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0 propdsito principal deste trabalho fol o de se de
terminar o excesso da energia livre de Gibbhs, de sistemas biné
rios, do tipo n-hexano/idlcoel atifdtico, através de medidas iso
térmicas do equilibrio de fases liguido-vapor, utilizando-se
um aparelho de recirculagao.

A escolhae dos sistemas [oi feita de modo a permitiy
un estudo sistematico no comportamento da grandeza excesso To-
lativamente ao numero de atomos de carbono do Alcool, posicio

do radical OH ¢ temperatura, com um mesmo solvente.
Foram estudados 05 sistemas n-hexano/l - propanel a
338,15 e 348,15 K, n-hexano/2 -~ propanol a 323,15, 338,15 &

348,15 K e n-hexano/1l - butanol a 323,15, 338,15 e 348,15 K

numa faixa de pressio gque variou desde 30 até 130 KPa.,

Fol testado o modelo semi-empirvico de solugdes de
Wilson e atrvaves dos parametros desta eguagdae, foram calcecula

dos o excesso de entalpla ¢ entropia para os sistemasen estudo

Com a finalidade de se testar o desempenho do equipa

mente ¢ o método de operagiao, forum medidos a curva de prQSSHO

de vapor do etanol na faixa de @ a 142 kPa dados de equilibrio

25,15 K

de fases ligquido-vapor do sistema ciclohexano/teluenoa 323, <

o de sistema altamente nao-ideal etanol/dgua o 343,15 K. Os

dados obrtidos foram comparados com resultados da literatura.

Todos os dados experimentals fovam testados quanto

A sua consisténcia termodinamica.



i

The main purpese of this work is concerned with the
determination of the excess (Gibbs free energy of binary
systems of n-hexane/aliphatic alcohol type, through isothermal
liguid-vapor phase equilibriom measurements, using a
vrecirculating still.

The cholce of the systems was made to allow a
systematic study of the influence of the carbon number in the
alcohol, the OH radical position and the temperature on the
excess Gibbs free encrgy, with a same solvent.

The studied systems were: n-hexane/l-propanol at

338,15 K and 348,15 K., n-hexanc/Z-propancl at 323,15, 338,15,

Ll

and 348,15 K and n-hexane/l-hutanocl at 323,15, 338,15 and
348,15 K, in the range 30 to 130 kPa.

Using the somi-empivical solution model of Wilson,
the excess Gibhs free enervgy, excess enthalpy and excess
entropy were calculated,

The equipment perlormance and operatlon were tested
by determining the cthanol vapor pressure curve in the range
9 to 142 kPa, liquid-vapor phase equilibrium curves of the
cyclohexane/toluene system at 323,15 K and of the ethanol/water
systom at 343,15 K. pee volleoted data woere  comnpared with
literature resualts,

A1l the oourlibriuw daty were tested for thermodynumic

COonsistency.
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NOMENCLATURA

atividade do  Lmponente i na soluglo

parémetro da equacao de Tsonopoulos para o componente i
parﬁmetro cruzado da equacao de Tsonopouloes

drea acima do eixo dos x

irea abhaixo do eixo dos x

segundo coeficiente virial da solucao, cm3/mol
parametro da equagao de Tsonopoulos parat}cémponent@ 1
segundo coeficiente virial para o componente i, cmz/mol
segundo coeficiente virial para o componente I, Cmg/mol
sepundo coeficlente virvial cruzado, Cmﬁﬁmoi

parametro cruzado da equacgaoc de Tsonopoulos

densidade, g/cms

desvio médio relativo

fugacidade do componente 1 na solucac, atm

fugacidade do Componente 1 no estado padrao., atm
excesso do energia livve de Gibbs, J/mol

excesso da enerela livre de Gibbs experimental. J/mol
excesso Jda enereia livre de Gibhs cateulado, J/mol
excesso Je entalpia, J/mol

entalpia de mistura, J/mel

constante caravteristica Jda equagio de Tsonopoulos
massa do componente |, g

massa do componente 7, g
namero total de moles na solugdao

nmere de moles do componente i

nomero de moles do componente j
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P,
Per

vapor

presgsao
préssﬁo
Pressao
Pressac
Pressao
Pressao
pressao
Pressao
pressao
canstant
EXCES8S0
temperat
temperat
temperat
temperat
temperat
temperat
volume 1
volume ¢
volune

fator ac

fragdo molar do componente

fragao molar do componente 1

fator de

fator de
fator de

fator de

iv

do sistema, kPa

1ida ., kPa
corrigida, kPa
de vapor, kPa

critica do componente i, atm

critica do componente i, atm
critica cruzada, atm

de saturacao do compeonente 1, atm
de saturagao do componente j, atm

o universal dos gases, J/mol K
de entropia, J/mol K

0
ura, C

ura do fluido manométriceo {merciirio}l, OC
ura do sistema, K

ura crivica do componente i, K

ura critica do componente j, K

ura reduzids do componente i

w . . . ;

Tquido molar do cemponente i, om’/mol
- . 3. .
ritico do componente I, cm/mol

TR I

e mistura, cm”/mol

éntrico do componente i

i na fase liquida

na ftase vapor

compressibilidade da solucido pasosa

compressibilidade da fase 1iouida
compressibilidade da fase vapor

compressibilidade reduzido do componente i
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Letras Cregas

Yy = cééficiente de atyyidade do componente i na solucho

e = coeficiente de atividade do componente i & diluigio
infinita

i = indice de refracao

312,1?1 = parametros Jda equagdo de Wilson, J/mol

bygshyy = parametros da equagao de Wilson

Wy = potencial guimice do componente i

@i = ¢coeficicente de fugacidade do componente i na solugao

$. = coeficiente de fugacidade do componente 1 na saturagao
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CAPTTULO L

INTRODUCAQ
Valores confifveis de srandezas termodinimicasg 40

necessarieos para o projeto e operacio de processos industriais,
principalmente aqueles relacionades @ destilacdc ¢ extracdo.

A utilizagao das chamadas grandezas excesso, para a
caracterizacdo de solugOes reails, tem fundamental importancia
1o calculo do equilibrio de fases. Essa utilizacdo nada mais
¢ do que um método termodinamico consistente que possibilita a
interpolacdo ¢ extrapolagao de dados experimentais escassos.

0 uso do excesso da energia livre de Gibbs permite
que se calcule, por exemplo, o equilibriec de fases 1iquido-va

por de um sistema para toda a faixa de composigao, a partir de

alguns dados de composicao do mesmo sistema. Isto & muito
importante devido go alto custo das detcrminagﬁcs experimen-
tais.

A sua aplticabilidade deve, ainda, ser destacada no

desenvolvimento de teorias do solugoes, as quals tentam Zi.I'LIT(Z‘}:_
relacionar as grandezas termodinamicas da solugdo com aquelas

dos componentes puros. Muitos modelos tem sido propostos. A
fim de os avaliar ¢ possibilitar a proposicao de outres, prin-
cipalmente aqueles que levam em conta as contribuigoes dos gru
pos funcicnais presentes nos sistemas, ha necessidade de dados

experimentals sistematicos e exatos.

Sob cste mesmoe ponto Jde vista, se enquadra, ainda, a
determinacio de grandezas termodinamicas de sistemas multicon

ponentes que, peralmente, cstd buascada em porometros determing



dos a partir de dades bindaries dos camponentes que 0s compdem.

A teoria de solugtes de nao eletrdlites tem side pes
quisada 0@ muitos anos, Nos sistemas do tipo alcano/&lcool ali
fatico, ocorrem fortes interacdes fisicas e especificas, prin-
cipalmente aquelas do tipo forgas de indugfo, dispersao e pon
tes de hidrogénio. Um dos m@todos de se estudar tais sistemas
experimentalmente & através da determinacdo das grandezas ter-
modinamicas excesso da solugdo.

Neste trabalho fol determinado o excesso da energia
livre de Gibbs de sistemas do tipo n-hexano/alcool  alifatico
atraves de medidas experimentals isotérmicas do equilibrio de
fases ligquido-vapor.

. s N . LB :
O objetivo for avalliar o comportamento de € varian

do-se o nimere de atomos de carbono do alceoal, posicio do r1a-

dical OH e a temperatura. Para tanto foram cstudados os  §i8
temas n-hexano/1l - propanol a 338,15 e 348,15 K, n-hexano/ 2 -
propanol a 323 15, 338,15 ¢ 348,15 K e n-hexano/1 - butanol a
323,15, 338,15 e 348,15 K.

