNIQUAC, cujos parametros de interag¢3o binaria wutilizados para
gerar a curva binedal foram os seguintes: para o sistemas A-E-H a
temperatura de 495°C, os parametros apresentados na Tabela V.11;
para o sistema A~E-C A temperatura de 50°C, os parametros
apresentados na Tabela V.11; e para o sistema A-E-B, & temperatura

de 45<C, oz extraidos do banco de dados de ELL ternario
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BECHEMAcTsD, apresentados no Apéndice H.

As Figurag VI.8, VI.10, VI.11, ilustram as curvas
binodais geradas para os sistemas A-E-B, A-E~H e A-E-C A&
temperatura de 485<C e as respectivas composig@es globais

referentes ac azedtropo ternario A-E-Z=.

VI.2. 3.1 - Anilise da Fase Rica em Solvente - Retorne a Coluna

Desidratadora

A Agua deve ser mals insoltvel possivel no
solvente, para que seja dispensadc tratamentos da fase orginica
antes de retormar a4 coluna de destilagZc como refluxo. Analisando
as composic@Bes da fase rica nos trés solventes estudados,
constata~se gue © benzeno ¢ o solvente gue mai< carrega agua ao
retornar A coluna de destilagZo ¢7.8% molard, o gque nio &
conveniente. A Agua 4 bastante insoldvel em hexano e ciclohexano
Cenm torno de 1% molar), neste caso, estes solventes carregam uma
percentagem de Agua menor ao retornar A coluna de destilac¥oc que o
solvente benzeno. Scb este ponto de vista, oz solventes hexano e
ciclohexane $3o mais favoraveis gue o benzeno.

Porém, o benzeno retorna & coluna desidratadora
carregando majior gqguantidade de etanol (21.70% molar> que os
solventes hexano e ciclchexano (em torne de 10% molar). Para os
solventes hexano e ciclohexano uma maior guantidade de etanol

deveri ser recuperado da fase aquosa.
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VI.2.3.2 - AnAlise da Fase Rica em Agua - Recuperacio do Sclvente

e do Etanol

A fase aguosa £ enviada & uma coluna de destilacdo,
cuja func3o & retirar a agua do ternaric Agua-etanol ~solvente e
devolver o solvente com uma certa guantidade de eténol 4 coluna
desidratadora. O produto de Lopo da coluna de recuperaglfo &
formado por uma mistura ternaria agua-etanol-solvente e ne produto
de funde a Agua & eliminada.

Para que n3o ocorra perdas de etanol no produto de
fundo da coluna, ¢ necessario que o produto de topo, formado pela
mistura ternaria Agua—etanol ~sol vente, apresente a mai or
quantidade possfivel de etancl. O produto de fundo, se contiver uma
percentagem significativa de etancl, ¢ enviade para a coluna
retificadora, onde o mesmo é recuperado.

As percentagens molares dos trés componentes na
fase aquosa, cbiida quando o decantador funciona a temperatura de
45 est3c apresentadas no ifitem VI.2.3. De acordo com estes
valores, pode-se notar que, utilizando—se © sclvente benzeno, a
gquantidade de etancl gque devera ser recuperadoc ¢ bem menor gque ao
se utilizar oz solventes hexano e ciclohexano, podendo-se

considerar o benzeno melhor neste aspecto.
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Vi.2.4 — Reposiglo do Solvente — Prego

Como wvisto no Capitulo I1III, pequenas perdas de
soclvente durante o processo sic sempre esperadas e a reposiciio de
um solvente caro ¢ inviavel economicamente, a n3o ser que o mesmo
seja muito eficiente. Sob este ponto de wvista, © ciclohexano ¢ o
que oferece condigBes mais favoraveis.

No entanto, os pregos dos solventes apresentados no
Capitulo I]II s3o referentes aos solventes comerclails, os quais, em
geral, contém impurezas. Apesar disso. espera-se que =]
comportamento dos solventes comerciais seja anidlogo ac dos
solventes “pro analysi" <C(utilizados neste trabalho para a
determinaglo dos dados experimentais), wvisto gque as impurezas
contidas nos solventes comerciais hexano, ciclohexano e benzeno
s3o0, na maioria, hidrocarbonetos de peso molecular e cadelas

semel hantes ao do solvente principal.

