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Resumo

MIGUEL, Celso Viana, Determinacdo Experimental de Dados de Equilibrio Liguido-
Vapor de Misturas de Solventes e Compostos Organo-Clorados, Campinas: Faculdade de
Engenharia Quimica, Universidade Estadual de Campinas, 2000. 115p. Dissertagio
(Mestrado)

Este trabalho apresenta uma contribuicio ao estudo do equilibrio liquido-vapor de
substdncias poluentes, em especial aos solventes e pesticidas. Foi estudado o equilibrio
liquido-vapor dos sistemas 1sobaricos nas pressdes de 250 e 650mmHg. Os sistemas foram
formados pelas combinagdes das misturas binirias dos compostos 1,2-Dicloroetano,
Tricloroetileno e 1-Butanol. Os dados foram determinados em ebulidmetro de recirculagio
das fases liquida e vapor, apropriado para regies de baixas e médias pressdes. A qualidade
dos dados medidos P-7-x-y foi verificada pela aplicagio do teste de consisténcia
termodindmica de Van Ness-Fredenslund. A equag;éo virial foi utilizada para representacio
dos desvios da idealidade da fase vapor. Pardmetros de intera¢fio binéaria para modelos de
coeficiente de atividade da fase liquida, representados pelos modelos de Wilson, NRTL e
UNIQUAC, foram ajustados para todos os sistemas nas condi¢Ges estabelecidas pelo
método da maxima verossimilhanc¢a. Foram determinadas as curvas de pressio de vapor
dos compostos puros formadores dos sistemas cobrindo toda a faixa de pressdo entre 250 e

650mmHg.

Palavras-chave:  equilibrio  liquido-vapor; compostos — organo-clorados;  medidas
experimentais.
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Abstract

MIGUEL, Celso Viana, Experimental Determination of VLE Data from Solvents and
Organochloride Compounds Mixtures, Campinas: Faculdade de Engenharia Quimica,

Universidade Estadual de Campinas, 2000. 115p. Dissertagdo (Mestrado)

This work is a contribution to the study of vapor-liquid equilibrium of pollutant
substances, mainly solvents and pesticides. It was studied the vapor-liquid equilibrium of
isobaric systems at the pressures of 250 and 650mmHg. The systems were formed by the
combination of the binary mixtures of 1,2-Dichloroethane, Trichloroethylene and
1-Butanol. The data were obtained in a ebulliometer with liquid and vapor phase
recirculation, appropriate to low and middle pressures zones. The quality of the measured
P-T-x-y data was verified by applying the thermodynamic consistency test of Van Ness-
Fredenstund. The wvirial equation was used for representation of the deviations of vapor
phase. The binary interaction parameters for the liquid phase activity coefficients models of
Wilson, NRTL and UNIQUAC have been adjusted for all the systems by maximum
likelihood principle. The vapor pressure curves of the pure compounds of the systems were

determined over the pressure zone between 250 and 650mmHg.

Password: vapor-liquid equilibrium; organochloride compounds; experimental measures.
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1 Introducio

Diversos processos que tém importdncia industrial, como a destilagio, a absorgéo
e a extragio, colocam em contato duas fases que nfo estdo em equilibrio. A velocidade com
que uma especie quimica € transferida de uma para outra fase depende do grau de
afastamento do sistema em relagfo ao equilibrio e, por isto, o tratamento quantitativo destes

processos de transferéncia exige o conhecimento dos estados de equilibrio do sistema.

A modelagem e simulacio, bem como o projeto de uma planta, requerem
grandezas termodinidmicas, como as excedentes, e coeficientes de fugacidade para
representacdo dos desvios da idealidade, que permitem a descrigio termodinimica do
comportamento do sistema. Para sistemas ideais, a avaliacio do equilibrio liquido-vapor é
relativamente facil, mas a maioria dos sistemas de interesse industrial apresentam desvios

do comportamento ideal.

Os equipamentos necessarios para a coleta de dados de sistemas de equilibrio
liqguido-vapor sdo denominados ebulidmetros, que podem operar tanto a temperatura como
a pressdo constantes. As técnicas de ebuliometria datam deste inicio de século. Varios
métodos e equipamentos foram desenvolvidos, cada qual com suas vantagens e

desvantagens.

A aquisi¢@o de grandezas termodinidmicas através de dados experimentais € um
processo de extrema importdncia por contribuir com o aumento dos bancos de dados
existentes responsaveis pelo fornecimento de informagSes sobre sistemas de equilibrio de
fases, e com os avangos obtidos em técnicas numéncas e no desenvolvimento de
computadores cada vez mais peoderosos, possibilita que as etapas de modelagem ¢
simulagio de processos industriais sejam executadas com maior exatidio em relagéio ao

comportamento real.

Devido ao grande desenvolvimento industrial e 4 crescente preocupagfo ambiental
com leis cada vez mais rigidas quanto a processos que degradem a natureza, um conjunto
de sistemas considerado de grande importdncia e alvo de muitos estudos sdo aqueles
formados por substéncias altamente poluentes, como as misturas formadas por solventes e

pesticidas. Os pesticidas organo-clorados, devido a sua alta toxicidade, possuem um

1



interesse especial, quer seja pelos efluentes resultantes dos processos de fabricagio ou pelo
$eu uso em excesso e consequente contaminagio do meio ambiente, ambos necessitando de

processos de tratamento para a recuperagfo / eliminag8o destes contaminantes ambientais.

No presente trabalho, o objetivo é determinar experimentalmente dados de
equilibrio liquido-vapor, pelo método dindmico usando ebulidmetro de recirculagio
desenvolvido por Rock e Siege e descrito por Hala (1967), e ajustar pardmetros de
interagio binaria de modelos de coeficiente de atividade da fase liquida. Foi determinado o
equilibrio liquido-vapor dos sistemas formados pelas combinagBes das misturas binanas
dos compostos 1,2-Dicloroetano, Tricloroetileno e 1-Butanol. Os solutos foram compostos
organo-clorados (1,2-Dicloroetano e Tricloroetileno), que sdo compostos intermediarios na
producdo de pesticidas ou ainda principios ativos de pesticidas, e o solvente foi um alcool
{(1-Butanol). Poucos dados experimentais sio encontrados na literatura para estes sistemas,
revelando a necessidade de estudos destes sistemas em diferentes condig¢des de pressdo e
temperatura. Assim, baseado nas limita¢Bes de operagio dos equipamentos experimentais,
foram obtidos dados experimentais isobaricos a 250 e 650 mmHg, para todos os sistemas
citados, procurando sempre cobrir toda a faixa de composigio, incluindo os compostos

puros.

Uma outra contribuig@o foi a obtencio experimental das curvas de pressdo de
vapor dos trés compostos puros formadores dos sistemas para toda a faixa de pressdo em
que foi medido o ELV, e a posterior compara¢do dos dados de pressio de vapor obtidos
com dados constantes na literatura. A construcdo das curvas foi feita com dados coletados
no proprio equipamento em que foi medido o ELV dos sistemas, servindo como teste do

equipamento com rela¢do 4 qualidade dos dados obtidos.

A consisténcia termodindmica dos dados experimentais obtidos, P-7-x-y, foi

verificada através do teste de Van Ness-Fredenshund.



2 Fundamentos tedricos

2.1 Pesticidas e os problemas causados por eles

Os pesticidas sfo amplamente usados na agricultura e para muitas outras
finalidades por todo © mundo com mais de dez mil férmulas comerciais e por volta de 450
compostos pesticidas atualmente em uso. O uso e a dispers3o dos pesticidas no ambiente
ocorreu principalmente desde a (ltima década de 40 e eles tém sido encontrados em
praticamente todos os lugares como um produto que contamina o ar e os tecidos do homem
e animais, no solo e nas colheitas, nas aguas subterrineas, rios e lagos, especialmente em
paises tecnologicamente avancgados. O transporte dos pesticidas através da atmosfera, dos
oceanos e da cadeia alimentar ocednica, possibilitou a passagem para uma distribuigdo
global. Alguns pesticidas foram encontrados no polo Artico e em pingiiins da Antartida. Os

pesticidas incluem principalmente inseticidas, herbicidas e fungicidas.

Os principais compostos usados como pesticidas sio:

Inseticidas
- Organoclorados (p. ex. DDT, Lindane, Aldrin, Heptachlor);
- Organofosfatos (p. ex. Parathion, Malathion);

- Carbamatos (p. ex. carbaryl, carbofuran).

Herbicidas
- Acidos fenoxiacéticos (p. ex. 2,4-D, 2,4,5-T, MCPA);
- Toluidinas (p. ex. Trifluralin);
- Triazinas (p. ex. Simazine, Atrazine);
- Phenylureas (p. ex. Fenuron, Isoproturon);

- Bipinidilos (p. ex. Diquat, Paraquat);



- Glicinas (p. ex. Glyphosphate, ‘Tumbleweed’);
- Fenoxipropionatos (p. ex. ‘Mecoprop’);
- Translocated carbamates (p. ex. Barban, Asulam);

- Hidroxiarilnitrilas (p. ex. loxynil, Bromoxydynit).

Fungicidas
Fungicidas nfo-gistematicos
- Compostos de metais pesados e inorganicos (p. ex. Bordeaux Mixture-Cu),
- Ditiocarbamatos (p. ex. Maneb, Zineb, Manozeb);
- Pthalimides (p. ex. Captan, Captafol, Dichofluanid);

Fungicidas sistematicos

- Antibidticos (p. ex. cycloheximide, blasticidin S, kasugamycin);
- Benzimidazodis (p. ex. carbendazim benomyl, thiagbendazole);

- Pirimidinas (p. ex. ethirimol, triforine).

O Brasil € 0 maior usuario de pesticidas da América Latina e, com as facilidades
da produgio em larga escala, também exporta pesticidas para outros paises. O Brasil gastou
1,993 bilhdes de dolares com pesticidas em 1990 (Burton, 1991). No existem indicagdes
de que nos ultimos anos o uso de pesticidas considerados perigosos tenha sido
substancialmente reduzido e o0 governo nio parece priorizar a reducdo ou eliminagdo do uso
de pesticidas perigosos. Embora tenham sido criadas leis especificas para o problema, o seu

processo de implementagdo € muito lento.

2.2 Equilibrio de fases. Equilibrie liquido-vaper

Os critérios termodindmicos do equilibrio entre as fases de um sistema exprimem-

se em termos de propriedades especiais; a termodinimica também fornece equagdes que
4



relacionam estas propriedades as composicOes das fases, § temperatura e a pressdo. Por este
motivo, a relagdo entre os critérios de equilibrio e a realidade fisica ¢ feita principalmente
mediante o coeficiente de fugacidade ¢, no caso de fase vapor e o coeficiente de atividade

¥, no caso das fases liquidas.

Um sistema heterogéneo fechado é composto de duas ou mais fases, considerando
cada fase como um sistema homogéneo aberto dentro do sistema total fechado. Para que
exista equilibrio mecénico, térmico e quimico, a pressio P, a temperatura 7 e o potencial
quimico do componente / g, dentro do sistema deve ser uniforme através de todas as fases.

Matematicamente, conforme descrito por Prausnitz et al. (1986), essa definicio pode ser

CXpressa comao,

PO L p —  _ p= (2.1)
7O = 7@ - @ (2.2)
ul = == (i=12..N) 23)

para um sistema com 7 fases e N componentes. A Equacio {2.3) pode ser expressa
em termos de fugacidades de mistura do componente 7 jni a partir da defini¢8o de potencial

quimico do componente / x , chegando-se a seguinte expressio:

FO=fB o = f (=12, (24)

G problema fundamental do equilibrio liquido-vapor (ELV) aborda um sistema
multicomposto, com N espécies quimnicas ndo-reactantes, cujas variaveis da regra das fases

sio P, T, N - 1 fragDes molares na fase liquida ¢ &V - 1 fracOes molares na fase vapor.
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Existem, assim, 2N varidveis. A aplicagio da regra das fases d4 F = N, e isto significa que,
num estado de equilibrio, apenas ¥, entre as 2N variaveis, sfo independentes. Uma vez
especificadas as N variaveis da regra das fases, as NV variaveis restantes podem ser

determinadas pela resolugdo do sistema de N equacdes de equilibrio na forma,

FAEY X i=12,..N) (2.5)

onde os indices superiores v e / indicam as fases vapor e liquida. Na pratica
especificam-se ou P ou T e a composi¢io da fase liquida, ou a composigo da fase vapor,
fixando-se assim 1 + (N -1) = N vanaveis da regra das fases. As N variaveis restantes sao
entdo calculadas, desde que sejam conhecidos os dados suficientes para serem determinadas

todas as coordenadas termodindmicas.