0 ebuliometro utilizade fol o, comercialmente dispPo-
nivel, ebuliometro FISCHER, o qual permite medidas simultaneas
da pressio, temperatura ¢ compesigao de ambas as {fases em egui
1ibrio.

Foi testada o modelo semi-empirico de solugdes de
Wilson ¢ atraveés de secus pavametros fovam calculados a  ental-
pia e entropia excesso das solugoes em estudo, possibilitando

uma avaliacio das forgas Intermoleculares presentes.



(o1

0s sistemas estudades nie foram cncentrados na Iite

ratura, nas temperaturas escoliidas,



CAPTTULD 1T

REVISAO DA LITERATURA

Um grande numero de determinactes experimentais de
grandezas termodinamicas de alccols normais, em uma variedade
de solventes, tem sido feito ac longo dos Gltimos trinta anos.

. , . . . .- E
Estas medidas incluem o excesso da energia livre de Gibbs,G |

. L . I . .
a entalpia excesso, H e o volume excesso, V7. Assim, sistemas
formados por alcool em benzeno e em solventes aromitices foram
P . 3 4 - e L iy - [1“5) - S
estudados por Brown, Fock e Smith , por Van Ness ¢ seus co
6 g . O . . - .
labmradores( ) e por Williamson o bcott( ), sclugoes de alcooirs
6
R t6)

(6}

¢ alcanos normais foram estudadas por Brown, Fock ¢ Smit
, £ 43 I £ ¢ - 0 . : _

Van Nesstbj, Pahlke( ) e Van bibe{ j. Missene colaboradores

. 3 .~ .

e Benson(() estudaram as grandezas termodinamicas excesso de

solucdes de alcoois em tetracloreto de carbono.

Ateé o inilcio da década de setenta, poucos trabalhos

cnvolviom o estudo sistemdtice de solugdes de dloools ramifica

dos, secundarios ou terciarios. Assim sendo, Brown, Fock £
e RO e e G e e o T e
Smith realizaram nedidas de grandezas oxcesso en solucoes

formadas por Z-metil-l-propancl, Z-butuancl ¢ Z-metil-2- propa-

nel em benzeno ¢ por l-propancl om n-hexano a 457°C.
Outros tipos de solugoes contendo alccols mereceran

estudos ao longe dos anos. Convém citar os trabalhos de Scat

-

chard e Raymondﬂfj que, ja em 1938, sc preccuparam com o inte
.,

. {8
ressante comportamentao destes ststemas, Naogata® 7 & outros es-

tudando os sistemas bindries metanol, ctanol, T-propanoel C
, . L NN o .
Zepropanocl com acetato e otilu ¢ Pande ‘ £ colaboradoras



. E - .
que consideraram o comportamento de G para solugoes do tipo
dlcool/d1cool.

Fried T realizou amportantes estudos relacionando
. — o — - . }": -
as interagoes especificas e nao especificas com G7,atraves dos
sistemas formados por 2,3-dimetil-2-butene/tetracloreto de car
P . C . O
baono ¢ 2, 3-dimetil-Z-bhuteno/tetraciovro-etilong, o 707°C,umu vesz
que O primeiro apresenta desvios positivos do idealidade ¢ o
segundo desvios negativos,
Continuande trabalhos de determinagoes de grandezas
excesso, de sistemas formados por xilenos como um dos componen
(11) . . ¢ 3 =
tes, Nigam e outros estudaram & formagao de complexos fra-
cos do tipe doador - receptor de elétrons., Paralelamente,hiz os
i Lo (12) e i
estudos de Jain envolvendo estes sistemas.
Um estudo sobre a variagido do excesso da energia 1i-
vre de Gibbs com a4 temperatura, parad o sistema benzeno/ciclohe
(13}

xano, foi realizado por Stecki , com Ttemperaturas acima e

abaixo do ponto traplo dos constituintes,

Solugdces nas  quais sowente um componente ¢ capaz de
formar uma ou mais ligacdes do tipo pentes de hidrogenio e o
outro componente & ndo polar, tém sido mais investigadas que
aquelas nas quais ambos os componentes formam as tais ligacoes.
Ump importante trabalho a ser citado & o de Wagnerflﬁ) € ou-
tros, que cstudaram as grandezas termodinamicas de alcoois enm
acidos carboxilicos.

Normalmente, as determinacgoes experimentais de b 530
Seria importante,

4 pressocs nao excedendo algumas atmosferas.

no entanto, que so oavallasse o cfelto da pressio sobre as fun-



cBes excesso. 1sto adiciomaria uma nova dimensde d comparacic

entre a teoria e o experimento. HAa poucos trahalhos a respei

, e RV (S-S B e

to. Poder-se-ia citar os de Rlagor com pressoes acimn  de

. . 16y o .

50 MPa e Ponte com pressoes em torno de 140 MPa.
Grandezas termodindmicas excesso, de sistemas do ti-

po flcool/hidrocarboncto, tem sido  estudadas com freguencia .

. 17, 1 19
Nestacam-se os traballbos de van Ncss{ }? Hrown{l%}, Berro[lgj,
: (20 . 21 - 22 . -
Janaszewsk1[ ), &ayeghL ) & Schmelzer( }. Este ultimo rea-

lizou um estudo sistematico do comportamento de ok COm & tempe
ratura, envolvendo sistemas com longas cadeias de alcoois e al
canos, utilizando vérios mé€todos de contribuicio de grupo.

No Brasil, ha pouquissimos trabalhos relacionados

com determinagoes experimentais de grandezas excesso. Citam-se
)

e 23 - o . . - : i =
os de &omes( para a obtencgao do excesso da energia livre de
. . - C gm s i Ee e (24 .
Gibbs de sistemas do tipo alceool/eter, Oliveira Y opara a  de

. = LB . - . ) . - .
terminacac de 7 para solugoes de etanolaminas ¢ agua o Jd'Avi-
Lo (25) . : e
la Topira o determinagoo experonental de <dados de o cequilibrio
tfquido-vapor isotdrmivos Jdos sistemas acetaldeido/etanol, ace
taldeido/agua e etanol/agua.

Quanto aes sistemas estudados neste trabalho, verifi
cou-se a inexistencia Je publicagies de dados de equilibrio 1%
quido~vapor para as temperaturas de 325,15, 538,15, 348,15 K

que foram as utilizadas. A literatura apresenta, no entanto, da

dos de equilibrio para os sistemas n-hexano/l-propanol a
. (26 - e L0 . . 27
28815 1‘\( ) o 318,15 K- } .on=hexano/Z-propancl a 328,21 i\’( ) .

28)

n-hexano/Il-butanocl a 298,15 K{ K(lg),

ea 333,15 Destes, anpe

nas o primeiro ¢ o sepundo sistemas foram asne
I

dos para a Jeterminagae de o7,
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CAPTTULO 111

CFUNDAMENTOS TEORICOS

ITY.1 - Introdugao

Neste capitule sao apresentados os fundamentos tedri
cos enveolvidos no calculo do excesso da energia livre de Gibbs.
E descrito o procedimento de obtengao da equacido que relacio-
na GE com as variavels medidas.

Sao descritos os testes de consistencia dos dados ex
perimentais: teste global da &rea e integracio da equacio da
coexistencia.

0 modelo de solugtes ligquidas de Wilson, suas consi-
deracBes ¢ o método matematico para o cialeulo de seus  parime

tros sdo tamhém apresentados.

I11.2 - Fungdes Excesso

Uma grandeza excesso e definida como sendo a diferen
ca entre o valor da grandeza numa solugae veal e o valor da
grandeza que seria calculado, nas mesmas condigoes de tempera-

tura, pressao e composicao, pelas eguagdes de uma solugho ideal.

Assim, por definigao



E id T A
AMT = BM - AMTT (111.2)
p k- iy wemeen T cnliye D B s T
onde M7 ¢ a grandeza em eXCess50 na solugdao e MM & a  variagao
desta grandeza ao se misturar. AM ¢ a diferenga entre a grande
za M da solucao e a soma das grandezas dos componentes  purcs

. _ I B e e
que a constituem. Na realidade M7 e 4M7 sao identicas.