Vi.2. 8 — Toxidez

Como visteo no ftem IIT.5. 1, ao contrario do

benzeno, os solventes hexano e ciclohexano ni¥o %o cancerigenos.

Vi.2. 6 AnAlise Final

Neste trabalho, coletaram-se informagces

necessarias ao estude do processo de desidratagZo deo etanocl.
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Porém, de uma forma global, ¢ dificil concluir se a utilizacXo dos
sol ventes selecionados seri mails favoravel do gue a do benzeno. Da
anidlise realizada neste irabalho, pode-se dizer que, em principio,
os dols solventes selecionados poderiam ser utilizados na
de$idrata¢zo do etanol. Uma avaliag3o mais rigorosa ¢ necessaria,
simglande tode o© processce de desidratagBc do etanol com os
solventes alternativos, e também, se possivel, fazer uma analise
do processo em planta piloto, de forma a obter resultados
quantitativos que levem a uma conclusfo precisa quanto viabilidade

destes solventes, principalmente a econdmica.



206

VI.3 - Conclus@es e Sugestdes

Ne Capitulo IIY foram selecionados, a partir de
critérios qualitativos e quantitativos, deois hidrocarbonetos,
hexano e ciclohexano, para atuarem como solvente na destilacHo
azeolrédpica do elanol, sendo eles alternativos ac benzeno, que &
utilizado atualmente pelas destilarias nacionais.

Como s¢ se Jjustifica a subsiitui;ﬁc do benzeno por
ouiro solvente se este proporcionar ac processo de desidratagfo um
consume majis favoravel de energia, apresentando maior wviabililidade
econdmica e apresentar riscos menoret dquanto a toxidez, fez-se
necessario avaliar a viabilidade da utilizaclo dos dois salventes
selecionados.

Varios agpectos puderam ser analisados neste
trabalho, entre eles, & capacidade dos mesmos em arrastar a agua e
etanol da mistura original, o seu prego, toxidade e também a
recuperacio do solvente antes de retornmar a coluna desidratadora
como reciclo.

Todos o©os dados necessarios para analisar os
aspectos colocados acima foram encontrados facilmente em
literatura, com excegio dos dados de ELL ternario dos sistemas
A-E-H & A-E-C a temperaturas acima de 30°C, que sZ¥o inexistentes.
Estes dados s3o fundamentais para o© conhecimente da etapa de

recuperagiio do sol vente,

Neste caso, a ilnexisténcia dos dados experimentails

de ELL destes sistemas motivou este +trabazlho aoc estude do
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comportamento dos mesmos quanto ao ELL em fungfo da temperatura.

O Capitulo V constitui a contribuig¢io desta tese ao
estudo do ELL dos sistemas A-E-H e A-E—C, abordando a determinag3o
experimental e o tratamento dos dados medidos, correlacionando-os
nic sé pelos modelos comumente utilizados na area técnica, mas
também testando modelos menos usuais e mals recentes, T-K-W e
CHA-PRAUSNITZ, respectivamente.

J 0O modelo CHA-PRAUSNITZ, apesar de ter fornecido
resultados de ajuste equivalentes ao oblidos pelos outros modelos,
apresenta a vantagem de, com o conjunto de parametros ajustados,
poder representar tanto o ELL quante o ELV, sendec gtil para
processos onde exista equilibrico trifasico.

Noe dltimo Capitule €& feito uma anilise da
viabilidade da utilizac3io dos dois solventes. Os aspectos
avaliados neste +trabalho nZc s3Zo suficientes para concluir com
precisfo a viabilidade de utilizacio dos solventes. Logo, para uma
avaliag@o precisa é importante a simulaclio de todo © processo de
degidratagdo do etancl com os solventes alternativos

Como sugestSo para a continuidade de estudos do
Processo de desidratagiio do etanol utilizando solventes
alternativos sugere-se nio sd a simulaglo do processo, mas também

os seguintes ltens:

12 Determinag3o experimental dos azedtropos ternarios A-E~-H e

A-E-C, visto existir discrepincias nos dados publicados em

literatura.
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&) Coletar dados de ELL binario do sistema A-H & temperaturas
acima de 40°C e do sistema A-C & temperaturas acima de de 25-C,

pois os mesmos s3o lnexistentes.