A fugacidade da fase liquida é funcfio da temperatura 7, da pressio P e das NV -1
fracBes molares independentes na fase 1i§uida x; ; da mesma maneira, a fugacidade da fase
vapor € funcfo da temperatura 7, da pressdo P ¢ das N - 1 fragBes molares independentes na
fase vapor y:. Seguindo a abordagem y —¢ para o calculo do equilibrio de fases, o
procedimento normal € representar as fugacidades da fase liquida usando o coeficiente de

atividade e uma fugacidade de referéncia 7,°:

fl=yx e (2.6)

Os valores dos coeficientes de atividade y, estdo intimamente ligados a escolha do

estado de referéncia que determina a fugacidade de referéncia. No caso de componentes
subcriticos (fluidos condensaveis nas condi¢des da mistura), o estado de referéncia
utilizado é o componente / puro, a temperatura de referéncia 7° (normalmente a temperatura
da mistura) e a pressio de referéncia P” (arbitraria), deste modo, os coeficientes de

atividade s@io independentes da pressdo, e quando 7, > 1, x;, -» 1.



Segundo Reid et al. {1987), no termo da corregdo de Poynting, que leva em conta a
compressio do liquido a uma pressio P maior do que P, o volume molar da fase liquida
¥} pode ser obtido a partir da equagio de Rackett. Em geral, para sistemas estudados a

baixas e médias pressdes essa corregdo ¢ desprezivel,

L 1
!

POY, = exp{%’?(P — P )J (2.7)

sendo
R = constante universal dos gases

P* = presso de saturagiio do componente / (funcio da temperatura)
e a fugacidade de referéncia pode ser expressa como,
ﬂO :})isa:¢isarpo}: (28)

sendo

#™ = coeficiente de fugacidade do componente i nas condigdes de
saturagio {leva em conta os desvios do wvapor saturado em relaggo ao

comportamento de gas ideal).

Se a temperatura ¢ tal que a pressio de saturagio P’ ¢ baixa, entfio o termo ¢’ é

muito proximo da unidade. No caso de dados de ELV, supondo que ambas as fases sdo

>

saturadas e submetidas a mesma pressio, as fugacidades do vapor e do liquido puros séo

iguais, e consequentemente, os seus coeficientes de fugacidade também s#o iguais. Assim,

sat

otermo ¢ pode ser estimado a partir de uma equagio para a fase vapor nas condicdes de

saturacao.



Substituindo a Equacfo (2.8) na (2.6), tem-se:

F! =y x P47 POY, 2.9

As fugacidades da fase vapor sio representadas usando o coeficiente de

fugacidade da fase vapor 451." na seguinte forma:

F=¢'y.P (2.10)

Substituindo as Equagdes (2.9) e (2.10) no critério de equilibrio da Equagdo (2.5)
tem-se a equacdo do ELV:

y;‘{givpzxi?i‘amgéz‘wpo}i (2.11)

Nesta abordagem, uma relagdio P}T é usada para predizer o comportamento ¢ as
ndo idealidades da fase vapor através do coeficiente de fugacidade; enquanto um modelo de
energia livre de Gibbs em excesso é usado para predizer 0 comportamento e as nao
idealidades da fase liquida através do coeficiente de atividade. Esta € uma abordagem
tradicional, que pode ser aplicada a uma ampla variedade de misturas, ¢ ¢ adequada para
sistemas a pressdes baixas ou moderadas, devido aos modelos de energia livre de Gibbs em

excesso, que sdo determinados a baixas pressges.
2.3 Fugacidades em misturas gasosas. Equacéio virial

A fungio termodindmica de interesse fundamental no equilibrio de fases ¢ a

fugacidade f;, que esta diretamente relacionada ao potencial quimico y,; no entanto, o
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potencial quimico esta diretamente relacionado com a energia livre de Gibbs G, que, pela
sua vez, é definida pela entalpia H e a entropia S. Portanto, um bom ponto de partida para a
discussdo do célculo de fugacidade com dados volumétricos € a guestiio de como a entalpia
e a entropia estdo relacionadas & pressdo P, a temperatura 7' e composicio constante. Por
outro lado, o potencial quimico também esta diretamente relacionado com a energia livre de
Helmholtz 4, definida em termos de energia interna U e entropia, em cujo caso, ¢ ponto de
partida seria estabelecer como estas duas fungGes estfio relacionadas ao volume V) a
temperatura ¢ composicdo constante. As respostas a estas questOes podem ser facilmente
encontradas usando as relagdes de Maxwell, com as quais podemos obter equagbes exatas

para U, A, S, 4 e G, das quais podemos derivar o potencial quimico e a fugacidade.

As propriedades volumétricas de fluidos podem ser expressas de modo mais
simples por equacdes de estado explicitas na pressdo, € ndc no volume. Por isso, € mais
conveniente calcular propriedades termodindmicas em termos das variaveis independentes
T e V, como na Equagdio (2.12), a seguir, que fornece a fugacidade de um componente 7
numa mistura, ¢ que, conforme descrito por Prausnitz et al. {1986), tém como chave a

seguinte expressao,

RTIng, =] ([%} Ry RTz (2.12)
VL on TV.n 4

onde #; = nimero de moles do componente 7 na mistura,

e sendo o coeficiente de fugacidade de mistura:

) zfj; (2.13)

¢ o fator de compressibilidade de mistura:



Bt (2.14)

A Equacdo (2.12) € usada sempre que os dados volumétricos estejam dados numa

forma explicita na presséo, quer dizer,

P=y (T.V,n..) 2.15)

com p significando "alguma fungZo”. O problema € que esta fungfo pode ser uma
fungfio analitica simples (equagdes cibicas, por exemplo), ou pode ser uma tabela com
dados volumétricos para serem integrados ou diferenciados. Néo existe ainda uma equagdo
de estado completamente valida, aplicavel a um grande nimero de subst3ncias e suas
misturas ao longo de amplos intervalos de pressio e temperatura, incluindo fases
condensadas. Muitas equagdes de estado tém sido propostas, lteis para uma classe limitada
de substincias e para condicbes também limitadas, mas a maior parte delas € total ou

parcialmente empirica.

Todas as equagOes de estado empiricas estio baseadas em suposigdes mais ou
menos arbitrarias, que nio sdo validas para o caso geral, mas para casos pontuais. Como as
constantes neste tipos de equagBes de estado ndo costumam ter um significado fisico
definido, € dificil justificar regras de mistura para expressar as constantes da mistura como
funcdo apenas das constantes dos componentes puros. Como resultado, as regras de mistura
introduzem suposi¢des arbitrarias adicionais, que podem conduzir a excelentes resultados

para um tipo de misturas, mas a resultados muito inferiores para outras.

Por esses motivos, € desejavel ter uma equagio de estado com uma base teodrica
que permita atribuir um significado fisico as constantes, de modo a poder relacionar as
propriedades da mistura as dos componentes puros com um minimo de arbitrariedade. Uma
equagdo deste tipo é a equagdo do virial, que expressa o fator de compressibilidade de
mistura como poténcias na variavel independente ¥ ou P. A equagfo virial truncada no

segundo termo toma a forma,
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Foi =ie (2.16)

onde, por convenciio, B ¢ chamado de segundo coeficiente do virial (que
representa os desvios do comportamento de gas ideal provocados por interagdes entre duas
moléculas). Os coeficientes viriais sdo funcio apenas da temperatura ¢ composi¢io. Para
altas densidades, a equacdo do virial € de pouco interesse pratico no momento. No entanto,
¢ aplicavel a densidades moderadas, como os problemas frequentemente encontrados no
equilibrio liguido-vapor. Para uma mistura de V componentes, o segundo coeficiente do

virial esta relacionado com a composicgio da solugio através da relacio,
N N
B=%% .8, (2.17)
i

sendo Bj; o segundo coeficiente virial cruzado, caracteristico de interagOes
moleculares. Substituindo a Equacgio (2.17) na (2.16) e esta na Equacdo {2.12), apods
integrar chega-se a expressfio para o coeficiente de fugacidade da fase vapor para qualquer

componente na mistura:

B, )

I ggv 2 g B. -1 (1-€~ s (2.18)
nge, = A — i — | .
i V = y} EH L p’ )

Se for usada a forma explicita em volume da relagio matematica entre volume,

pressdo, temperatura e composicdo V =y, (P, T,n, ...}, obtém-se:

. pi' x
=] 2 B - 19
In ¢, RT| gijy B:lj (2.19)
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A Equagio (2.19) costuma ser mais atil que a Equagdo (2.18) porque usa P e ndo V'

como variavel independente. Entretanto, ambas sio validas somente para densidades baixas

ou moderadas, aproximadamente, mas ndo excedendo, a metade da densidade critica.

Os coeficientes viriais podem ser calculados através da relagdo de Pitzer-Curl,

modificada por Tsonopoulos (1974),

(1} e {2}

BP,
2 =39 4 o3P+ I

RT,

<

sendo
P, = pressdo critica
1. = temperatura critica

@ = fator acéntrico

e sendo 5% e F¥ funco apenas da temperatura,

5© = 014450330 01385 00121 0000607

. 17 1 T

r

3 = 0,0637 + 2310423 0.008
T T; T

r

onde 7, = T/ 7T, , é atemperatura reduzida.

(2.20)

(221

(2.22)

A Equacdo (2.20) fornece uma boa correla¢io para o segundo coeficiente do virial

de fluidos normais. Um fluido normal € aquele cujas moléculas sio de tamanho moderado,

sdo ndo-polares ou fracamente polares, e nfo sdo associadas fortemente (por exemplo por
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ligacBes de hidrogénio); além disto, as propriedades configuracionais destes fluidos podem
ser avaliadas com suficiente aproximacdo pela fisica classica, particularmente pela

mecinica estatistica.

Para moléculas polares, Tsonopoulos (1974) adicionou um termo:

~ _ a b .
5():}?_?3“ {(2.23)

Tsonopoulos correlacionou os valores das constantes @ e b para varias classes de

compostos, como fungdo do momento dipolar reduzido g,

10° u* P,
H, = 0,9869—““—3”“— (2.24)

<

sendo

4 = momento dipolar

O segundo coeficiente do virial cruzado B, pode ser calculado através de

propriedades médias entre dois componentes da mistura,
Ty =TT, Q- K;) (2.25)

onde Kj; ¢ o termo referente a diferenca no tamanho das moléculas dos dois

componentes



033 33N
V» .3+V_Ga3

Vey =| ———— 5 4 (2.26)
Zo+ 7,
o = (2.27)
W, + W,
sz :—-—'2*—-'?—- (228)
Z..RT..
P, = c’;, = (2.29)
cy

2.4 Fugacidades em misturas liquidas. Funcées de excesso

O calculo de fugacidades em misturas liguidas segue uma técnica simples:
primeiro € definida uma solucio ideal, e depois sfo calculados o0s desvios em termos das
chamadas funcdes de excesso. Estas func¢Ses proporcionam expressbes para o calculo de
fugacidades via os chamados coeficientes de atividade. A qualquer composigdio, ©
coeficiente de atividade depende da escolha do estado de referéncia, que € arbitrério.
Portanto, € conveniente escolher o estado de referéncia de forma tal que o coeficiente de

atividade esteja sempre perto da umdade, e quando, para uma condigio dada, y, ¢

exatamente 1, a solucdio ¢ dita ideal. No entanto, esta defini¢io de idealidade n#3o esta
completa até especificar claramente o estado escolhido como referéncia. Dois estados de
referéncia séo frequentemente usados, sendo que um conduz a solugZo ideal no sentido da

lei de Raoult e outro conduz a solugio 1deal no sentido da lei de Henry.

Segundo Prausnitz et al. (1986), uma solugo ideal € aquela onde, a temperatura ¢
pressdo constantes, a fugacidade de todos os componentes € proporcional a alguma medida

da concentragio (usualmente a fracdo molar). Quer dizer,
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fz‘z =YX, (2-30)

onde y; € uma constante de proporcionalidade que depende da temperatura e da
pressdo, mas ndo da composigio. Se a relagio matematica, da Equagio (2.30), vale para
todo o intervalo de composigao (de x; = 0 até x; = 1), diz-se que a soluglo € ideal no sentido
da Regra de Lewis-Randall. Da condigdo limite vemos que, quando x; = 1, y; € igual a
fugacidade do liquido puro a temperatura e presso da solugdo. Se o estado de referéncia
escothido é o liquido puro a temperatura T e a pressio de saturagio P, as fugacidades sdo

iguais as pressOes parciais, como na lei de Raoult.

Em outros casos, {2.30) ndo € valida em todo o intervalo de composicio, mas
apenas numa pequena parte. Se x; é quase zero, ainda é possivel ter uma solucdo ideal de
acordo com (2.30), mas y; nfo pode mais ser identificada com a fugacidade do liquido
puro. Este tipo de solugio € uma solugio ideal no sentido da lei de Henry, ou solugfo ideal

diluida, e a constante de proporcionalidade y; € chamada de constante de Henry.

Misturas de fluidos reais ndo formam solugles ideais, embora misturas de liquidos
similares possam exibir um comportamento proximo a ideahidade. Os termos de corrego
que relacionam as propriedades da solucdo real as da solucdo ideal sdo chamadas funcdes

de excesso.