Dentre estas grandezas, a mais importante € o eXces

- L - . - {29
so da energia livre de Gibbs, que tem a seguinte &xpressaa( %
Lid _— _
uma vez que AG = RT & [xj in Xi}’
i ! .
B . T \ : v =
G7 = AG - RT & {xi In XEJ (111.3)
1 ' -
onde :
X, = fracao molar do componente i na fase liguida
R = constante universal dos gases J/mol X
T = temperatura | oy

Colocande-se o cquagao (TELL3F ow owma Lorma adimen-

sional tem-sa

o2y (xp Inox) (T11.4)
RTORT i i

o AG v _ ) e o
CQMO{”') SISE (x. In a.) (111.5)
LT 1 i 1

a equacao (ITI11.4) torna-se



ou

onde a, é

gao,

onde v. €
LE

cao.

Assim,

E

6o ¢ (x In a./x.) (I11.7)
o : R EE]

RT i

a atividade do componente i na solucdo. Por defini-

Y, ® aifxi (1171.8)

o coeficiente de atividade do componente i na solu-

'GE
= T (xi In yi) (I11.9)
RT i '

Payra um sistema binario tem-se:
Lo T s ]_Ln Yoty In v, {(11t.410}

Torna-se, portanto, necessario se calcular os coefi-

cientes de atividade de ambos os componentes,

45 mesnmas

As relagoes entre as funcces excesso sac  exatamente

que aguelas entre as funcgoes totais. Assim, como:

G = H ~ T &, entao

kl

b= yF oo g (111.11)



16

e
"éCE 5
(367 I (I11.12)
T px
i T
Qe T, = - M (II1.13)
d 7 R
I’ x
e
( ) = yP (111.14)
A I'J , i
I, x

E B 1 - . 4o .
onde 57 ,H" e V7 correspondem & entropia, entalpia e volume ex-

Ces850, respectivamente .

I11.3 - Termodinamica basica do equilibrio de fases liguido-va-

L} Qo

Para um sistema contendo duas fases, liguida ¢ vapor,

a condicio de cguilibrio de fasces ¢ dada por

Vo= gt (IT1.15)
pV = pl (171.16)
v wr '1 ) 7
B Y {111.17)

2

com io= 1,2,... m.

v 1 _ . L - _ ]
nnde Uy & “i representam o potencial qulmico do componente i
nias fases vapor ¢ PTgquida respectivamente, a ¢ o nimero de com

ponentes, T € g temperatura ¢ Do pressio.
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0 potencial quimico do componente 1 & definido por:

dyy = RT o« o £y 1]

il

onde fi fugacidade do componente 1 na solugao.

A intepracao fornece
u. = RT In £. + C. [']
‘ i 1

onde Ci ¢ a constante de integracdo e € fungao apenas da tempe
ratura. Como ambas as fases estao 4 mesma temperatura,obtém-se:
AT I . .
f = fi (111,18}
v -1 e o : .

onde "f_1 e ﬁi representam as fugacidades do componente i nas
fases liquida e vapor respectivamente.

A equagdc acima € priatica para se relacionar as fu-
gacidades a quantidades acessiveis experimentalmente, ou seja,

T, P, X, ¢ v.. IEsta relagio € facilitada por duas funcbes auxi

i Tl
e
liares , a 5aber(“§).
¢
. _ f 1 A
e N (F11.193%
: )
¥4
© !
Tl ey )
v T (111.20)
"1 071

onde ., = te

lugao




Yy T coeficiente de atividade do componente 1 na so-
lugéao

0 : . L
£, = fugacidade do componente 1 no estado padrao.

Combinando-se as equacgdes (II1.18),(III.19)e{IIL.20)

tem~se

Po=y. x, £.° (111.21)

I1I.5.1 - Calculo dos coeficientes de fugacidade

Para a determinacao de 5 utiliza-se equacgdes ja de-

. 30
monstradas na 11teratura( J:

P
- - 1
me. = L oo-qy 4t (171.22)
i J i P
0
. fni
com Z, = (—— )
any
' IPon.
J
onde z = fator de compressibilidade da solugao gasosa
1 = nomero total de moles na solugao

n,,n,.= numero de moles dos componentes i e j, respec
Tivamente.

Dentre as varias equacdes propostas para descrever

o comportamento volumétrico dos gases, a aquagﬁo de estado wvi-

rial, por apresentar um significado (Tsico exate, em escala mo

-
r

lecular, tem sido freguentemente escolhida para o calculo dos



coeficientes de fupacidade da fase vapor.
Em forma de séries de poténcias em pressdo, truncada

ap0s o segundo termo, sua expressao & dada por

1]
it
-
e

BF (I11.23)

onde B ¢ o chamado segundo coefleicnte virial e esta rela

cionado com a composi¢de da solugdo através da equagaoc

B=2 E o (ypvs Byy) (I11.24)
1]
onde Bij e o segundo coeficlente virial cruzado e & carac

teristico de interagdes bimoleculares.
Substituindo-se a equacgdo (111.23) em (I711.21), ob-

tém-se

Substituindo-se a equacao (IT11.24} em (II1.25), para

um sistema bindrio, tem-se

I y
: T T s I 5 ] PR X -
In @y _— f- f11 7 Y2 12’ (111.26)
tn ¢ o B - (B, ¥ 1 4 12 J ( I1r.27 j
= R 1 L A A



I11.3.2 - Calcule doc rneficientes viriais

0 segundo coeficiente da equacao virial para compos-

apolares € calculado pela correlacao de Pitzer-Curl modifi

(310,

tos

cada por Tsonopoulos

L A
1: ¢1 o P, S O I
+ T.. S T r...
. t ( Rl) i { Rl}
R T .
ol
onde Bii = segundo coeficiente virial do componente i,Cm3ﬁm01

Py = pressio critica do componente i, atm
Tci = temperatura critica do componente i, K

: . 3 .
R = ¢onstante universal dos gases, on” atm/mol K
W = fator acentrico do componente i

T = temperatura reduzida do componente 1 [T/Tci)'

oY . e S Ca rsmespl G g gl
{ (1) 0, 1445 UEQnU,I.: Lﬁi&mh/lui U¥J”~l/iRi

(111.28)

LY v L ey Do e S e g8 I
P = 000637 ¢ 05331/ T - 00425/ Ty, - 0,008/ . (111.29)

Para componentes polares e com ligacgoes do Tipo pon-

te de hidrogénio, utiliza-se a expressao de Tsoncpoulos[gl):
P11 L L) (1) (2)

- - - n r L . .~ £ £ 7 .- _.:_, .
- £ (Tpi) *+ w. £ (Tpy) * £ (Tpy) (111.30)
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2) gy . i i
CO}H f ( ‘{ -H i £ T } .-E\_ 8 "
Ri 13
Os valoves de A. ¢ B, para as substiancias utiliza-

das neste trabalho se encontram tabelados na referéncia (31).
Para @ avallacdo dos coeficientes viriais cruzados

sao utilizadas as seguintes equacoes

B.., P _.. (0)
Aloed] o)y o
R Tc" :

Li

. g2 (Tpyj)  (I11.31)

COm:
_ - 0.5 . ) o )
Veig ™ (Teie Ty (1=K, 43 (111.32)
41 ’ V T P Y 3
y al]{ (S QI/ [N O LJ/ L,‘.E\} v
] cig © 5 - 4;_« (311,33}
= . 1/3 . AT
v My M
1 o
aonde Kii = gonstante caracteristica de cada interacio
v .,V . = volume critice dos componentes 1 e j, res-
o R i L I

. 3 }
pectivamente, <m /mol

-

0 valor de K‘j’ quando ambos os componentes sao  hi-

e

» ~ 3
drocvarbanctas, ¢ dade pela equagao”

t

3

I ST 3
K,.o=1 -8 (v v v w Yo Utﬂl/jj (IT1.35)
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Os valoves de K., para sistemas do tipo hidrocarbone

(323

to/alcool e ﬁlcoolfﬁgua S20 0,15 e 0,10, respectivamente

Para binarios constituidos de compostos polares /nio

polaresqftb} (TRij) = 0 e guando os bindrios sae do tipo po-

sy -
larzpolar,f[”) {TRjj) tornawsetglj:
AL B..
21 4 _ id i .
£ (rRij} ¥mn sl . T {111.36)
Ri Rij
Os valores de Aii e Bii sao definidos por :
= M- - I‘.v“?
'Aij 0,5 (Al + Aj} (II1.37)
&
3 nnr ] '\1 T oyt
hij {, 5 (bi + Bj,r (Tr1.38)

I11.5.3 =~ Calculo dos coefigientcs (le ap}vidade

O coeficiente de atividade ' estd relacionado a Xy

¢ a fuvacidade do estado nadriac pela expressac {(II11.20). pu se
& p 1 ) Kl

A ecscolha da pressio o composicio do estado padrio ¢
ditada somente pela conveniencia, todavia ¢ importante salien-
tar que o valor numévico de ¥, nao tem significado algum, a me

0 .

oS guo fi" esteio claramente especificade.
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Embora haja algumas importantes excegoes , coeficien
tes de atividade para a maloria das solucgdes tipicas de nao ele
trolitos sdo baseados em um estado padraoc onde, para cada com-
ponente, a fugacidade do estado padrdo € aguela do liquido pu
e = . (33} - :
ro a temperatura e pressao do sistema . Esta fugacidade po-
de se referir a um estado hipotético se acontecer de o COmpo
nente nao existir fisicamente como um liquido puro @ temperatu

ra e pressac do sistema.