3> Determinar dados de ElLL dos =sistemas A~-E-H e A-E-C A
temperaturas préxdmas do azedtropo ternario, uma vezr gque as
destilarias brasileiras trabalham com decantagd3o &2 quente, estando
o decantador acoplade acs dltimos pratos da coluna desidratadora.
Para tanto seria necessario aprimorar a célula de coleta de dados
de ELL, visto gque a wutilizada neste trabalho n3o & apta a

trabalhar & temperaturas que acarretam evaporag3oc da mistura.

4D Coletar dados de ELV dos sistemas: A-E A temperatura de 45¢°C;
E-C a temperatura de 35°C e H-E & temperatura de 45°C, pois
os primeiros s3o inexistentes e os dois Gltimos inconsistentes

pelo teste da Equagio da Coexisténcia.

52 Determinar experimentalmente oz dados de ELV ternarios dos
sistemas A-E~-C e A-E-H & temperaturas prdximas do azediropo

ternario, pois os mesmos s3o inexistentes.

62 Se, algum dia, as indastrias vierem a empregar hexano ou
ciclohexano para desidratar o etancl via destila¢fo azeotrodpica,
estas ytilizarZo solventes comerciais. Os sclventes comerciais, em
geral, contém grande quantidade de impurezas. A coleta de dados de

ELV e ELL destes sistemas utilizandoc os solventes comerciais sera
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necessaria, e também uma analise do processo em planta plloto, a
fim de verificar se a eficiéncia em desidratar o etanol ¢ a mesma
gque a obtida ac utilizar o solvente “pro analysi®, isento de

impurezas.

72 Ajustar parametros dos modelos do coeficiente de atividade da
fase liquida acs dados experimentais de ELL, utilizando-se
diferentes métodos numéricos e testar outras fung@es objetivo,

comparando os resultados com os oblidos neste trabalho.

8) Deve-se explorar a possibilidade da utilizag3o de misturas de

solventes para desidratar o etanol via destila¢io azeotrdpica.
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APENDICE A

SOLVENTES COM OS RESPECTIVOS PONTOS DE EBULIGCAO

MISCIBILIDADE EM AGUA, CAPACIDADE DE POLIMERIZACAO E EXPLOSIVIDADE

AbreviacBies encontradas nas Tabelas e observacgifies:

Dados obtidos de Tabela de Solventes da Oxdieno.
+ Dados obtidos do Handbook of Chemistry'

* Dados obtidos do The Merck Index‘®®’ Os demais dades foram
obtidos do Manual do Engenheiro Quimico®r.
m. -~ muito

p. — pouco

sol. - soldavel

p. a. — partes de Agua

misc. — miscivel

P.M. - parcialmente miscivel

insol. - insoldvel

exp. ~ explosivo

pol. — polimeriza

decomp. — decomple

Os dados de temperatura de ebuligio dos scolventes

est3o apresentados em graus Celsius e na press3o de 7680 mmHg. As
excegles sio apresentadas com a respectiva pressio, em mmHg, como
no exemplo abailxo:

70. 7%,

significando uma t.emperatura‘ de ebuli¢fo do solvente de 70<C a
uma pressio de 757mmibg.

Os dados de miscibilidade em Agua est¥o em gramas
de solvente por 100gramas de &gua, & respectiva temperatura, tal
como no exemplo abaixo:

3. 4%,

significando uma miscibilidade de 3.4g de solvente por 100g de
dgua & uma temperatura de S2°C. As ewcecBes sHo dadas em
solublilidade de solventes em partes de agua.
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N | NOME DO SOLVENTE T o m”iz;;a OBS:
1 ACETATO DE AMILA 148.4° %7 m. p. sol.

2 ACETATO DE BENZILA 213.5 insol.

3 ACETATO DE BUTILA 125, 07 *° 0.7

4 ACETATO DE CICLOHEXILA 174.0°°° insol.

5 | ACETATO DE ETILA 77.10 8.5 17

6 ACETATO DE ETILGLICOL 156. 30 2.

7 ACETATO DE HEXENILA 171.5 insol.

& ACETATO DE ISOAMILA 142.0°%7 0.3*"

o | ACETATO DE ISOBUTILA 118.0 0.6%%

10| ACETATO DE ISOPROPILA 88. 4 3.%°

11| ACETATO DE METILA 57.10 33. %7

12{ ACETATO DE VINILA 7273 2. 2° pol.
13] ACETONA 56. 5 misc.