Fungdes de excesso sio as propriedades termodinimicas das solugbes que
excedem aquelas da solucio ideal as mesmas condighes de pressio, temperatura e
composicio. Para uma soluco ideal, todas as propriedades de excesso siio zero. Por

exemplo, a energia livre de Gibbs molar em excesso G, ¢ definida como:

£
G = Gsoggioreat a T, £, 1) = Tsohuggo ideal a T, £, 3) (2.31)

A uma dada temperatura fixa, a energia livre de Gibbs molar em excesso de uma
mistura depende da composicdo da mistura e, em menor grau, da pressdo. A pressdes
baixas ou moderadas, longe das condicGes criticas, o efeito da pressio € suficientemente
pequeno podendo ser desprezado.
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Para uma mistura binaria na qual as propriedades de excesso sejam tomadas em
relacio a uma solugfo ideal, cujo estado de referéncia € o liquido puro & temperatura €

pressdo da mistura, qualquer expressio para G” deve obedecer as condigdes limite:

GF =0 quando x; =0 (2.32a)

G* =0 quandox;=0 (2.32b)

Seguindo ainda o desenvolvimento descrito por Prausnitz et al. (1986), a expressio
para os coeficientes de atividade, dados por fungdes de excesso em misturas binarias, que

satisfaz as condigbes dadas, € a seguinte;

1 z
Iny, =— af; (i=12) (2.33)
RT\ cn _—

A pratica usualmente empregada para o calculo dos coeficientes de atividade da
fase liquida faz uso de modelos derivados de expressdes dadas para a energia livre de Gibbs
de excesso, que relacionam-se com a composi¢do e temperatura como na Equacio (2.33).
Diversos modelos para a energia livre de Gibbs de excesso podem ser encontrados na
literatura. Reid et al. (1987) descreveram véarios modelos de coeficientes de atividade da
fase liquida, muitos deles totalmente empiricos e alguns possuidores de um certo
embasamento tedrico. Estes modelos, assim como ocorre com a energia livre de Gibbs de
excesso, ficam em funcdo da temperatura e composicio, ¢ levam em consideragio a energia
de interagdo entre as moléculas, expressa na forma de pardmetros de interago binarios. No
presente trabalho, adota-se trés modelos para a representacio dos coeficientes de atividade

da fase liquida nos célculos do ELV: os modelos de Wilson, NRTL e UNIQUAC.
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Modele de Wilson

Wilson (1964) apresentou um modelo relacionando G° com as fracdes molares
baseado parcialmente em considerages moleculares, usando o conceito de composi¢io
local. A equagio de Wilson fornece uma boa representagio de G* para uma variedade de
misturas, € € particularmente util para solugdes de compostos polares ou com tendéncia a
associagio em solventes ndo polares; mas, apresenta a desvantagem de nfo predizer

miscibilidade limitada.

Para uma solugdo de N componentes, a expressio para a energia livre de Gibbs

molar excedente €,

|!Q

E

2T —wixi h{ix;f\y} (2.34)

sendo os parametros de interagio binaria;

VL ]
A ==Lexp T (2.35)
T RT '
yt A, =2,
A ==l eyn - L & 236
b=y xp[ — J (2:36)

onde os simbolos A's representam as energias de interagdo entre as moléculas. O

coeficiente de atividade para qualquer componente / € dado por:
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o N . _ N xkAkg
Iny,=-In ij.f\y +1 Z’"A"f_”_" (237
i

* foAkf
7
Modelo NRTL

Renon e Prausnitz desenvolveram a equagdo NRTL baseados também no conceito

de composigio local, mas ao contrario do modelo de Wilson, o modelo NRTL ¢ aphcavel a
sistemas de miscibilidade parcial.

Para uma solugdo de & componentes, a expressdo para a energia livre de Gibbs
molar excedente €,

N
GE N Z‘fﬁGﬁxf
RT S TE L

‘ Z G.x,
k&
sendo os pardmetros de interagio binaria:
g i £
§ = 2.39
TTRT (2.39
G, =exp(—a,7,;) (a;=ay (2.40)

onde os simbolos g's representam as energias de interagdo entre as moléculas. O

pardmetro « ; esta relacionado com a nfo-randomicidade da mistura. O coeficiente de

atividade para qualquer componente i é dado por:
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N N
ET--G..X. x7.(r.
At N E: rég Ty

x, G, &

Iny, = jN +Z N N
Y Gux, 7 D Gux, > Gux,
k k k

(2.41)

Ty

Meodeio UNIQUAC

Abrams e Prausnitz apresentaram uma equagdo que, de alguma maneira, ¢ uma
extensdo da teoria quase-quimica de Guggenheim para moléculas ndo-randSmicas a

misturas contendo componentes de diferente tamanho.

Para um sistema multicomponente, a equacio UNIQUAC € a soma das duas

parcelas,

GEmb Y o X 6.

—= = ) x, In—-+—=> gx,In— 242
RT “'7 QZCM > (242)

G & (a0

== Ny, 111(2 9’5 T .r.J (2.43)
RT Z 7 /

QE = Q_E(combinamrial) + G (residual) (2.44)

sendo as fragOes de segmento,

O] =t (2.45)
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e as fragdes de area:

6, =1 (2.46)
Z q4:%;
7
g, =—T5 (2.47)

O nimero de coordenacZo z na Equagio (2.42) ¢ fixado como 10.

A parte combinatorial da Equagio (2.44), descreve as contribui¢des entropicas dos
componentes, € a parte residual, expressa as for¢as intermoleculares que sdo responsavels
pela entalpia de mistura. A parte combinatorial depende apenas da composiciio € do
tamanho e forma das moléculas, pelo que necessita apenas de dados do componente puro;
no entanto, a parte residual depende das forgas intermoleculares, de onde aparecem os dois

pardmetros ajustaveis. O coeficiente de atividade para qualquer componente i ¢ dado por;

@ =z @, @, Y , L X gy,
Iny, mh’i‘“;'ﬁ‘-gqi Inq): +1, —-;ngi} ~qxin(29j rﬁ}q}.—in—Nm——im(z.z;S)

J '
: ! 2.9 7
k

sendo
=20~ )~ =D (249)

Os parametros ¢; da Equagio (2.42), ¢; da Equacio (2.43) e , em (2.45), sdo
constantes da estrutura molecular dos componentes puros, e dependem do tamanho da
molécula e da area superficial externa da mesma. Na formulagdo original do método,
g = g'. Para 4gua, valores de ¢’ foram ajustados empiricamente, enquanto que para alcoois,
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foi determinado que a superficie de interagio ¢ é menor que a superficie geométrica

externa. Para outros fluidos, geralmente considera-se g = ¢

2.5 Coeficiente de atividade a diluiciio infinita

Os modelos de coeficientes de atividade da fase liquida mostrados na Segio (2.4)
ndo fornecem dados adequados em regiGes proximas 4 diluicdo infinita. Este tipo de dado
possut um interesse pratico e tedrico, particularmente em calculos de processo, por
exemplo: na predigdo de dados de ELV, selecio de solventes em destilagio extrativa € na

identificacdo de azedtropos.

Uma variedade de metodos experimentais para medir diretamente os coeficientes
de atividade a diluigdo infinita %", estdo disponiveis na literatura. Os métodos sdo,
frequentemente, complementares, ou seja, cobrem diferentes faixas de volatilidade relativa
entre os componentes da mistura. Segundo Sandler (1996) e Eckert & Sherman (1996), os
métodos mais usuais sdo: Cromatografia dindmica, Ebuliometria diferencial, Método do
ponto de orvalho, Headspace, técnica da pressio diferencial, método diluidor ou do arraste

e solubilidade inversa.

A obtengdio de %~ em sistemas binarios pode ser feita de forma semi-preditiva, a
partir de dados de ELV a concentragdo finita, embora nem sempre de modo t30 preciso.
Gautreaux et al. {(1955) sugerem um metodo para a obtencao dos coeficientes de atividade a
diluicdo infinita a partir da derivagdo de algumas relagdes termodindmicas. Os autores
propdem métodos de célculo baseados em diagramas isobaricos ou isotérmicos em fungéo

da composicio da fase liquida ou vapor.

Segundo Gautreaux e Coates (1955), quando a fragio molar do componente 7 se

aproxima de zero na solugdo x;, — 0, da defini¢do de limite, tem-se,

limy, =»" (2.50)

x; 30
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e a expressdo para a energia livre de Gibbs molar excedente na condi¢io de

infinita diluiggo ¢ a seguinte:

G® =RTny’ (2.51)

2.6 Aplicacio da equacio de Gibbs-Duhem. Testes de consisténcia

termodindmica de dados de equilibrio

As medidas experimentais de equilibrio liquido-vapor, por mais precisas que
sejam, sempre estardo sujeitas a desvios, isto €, erros inerentes ao equipamento, & precisao
dos instrumentos, técnicas de medidas, entre outros. Além da correlagio de dados, as
equagdes da termodindmica podem ser usadas também para verificar a consisténcia dos
dados atraves de certas relaces termodindmicas. Tais procedimentos s3o chamados de
testes de consisténcia termodinimica. De acordo com Gmehling et al. (1977), praticamente
todos os testes s@o baseados na equagio de Gibbs-Duhem, a qual pode estar apresentada na

forma,

AH AV y
SL T -22gP+S xdiny =0 2.52
7 =7 Y xdiny, (2.52)

i

sendo A/ a entalpia molar de mistura e AV o volume molar de mistura.

Para um sistema binario a Equacgo (2.52) fica:

AH AV
};;2 dTw}chﬁbﬁmx]dln yytxdiny, =0 (2.33)
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Os dados de equilibrio de fase normalmente sdo apresentados como dados
isotérmicos ou isobdaricos, o que significa que na Equacgio (2.53) o primeiro ou o segundo

termo € igual a zero. No caso isotérmico, a pressdes baixas e moderadas, as Equagdes
{2.52) e (2.53) podem ser simplificadas ainda mais, porque geralmente o termo %dp é

relativamente pequeno e, assim, pode ser negligenciado.

Desta forma, no caso isotérmico os testes de consisténcia para dados de equilibrio

liguido-vapor normalmente comegam por,
N
Z xdlny, =0 (2.54)
e para sistemas binarios:
xdiny, +x,diny, =0 (2.55)

No caso isobarico chega-se 4 seguinte equagio para sistemas multicomponentes,

N

}%2 T+ xdiny, =0 (2.56)

e para sistemas binarios:

}?][i dlf +xdlny, +x,dlny, =0 {2.57)
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Os testes de consisténcia termodindmica para sistemas binarios podem ser feitos
de duas maneiras diferentes. O primeiro teste € aquele que cobre toda a regido de
composico, de x; = 0 até x; = 1, através da integra¢do da Equacgdo (2.35), para o caso
isotérmico, ou da Equagdo (2.57), no caso de dados isobaricos. A outra maneira de analisar

os dados, requer que os pontos sejam examinados individualmente.

O teste integral foi primeiramente descrito por Herington (1947), usando a

integracdo da seguinte equagio baseada nas relagdes de Gibbs-Duhem,

4 sat r
| ﬂn a, wln(P‘m) e, =26 (2.58)
Al P RT

sendo a2 a volatilidade relativa, «,, = Nz (2.39)
XY,

As seguintes restri¢es foram feitas pelo autor:

- a fase vapor pode ser considerada como gés ideal;

- o volume molar da fase liquida pode ser negligenciado em comparagdo com o

volume molar da fase vapor.

As desvantagens deste método s3o que ele se aplica apenas a sistemas isotérmicos
e que as variaveis envolvidas s@o apenas a volatilidade relativa e as pressdes de vapor dos

componentes puros.

Pode-se demonstrar para um sistema binario em condigbes isotérmicas, que a

integracdo da Equacdo (2.55) fica da seguinte forma:
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x=b xumb
J. xdhny, + fxzd]n ¥, =0 (2.60)

X=d =4

Com os limites de integracio x; = 0 ¢ x; = 1, e lembrando que x> = 1 — x;, obtém-

se,

H=l
_[ xdiny, = [xf lnf’it jhl/; (2.61)
x=0
&
(2.62)

.f x,diny, = [x2 In ;@ + {ingfz

x=0

Os primeiros termos do lado direito das Equactes (2.61) e (2.62) sdo iguais a zero;
assim, substituindo estas equagdes na Equagdo (2.60), Redlich et al. (1948), sugeriram a

integracio da seguinte equaciio em funcdo dos coeficientes de atividade:

j }n 4 ~dr=0 (2.63)

O método baseia-se na representagdio das propriedades termodindmicas de

solucdes ndo-eletroliticas, cuja fungio hl(zm) , serviu de critério para a classificacdo dos
¥

diferentes tipos de solugdes. Foram desenvolvidos modelos baseados em série de poténcias

cujos pardmetros podem ser estimados a partir de regressdo de coeficientes de atividade

“experimentais’.