Quando a fugacidade do estado padrido € a estabeleci-

da acima, obtém-sc a relagio limite de que v -+ 1 quando

x. =+ 1.
i
A fugacidade de um liquido puro 1 a uma determinada

(30)

temperatura T e pressio I ¢ dada por

. - It v, oo P
- = 7 S v S . i 1 R
r.o= PYogt CXD e (101.39)
t A 1 e :
i L{ 1
P
1
iy _ s ceTia de eataracie de o vt i a1 e
onde Py = pressac de saturagan do componente 1 na tempe
raturas T ., atm
S —_ - L T e v e g I - g o oy o] q .- . PR H -
b = ¢coeficiente de Jugacidade do componente 1 na

saturagao.

1 _ S . . 3 _
v = volume liquido molar do componente i,cm™/mol

Esta equacs. .cva em conta dois termos de corregao;

07 que corrige os desvies do vapor saturado em relagao ao con

portamento de gas ideal e a corregao exponencial (chamada cor-

recao de Povnting) que explica a compressio do liquido a uma
pressio maior que o pressio de saturagao. Em ogeral, o volume
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de um ligquido €& funcio da temperatura e pressdo, todavia em

condicdes remotas da critica, uma fase condensada pode ser fre

quentemente considerada come incompressivel e assim a equacgio

(I11.39), ja para f

exp

= fio . torna-se

- e

[~ (111.40)
| R

b

Como hii apenas uma espécie quimica, &, = 0 € asequa

coes (111,26} e (I111.27) tornam-se:

In nbi

Ier

In @?

1

S .
'S e
Byy IlXRl (I11.41)
By, D5/ (111.42)

Substituindo-se

(111.40), (171.41

]

nentes 1 oo 2

}!_1 i)

In v, = In —yp
1 _ g

K] Pl

1y 8

in Yoy 7 in -~ g
2 o b

& £

!

J

as equagoes (111.26), (I11.27) ,

¢ {TI7.42) em (¥17.20)obtém-se, para compo
: 1. S5 2
(B, = vi) (P~ Yy Py, f8
IS S A S S ¥ (111.4%)
R T BT
1, S po 2 &
(B22“V2} {p - ?7) pylé 312 o _
o T s (117.44)

As equagocs

(FT1

T R T

LAZY e (T171.44) sao utilizadas para

- . LB - R
o ¢alcule de 07 segundo a equacgao (1I11.10}.



IT1.5.4 - Calculo dos volumes liquidos molares

Uma equagao util para se calcular os volumes Iiqui-

(34}

des molares & a de Racket a saber,

“iy/p (111.45)

i CR1 o

; - 0,286
B ,
(1 “;{1)

1
2
=
Oy
iy
il
’.._1
+

para Ty, < 0,75
WL v

]

fo2]
i

L6 + 0100693K(TRi - 0,655) para TRi > 0,75,

Os valores do fator de compressibilidade reduzido

{ERi) de cada compeoncnte se oencontram na refervencia (34).

A determinagio experimental de dados dJde equilibrioll

quido~vapor coeomprecnde o medigio de varidveis termod indn cos
que caracterizam o sistema em estude, ou seja, temperatura ,

pressao e composicido de ambas as fases. Estas variaveis,no en-

tanto, estdp interrvelacionadas por equacgdes termodinamicas, o

que torna desnecessaria a medicao de todas elas. A regra das
fases de Gibbs fornece o nimero de variaveis deste conjunto

que, uma vez especificado, fixa os valores das outras.

Apesar de sé serem necessarios dados de duas  varii-
vels dentre U, D, X;oe yy opara sce carapeterizar wm sistema bini

ric, hifasico, convém so wedir ns quatro,o que permite  testar

a4 consistencia interna do coniunto de dados exper’mentais.



As medigoes do equilibrio liquido-vapor podem conter
erTos sistemdticos que sido aqueles devido ao mau projeto do

equipamento, da instrumentacao auxiliar a ele acoplada e de

sua precisio, ao modo de operagao, alem, & claro, dos ErTos
aleatOrios. Muitos artigos na literatura tém tratado destes

53U, 35,36
problemasL P2 j}.

A consistencia dos dados obtidos pode ser verificada
através do teste da drea que, para dados isotérmicos, tem fun-
cionado satisfatoriamente e, ainda, atraveés da integracdo da
equacao da coexisténcia,

[11.4.1 - Teste da area global

Este teste consiste em se verificar se os dados expe

rimentails obedecem o relagoes termodinamicas exatas, como i

- .- _ - (29
equacac de Gibbs-Duhem, que tem a forma® )

. A . Y . e ..
Po{x, d In y)=- A a s 2 gy (111.46)
'i A A R ri‘ der R ri_“

No caso de sistemas binitries, a equacio (I117.46) tor

Jor e AV o (111.473

Um problema comum n este teste e a avaliagdo do se-
gundo membro da equagao acima. Dada G escasser de grandezas

de mistura, © muite comum considerar entalplias o volumes demis
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tura iguails a zero, ou seja, A= 0 e AV = 0.

Fsta aproximacio & razodvel para dados medidos iso-
termicamente, uma vez que o termo AV/RT & normalmente, peueno
face aos demails.

A equacido {I1I11.47) torna-se.entdo, para dados isotér

miCos

X, d In Yyt X, d In Yy T 0 (111.48)

1

Integrando-se de Xy o= 0ax= 1,0btém-se

In (vlfng d xy =0 (111.49)

A equacgdo acima fornece o chamado teste da area para

os dados do equilibrio de fase. Um grafico de In (ylfyﬂjversus
s S

KI deve apresentar a seguintc relagcao, para gue os dados  iso-

L (30)

teérmicos possam ser considerados consistentes

0,02 > | et | (117.50)

onde Ay = area acima Jdo eixa dos x
A, = Areg abalxo do eixo dos x
Embora nada garanta gue valores Inconsistentes nao

possam fortultamente satisfazer a relagao (I11.50), caso ¢la
niao seja  verificads,com certeza, os dados nido sdv  consisten

tes,



Uma grande vantagem deste teste ¢ que ele detecta
erros devide ao prohblema da condensacao pavcial, muito COMUM

em medicbes do equilibrio 1iquido-vapor em equipamentos de re-
circulacio.
As areas siao calculadas analiticamente pela regra de

Simpson,

I11.0.2 - Teste atruvés do integpracio du eguagdo da coexistén-

cia

Foi adotade um método de consisténcia termodindmica
de dados binaries de equilibrio 1iquid0wvapor, basecado na for-
ma isotérmica da equacgao da coexisténcia /), Ela & uma  rela
gag diferencial, termodinamicamente exata, entre pressao, tem-
peratura ¢ composicao de um sistemus em equilibrio de fases, Sua
integracdo permite o calculo da composicio de uma das fases a
partir das outras variiveils que caracterizam o sistema, o que
possibilita o teste da vonsistencia termodinamica destes dadoes

¢, O que ¢ miis importanto, ponto o ponto.