14| ACETONITRILA 81.6-82 misc.

15| ACRILONITRILA 77.3 7.35°° |exp. pol.
18| ACRILATO DE BUTILA 145. 0.14%° pol.
17| ACRILATO DE ETILA Q9. 4 22° pol.
18] ACRILATO DE METILA 70508 &. 2° pol .
19| ACROLEINA s2. 50 40. pol .
20{ ALCOOL AMILICO 137.9 2.7%%

21| ALCOOL BENZILICO 204.7 4.7

22| ALCOOL BUTILICO 117.0 g. 1°

23| ALCOOL FENILETILICO 219-221 1.6°°

24| ALCOOL FURFURILICO 160.5°°% misc.
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N | NOME DO SOLVENTE T Cot® emM1:;;a OBS:
25| ALCOOL ISOAMILICO 132. a2 *

28| ALCOOL ISOBUTILICO 107-108 1015

27| ACOOL ISOPROPILICO 82. 5 mi sc.

28| ALCOOL METILICO 64. 76 misc.

‘29| ALCOOL OCTILICO 104-195 0. 05423

230 ALDEIDO BENZOICO 179. sol. 350p. a.

31| ALDEIDO BUTILICO 75.7 4.

32 ALDEIDO CINAMICO o46. s0l.700p. a. | decomp.
33| ALDEIDO CROT&NICO 102. 18. pol .
34| ALDEIDO FENILCETICO 195. 0 P.M.

35! ALDEIDO HEPTANSICO 155, 0. 02%°

36| ALDEIDO ISOBUTILICO B84.°>" 112%°

37] ANILINA 184. 4 3.6'"

38| ANIDRIDO ACETICO 139.6 misec.

3g]| BENZOATO DE METILA 198-199 0.02°

40| BUTILGLICOL 171.2 misc.

41| BUTILDIGLICOL 230.6 misc.

42| BUTIRATO DE AMILA 188. 4 0.05°°

43| BUTIRATO DE ETILA 120-121 0.68%°

44| CELOSSOLVE 135.1 mi sc.

45| CICLOHEXANO 80-81 insol.

46| CICLOHEXANONA 155. 6 15,

47! CUMENO 152.5 insol.

48| DIACETONA-ALCOOL 167.9 misc.
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Misc.

Ne| NOME DO SOLVENTE T Ce om  Agua OBS.
49| DIETILENOGLICOL 244.8 mise.

50{ DIMETILFORMAMIDA 152. 8 mi sc.

51| DIPROPILENOGLICOL 231.8 mi sc.

S2| DISOBUTIL CETONA 168.2 0. 06
53] ETER ETILICO 34.6 7.5%°
54| ETIL BENZENO 174.0°°° insol.
85( ETILDIGLICOL 202.7 misc.

56| ETILENODI AMINA 117.2 misc.

57| ETILENOGLICOL 197.4 misc.

58| ETILTRIGLICOL 255, 4 misc.

59| FURFURAL i61.7 a.1*®
60| GLICEROL 200. mi sc.

61| n-HEXANO 69. 0.014*%
62| HEXILENOGLICOL 198.3 misc.

63| ISOBUTILAMINA 68-69 misc.

64| ISOBUTILDIGLICOL 220. 0 misc.

65| ISORUTILGLICOL 160. 5 misc.

66| ISOPROPILAMINA 33-34 misc.

67| MALEATO DE DIETILA 225, insol.

68| METACRILATO DE METILA 100.3 insol. pol.
69| METIL CELUSOLVE 124-125 misc.

70| METILDIGLICOL 104. 2 misc.

71| METIL ETIL CETONA 79.6 3s51°

72| METIL TERCBUTIL ETER 55, 2 4.8°%°
73| METIL ISOBUTIL CARBINOL 131.8 P. M.
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Ne| NOME DO SOLVENTE T Co® e roua OBS.
74| METIL ISOBUTIL CETONA 117119 22°

75|  MONOETANOLAMINA 171.7%7 misc.

76| MONOI SOPROPANOLAMI NA 160-161 mi se.

T MORFOLINA 128. 9 misc.

78 PENTENO 37. insol.

79| PROPILAMINA 48-49 misc.

80| PROPILENOGLICOL 189. 0 misc.

81 TETRAETI LENOGLICOL 291, misc. decomp.
82| TOLUENO 110.8 o.05'°

&3| TRIETILENOGLICOL 200. 0 misc.