As seguintes restrigdes foram feitas pelos autores:



- a fase vapor pode ser considerada como gés ideal;

- a dependéncia dos coeficientes de atividade com a temperatura foi desprezada.

A consisténcia dos dados ¢ avaliada de acordo com o modulo da integral

calculada, cujo valor € dado pela area sob a curva In(ﬂj VS XJ.
¥

O mesmo procedimento de integragio aplicado a Equagio (2.57), para condigdes

isobéricas, e fazendo x; = x, conduz a:

1
[0t = dr (2.64)
4]

P AH
Va xJ;O

RT?

Com as Equacgdes (2.63) e (2.64) o teste integral de consisténcia ¢ feito da seguinie

7
V2

maneira: os valores de In

, calculados a partir de dados experimentais, sio plotados

versus a fragdo molar x;; através destes pontos uma linha de interpolacdo é tragada como
mostra a Figura 2-1. A area abaixo desta linha (por isso este teste também é chamado de
teste da area) € igual ao médulo da integral do lado esquerdo das Equacgdes (2.63) e (2.64).
No caso isotérmico esta integral deve ser zero, conforme a Equagio (2.63), para dados

consistentes.

Isto significa que no grafico de in 2L vs x; as areas acima e abaixo do eixo X;
Va

devem ser iguais. Para dados reais este requisito nio serd exatamente cumprido devido aos
erros experimentais e também devido as suposicGes feitas nos calculos (fase vapor ideal ao
invés de fase vapor real). Entdo ¢é razoavel definir um desvio que ndo deve ser excedido,

para que um conjunto de dados possa ser consideradc termodinamicamente consistente.

Este desvio D) € dado por,
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A‘“‘B!
= 100—— 9 2.
D i A,+B,{ [%] (2.65)

sendo A° a 4rea acima e B’ a area abaixo do eixo x.

X

Xy —=

Figura 2-1 Representacio do grafico para teste da area

O limite para este desvio € um tanto arbitrario; como regra geral o valor do desvio
deveria ficar em torno de 2%. Isto ndo significa que, um grupo de dados com desvio dentro
deste limite deve ser necessariamente confiavel, porque a consisténcia termodindmica €
uma condicdo necessaria, mas ndo suficiente para que os dados sejam considerados
corretos. Esta condigfio se aplica em particular para o teste integral, no qual os dados nfo

sio considerados como dados individuais e sim como grupos de dados.

x=l

Para condigOes isobaricas, a integral j R_I: dT ¢ avaliada segundo a Equagio

2
x=0

(2.57), onde para alguns sistemas este termo devera ser pequeno o suficiente para ser
negligenciado, por exemplo, em sistemas consistindo de componentes quimicamente
similares com baixos valores de entalpia molar de mistura AH, ou se as temperaturas de
ebulicdo no sisterna sfo préximas em relacdo a vanacgio na composicdo, resultando em

pequenos valores de (d7 /dx). Entretanto, geralmente o lado direito da Equacdo (2.57) ndo
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pode ser desprezado comparado com o termo integral do lado esquerdo da equacdo. Por
outro lado, na maioria dos casos a entalpia molar de mistura necessaria para o calculo da

integral entalpica ndo ¢ encontrada na literatura.

Desta forma, Herington (1951) generalizou este procedimento para incluir dados
isobaricos, propondo uma técnica semi-empirica para estimar a integral do termo entalpico,

negligenciado na integracdo simplificada da equagiio de Gibbs-Duhem. O autor definiu uma

quantidade .JJ por,
T,
J=150—"— [%] (2.66)

onde Tmim € a menor temperatura de ebulicio observada no sistema isobarico,
geralmente sera a temperatura de ebuliciio do componente mais volatil, somente nos casos
de azedtropos de baixo ponto de ebulicio ¢ que serd a temperatura de ebuligio do
azeOtropo. ATm. € a maxima diferenca nas temperaturas de ebuligio na faixa de
composicio total do sistema isobarico, geralmente é a diferenga entre as temperaturas de
ebulicio dos componentes puros; para sistemas azeotrépicos sera a diferenca entre as
temperaturas de ebulicio do azebtropo e do componente com ponto de ebulicio mais
distante a partir do azedtropo. A constante 150 foi sugerida por Herington (1951) a partir de

uma analise de valores tipicos de calor de mistura para liquidos orgéanicos.

Baseado na analise de um certo nimero de dados experimentais, o autor estipulou
um critério de consisténcia baseado na diferenca entre o valor do desvio D calculado pelo

teste da area e o valor J, observadas as seguintes restrigdes:

|D - J| <10% — os dados podem ser consistentes (2.67a)

| D J| > 10% — os dados provavelmente sio inconsistentes (2.67b)

Entretanto, Wisniak (1994) reavaliando o método de Herington (1951) para um

mimero maior de sistemas binarios, encontrou desvios além dos anunciados como
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esperados no desenvolvimenio da técnica. O autor argumentou, entre outros, que nos
sistemas estudados o valor da constante empirica 150, pode sofrer grandes distorgdes.
Como solugio a este problema sdo abordadas duas propostas: caso néo se tenha disponivel
os valores de entalpia de mistura, emprega-se a correlagdo de Herington (1951) com os
pardmetros empiricos corrigidos por Wisniak (1994), o que acarretara numa alteragéo do
valor da constante, originalmente definida como sendo 150 para o valor de 96, dependendo
do sistema em andlise. A outra proposta ¢ utilizar um modelo de coeficiente de atividade,

como Wilson (1964), aplicado a um sistema binario na forma:

AG#
RT

=—x In{x, + A,x,)—x, In{x, + A, x (2.68)
2 2 217

Através da relagiio termodinimica entre AG® e entalpia de mistura,

3(AG®/RT)  AH

2.69
cT RT? ( )
chega-se a seguinte equagio:
AH = xix; Azz (;’12 -,‘;h“) + AZI(‘H"ZI "/:I'zz)_i (2.70)
ox v x4, X, + XAy

O autor sugere a seguinte inequacgdo a partir do emprego da Equagdo (2.58)

diretamente na relagio obtida por Herington {1951), dispensando-se o uso da constante

empirica,
1 L) AH.’{!O —TO
finZtax <-—%%-—zl~ (2.71)
s 72 min
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sendo
7,” = temperatura de ebuligio do componente 1 a pressio do sistema
7T, = temperatura de ebuligio do componente 2 a pressio do sistema

T min = temperatura de ebuligio minima no sistema

Caso os resultados encontrados obedegam a Inequacdo (2.71) os dados podem ser

considerados consistentes,

O teste integral ou da 4rea possui uma desvantagem: independentemente do
namero de dados, produz somente uma informacio da qual um determinado grupo de dados
pode ser corretamente julgado. Estes testes sdo conhecidos como “globais” por analisarem
toda uma faixa de composicdo, de x = 0 até x = 1. Bourne (1964), analisando este tipo de
teste, apresentou possiveis erros na aplicagio do teste da éarea para dados de ELV. Na
medida do equilibrio ao longo da faixa de composigdo podem haver compensagdes de
erros; o autor sugere que o teste da 4rea seja aplicado juntamente com estudos de solugdes,
fracionamento dos componentes, erros na medida de temperatura e pressdio, erros de

amostragem, ebulicdo desigual nos equipamentos de recirculacio e de vaporizagio flash.

Diferentemente do teste integral, onde todos os dados experimentais sdo reduzidos
para um Unico resultado, a caracteristica essencial do segundo tipo de teste de consisténcia
¢ a avaliacio de dados individuais. Van Ness (1959), ao desenvolver as formas exatas da
equacdo de Gibbs-Duhem, mostrou que a integracdo poderia ser efetivada ao longo de um
caminho especifico para o qual os dados fossem disponiveis. Essa premissa serviu de base

para os testes “locais” de area, onde a integracdo pode ser feita em faixas restritas,

detectando-se inconsisténcias locais.
Van Ness (1970}, observou que nem todas as variaveis medidas sédo

necessariamente utilizadas. Além disso, no uso da razio dos coeficientes de atividade A
e

E

uma parte dos dados experimentais ¢ perdida, devido (para fase vapor ideal) a pressdo total

P ser neutralizada no teste de area, como pode ser visto na equag@o abaixo:
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I y e, P _2% P

72 x}P}““sz Xy, B

(2.72)

Um fato também notado € que regides proximas a altas dilui¢Bes, isto 6, x; — 0

e x; — 1, influenciam grandemente os coeficientes de atividade podendo alterar os

resultados finais.

Van Ness et al. (1973) propdem seis maneiras diferentes de se testar a consisténcia
termodindmica de dados isotérmicos utilizando resuitados P-x;, P-yvi e xi-n1. O teste
consiste no calculo da fragdo molar da fase vapor y a partir de dados experimentais da
fracdo molar da fase liquida x e da press8o total P, através da equacdo de Gibbs-Duhem, e
comparando os resultados obtidos para y com os y’s experimentais. Valores de y; x; ou P
sdo plotados graficamente contra x; e ¢ espalhamento dos resultados em tormo do zero é
utilizado como par@metro para avaliagdo da consisténcia. Dados espalhados aleatoriamente
podem ser consistentes, enguanto que observada uma tendéncia hd a indicacdo de
inconsisténcia. Este procedimento também pode ser feito calculando a fragfio molar da fase

vapor y a partir de dados isotérmicos P-x ou isobaricos 7-x.

Para dados isotérmicos, considerando a fase vapor ideal e que a fugacidade da fase
vapor dos componentes puros € igual a pressdo de vapor, as seguintes equagdes sdo usadas

no método de Van Ness modificado por Fredenstund et al. (1977):

_AGE
RT

@2.73)

A relaclio entre g e x; € estabelecida numericamente pelo procedimento proposto
por Mixon et al. (1965):

ag (2.74)
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Iny,=g+x,g (2.75)
ny,=g—-xg (2.76)
P=x Py, +x,P*y, (2.77)
Substituindo as Equagdes {2.75) e (2.76) na Equacio (2.77) tem-se:

P=xP" exp(g+x,8")+x, P exp{g—xg" (2.78)

A Equacdo (2.78) deve ser combinada com uma expressio para g que pode ser
qualquer expressdo em fungdo da equacio de Gibbs-Duhem. Uma possivel escolha para
este proposito sdo os polindmios de Legendre, que sdo altamente flexiveis, particularmente
adequados para a representacdo de fungdes termodindmicas de excesso. A expressdo geral

para os polindmios de Legendre com a variavel simétrica (2x; — 1), é dada por:
L(2x, -D= 'if[{Zk -D2x, -D.L, ,2x -)-(k-DL, ,(2x - 1}] {2.79a)

comk=1,2 3, .. tem-se

L(2x, —1)=2x -1 (2.79b)

I.(2x, -1= %[3(2@ ~1 -1 (2.79¢)



L.(2x, -1)= %»[S(Ex} ~1) 32y, - 1) (2.79d)

Usando os polindmios de Legendre para a representacio de g chega-se a:
g=x(1-x )ZakLk (2x; -1 (2.80)
k=0

sendo
a; = coeficiente polinomial de Legendre de ordem £

n = maxima ordem do polinémio

Os coeficientes a; sdo ajustados iterativamente no sentido de fornecer a methor
representacio dos dados experimentais P-x, por exemplo, pelo método dos minimos
quadrados, onde a soma das diferencas ao quadrado das pressdes experimentais e
calculadas é minimizada, o que equivale ao método de Barker (1953). A fun¢io de g com o
melhor ajuste € entdo usada para calcular os coeficientes de atividade 7 € 3 e com estes

calcular as fragdes molar da fase vapor y; e y» para todos os pontos a partir de:

x By,

R T — 2.81
yi,cafc P ( )
e

JCF,P-,SM}/,,
-y?.,ca;’c i = (2_82)

Lid
L3}



com £ calculado pela Equagdo (2.78).

A seguinte diferenca:
Aymyexp ~ycaic (283)

(com Yexp sendo a fraciio molar da fase vapor medida experimentalmente) € um
critério direto para a consisténcia dos dados. A fixac3o de um limite maximo de desvio para
a execucdo do teste de consisténcia encontra a mesma dificuldade que ocorre com o teste
integral. Levando em conta a soma dos erros expenmentais provaveis na medida das
concentragdes do vapor e do liquido em aparelhos de circulagiio, um valor médio absoluto
para Ay de 0,01 (fracfio molar) parece ser razoavel, indicando que dados com um Ay maior

que 0,01 provavelmente nfo serdo confidveis.

Os testes ponto-a-ponto sdo mais rigorosos que os testes integrais, pois cada ponto
do conjunto de dados pode ser analisado individualmente. Também pode servir para

discernir dados com grandes desvios de Ay a partir de um grupo de dados e os descartar

eventualmente.

Para sistemas com altas volatilidades relativas (aproximadamente acima de 10) ou,
que ¢ equivalente, sistemas com grandes diferencas nos pontos de ebulicidio dos
componentes puros, o desvio Ay ndo € um critério razoavel, devido a fragio molar da fase
vapor do componente mais volatil y; ser aproximadamente uma unidade acima da faixa de
concentrag@o da fase liquida com relagiio a0 mesmo componente, resultando evidentemente
em valores pequenos de Ay. Neste caso a qualidade do ajuste de dados de pressio sera mais

adequada para verificar a consisténcia.