A equacao isotérmica da coexistencia, para um siste-

ma bindrio em equilibrio ligquido-vapor, tem a forma

- v i e ¥ _ ““5—
\.rl{_}. - \s-_i “;; 4 N +(_X1 - \]}{} A }7_1.‘] ”

by e S S | L sy

3 P (v = x_ ) P [T1 + v, (b In é&./70 v
I o8 R ¥y o ey |
Cath
e RV T e et .
onde Z° e I representam os fatores de compressibilidade das

fases vaper e liquida, respectivamente.
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A integragdo desta equagilo permite o cialculo de yq 2
partir de P e Xy, @ T constante. Testa-se 2 consistBneia de um

conjunto de dados, calculando-se o desvio definido da seguinte

maneira
J ylfﬁf - }lexd
Desvio = | st . 100 (111.52)
v
I
eXp
onde : ¥y =Yy calculado atravées da equagac {I11.51)
teal '
¥ =y determinado experimentalmente.
"exp '

Os autores adotaram como critério para consisténcia
un desvio maxime do 2.

Para se integrar a equagao (TIT.51) s3e necessarias
corrvelacdes P-V-T para as fases llquida e vapor. Foi utilizada
para a fase vapor a equagao virial, truncada apds o  segundo
(34)

*

+

teymo o .para a fase ligquida.a equacio de Rackett (180,450,

Quanto an procedimento computaclenal para a  integra

L

cio da equacao isotérmica da coexisténcia {I1I1.51), gue foi de
. R 15 _,
senvolvido por Gilordano e d Avila S, outiliza-se o metode de

11, de guarta ordem. A interpolagac dos valores

[N

Runge-RKotta-Gi

T
gxperimentals de Xy oem fungao de P e feita atraves da técnica
"spline” ., que fornece, também, com precisdo, as derivadas

i xlf Pl Deve ser salicntuade gque, noe o Cuso lusotermicoe, o o in-

tegracao deve ser feita no sentido das pressoes crescentes.

Im outro método, o teste diferencial de Van Ness e

S0 . - e . . . .
Mrazeki Y, permite também verificar a consistencia dos dados
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ponte 4 ponto, no entanto, ele nao serda utilizado neste traba

ho.

I11.5 - A equacdo de Wilson

Em virtude de ser grande o conjunto de conhecimentos
a respeito das equacgoes de estado dos gases, as solugoes gaso-
sas sao tratadas usualmente de maneira bem diferente das s0lu
¢oes liquidas. As grandezas em excesso sao utilizadas primordi
almente com os liquideos para os guals raramente se conhecen
equacoes de estado adequadas. Na verdade, as equacoes do  ex-
cesso da energia livre de Gibbs tem g fungido de equagdes de es
tado, Com os pases, o conhecimento das ecgquagodes de estudo tor-
na inttil o tratamento com as fungoes excesso, pois se poden
calcular, dirvetamente, as grandezas pertinentes da solugio.
Varias equagoes tem sido propostas(gs} parg  expres-
sar apaliticamente a relagido entre o excesso da energia  livre
de Gibbs ¢ a composicio, para sistemas binarios. Muitas destas
equacdes sao empiricas, mas hd também aquelas gque tem alyuma
base tedrica.

Todas elas contém parametros ajustaveis, os quals
pelo menos em principio, dependen da temperstura.

Para sistemas moderadamente niao=idents . todng i

- — . . . - s :

equacoes Jol Leontendo dois ou mals parametyos, Jddo bhong resule
tados. Pode-se utilizar, portante, us matematicamente mals  fo

cels de manusesr {Marvcules, van Laar). A equacao de Margules a

wn parametyo € aplicivel somente as solugdes simples, onde os



componentes sdo similares em natureza quimica e em tamanho mo-

(33)

lecular

Para sistemas fortemente nao ideails,como as solugoes
de alcoois com hidrocarbonetos, a equacao de Wilson & muito
4til pois, ao contrario da equagdo NRTL, contem somente  deis
parametros ajustaveis ¢ € matematicamente mals simples que a

(33)

gguacao UNIQUAC .
Neste trabalho serd testado o modeln semi-empirico
de Wilson que, para um sistema binario, & representado pela ex

U e A
PTessao ahiixo :

Vo= kii - Xy ln{xl + Alﬁ 32} - X, in sz Aoy xl) { (111,53

segundo o cquagao {(FIT.11).0 excesso da energia 1i-

vre de Gibbs consiste de duas partes, a entalpic excesso e a

entropia excesso, sendo que, a mais simples consideracio acer-

ca de GH & torna-lo digual a zero, levando @ obtencao de equi
b

coes de solugdes ideais. Uma ocutra consideracido & tornar S ou

E . . N - } _
H” diguais a zero. A maiovria das equagoes foram derivadas assu-

. NE - I _ - y s . .
mindo ST o= 0 ¢ fFazendo 7 como uma expansao polinomial dasg
fragdes voluméiricoas ou moloves. lsto conduz ao conceito e
soluches regulares o van Laar, Scatchard ¢ outros tem assumido

- . - 5 . .
esta condicdo. A consideragao IV = 0 leva wo conceito de solu
(39

-

¢oes atermicas desenvolvido por Flovy e Huggins
A cquagde de Wilson € uma extensio semi-emplrica da
equacao tedrica de Flovy e Huggins, porem, Wilson considera

que as moléculas da solucdo diferem niao somente em tamanho mas



tambeém em suas forvgas inter-moleculares.

0s dois parametros ajustiveis da equacio de  Wilson

estac relaclonados aos velumes molares dos componentes puros |,

v, @ v,, ¢ a uma diferenga de enecrgia caracteristica. AL Orye
1 2 i 1
. 390 - ~ .
e Prausnltz( ]dao estas expressoes na forma {considerando -se

sistema binario}:

N
“ ) >
A, o= e oxp | - (A 1ly | (111.54)
1 . | i
1 \ \
v ‘ -
I
Ay, = =i exp | - (—LR - 2) ] (171.55)
Va l f

onde os Rii sdo as energias de interacao entre as moléculas de

signadas nos subscritos.
Como uma primeira aproximacao, pode-se assumir gque
as diferencus de energias sejam independentes da temperatura

pelo menos se o intervalo de temperatura nao for grande.

Embora esta diferenga de energila ndo tenha nenhuma
definicdo rigorosa ¢ naoc pode ser calculada a pricri, nota-se

wm significade qualitative. Os puriametros Aii & Ali 530 5CH -

pre negativos pols, na fase liquida, a energia potencial € sem

pre menor do que aguela de um glds ideal, cuja energia potencial

e g T T S ; . I . . | -

o zero,., Lntoo, guande .. - Ao , ontao 1A, . . e
e i i ’ R % I S

auandoe A, . =~ Y., > ten-se ;R,,E D

l R ii ’ l P71 ! LJ!

Os coeficientes de atividade derivados da equagao de



Wilson sdo

L Moo My
In Ty % in (x, Ay, X,) + X, { o N )
. J L & i . 2 - o de e
Xp ¥l Xy Ay xytx,
fI11.56)
=
_IAL Ifli,.
Iny, = - 1In (x7 + A?l xl‘ - Xy { 12 - 21 3
. L L L 4 - - - & - -
ll + ﬂlzxz Aoy X +x2

(ITT.57)

A equagao de Wilson tem duas vantagens que a tornan
muito Gtil para aplicagles praticas. A primeira ¢ a dependén-
cia explicits de GE com a temperatura. O fato de se poder con
siderar as diferengas de energia como independentes da tempera
tura, pelo menocs para intervalos pequenos, significa que estes
parametros ,obtidos a partir de dados a uma determinada tempera
tura,podem ser usados para predizer coeticientes de atividade
aouma putra temperastura. Isto e i mportante noe projeto de equl-
pamentos de destilagao isobaricos onde 2 tempevatura varia de
prato para prato.

Esta dependencia explicita da temperatura torna pos-
sivel, ainda, estimar a entalpia excesso a partir de dados iso
térmicos da energia livre de Gibbs excesso,utilizando-se a re-

lagao exuata expressa pela cguagao {(F1E.L3E)

o]



. ST X, A :
.}l . 2 1 2 r _ -
' YO, = Ayd b g

+ Alz xz xz + ﬁZl W

(111.58)

A segunda vantagem & que o modelo de Wilson para una
soluciac multicomponente requer somente parametroes que podem ser
obtides a partir de dados de solugdo binaria. Fste fate ¢  im-
portante economicamente, uma vez que reduz, sobrempancira, o
trabalho experimental.