84| m-XILENO 139.3 insol.

85| o-XILENO 144. insol.

86| p-XILENO 138. 5 insol.
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PROPRIEDADES DOS COMPONENTES PUROS
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PROPRI EDADE AGUA ETANOL HEXANO CICLOHEXANO
Te X 647. 3 513.9 553. 5 507. 5
Pc ~atm 2.8. 20 50. 6 40.2 29.7
Ve ~scm’/mol 57.1 167.1 308. 0 370.
Zc 0.235 0.24 0.2873 0. 264
Tb /K 373. 2 351 . 4 353. 8 341.89
w 0. 344 0.644 o.a212 0. 299
p ~debye 1.8 1.7 C.3 0.0
UNIQUAC r 0.92 2.1055 4.0484 4.5
q 1.40 1.9720 3. 24 3.86
q’ 1.00 0.92 3.24 3. 88
~Constantes
de Antoine
A 8. 07131 8.1122 6. 85146 8. B7776
B 1730. 63 1592, 864 1206. 470 1171.53
c 233426 226.184 223.136 224. 366
Vs cm® o mol 18. 07 58, 68 108.07 131.61
onde:
log P = A - & ? T
(log P**1 = mmHg

{T] = Celcius
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APENDICE C

PELO METODO DA MAXIMA VEROSSIMI LHANCA

imitura dos dados
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CONDIGQOES CROMATOGRAFICAS
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QO cromatdgrafo fol operadeo nas seguintes condigles

para a anaAlise das composigSes dos componentes dos sistemas

Agua-etanol ~hexano e agua-etanocl -ciclohexano:

ad

b

cD

d>

e)

£

tipo de coluna: porapak Q;

temperatura da coluna: 180°C;

temperatura do detector:

216-C;

corrente do detector: 150 mA;

temperatura do vaporizador:

144°C;

vaz3o de gas de arraste: B0 ml- min.

As condi¢Bes de operag3ic do cromatégrafo,

andlise das composicBes do sistema butanol ~dgua, a fim de

o desvio padrfo tolerado pela anaAlise cromatografica foram:

ad
b2
cD
dd

)

£

tipo de coluna cromatografica: carbowax;

temperatura da coluna: 110°C;

temperatura do detector:

188+C;

corrente do detector: 150 mA;

temperatura do wvaporizador;

vazioc de gas de arraste:

30

138<C;

ml.mir.

para a

conhecer



230

APENDICE E

DESVIO MAXIMO TOLERADO PELA TECNICA CROMATOGRAFICA

Neste trabalho, antes de iniciar as medidas
experimentais de equilibrio liquideo-liguido, fei wverificado o
desvico maxime tolerado pela tLécnica cromatografica. Para esta
verificagio utilizou—-se o sistema binario butanol -adgua a
temperatura ambiente, na faixa miscivel, com concentragfo rica em
butanocl. Esta mistura fol injetada dez vezes no cromatdgrafo. Com
os valores daz dez amostras analisadas, calculou-se o valor médio,
os desvios absolutos de cada amostra em relag3o ao valor médio, o
desvio médio abscluto (X0 a estimativa do desvio padr3io (). Esses

valores 3o apresentados na Tabela E. 1.

TABELA E. 1

DESVIO DE CADA AMOSTRA EM RELACAC A MEDIA

Frag3oc Molar Desvio Absoluto
de Butanol em Eelag¢3o & Média
0. 7858 0. 0016
Q. 7883 0. 0008
0. 7865 0. 0003
0. 7803 0. 00182
0. 7879 0. 0005
0. 78587 0.0017
O. 7898 0. 0024
Q. 7870 O. 0004
0. 7882 Q. 0008
0. 7859 0.0018
x = 0.7874 x = 0.0013
Estimativa do
desvio padrIo 5 = 0.0014