O teste ponto-a-ponto hia pouco descrito foi desenvolvido para condigles
isotérmicas. Fredenslund et al. (1975), estenderam o método de Van Ness et al. (1973) para
sistemnas isobaricos, considerando a fase vapor nd3o-ideal. Na aplicacdo do teste ponto-a-

ponto para dados isobaricos a dependéncia da temperatura em AG® deve ser levada em

conta através do termo —;—f; da equac¢io de Gibbs-Duhem.
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Como ja foi mencionado anteriormente, os dados de calor de mistura necessarios
para tal método ndo estdo disponiveis na maioria dos casos. Na falta de outras
possibilidades, a mesma técnica empregada para dados isotérmicos pode ser usada. E
recomendado, porém, considerar dados isobaricos inconsistentes para um desvio médio Ay

maior que 0,01. Naturalmente, este teste ndo € td0 rigoroso como no ¢aso isotérmico.

Wilsak ¢ Philip (1995) avaliaram quatro tipos de testes de consisténcia para
sistermnas isotérmicos, entre eles o da area segundo Herington (1951) e o de Van Ness et al.
(1973) e chegaram a conclusdes semelhantes as apresentadas. Basicamente, os autores
avaliam as aproximagdes e simplificagBes nas relacdes termodinidmicas que os diversos
métodos aplicam para os célculos dos coeficientes de atividade “experimentais”, como as
relacbes PVT para o calculo dos coeficientes de fugacidade da fase vapor e os desvios
inerentes dos termos volumétricos. Os autores ilustraram suas analises, comparando a
eficiéncia da aplicacio de modelos de coeficientes de fugacidade da fase vapor e de
atividade da fase liquida adequados e nio adequados a determinados sistemas, além da
influéncia do emprego de dados obtidos em regides proximas a de diluicdo infinita. As

principais conclusdes dos autores em seu trabalho sdo as seguintes:

- O uso de pontos proximos a regido diluida influencia de modo apreciavel, e nem

sempre favoravel, os testes de consisténcia;

- Deve-se levar em consideragio a -nZo-idealidade das fases, evitando

simplifica¢des € adotando sempre modelos apropriados aos sistemas em estudo;

- O teste da area, por st $0, nio garante a consisténcia dos dados, sendo uma

condicdio necessaria, mas no suficiente;

- O teste de Van Ness deve ser interpretado nio apenas isoladamente, mas de
preferéncia com outros testes de consisténcia. Deve-se procurar extrair o maximo de
informacgdes deste teste, nfio empregando apenas uma analise estatistica quantitativa, mas
também, e principalmente, a analise qualitativa, fazendo uma interpretagdo dos graficos
P-x, P residual e y residual versus a composigio x, que podem indicar maus modelos

empregados (P-x e P residual) ou tendéncias nos resultados (y residual).

[#]
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Os testes de consisténcia também podem ser aplicados para sistemas com trés ou
mais componentes, mas como o0s métodos sdo bastante extensos e, além disso, sdo

necessartos muitos dados experimentais, eles nio sfo freqiientemente usados.



3 Parte experimental

O equipamento utilizado neste trabalho para a determinagio experimental dos
dados de ELV pertence ao Laboratorio de Propriedades Termodindmicas (LPT) da
Faculdade de Engenharia Quimica da UNICAMP. Os sistemas estudados foram os

seguintes:

- 1,2-Dicloroetano(1) + Tricloroetileno(2) a 250 mmHg e 650mmHg;
- 1,2-Dicloroetano(1) + 1-Butanol(2) a 250 mmHg e 650mmHg;

- Tricloroetileno(1) + 1-Butanol(2) a 250 mmHg e 650mHg.

Todos os compostos foram adquiridos do fabricante Merck que garante pureza
acima de 99,5% em massa. Assim, n8o foi necessanio nenhum tipo de tratamento de

purificagdo posterior.

Compostos quimicos dos sistemas

1,2-Dicloroetano

. a
Férmula: C,H,Cl, Tricloroetilenc
Peso molecular: 98,96 Formula: C;HCL
N. Registro CAS: 107-06-2 Peso molecular: 131,39
Estrutura quimica: N. Registro CAS: 79-01-6
Estrutura quimica:
1 :: il

1-Butanol
Formula: C4H;,O
Peso molecular: 74,12
N. Registro CAS: 71-36-3
Estrutura quimica:



3.1 Dados dos sistemas estudados existentes na lteratura

Existem varios bancos de dados, além de publicagBes especificas sobre dados de
equilibrio de fases. Contudo, em muitos casos, ndo se encontram dados referentes a mistura
desejada. Por vezes estio fora das faixas de temperatura e pressio de interesse ou ainda os
valores obtidos ndo sio de todo confidveis, pairando davidas sobre sua qualidade e

consisténcia termodindmica.

Para que sejam confiaveis e representativos no estudo dos processos de separagio,
a obtengio de dados de ELV de boa qualidade torna-se uma tarefa de suma importancia. No
caso dos sistemas estudados, foram encontrados dados consistentes na literatura para os

seguintes sistemas:

- Tncloroetileno + 1-Butanol, a 150 e 750 mmHg, Dejoz et al. (1996);

- 1,2-Dicloroetanc + 1-Butanol, entre 723 e¢ 729 mmHg, Subramanian et al
(1969);

- 1,2-Dicloroetano + 1-Butanol, a 760 mmHg, Krishnaiah e Choudary (1987);

- 1,2-Dicloroetano + 1-Butanol, a 323,15 K, Chaudhari e Katti (1989).

Nio foram encontrados dados na literatura especializada do sistema binario 1,2-

Dicloroetano + Tricloroetileno.

3.2 Métodos para a determinaciio experimental de dados de ELV

A determinacgdo experimental dos dados de ELV pode ser feita tanto de forma
isobarica como isotérmica através de varios métodos descritos na literatura para obtengdo
dos dados. A obra de Hila et al. (1967) retine as principais técnicas utilizadas e suas
caracteristicas. Abbott (1986) e Marsh (1989) complementaram o trabalho de Hala et al.

(1967), apresentando novos métodos desenvolvidos mais recentemente. Entretanto, nos
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ultimos anos praticamente ndo houveram inovagdes significativas nos processos de

obtengio de dados de ELV, permanecendo os principios ¢ equipamentos utilizados até

entio.

Basicamente, os métodos de obtencdo de dados de ELV se dividem em duas
classes distintas, segundo Abbott (1986): os métodos estaticos, onde o liquido e o vapor séo
mantidos dentro de um recipiente evacuado, a temperatura constante, até que a pressao no
sistema permaneca inalterada; os métodos dindmicos, onde ocorre a circulagio da fase

liquida e/ou vapor.

Um outro tipo de distingo entre os métodos diz respeito as varidveis mensuraveis
P, T, x e y. Quando apenas parte delas € medida, geralmente P, 7, x, diz-se que se utiliza um

método parcial. Caso todas as variaveis sejam observadas, tem-se o método total.

Segundo Hala et al. (1967), os métodos sdo divididos de acordo com suas técnicas

experimentais em cinco grupos principais:

- método da destilagéo;

- método estatico;

- método do ponto de bolha e orvalho;
- método da recirculagio;

- método de fluxo.

Método da destilacio

E o método mais antigo existente e, praticamente ndo é mais utilizado. Destila-se
uma pequena quantidade de liguido do frasco de destilagio que contém uma grande
quantidade de carga. O sistema ¢ mantido a pressdo constante e mede-se a temperatura na
qual ocorre a destilagio. SupSe-se que a composicio da fase liquida deva permanecer
constante e analisa-se a amostra condensada do vapor. Grandes erros podem ser causados

por condensacio do vapor nas paredes frias do frasco no comego do experimento.



Método estatico

O procedimento experimental neste método consiste em colocar uma solucdo em
um cilindro evacuado, mantido a temperatura constante e promover a agitaciio até que as
fases entrem em equilibrio, retirando em seguida amostras de ambas as fases. A dificuldade
desta técnica consiste em se obfer amostras, principalmente a baixas pressdes, sem que
cause perturbagdes no equilibrio, ja que a quantidade de vapor requerida para a analise € da
mesma ordem de grandeza do vapor em equilibrio no interior da célula. Mais recentemente,
foram elaboradas técnicas semi-micro que se baseiam na anilise cromatografica de
pequenos volumes da fase vapor e, por estas razbes, si0 mails adequadas a trabalhos a

pequenas e médias pressdes. Um esquema do método ¢ apresentade na Figura 3-1.
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Figura 3-1 Esquema de funcionamento do método estatico: {(A)
cémara termostatizada; (B) cimara de equilibrio; (E) agitador;
(V1) valvula de amostragem da fase gasosa; (V2) valvula de
amostragem da fase liquida; (T) sensor de temperatura; (P)
sensor de pressio.
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Método do ponto de bolha e orvalho

Baseia-se no principio de construgdo das curvas de equilibrio P-x-y como a
mostrada na Figura 3-2. Estas curvas podein ser obtidas através da medida das composi¢Ges
das duas fases em equilibrio em uma determinada temperatura. O método consiste em
retirar esses dados a uma temperatura constante, a partir da reducio da pressdo do sistema,
Uma amostra com uma composigio x; € submetida a uma pressio inicial P; superior a
pressdo de vapor da mistura. A pressio total no sistema ¢ reduzida gradualmente até que se
atinja um valor P;, em que se formard uma quantidade minima de vapor. Nesse ponto (M),
considera-se que o vapor formado estd em equilibrio termodindmico com o liquido
atingindo, assim, o chamado "ponto de bolha". Continuando a diminuir a pressdo, chega-se
a um outro valor de pressdo P>, em que praticamente, todo o liquido é vaporizado e uma
quantidade infinitesimal de liquido estd em equilibrio com o vapor. Este, por sua vez,
possui a mesma composicdo que o liquido original. Neste ponto € atingido o chamado

"ponto de orvalho” (N).

T = cte

x¥

Figura 3-2 Curva de equilibrio liquido-vapor a temperatura
constante de um sistema binario para ilustrar o método do ponto
de bolha e orvalho.
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Método da recirculacio

E um método bastante usado nas regides de baixa e média pressio. Podem ser
classificados em: com recirculagio da fase vapor e com recirculacio das fases liquida e
vapor. Nos metodos que se baseiam na recirculago da fase vapor, como o proprio nome ja
indica, a fase € recirculada no sistema através de um liquido, até que se atinja o regime
permanente. No caso de se empregar a fase vapor sem condensagdo, o método necessita do
bombeamento desta fase. Este processo, apesar de sua simplicidade, fornece alguns
incovenientes devido a necessidade de bombeamento do vapor. As flutuagbes na pressao
sofridas pelo bombeamento dificultam a manutencdo da temperatura e pressio constantes,

descaracterizando o regime permanente. Um esquema do processo € mostrado na Figura 3-

-
3.

P <N
Tom= 4
= e [1v
< S¥
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Figura 3-3 Esquema de funcionamento do método de
recirculagdo mecénica de vapor. (A) cdmara de equilibrio; (Py)
bomba para vapor; (C) cAmaras termotatizadas - T, > Ty; (Sv)
corrente de vapor; (T) sensor de temperatura; (P) sensor de
pressdo; (V1) valvula deamostragem da fase vapor; (V2) valvula
de amostragem da fase liquida.
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No método de recirculagdo da fase vapor condensada, o diferencial de pressio
necessario a recirculagdo do vapor é obtido pela condensa¢fio do mesmo na parte superior
do equipamento, o que retira a inconveniéncia do uso de uma bomba. O retorno da fase
vapor 4 cimara de equilibrio pode se dar na fase condensada ou a mesma pode ser
revaporizada antes. No segundo caso foram obtidos resultados com boa exatiddo, o que
acarretou numa grande quantidade de trabathos feitos por este método. Como
inconveniéncias a técnica pode-se citar a condensagdo parcial do vapor apés atingido o
equilibrio e a ndio determinacio de forma precisa da temperatura de equilibrio. A Figura 3-4

mostra um esquema do principio da recirculacio da fase vapor condensada.
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Figura 3-4 Esquema de funcionamento do metodo de
recirculagdo do vapor condensado: (A) camara de equilibrio; (B)
condensador da fase vapor; (C) aquecedor; (K) revaporizador
para modelos com revaporizagio do vapor condensado; (V1)
valvula de amostragem da fase vapor; (V2) valvula de
amostragem da fase liquida; (T) sensor de temperatura; (P)
sensor de pressdo



Nos aparethos com circulagio em ambas as fases, a mistura € aquecida em um
recipiente fechado ¢ entra em ebuli¢do. O vapor aquecido circula pelo equipamento e, apos
condensado, retorna a cdmara de aquecimento. O liquido, que sai junto com o vapor, ¢
coletado em um recipiente especial e depois retorna também a camara. O emprego de uma
bomba de expansdo térmica, desenvolvida anteriormente por Cottrell, empregada para
conduzir uma corrente de liquido em ebulicio a cdmara que se faz a leitura da temperatura,
fot de enorme contribui¢do para o estabelecimento do estado de equilibrio entre ambas as
fases. A esta bomba se da o nome de bomba ou tubo Cottrell. Ela proporciona o contato € a
area disponivel para a troca de calor e massa entre as fases, necessarias para se atingir o
estado de equilibrio. Este tipo de método tornou-se ainda mais eficiente, depois que foram
introduzidas as modificacdes por Gillespie que permitiram a separacio das correntes de
liquido e vapor. Dessa forma, a técnica mostrou-se bastante superior as de recirculacdo
apenas da fase vapor. O esquema do equipamento € apresentado na Figura 3-5, juntamente

com a foto do proprio ebulidmetro utilizado neste trabalho.