HA trés rvestricdes a equacio de Wilson. Uma delas &€
que as equagoes (L1I1.50) e (111.57) nao se aplicam para siste
mas onde os logaritmos dos coecficlentes de atividade, guando
plotados contra a composiglo, apresentam maximos ou minimos.
Tambem nao prediz a ocorrencia de miscibilidade parcialtdﬁ),

Por fim, ha trabalhos que demonstram falhas na equacgio de Wil-

son quando aplicada a sistemas que apresentam o excesso da
e (4])
energia livre de Gibbs negativo -
A determinagao dos parametros da equacio de Wilson

¢ feita pela aplicagio do método dos minimos guadrados. A fun

cao a ser minimizada ¢

Fod

B )

; . Le .
1 exn leal

Esta minimi_.gdo requer que as derivadas primeiras da

fungao I em relacao aocs parametros fyg e Ay sejam dguals a

2erc.



Q sistema de equacgoes resultantes ¢ nio linear ¢, pa
ra.resolv@gio, ¢ requerida a sua linearizagdo, o que & realiza
do através do método de Newton-Raphson. O sistema de eguaces
lineares,assim obtido, & resolvido‘at:avés do metodo de Gauss-

Jordan[éz).



CCAPITULO IV

APARELHAGEM B METODO EXPERIMENTAL

Iv.l -~ Egtrodugég

Neste capitulo & apresentada uma revisio da literatu
ra quanto aos métodos experimentais de se calcular o 8XCe550
da energia livre de Gibbs. Dentre eles,ha o método dinamico
de recirculacgio das fases liquida e vapor condensadeo, que foi
o utilizado neste trabalho.

A seguir, & feita uma descricdo detalhada da apare-
lhagem utiliéada para as medidas dos dados de equilibrie de fa
ses liquido-vapor, utilizados no calcule de Gﬁ, e descrito ©

metodo experimental de trabalho.

. - . . - : WG
V.2 - Metodas experimentais para o calceoulo de

Ha varios métodos atraves dos quais se pode determi
nar o excesso da cnergia livre Jde Cibbs. 05 mails comuns S0

-~

aqueles que utilizam medidas do equilibrio de fases liquido va-

por, ou seja, medidas simultaneas da pressaoc de vapor total do
sistema, fracio molay 5 componentes nas fases llquida e va-

por e a temperatura. lentre estes citam-se o metodo dinbdmico de

recirculacdo ¢ o mé€todo estatico. O método de fluxo e o de pon

to de bolha ¢ orvalho sao bem menos usuais,

O desenvolvimento dos apavelhos de cireulagao fol um

faan

processo muito lento, Ji oem 1906 | inglis® vtilizow wm equl




pamento de vecirculacgao do vapor,

Numerosos artigos sobre o desenvolvimento € aplica

cao deste método tém sido publicados(45’46’4?’48’49), A compi-
lagao de Hala(gg} € um dos guias mais ttels de determinagfesex
perimentais do equilibrioc de fases liquido-vapor.

0 método estatico & altamente recomendado por alguns
aptores, AhbottESl}, Marsh(SZ} € WilliamsouﬂSS). As publica-
cOes mais recentes estao dando muito mais énfase a este meto-
do para a determinagio de dados de equilibrio de fase ligui
do-vapor isotérmicos, que para os metodos de circulacido,que es

- : . . - ) . (54,55,
tao sendo mais utilizados nas determinagoes isobaricas
56,571 4 <o Crndn hastante Brecd o y oq
. Imbora seja um metode bastante preciso, o tempo neces-
sirio para o estabelecimento do equilibrio £ longo, ha  neces
sidade de extracac completa de gases e sao caros e sofistica-
dos os equipamentos auxiliares requeridos,

0 desenvolvimento do métodn de fluxo se deu devido
as grandes dificuldades que surgiam com o uso de um aparelho
de circulacio, aoc se tentar obter dados de equilibrie 1iquido-
vapor em sistemas com miscibilidade limitada na fase liquida.
Estes sistonas, justamente, tem merecido destagque nos mails novos

métodos de destilagao mxtrativagbu)‘

0 método do ponto de bolha e do ponto de orvalko foi

utilizado por longo tempo para obtengao de dados em sistemas
constituidos de hidrocarbenetos, particularmente os de baixo

peso molecular, que sao gases ou fluidos de haixo ponto de ebu
VI [}
.= ; . 2851 59}
ligao. BDestacam-se os trabalhos de 5&38( Ve }eller[ T Al-

. . - ; - 60,61,62
guns artiges mails recentes tem tratado deste metodo( 04,62)
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Ha, ainda, dois outros métodos, embora bem mencs usu

(63) e 0 da dispersao da 1uz©4’52

ais, o de cromatografia gasosa
os quals nic fazem uso de dados do equilibrio de fases 1iqui-

do-vapor.

IV.3 - Principio do método de recirculagao

0 principio do método de recirculagao consiste em se
determinar dados do equilibric de fases ligquido-vapor sob con-
digio de regime estaciondrio , para o qual as varidveis no in
terior do equipamento nao mais variam com o tempo, pelo menos

em escala ]I].GllSLIT{iVCl.

V.4 - Descrigaoc da aparelhagem

A determinagao experimental dos dados de equilibrie
de fasesliguido-vapor foi realizada utilizando-se um ebuliome-
tro "FISCHER", que € uma versio comercial melhorada do ebulio-

. ' (G5
metro de STHgG*MUllGT{L }.

G osguema geral da aparelhagem estd ilustrado na Pl
sura IV.l.

0 ehuliometro estd conectado a4 um manoOmetro em I com
mercurio(26), a um tangue estabilizador de pressdo(23), a LN
ciltindro de nitrogénio gasoso(25), a wma bomba de vicuo {243
a um banho termostitico (28}, a uma unidade de contvole eletro
para as valvulas magnéticas (22) e a

nice para agquecimento e

um indicador digital de temperatura {(21).
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IVv.4.1 - Ebuliometro "FISCHER"

Um esquema do ebuliometro "FISCHER" & apresentado na
Figura IV.Z,

Fle € basicamente constituldo de um vaso de alimenta
¢do rvemovivel adaptado em (1), frasco de ebulig¢ao com cartuche
de aquecimento (23, bomba Cottrell {3), camara de SCPATACHD
(4), dois condensadores (8) ¢ (14} e um misturador {(20).

De um modo geral, este aparelho apresenta caracteris

ticas operacionais importantes que devem ser sallentadas:

tem uma forma relativamente simples de manusear;

. possui um arranjc que permite a determinagdo exata da pres-
sio e temperatura de equilibrio;

. um pequeno tempo & requerido para sc¢ atingir & operagdo 271
estado estaciondrio apds o infcio da operacido ou depois de
qualquer mudanca dos parimetros de equilibriov;

., ndo hid cavidades que permitam acumulo de substancias fora do

percurso de recirculagio do aparelho:

. 0 projeto € tal que previne vestigios de corrente liquida na

corrente de vapor que deixa a camara de equilibrioc.

V,4.1.1 - Vaso de alimentagao

Um vaso graduadeo de vidro adaptado em (1), com 40 cm
de altura e 9 cm de diametro ¢ utilizado como reservatorio das

substancias que alimentam o frasco de ebulicao,



Um sistema de valvulas permite a operagido de alimen
tagao com o chuliometro sob vacuo ou sob pressio.

Jungoes de vidro, fixadas por garra metalica, de al-
ta pressao, possibilita a remogdo do vaso do restante do  ebu

liometro.

IV.4.1.2 - Frasco de ebuligao

0 frasco de ebuligao (2} tem um formato cilindrico
com 2 cm de diametreo e 18 om de altura. Possui em seu interior
um dispositivo de squecimento em forma de cartucho. Na realida
de, a solucdo liquida ocupa o espaco anular compreendido entre
a parede do frasco ¢ o cartucho de aquecimento,perfazendo um
volume de aproximadamente 00 mi,

0 cartucho de aquecimento @ constituide por umg  re-

sistencia elétrica encapsulada em quartzoe,o qual suporta altas

temperaturas € suas bruscas variagoes, Suas dimensces sdo de
1 ¢n de didmetro por 15 cm de altura e seu projeto permite a
homogencizacao da temperatura em todo o frasco e um poder de

nucleacao das holhas de vapor de forma suave ¢ abundante.