DADOS EXPERIMENTAIS DO SISTEMAS A-E-H EXTRAIDOS DA LITERATURA

APENDICE F

TABELA F. 1

DADOS EXPERIMENTAIS DO SISTEMA AGUA-ETANOL~HEXANO

A TEMPERATURA DE 25¢C, DETERMINADOS POR VORCOBEVA E KARAPET'YANTS

FASE RICA EM AGUA FASE RICA EM HEXANO
x, x, X, x, x, %,
0.60423 0.30111 0. 00466 0.00474 0.01287 0.98230
0. 40227 0.86157 0.03616 0.00921 0.06482 0O.925a7
0.286843 0.64612 0.087458 0.01336 0.126840 0.856124
$.19808 0.886878 0.14517 0. 028238 0.208518 0.76046
0.19284 0.851759 0.22957 0.03808 0.30338 0.88702
0.12878 0,58444 O. 280957 G. 04840 0.38B808 0.59253
0.11732 oO.862882 0.32010 C. 05208 (0.380883 0,85102
0.11271 0.85091 O.33630 0.06528 0,40848 O, S2622
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TABELA F.2

DADOS EXPERIMENTAIS DO SISTEMA AGUA-ETANOL-HEXANO

A TEMPERATURA DE 25°C, DETERMINADOS POR MORIYOSHI ET ALII

FASE RICA EM AGUA FASE RICA EM HEXANO

x!. xz x3 xi xz xs
0. 689 0.310 0. 001 0. 000 0. 026 0. 974
0. 624 0.373 0. 003 0. 003 0.031 0. 066
0. B70 0. 425 0. 005 0. 002 0. 042 0. 956
0. 520 0.473 0. 007 0.011 0. 0486 0. 943
0. 460 0. 523 0.017 0. 008 0. 082 0.930
0. 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 0.524 0. 056 0.018 0.120 0. 865
0. 257 0. 655 0. 088 0.0128 0.170 0.818
0.224 0. B60 0.1186 0. 026 0.190 0. 784
0.198 0. 659 0.143 0.033 0. 262 0. 705
0.164 0. 641 0.105 0. 038 0. 279 0. 683
0.156 0. 624 0. 220 0. 0853 0. 326 0. 8621
0.136 0. 807 0. 287 0.084  0.341 0. 608
0.129 0. 599 0.272 0. 055 0. 364 0. 581
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APENDICE ©

PONTOS DE ELV INTERPOLADOS PELO METODO SPLINE ESTENDIDO

TABELA G1

DADOS EXPERIMENTAIS DE EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR

INTERPOLADCS PELO METODO SPLINE ESTENDIDO

54>

ETANOLC1D ~-AGUACED
TEMPERATURA 45+<C

ETANOLC1 D ~CICLO. (22
TEMPERATURA 3B5-C

HEXANOC 1D ~ETANCLC 2D
TEMPERATURA 45eC

XC1d PRESSXO XC1> PRESSXO XC1> PRESSXO
0.1 121.08 0.1 218.13 0.1 as2.17
0.2 141.24 0.2 221. 24 0.2 420. 97
0.3 150, 45 0.3 222,13 0.3 445. 00
0.4 156. 72 0.4 222. 18 0. 4 454. 30
0.5 161.31 0.5 22184 0.5 457. 41
0.6 165. 20 0.6 220. 74 0.6 450. 06
0.7 168. 49 0.7 217.84 0.7 459. 80
0.8 170. 84 0.8 208. 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 AJUSTADCS DO MODELO UNIQUAC

PARA O SISTEMA AGUA-ETANOL~BENZENOS ' >

TABELA H.1
DADOS EXEPRIMENTALIS DOS SISTEMA A-E-B A TEMPERATURA DE 43°Cc 4xad
FASE AQUOSA FASE ORGANICA
*y *2 *a *y *2 *3
0.894800 0.05100 0.00100 0. 00400 0. 01700 0. 87800
0.83700 0.14000 O©.00300 0. 02500 ©. 08600 0. 88800
0.77100 0.21700 0.01200 0. 043200 0. 18600 0. 80100
0.70300C 0.270C0 0.02700 0. 0B000 0. 21300 0., 72700
C.B62700 0.32000 0.08300 0.11100 0. 27000 C. 61900
TABELA H. 2

PARAMETROSZ r E g E O AJUSTADOS DO MODELO UNIQUAC EXTRAIDOS

DO BANCO DE DADOS DE ELL TERNARIO - DECHEMAS -’ -

SISTEMA A-E-B A TEMPERATURA DE 45-C

A = -9 331 A = -226.14 Benzeno
12 2%

A = 3186.78 A = B31.40 r = 3.1878
13 34

A = -B2.773 A = =-1.1154 q = 2.4
23 a2

desvio O‘P = (.58