Figura 3-5 Esquema e foto do ebulidmetro de Rock & Siege (versio comercial "Normag")
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Legenda da Figura 3-5:

1. frasco de ebuli¢do

r

barra magnética revestida de Teflon
tubo Cottrell

pogo do termdmetro: ponto de separacio das fases em equilibrio

junta esmerilhada para fixac&o do termdmetro

3

4

5

6. anteparo
7. cimara de vapor

8. jaqueta encamisada para circulagio do fluido termostatico
9. conex@o para circulacio do fluido termostatico

10. condensador da fase vapor

11. conta-gotas da fase vapor

12. ponto de amostragem da fase vapor condensado

13. sistema de tubos concéntricos para troca térmica entre as fases antes do retorno ac

frasco de ebulicio

14. entrada das fases liquida e vapor condensado no frasco de ebuli¢o

-

15. ponto de amostragem da fase liquida
16. valvulas para retirada das amostras das fases
17. conexdo com a linha de pressio

18. conexdes para a agua de refrigeracio

Método de fluxo

Este é o método utilizado, principalmente, para a obtencdo de dados em sistemas
de miscibilidade limitada e/ou sistemas reativos, problemas que geram inconveniéncias ao
método da recirculaggo. O principio € o mesmo que o da recirculagdo. A diferenca esta na
camara de separagdo, que ¢ alimentada por um fluxo de composicio constante. Alimenta-se
o compartimento onde se estabelecera o equilibrio com uma corrente de composicio

constante que pode ser a fase liquida ou vapor ou a combinagiio de ambas. A solugdo



formada sai do baldio de aquecimento, passa pela cimara de separagdo, onde acontece o

equilibrio e segue diretamente para a se¢do de amostragem, sem recirculagio.

Conforme descrito por Hala et al. (1967), a Tabela 3-1 mostra as caracteristicas e

faixas de aplicabilidade dos diversos métodos para obtencio de dados de equilibrio liquido-

Vapor.
Tabela 3-1 Comparacio entre os métodos de obtengido de dados ELV
Método Faixa de Faixa de Vantagens Desvantagens
Pressio Temperatura
Destilacdo Pequena Baixas Simpiicidade de Baixa exatiddo
temperaturas constru¢io
Estatico Ampla Ampla Grande exatiddo Dificuldade na
retirada de
amostras e
medida da
presséo total
Ponto de bolhae Ampla Baixas Pequena Construgio e
orvatho temperaturas quantidade de alimentagio
amostra; ndo dificeis
requer analise
guimica das
fases
Fluxo Ampla Baixas Tempo reduzido Exige grande
temperaturas para controle do
estabelecimento processo
do equilibrio
Recirculagdo Pequena(baixas Adequado a Uso de solugtes
e médias) barxas homogéneas e
temperaturas nfo reativas

A técnica utilizada nos experimentos deste trabalho se baseia no método da

recirculac@io das fases liquida e vapor, utilizando o equipamento e procedimentos adotados

por Krahenbiihl (1987), ndo apresentando nenhuma modificacdo adicional relevante.

3.3 Aparelhagem

A aparelhagem pode ser dividida em duas segGes: uma principal, constituida pelo

ebulidmetro em si, e uma outra, considerada como sendo de apoio, constituida pelos
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equipamentos de controle da pressdo, temperatura e analise da composi¢io das fases do

sistema.

O equipamento da Figura 3-5 ¢ um ebuliémetro de recircula¢do desenvolvido por
Rock e Siege e descrito por Hala (1967), em uma versdo comercial da marca "Normag”. O
ebulidmetro "Normag", totalmente construido em vidro, constitui-se de quatro cimaras
principais: um frasco em que ¢ depositada a solugio que € aquecida e constantemente
agitada; uma cimara de equilibrio entre as fases liquida e vapor; dois pontos de coleta para
cada fase em separado. O aparelho suporta pressdes de operagio que variam de 100 mmHg
até 1000 mmHg.

O ebulidmetro possui ainda dois pontos de medidas de temperatura, ambos
utilizando termOmetros de mercirio da marca "Normag", fomnecidos junto com o
equipamento. Em um dos pontos, emprega-se um termdmetro com precisdo de 0,5 graus
Celsius, que indica a temperatura do fluido termostatico utilizado para isolar a cdmara de
equilibrio do meio. O segundo ponto de tomada de temperatura € no interior da cidmara de
equilibrio, onde sdo utilizados termémetros com uma precisdo de 0,05 graus Celsius na

escala.

O ebulidmetro esta conectado ao sistema de controle de pressdo através da
conexdo 17 na Figura 3-5. A partir deste ponto a linha passa por um vaso estabilizador de
pressdo, que nada mais € do que um kitassato de volume 2 litros utilizado para evitar
oscilagdes abruptas na pressiio do sistema quando ligados 0 compressor e/ou a bomba de
vacuo. O frasco contém silica-gel, para desumidificar o ar e evitar contaminagdes no

sistermna.

Logo apos, a linha se divide indo uma parte para o mandmetro de merc(rio e outra
para 0 manostato do tipo cartesiano. O manostato é o equipamento regulador da presséo,
controlando a passagem do ar no sistema. O mandmetro de mercario empregado para medir
a pressdo no equipamento € composto de um tubo de vidro em "U", contendo mercirio
limpo e isento de ar, com 125 cm de altura e 0,8 cm de didmetro interno. Uma das
extremidades € fechada e evacuada, enquanto a outra ¢ conectada ao sistema. A pressio €
lida em escala milimetrada com precis@o de 0,5 mmHg. Junto ao mandmetro encontra-se
um termdmetro com precisdo de 0,5 °C, utilizado para a tomada da temperatura ambiente
necessaria a corre¢io da pressdo.
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A linha da pressao conecta-se, finalmente com a bomba de vacuo, utilizada quando
se deseja trabalhar a pressdes abaixo da atmostérica, e com o compressor de ar, que fornece

pressurizagio para se operar a pressdes acima da ambiente.

Outros equipamentos auxiliares s3o o agitador magnético, necessario para
promover o agito continuo da solugo, garantindo uma mistura perfeita e evitando um

superaguecimento da solugdo, € a manta de aquecimento, que ¢ uma resisténcia elétrica

coberta de amianto que recobre o frasco de ebuligio.

A cimara de equilibrio € isolada do meio através de uma jaqueta externa pela qual
recircula internamente um fluido através de um sistema de banho termostatico. O banho

emprega como fluido o trietilenoglicol (TEG), que suporta temperaturas acima de 180 °C.

As amostras retiradas sio analisadas num cromatografo a gas, utilizando um

detector de condutividade térmica. O cromatdgrafo, por sua vez, estd acoplado a um

integrador eletrénico.

Um esquema da aparelhagem completa € mostrado na Figura 3-6.
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Figura 3-6 Esquema da aparelhagem completa
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Legenda da Figura 3-6:

banho termostatico para a jaqueta da camara de equilibrio
potencidmetro para controle do aguecimento

manta de aquecimento

vaso estabilizador de pressio

compressor de ar tipo odontologico

bomba de vacuo

manostato de mercario

B N ol

man6metro de mercurio
9. agitador magnético
10. agua de refrigeracido para o condensador

11. ebulidbmetro de recirculagio

3.4 Técnica experimental

A técnica empregada para a obtencio dos dados de equilibrio foi a mesma
desenvolvida por Krahenbithl (1987). O procedimento experimental se deu conforme
descrito: introduz-se inicialmente a amostra no frasco de aquecimento do ebulidmetro,
aproximadamente 240 ml, e regula-se a pressdo do sistema através de vacuo ou ar
comprimido para o valor desejado. Inicia-se um aquecimento gradual através de uma manta
gue envolve o frasco até que a mistura inicie a ebuligio. Deve-se procurar ajustar a
temperatura do fluido termostatico, TEG, que envolve a cimara em torno da temperatura de
equilibrio do sistema. Geralmente inicia-se com o componente puro, o gue produz como
estimativa inicial a temperatura de ebulicdo do proprio componente. Emprega-se agua a
temperatura ambiente para a condensacio do vapor que sai da cdmara de equilibrio. Ndo ha
necessidade de um controle na temperatura desse fluido nos sistemas ja que as temperaturas

de equilibrio sdo bastante superiores as de condensagio.

Iniciado o processo de ebuli¢do, ¢ verificado se a taxa de recirculagio,
principalmente da fase liquida, esta compativel. Isso pode ser feito através da regulagem na
taxa de aquecimento da manta que envolve o frasco. Esse € um dos principais problemas
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observados nos sistemas analisados. Apesar de Krihenbihl (1987) adotar a vazdo do
condensado como referéncia para a taxa de aquecimento, nos sistemas aqui estudados
verificou-se que para a obtencio de dados com qualidade satisfatdria, a vaziio de
recirculagdo da fase liquida, devido ao seu valor reduzido, é que deve ser levada em
consideracdo. Testes efetuados no equipamento sugerem uma taxa média de 9 gotas/min na
fase liquida para os sistemas estudados. Deve-se tomar o cuidado para nio fornecer
demasiado aquecimento ao sistema para ndo correr o risco de obter um “refluxo” na
circulagio das fases ou um superaquecimento da solugdo. Acertada a taxa de recirculacgéio
espera-se atingir 0 equilibrio e entdo regula-se novamente a temperatura do fluido

termostatico {TEG), onde € admitido, no maximo, uma diferen¢a de 1°C.

Atingida a temperatura, o sistema deveria ficar recirculando neste estado por
aproximadamente 20 minutos para que se pudesse garantir ¢ regime permanente, isto é, o
equilibrio do sistema. Entretanto, devido & baixa taxa de recirculagio da fase liquida,
aconsetha-se a espera de 1 a 2 horas para que todo o liquide contido no frasco de
amostragem da fase liquida tenha seu valor inalterado com o tempo, representando

verdadeiramente a composi¢do da fase liquida em equilibrio.

Apos esse prazo sdo retiradas amostras da fase liquida e vapor com uma seringa

(em torno de 1 ml) e, posteriormente, analisadas no cromatdgrafo a gas.

Uma nova condiggo de equilibrio € determinada, ou seja, retira-se uma porgéo da
mistura do frasco € adiciona-se o componente puro desejado ao aumento da composigdo € 0

processo é novamente iniciado.

Um agitador magnético ajuda a manter uma ebulicdo mais uniforme dentro da
camara de aquecimento. Apbs entrar em ebuligdo, o vapor da mistura sobe pelo
equipamento, carregando também goticulas da fase liquida. Passam entdo pelo tubo de
COTTREL, localizado no interior da jaqueta termostatica em que flui 0 TEG. Finalmente o
vapor, junto com o liquido, atingem a cdmara de equilibrio onde estd o ponto em que o
termdmetro faz a medida da temperatura (um pogo contendo glicerina que facilita a troca
térmica). O vapor entdo se separa do liquido através de um anteparo e € condensado ¢
depositado no ponto de amostragem, retornando, posteriormente, ao frasco de ebulicdio. A

fase liquida retorna a um ponto de coleta especifico e depois € enviada novamente a cdmara
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de ebulicio. A Figura 3-7 mostra um diagrama esquemaético de todo o procedimento

experimental.

INTRODUCAO DA }.
AMOSTRA

REGULAGEM DA
PRESSAC

REGULAGEM DO
AQUECTMENTO D A
MANTA

|

EEGULAGEM DO
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FLUIDO (TEG)

A

ERULICAO COM

BOA TAXADE
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TEMPERATURA
ESTABILIZADA

k 4

AMOSTRAGEM

Figura 3-7 Fluxograma dos procedimentos experimentais adotados
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3.5 Calibracio dos instrumentos

Temperatura

Os termdmetros empregados na determinacio das temperaturas de equilibrio, cuja
precisio é de 0,05 °C, foram calibrados com termémetros de mercirio fomecidos pela Ever
Ready Thermometer Co. Inc., com precisio da mesma ordem de grandeza. Todos os
termOmetros de calibragio eram de imersio total, e a calibracio foi feita em imersdo em
banho termostatico com agitacdo mecanica. Nas Tabelas 3-2 sdo apresentados os
resultados das calibragBes para cada termdmetro do ebulidmetro a partir da comparagdo

entre as leituras dos mesmos e dos termdmetros de calibracio.