0 controle de poténciﬁ dissipada pelo cartucho de
aquecimento & feito através de um reostato (Figura IV.1,n° 22),
que possibilita ajustes [inos para obtengno da ebuligio deseja
da. A maxima potencia dissipada & de 300 watts a 200/220 volts,

O frasco de cbulicdo possui tambeém um termometro de

resistencia de platina com 5 om de comprimento {(29).
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IV.d.1.3 - Bomba Cottrell

O bombeamento da mistura de 1iguido eivépor do  fras
co de ebuligao {2) para a camara de separacao (4) se da atra-
vés da bomba Cottrell (3). Ela & um tubo de vidro com diametro
interno de 0,6 cm, construido em forma de espiral. Seu compri-

mente permite duas voltas completas com uma altura de 9,5 com,

A bomba ou tubo Cottrell deve proporcionar uma area
adequada para transferéncia de calor e massa entre as fases 13

gquida e vapor.

Iv.4.1.4 - Camara de separacio

A camara de separagaoc (4) consiste de um reciplente
de vidro com altura de 18 cm e diametro de 8 cm. Possui um tu-
bo interno com a extremidade inferior aberta e alargada,o gue
evita que respingos de liquido ocupem o espago reservado ao va
por, enriquecendo a corrente de condensado com o componente me

nos volatil,

Um termometro de resisténcia de platina (63, de 15 om
de comprimento, removivel, € colocado em posig@o vertical, no
interior deste tubo. Uste termdmetre estd ligado o uma unidade
que permite n visualizagao digital da temperatura com uma pre

- ~ 0.,
cisan de 10 7 0.

As saidas do liguido e do vapor em equilibyio sao fei
tas através de dutos na parte inferior e superior da camara de
separagdo, rvespectivamente. A camara de separacaoc promove, por

tanto, a total sepavacgiao entre as duas fases coexistentes emn



equilibrio.

IV.4.1.5 ~ Camisas de vacuo e aquecimento

A bomba Cottrell (3) e a camara de separacgao (4) s3o
revestidas por uma camisa de vicuo que, além de proporcionar
resisténcia mecanica as secoes envelvidas, minimiza as trocas
teérmicas, na forma convectiva, entre o interior e o umbiente.ﬁg
ternamente o camisa de vacuo, ¢ colovada, ainda , uma cinta de
aquecimento eletrico (5). Um seletor de potencia na unidade de
controle (22 proporciona a regulagem da potencia dissipada |,
permitindo ¢ controle efetivo da temperatura na cinta de aque-
cimento; existe um termopar acoplado a ela e ligado ao indica

dor digital de temperatura (21).

IVv.4,1.6 - Condensadores

A fim de condensar a fase vapor e evitar evaporagoes
indesejadas na fase 1iquida efluente da camara de separacao
sdo utilizados os condensadores (8} e (14}, respectivamente
mostrados na Figura 1V.1. Uma solugio aguosa diluida de etile
noeglicol € utilirzada como fluido refrigerante. Seu bombeamento
e resfriamento & feito atraves de um banho termestaticeo (28)
Figura [V.1.

Estes condensadores estao fixos em posigao vertical
e diametralmente opostos.

Para que a condensagao da fase vapor, gue deixa a <l

mara de separacdo, seja completa, o condensador (8) & do tipo



espiral, com tres voltas completas. Suas dimensdes s3o 5 cm de
diametro por 15 cm de altura.

0 condensador de seguranca (14) & do tipo condensa-
dor de bolas, com as mesmas dimensoes do citado acima.

Ambos os condensadores tem, ainda, a funcie de conec
tay o ebuliometro 2 linha de pressio, permitinde transmissées
eficientes ¢ uniformes de pressio no interior da camara de equi

1ibrio e o restante do ebulicmetro.

IV.4.1.7 -~ Secao de amostragem

0 ebuliﬁmetro.apregenta duas possibilidades de reti
radas de amostra, tanib da fase liguida quanto da fase vapor
condensado,

A retirada pode sey feita através dos septos (12) e
(133, constituidos de borvacha do silicone e revestidos com te
flon, por meio de uma seringa hermeticamente fechada ou Vida
os tubos (11) e (16}, firmemente rosqueados no equipamento. Es
ta Gltima opyde oxige o aclonamento de valvulos controladas mag
neticamente pele unidade de controle {22). A haste destas vil -
vulas {9) € de vidrp e as bebinas solendides (18) para atua
cac elétrica das valvulas de remocgas de amostra estdo represen
tadas na Figura IV.1.

1IV.4,1.8 ~ Misturador

Ag correntes provenientes da segdao Jde amosStragem sao

recollhiidas o vigorosamente misturadas num misturador {(Z20),colo



cado proximo a entrada do frasco de ebulicéo.

A sua forma ¢ aproximadamente a de um erlenmeyer. No

seu interior hA um nlcleo metalico envolvido com teflon e  dim-~

pulsionado por um agitador magnético (17}, o que provoca inten

sa agitagao.

IV.4.1.9 - Valvulas

As valvulas (10} e (158) permitem a passagem de amos

tras para 05 tubos receptores (11} e (16).

Elas sao acionadas manualmente ¢ para que haja per-
feita condicdo de operacao, sem entraves nem vazamentos, es
tas valvulas sio de teflon, que & um material inerte e auto-liu

brificavel, eliminando o uso de gualquer tipo de graxa, o que

causaria contaminacao das substancias em circulagdo.

Nas operacoes sob vacuo, as valvulas (19) sdo aciona

das possibilitande o . cirada dos tubos veceptoves de amostra,
ao coloci-1os em contato com a pressao atmosferica local. Is

tas sao de vidro e lubrificadas com graxa de silicone.bBlas ndo

estho om contato Com 0% covrentes em cirvcoulagio, nao havendo

portanto, problema de contaminagao.

IV.4.2 -~ Manometro em U com mercario

0 mandmetro em U com mercurico (26) tem 120 cm de al-
tura e estd ligado ao chuliometro através de mangueiras  plis

ticas com nylon trancado. Ple tem a fungie de medir a pressuao

absoluta do sistema e detectar variacoes na pressaoc que,porven



tura , ocorvam durante as operagoes de trabalho.

0 manometro & constituide de um tubo de vidro em for
ma de U, com paredes reforgadas, com 0,8 cm de didmetro inter
noe, tendo uma das extremidades fechada ¢ evacuada. 0 merclrio

utilizado € limpo e isento de ar.

.

Junto a este manometroe, na nmetade de sua altura,esta
acoplado um termometro de werclrio (27), cuja finalidade & a
de indicar a temperatura aproximada do mercGric , em todas as

medicdes de presstes, para posteriores correcoes.

V.4, 3-Tanque estabilizador de pressio

O tangue estabilizador de pressio (23) & feito de
aco carbono e com capacidade de 200 litros. Sua funcio € man-
ter constante a pressao desejada no ebulidmetro e amortizar
pequenas flutuagdes que possam ccorrer durante as operagles.

U Fluido utilizado como transmissor de sressio foi
o nitrogénio gasoso, puro, fornecido pela Oxigéniq do Brasil.
E um gis inerte e estia contido em um cilindro [ESj COm Pressac

|
maxima de 200 Kgi/om™ ,equipade com valvula reguladora de pres

iv.4,4 -~ Bomba de vicuo

Utilizou-se wma bomba de vacuo {24) de palhetas de
0,5 EV de potencin, wodelo DO4A  da Leybold-lleraeus, para eva

cuar o sistema ¢ repular gs prossoes de trabalho.

ol instalade, 0 entrada desta bemba, um condensador



de vidro , que utiliza nitrogénio liquido como refrigerante |
capaz de condensar vapores indesejdveis que possam  contaminar

o cleo e prejudicar o seu desempenho, além de danifica-la,

IV.4.5 - Banho termostdtico

0 banho termostatice (28), da marca FANEM, modelo 111
foi utilizado para fornecer ¢ recircular o fluido refrigerante
sos dois condensadores do ebuliometro, atraves de uma bomba de
demanda interna. A faixa de temperatura de utilizagae do banho

& de 0 - 100°C.