Tabela 3-2(a) Termometro da cdmara de equilibrio do ebuliémetro (0 a 60 °C)

Trefi°C)  T¢°C)

30,0 30,1
31,5 31,6
34,1 3472
36,9 37,0
39,5 39.6
440 44,1
47,0 471
50,0 50,1
52,1 52,2
54.0 541
y=01+x (3.1)

Coeficiente de correlagdo linear = 1,0

Desvio Médio = 0,01



Tabela 3-2(b) Termdmetro da cdmara de equilibrio do ebulidmetro (50 a 110 °C)

Tref(°C) T(C)

50,0 498
55,5 553
60,5 60,4
65,0 64,9
70,5 70,4
76,2 76,1
81,7 81,6
85,1 85.0
93,8 93,7
97,8 97,7
1040 1040
108,0  108.0
y = ~0,305 +1,003x (3.2)

Coeficiente de correlaggo linear = 0,999999

Desvio Médio = -0,01

Tabela 3-2(¢) Termdmetro da cimara de equilibrio do ebulidmetro (100 a 160 °C)

Tref(°C) T(°C)

99 0 98.9
02,0 102,0
104,0  104,1
107,0  107.2
1098 1101
1128 113,1
1158 1161
1188 1190
121,6 1219
1246 1248
y=-1114+1012x (3.3)

Coeficiente de correlacio linear = 0,999938

Desvio Médio = 0,02



Tabela 3-2(d) TermOmetro do banho termostatico para a jaqueta da cimara de

equilibrio

Tref(°C) _T(°C)
304 31,0

37,2 38.0
451 46,0
53,0 54,0
61,8 63,0
69,8 71,0
76,5 78,0
86.6 88,0
93,5 95,0
08,1 100,0
1040 1060
108,0  110,0
1160 1190
1240 1270
y=-0,239+1023x (3.4)

Coeficiente de correlago linear = 0,999961

Desvio Médio = 0,11

Pressao

O equipamento empregado na medida da pressdo é um mandmetro de tubo em
"U", contendo merciric impoe e isento de ar, com 125 cm de altura e 0,5 ¢cm de didmetro
interno e leitura em escala feita em papel milimetrado com precisdo de 0,5 mmHg. Uma de
suas extremidades ¢ fechada e evacuada e a outra € conectada ao ebulibmetro. De acordo
com Benedict (1984), a pressdo lida no mandmetro deve ser corrigida de um fator levando
em consideragio a dependéncia do peso especifico do fluido manométrico com a
temperatura e aceleragio da gravidade local ¢ a dependéncia da altura equivalente do fluido

manomeétrico com o efeito capilar, partindo da seguinte equagao:

it

P=W, Ah, (3.3)
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sendo
P = pressio corrigida (mmHg)
Wi = peso especifico corngide do fluido manométrico

Akl = altura equivalente do fluido manométrico

Para o fluido manométrico (mercurio) a Eq. (3.5) fica:

P= g!ocaf (}::; i‘CC) (3 6)
gpadr&’o (1 -+ 1:818)5}0“4 Tm) .

sendo

Ziocar = aceleragio da gravidade local (cny/s®)
Zoaaran = aceleragio da gravidade padrio (cm/s’)
P = pressio lida no manémetro {mmHg)

C¢ = fator de corregdo capilar

I'» = temperatura ambiente (°C})

O valor da aceleragio da gravidade local (guea) pode ser calculado a partir da

latitude (@) ¢ altura acima do nivel do mar (H) pela seguinte equagio (Hala, 1967)
G = 978,039]1 +0,005294 sen” ¢ — 7x10°° sen® (24) |- 3,086x10~ H G.7)

Na UNICAMP em Campinas, / = 606 m e ¢ = 22°53'20", entd0 Zuew =

978,4548397 cm/s”. O valor da aceleragio da gravidade padrio (International Critical
Tables, 1928) € gragrao = 981,3254614 cm/s”.
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Para manOmetro de vidro com merclrio puro, Cujos ramos contém vacuo € ar, a
corregdo capilar é dada por:

(3.8)

sendo
6. = ingulo de contato entre o merciirio € o vidro = 140°

s , s = coeficientes de tensio superficial do mercurio em relagio ao

vacuo {A) e ao ar {(B) = 470 dyn/cm e 480 dyn/cm, respectivamente

7 = raio interno do tubo de vidro = 0,500126 cm

Assim, substituindo as Egs. (3.7) e (3.8) na Eq. (3.6), tem-se:

P P(1+1,818x107°7 )

; ~0,0241499(1 +1,818x107°T ) (3.9)
0,9997821

que € a equacdo de corre¢io da pressdo lida no mandmetro.

Composicie

A analise das composicOes das fases liguida e vapor foi feita em um cromatografo
a gas, com sistema de detecgio do tipo condutividade térmica, acoplado a um integrador

eletrdnico. A precisdo dos resultados obtidos é da ordem de 107,

Segundo Collins et al. (1990), o esquema do cromatografo a gas pode ser
representado como na Figura 3-8.
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Figura 3-8 Esquema do cromatografo a gas

Legenda da Figura 3-8:

1. Fonte do gas de arraste
2. Controlador da vazédo e regulador de pressdo

Sistema de injecdo da amostra

Led

Coluna cromatografica
Sistema de detecco

Registrador

o

Termostato para injetor (a), coluna (b} e detector (c)

Os detectores por condutividade térmica sfo de resposta universal, sensiveis a
concentragdo. Seu funcionamento baseia-se no principio de que um corpo quente perde
calor a uma velocidade que depende da composic@o dos gases que o circundam. Assim, a

velocidade de perda de calor pode ser usada como uma medida da composigdo do gas.

Neste detector, o corpo quente ¢ um conjunto de filamentos de metal (platina,
tungsténio, niquel) dentro de um bloco metalico. A linha de gases ¢ montada de forma que

somente o gas de arraste passe por uma das celas contendo os filamentos, enquanto que o
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efluente da coluna passa pela outra. Os filamentos aquecidos, ligados formando uma ponte
de Wheatstone, perdem calor de maneira constante quando somente o gas de arraste passa
pelas duas celas. Essa perda de calor gera um sinal constante que & registrado na forma de
linha de base. Quando hi moléculas da amostra saindo da coluna junto com o gas de

arraste, ocorre a perda de calor pelo filamento nesta cela, em uma velocidade menor,

gerando um sinal.

O gas de arraste usado com este detector deve ter uma condutividade térmica
elevada, isto ¢, massa molecular pequena. Pela Tabela 3-3, pode-se concluir que o
Hidrogénio e Hélio sio os melhores gases para serem usados com este tipo de detector. A
amostra € constituida, geralmente, de moléculas com uma massa molecular elevada,
provocando, portanto, uma diminui¢do na condutividade térmica do gés que circunda o

filamento aquecido. A perda de calor pelo filamento em uma velocidade menor é medida

para gerar um sinal.

Tabela 3-3 Caracteristica de alguns gases usados como fase movel em

cromatografia gasosa
Gas Condutividade Térmica a Viscosidade a 100°C, pPa.s
100°C, mds 'mK?

Argbnio 20,9 27,0
Dioxido de Carbono 20,5 18,9
Hélio 162,0 228
Hidrogénio 2050 10,3
Nitrogénio 30,5 20,8

Este detector ndo destr6i a amostra que elui da coluna, possibilitando a sua

recuperacio na mesma forma quimica em que foi injetada, sendo til para fins preparativos.

As melhores condigdes de operacdo deste detector podem ser conseguidas
usando-se um gas com alta condutividade térmica, aumentando-se a temperatura do

filamento, diminuindo-se a temperatura do bloco e reduzindo-se & vazio do gas de arraste.

Dependendo da natureza da substincia que passa pelo filamento, 0 mesmo fornece
diferentes picos de respostas para valores de composigio iguais. Dessa forma, segundo
Ciola (1973), o valor real da composicdo de cada componente da mistura analisada ¢ dado

como valor corrigido através de uma média ponderada dos valores obtidos pelo
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cromatografo, onde os pesos (chamados de fatores relativos de resposta) sio determinados
através da construcio de uma curva de calibracdo feita com misturas de composiches
previamente conhecidas. O benzeno € colocado como substancia de referéncia e o valor de
seu fator relativo de resposta é considerado unitario. A equacio que relaciona os fatores de

outros componentes com relagdo ao padrio € a seguinte:

M M

Y

sendo
FRR; = fator relativo de resposta do componente 7
M, = quantidade do componente 7
R, =resposta do detector ao componente i
Mpr = quantidade do componente padrio

Rp = resposta do detector ao componente padrio

Neste trabatho, a analise das composigdes das fases liquidas e vapor foi feita em
um cromatografo a gas, modelo CG-35 da Instrumentos Cientificos CG Lida, constituido de
detector de condutividade témmica. O cromatdgrafo foi acoplado a um integrador Varian,
modelo CDS 111. Foi empregada uma coluna do tipo carbowax, com 1,5 m de
comprimento ¢ 1/8” de diimetro. Hidrogénio ultra-puro de origem eletrolitica foi utilizado

como gas de arraste.

As condices de operacdo do cromatdgrafo para os sistemas analisados sio dadas
na Tabela 3-4.



Tabela 3-4 Condicdes de operacio do cromatégrafo a gas

1,2-Dicloroetanc + 1,2-Dicloreetano + Tricloroetileno +
Tricloroetileno 1-Butanol 1-Butanol
Temperatura do njetor 107.0 137,0 137.0
0
Temperatura da coluna 117.0 147.0 147.0
cC)
Temperatura do 2230 2230 2259
detector (°C)
Vazio de hidrogénio 35,0 35,0 35,0
{ml/min)
Corrente no filamento 1800 1800 180,0
(mA)

Devido & variagdo ndo-linear dos fatores relativos de resposta dos componentes em
toda a faixa de composigdo, optou-se por interpolar linearmente os fatores numa faixa
pequena de composigio. Nas Tabelas 3-5 sdio apresentados os fatores medidos em fungéo

da concentra¢ao.

Tabela 3-5(a) Fator relativo de resposta: 1,2-Dicloroetano

Conc. FRR
005  0,8610
025 09088
0,50 09168
0,75  0,9361
0,95 009710

Tabela 3-5(b) Fator relativo de resposta: Tricloroetileno

Conce. FRR
0,05 0,8570
0,25 0,7961
0,50 0,7851
0,75 08511
0,95 08572
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Tabela 3-5(c) Fator relativo de resposta: 1-Butanol
Conc. FRR
0,05 0,8839
0,25 09513
0,50 0,8821
0,75 0,8883
095  0,9678

3.6 Determinacio da pressio de saturacio

Com o intuito de se testar a qualidade dos dados coletados no equipamento, a
pressio de saturagio dos componentes i puros que fizeram parte dos sistemas, P/ ,
necessaria no célculo do equilibrio liquido-vapor, foi determinada experimentalmente no
ebulidmetro de recirculagdo e comparada com dados coletados experimentalmente ¢
disponiveis na literatura. Os resultados encontrados indicaram uma boa concordancia com
os da literatura. A equacio utilizada para a pressdo de vapor dos componentes / puros foi a

equaco de Antoine, na seguinte forma:

B,
In P =4, — —tee (3.11)
T +C,

sendo
P = pressdo de saturagdo do componente 7, mmHg
T'= temperatura, K

A, B; e (; = pardmetros da equacdo de Antoine do componente 7

Nas Tabelas 3-6 sdo apresentados os resultados obtidos, as curvas de pressdo de
vapor vs temperatura € os diagramas dos desvios absolutos dos dados obtidos com relaggo

aos dados da literatura para os componentes 1,2-Dicloroetano, Tricloroetileno e 1-Butanol.
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Tabela 3-6(a) Dados experimentais de pressdo de vapor do 1,2-Dicloroetano

T(K) Pexp(mmHg)

306,15
309,35
313,25
317,65
321,05
324,15
327,05
329,95
332,75
334,85
337,05
339,05
340,85
343,05
344,75
346,25
346 45
350,85
352,45
35335

113,40
130,40
156,20
187,10
215,90
243,80
273,60
303,50
337,30
366,10
396,00
424 80
451,70
489,50
517,40
541,10
548,20
630,80
662,60
683,30

Parametros de Antoine do 1,2-Dicloreetano para os dados experimentais na faixa de

A=150382

306,15 a 353,35 (K)

B =2303,47

C=-827303
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Figura 3-9(a) Press@o de vapor do 1,2-Dicloroetano, dados experimentais vs dados
calculados (DIPPR - banco de dados)
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Figura 3-9(b) Desvios na pressao de vapor do 1,2-Dicloroetano dos dados
experimentais com relacdo aos dados calculados (DIPPR — banco de dados)

310

320

T T
330

T(K}

340

350

360

63



Tabela 3-6(b) Dados experimentais de pressio de vapor do Tricloroetileno

T(K) Pexp(mmHg)
307,65 112,40
310,65 128,30
313,65 144,20
317,25 170,10
320,95 195,90
324.55 225,70
326,85 246,60
329.45 273,90
332,15 301,30
333,95 320,20
336,35 350,00
339,85 395,80
342,05 427,60
343,35 447,50
34635 495 20
347 45 514,10
349 25 543,90
350,35 563,80
353,25 617,50
354 85 650,30

Parametros de Antoine do Tricleroetileno para os dados experimentais na faixa de
307,65 a 354,85 (K)

A4 =157967

B=277210

C=-573871
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Figura 3-10(a) Pressao de vapor do Tricloroetileno, dados experimentais vs dados
calculados (Dejoz - 1996) :
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Figura 3-10(b) Desvios na pressdo de vapor do Tricloroetileno dos dados
experimentais com relagfio aos dados calculados (Dejoz - 1996)



Tabela 3-6(c) Dados experimentais de pressdo de vapor do 1-Butanol

I(K) Pexp(mmHg)
347,05 122,40
349,65 138,30

350,55 145,20
353,25 166,10
355,95 187,10
356,75 194,00

360,45 228 90
362,15 246,70
364,15 270,10
366,15 293,60
366,45 297 .40
370,35 350,10
373,15 393,90
376,15 443,60
379,15 497 60
379,25 500,30

381,55 546,10
384.05 597,80
385,95 642,80

387,55 679,40

Parametros de Antoine do 1-Butanol para os dados experimentais na faixa de 347,05 a
387,55 (K)

A=16,2203 B =2608,47 C=-118,572
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Figura 3-11(b) Desvios na pressdo de vapor do 1-Butanol dos dados experimentais
com rela¢do aos dados calculados (Dejoz - 1996)
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4 Resultados e discussdes

Os resultados encontrados neste trabalho, representam uma contribuicdo para o
problema da questio ambiental, com relagio & segregacdo de residuos de defensivos
agricolas, separacdo de compostos em fases intermedianias de determinados processos
industriais de fabricagdo, e se propdem i somar no preenchimento da lacuna existente em
dados de equilibrio de fases, necessarios para projetos e modelagem matemética de
processos, principalmente envolvendo a sinergia dos compostos organo-clorados com

solventes.

Os dados experimentais dos sistemas de equilibrio liquido-vapor determinados
neste trabalhc ndo foram encontrados na literatura para as mesmas faixas de pressio
empregadas, sendo assim, ndo foi possivel a compara¢do dos resultados encontrados com
trabalhos anteriores. Foram determinados os sistemas binarios formados pelas combinacdes
dos compostos 1,2-Dicloroetano, Tricloroetileno e 1-Butanol nas pressdes de 250 e
650mmHg. Os resultados encontrados foram analisados quanto a swa consisténcia
termodinamica atraveés do teste de Van Ness modificado por Fredenslund (1975) que avalia
os dados individualmente, também chamado de teste ponto-a-ponto. Na Secio 4.7, os dados
de ELV foram correlacionados com o intuito de se obter os par@metros de interacio binaria
para os modelos de coeficiente de atividade da fase liquida, conforme modelos
apresentados na Segdo 2.4, através do principio da maxima verossimithanca, segundo

procedimento proposto por Stragevitch (1997).

No calculo da Equacio (2.11) do ELV, as constantes de Antoine empregadas,
conforme a Equagdo (3.11), foram determinadas experimentalmente no ebulidmetro de

recirculacio e os resultados podem ser vistos na Secdo 3.6

Foram feitas tentativas de se obter dados em outras faixas de pressdes inferiores a
250mmHg e superiores a 650mmHg, mas, neste caso, os sistemas nfo apresentaram
estabilidade de regime permanente suficiente para a determinag@io do equilibrio liquido-
vapor no equipamento utilizado. No processo de obten¢do dos dados experimentais, a vazio
ideal de recirculagio da fase liquida, devido ao seu valor reduzido, foir um dos principais
problemas encontrados para a obtengio de dados com qualidade satisfatoria, além do

problema do controle da taxa de aquecimento ideal para o sistema, onde deve-se tomar o
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cuidado para ndo fornecer demasiado aquecimento ao sistema para ndo correr ¢ risco de
obter um “refluxo” na circulacio das fases ou um superaquecimento da solugio; ou entio se
a taxa de aquecimento for insuficiente pode ocorrer um subresfriamento da solugio, ambos
causando resultados falsos, principalmente na fase vapor. Na obtengdo dos dados
experimentais de ELV, em geral, verificou-se que os dados na pressio 650mmHg foram
obtidos com maior facilidade do que na pressgo 250mmHg, devido a maior estabilidade do

regime permanente para o sistema no equipamento utilizado.

4.1 Sistema 1,2-Dicloroetano(1) + Tricloroetileno(2) a 250mmHge a
650mmHg

Conforme citado na Segfio 3.1, nio foram encontrados dados de ELV para o
sistema 1,2-Dicloroetano(1) + Tricloroetileno(2). Os dados deste trabatho foram coletados
no ebulidmetro de recirculagio de forma isobarica através da fixagdo da pressio no valor

desejado, e a medicio da temperatura de equilibrio da mistura.

Nas Figuras 4-1 e 4-9 sdo representados os dados experimentais obtidos para o
sistema a 250mmHg e a 650mmHg, respectivamente, com a temperatura de equilibrio da

mistura em (°C) em fun¢io da composic¢do das fases liquida e vapor na mistura binaria.

A aplicagdo do teste de consisténcia termodindmica de Van Ness modificado por
Fredenslund (1975), € representada nas Figuras 4-2 e 4-10, a 250mmHg e a 650mmHg,
respectivamente, pela diferenca entre os valores da composi¢io da fase vapor experimental
em relagdo ao seu valor calculado pelo teste, conforme a EquacBio (2.83). A aleatoriedade
de distribuicBio em tomo do eixo zero dos desvios na fase vapor indica que os resultados
encontrados ndo sdo tendenciosos. O desvio absoluto médio na fase vapor para o sistema a
250mmHg foi de 0,00486, usando um polinémio de Legendre de segunda ordem; € a
650mmHg foi de 0,00766, usando um polinémio de Legendre de terceira ordem, portanto,

valores para ‘Z;i menores do que o limite de Ay = 001 para dados considerados

consistentes, conforme descrito na Se¢do 2.6.
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Figura 4-1 Temperatura vs composi¢des das fases liquida e vapor para o sistema
1,2-Dicloroetano(1) + Tricloroetileno(2) a 250mmHg
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Figura 4-2 Desvios na composicio da fase vapor obtidos pelo método de Van Ness-
Fredenslund para o sistema 1,2-Dicloroetano(1) + Tricloroetileno(2) a 250mmHg
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A diferenga em cada ponto para a fase vapor dos dados experimentais com relagdo
aos obtidos pelo teste de Van Ness-Fredenslund podem ser vistos nas Figuras 4-3 e 4-11, a

250mmHg e 650mmHg, respectivamente.

«+ fase liquida

549 « fase vapor exXp B
fase vapor calc ]
53 -4 7 -
052_ =

}. ok
51 - " =
50 " o

i 1 { 1

c.,0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0

Figura 4-3 Temperatura vs composi¢des das fases liquida e vapor com os pontos
das fases vapor calculadas pelo método de Van Ness-Fredenslund para o sistema
1,2-Dicloroetano({1) + Tricloroetileno(2) a 250mmHg

Nas Figuras 4-4 e 4-12 estdo incluidas as curvas obtidas com os dados calculados
pelo modelo UNIQUAC, a 250mmHg e 650mmHg, respectivamente, segundo
procedimento de Stragevitch (1997). Os ajustes pelo modelo UNIQUAC foram escolhidos
para as ilustracdes nas Figuras 4-5 a 4-8 a 250mmHg, e nas Figuras 4-13 a 4-16 a
650mmHg. Os dados de energia livre de Gibbs de excesso que aparecem nas Figuras 4-6 e
4-14, coeficientes de atividade nas Figuras 4-7 e 4-15, e In{y1/y2) vs x; nas Figuras 4-8 e 4-
16, a 250mmHg e 650mmHg, respectivamente, foram calculados com os dados

experimentais obtidos e confrontados com dados calculados pelo modelo UNIQUAC.
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Figura 4-4 Temperatura vs composi¢cOes das fases liquida e vapor com as curvas
obtidas com os dados calculados pelo modelo UNIQUAC para o sistema 1,2-
Dicloroetano(1) + Tricloroetileno{2) a 250mmHg
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Figura 4-5 Composigio da fase vapor vs composicio da fase liquida para o sistema
1,2-Dicloroetano(1) + Tricloroetileno(2) a 250mmHg
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Figura 4-6 Energia livre de Gibbs de excesso vs composigao da fase liquida para o
sistema 1,2-Dicloroetano(1) + Tricloroetileno(2) a 250mmHg
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Figura 4-7 Coeficientes de atividade vs composicdo da fase liquida para o sistema
1,2-Dicloroetano(1) + Tricloroetileno(2) a 250mmHg
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Figura 4-8 In(y,/yz) vs composicio da fase liquida para o sistema 1,2-
Dicloroetano(1) + Tricloroetileno(2) a 250mmHg

A Tabela 4-1 mostra o resultade encontrado para o teste empregado de

consisténcia termodingmica dos dados.

Tabela 4-1 Resultado para o teste de consisténcia termodindmica para o sistema 1 2-
Dicloroetano(1) + Tricloroetileno(2) a 250mmHg e a 650mmHg

Pressic Resultado Limite para dados
consistentes
Teste de Van Ness-Fredenslund, 250mmHg 0,00486 £0,01
M
650mmHg  0,00766 < 0,01
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Figura 4-9 Temperatura vs composicdes das fases liquida e vapor para o sistema
1,2-Dicloroetano(1) + Tricloroetileno(2) a 650mmHg
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Figura 4-10 Composicdo da fase vapor obtidos pelo método de Van Ness-
Fredenslund para o sistema 1,2-Dicloroetano(1) + Tricloroetileno(2) a 650mmHg
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Figura 4-11 Temperatura vs composi¢Oes das fases liquida e vapor com as

composi¢des da fase vapor calculadas pelo método de Van Ness-Fredenslund para o
sistema 1,2-Dicloroetano(1) + Tricloroetileno(2) a 650mmHg
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Figura 4-12 Temperatura vs composi¢des das fases liquida e vapor com as curvas
obtidas com os dados calculados pelo modelo UNIQUAC para o sistema 1,2-

Dicloroetano{ 1) + Tricloroetileno(2) a 650mmHg
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Figura 4-13 Composicio da fase vapor vs composigio da fase liquida para o

jJ—dados caic
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sistema 1,2-Dicloroetano(1) + Tricloroetileno(2) a 650mmHg
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Figura 4-14 Energia livre de Gibbs de excesso vs composicio da fase liquida para o
sistema 1,2-Dicloroetano(1) + Tricloroetileno(2) a 650mmHg
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Figura 4-15 Coeficientes de atividade vs composicao da fase liquida para o sistema
1,2-Dicloroetano(1) + Tricloroetileno(2) a 650mmHg
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Figura 4-16 In(y:/y2) vs composic@o da fase liquida para o sistema 1,2-
Dicloroetano(1) + Tricloroetileno(2) a 650mmHg
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4.2 Sistema 1,2-Dicloroetano(1) + 1-Butanol(2) a 250mmHg e a 650mmHg

Foram encontrados na literatura alguns dados de ELV para o sistema 1,2-
Dicloroetano(1) + 1-Butanol(2). Subramanian et al. (1969} reportaram dados na faixa de
723 e 729 mmHg, e os seus dados foram submetidos ao teste de consisténcia
termodindmica da area de Herington (1951). Krishnaiah e Choudary (1987) reportaram
dados a 760mmHg; os dados foram ajustados ao modelo de Wilson e os coeficientes de
atividade e energia livre de Gibbs de excesso obtidos foram comparados com as mesmas
propriedades obtidas a partir da predi¢iio pelo modelo de contribuicdes de grupo UNIFAC,
indicando que o modelo UNIFAC forneceu uma boa estimativa do comportamento da
solugio. Chaudhan e Katti (1989) reportaram dados a 323,15 K em um sistema medido
isotermicamente; os dados foram testados quanto & sua consisténcia termodinidmica peio
método ponto-a-ponto de Fredenslund et al. (1977), apresentando um desvio médio na fase
vapor de 0,004. Nas Figuras 4-17 e 4-25 sdo mostrados os dados experimentais obtidos

neste trabatho para os sistemas a 250mmHg e a 650mmHg, respectivamente.
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Figura 4-17 Temperatura vs composi¢Oes das fases liquida e vapor para o sistema
1,2-Dicloroetano(1) + 1-Butanol(2) a 250mmHg
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