1V.4.6 - Equipamentos de analise das amostras

As amostras das fases 1llquida e vapor condensado fo-
ram analisadas ou através de um densimetro DMA 45, com uma pro

- gy 3 , . .
cisio de 1077 g/em? | medindo-se a massa aspecifica ou de um refra-

~ S - 4o il g N - .
tometroe ATAGO com precisio de 14 \ wodindo-se o 1ndice
de vefragao,

Nestes casos hd necessidade do levantamento prévio

de curvas de calibracio de tipo Indice de refracgio ou densida-
de versus frag¢do molar. Estas curvas sao feitas a partir daana
lise de amostras previamente preparadas, pesadas ¢ depois, en
tdo, analisadas. A balanca utilizada € da marca Chio Balance

- . ~ 3
Corporation com resolugao de 10 g



IV.5 - Medidas de temperatura

Foram utilizados como sensores de temperatura dois
termémetros de resistencia de platina (Pt - 100) e dois térm6~
metros de merclrio comuns. 0s dois primeiros, ja calibrados
servem, respectivamente, para a medida da temperatura de egui
1ibrio na cimara de separacao e medida da temperatura no fras-
co de ehulicao, evidenciando o superaquecimento da solugdo 11
quida ebulindo (gervalmente de 0,2 OC). Estes termOmetros 540

conectados aoc indicador digital de temperatura (21).
Um dos termdmetros de mercilrio (27) esta localizado
junto ao mandmetro com merciurioc, a fim de detectar a temperatu

ra deste, no momento de leitura de pressao , para que corre-

¢oes possam ser feitas em funcao desta temperatura. 0 outro
termdmetro localiza-s¢ no banho termostatico (28) permitindo

um melhor acompanhamento Jda temperatura do fiuido refrigerante,
embora esta seja controlada automaticamente por dispositivos
ascoplades ae proprio bouho., Nio hi necessidade, neste caso, de

uma medigic exata da tomperatura,

V.o - Medidas de pressio

A pressido fol medida com o manometro em U, (26). A
leitura foi eferuada por um catetometro, modelo Gaertner, que,
com o auxilio de um nénio acoplado 3 parte dtica, possibilita

leituras de até 0,05 mmHg,



IV,6.1 ~ Correcdao na leitura da pressao

Para se medir a pressaoc de um fluido gue € menos den
so e imiscivel que o fluido manométrico, ele & aplicado ao to-
po de um dos tubos do manometro enquanto a pressio de um flul
do de referfncia € aplicado ao outro tubo. No regime estaciond
rio a diferenga entre a pressao desconhecida ¢ a de referéncia

- [00]
e dada por> )

AP = Wiy ahE {(Iv. 1)
onde: Wy T peso especifico corrigido do fluido manométrico;

depende da temperatura e aceleragao da gravida-

de local,

i

&h altura equivalente do fluido manometrico:depen~

E
de das alturas dos fluidos envolvidos e efeitoe
captiiar.

Considerando-se as dependencias do peso especificeo e

altura equivalente do fluido manom@trico, no caso mercurio, a

(00},

equagao 1V.1 torna-sc

[
. 1 “logal : . s e
e C e el (Pg + CC) (IV.Z}
. _ 4 . 2 ) - A
(1 + 1,818 10 .tmj Tpadrio
i}
onde 10cal aceleracio da gravidade local, cm/s”
. [rs 3
: - . = )
2 aceleracao da gravidade padrao, om/S

"padraoc

i =oprossac bida, o mmlip
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- o
m = temperatura do mercurio, G
Cc = fator de corregac capilar.
0 valor da aceleracgao da gravidade locnl.glocal pode

ser calculado a partir da latitude (¢} e altura acima do nivel

(43)

do mar (HY ewm metros

8y peqy = 978,039(1 ¢ 0,005284. sen? ¢ - 0,000007 sen”(2¢)) -

- 0,0003086 H {(IV.3)

Para a cidade de Campinas,

&

H=693me ¢ =529 53" 20" . Assim,

= 981.1116016 cm/s-

»
“local
A aceleragio da gravidade padrao (¥ ) vaie©7);
; lex 4 pravidl s “padrio ' ”
\} )
g = 978,039(1 + 0,005294 sen” ¢ - 0,000007 sen(2¢)(1V.4)

padrao

2
Assim, Rpwdrﬁo = 081,3254614 cm/s".

Para o caso de manOmetros com mercurio puro,construl
dos de vidro e cujos vamos contem vacuo {[A} e nitrogenio gaso-
so (B}, a correcdo capilar, fornecida pela fisica elementar, e

dada poriﬁb):

2 cos @ T T
. oo M A-M Bt .
Lc = ( L ) (IV.5)
W r v
M A B
ande 0“ = Sronla Jo o contato entre o mercurioe ¢ o vi-
1 =
, 0

dro o= 16



AN TB*M = cpeficiente de tensio superficial do
mercurio em relacao ao vacuo {(Ae nitro
génio gasoso (BY. Valem 470 ¢ 480 dy~

nas/om, vespectivamente.
raaTy = yraio dos tubos que contém A e B. Valem:
0,1909 in.

(66)

Subgtituindo-se a equagao (IV.5) em (IV.2) tem-se :
() { -
AD = 1 . 981,111601¢6 pl N
(1 + 1,818.107" t ) 981,3254614
199 gev %
N 0,01186139 ' g&l,g§§ﬁ§éﬁ_ﬂ}(zv36j
(O,&QllSﬁfﬂl-+1,818,lG_ﬁ tm}) Ga1,1116016 f
sendo gue as unidades de P? ¢, conscquentemente, de AP sdon
HEHERT
w7 - heterminacdo da composicio

As composigdes das fases Liquida e vapor condensado
foram medidas utilizando-se ou o refratometro com uma proci
- 4 . o e . .
sao de 10 na medida do indice de refracdce ou o densimetro com
~4 3

uma  precisao MU ooomT N leltura da o mossa espoeciiica , depen

Jondo do o sistemy g oser estudado.

Em ambos os casos ¢ necessirio que se determine as
curvas de calibragie do tipo Indice de refracgiao ou densidade

versus fracdoe wolar Jdo componente mals volatil (x}j. Bstas cur

vas  sao feitas a partir da analise de amostras previamente
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preparadas e de composigido conhecida.

A preparacgao destas amostras consiste na pesagem de
uma certa quantidade do componente 1 {mi) ¢ do componente 2

{m,} e sua composicido & determinada atraves da equagao abaixo:

Xy T e (IV.7)

onde Ml e MZ sa0 as massas moleculares dos componentes 1 e 2,
respectivamente. Este procedimento se realiza desde Xy = 0 até

Xy = 1. Estas curvas de calibracgae foram feitas a 20%,

0s coeficientes de uma série de potencias em X4 fo-
ram determinados utilizando-se a técnica dos minimos quadrados
para se ajustar o fungio do tipo F(nn, le ou (D, xlj, sendo

n, o indice de refracio e D a densidade, segundo a equagio:

D

Fing,x ) = X Aoox b (EV.8)

onde m & o grau do polinoémio que melhor se ajusta aocs dados ex
perimentais.

As fracoes molares de equilibrio podem, entio, SET
obtidas resolvendo-se iterativamente a equacdo {(IV.8)usando-se

o métode de Newton-Ruphson,

V.8 - Método experimental

A operacdo do equipamento pode ser realizada lsotéer-
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mica ou lsoharicamente. Os dados deste trabalho foram coleta-
dos a tempe;atura constante.

0 voteiro bidsico de uma operagio em condigdes isotér
micas € ¢ seguinte : para uma dada composigio global no frasco
de ebuligao e para uma temperatura de equilibrio escolhida, a
pressao aplicada ao sistema deve ser cuidadosamente ajustada
‘gom 0 auxIlio da valvula reguladora de pressac no cilindro de
nitrogénio, da bomba de vacuo ¢ do tanque estabilizador de pres
sio até que a temperatura de equilibrio estabelecida sejs
igual aquela escolhida, Sac determinadas, entiao, as  composi-

¢oes de equilibrio.

IV.8.1 - Funcionamento do ebuliometro

Primeiramente & necessario que todo o equipamento
esteja limpo o seceo e sejam verilicadas todas as jungoes ¢ en-
calxes pura cvitar vazamentos. A temperatura do Fluide nos con
densadores deve estur em torno de 3 “C amtes do infein da ope-
ragac.

Aproximadamente 60 ml da solucdo a ser estwlada & in
troduzida no frasco de ebuligao através do vaso de alimentaciao.
Com este volume, o aguecedor de Imersio é inteiramente coberto
pelo liquide. O aquecedor internc &, ent@o, ligado e & ebuli-
cio logo se inicia, Este aquecedor facilita a nucleaciio conti
nua das bolhas de vapor diminuinde o superaquecimento do liqui
do (o 1liquido ebulindo € sempre superaqguecideo uma vezr que i
tensio super{icial do liguide dificulta o desprendimento de pe

quenuas bolhas de vopor). lste aquecedor compensa as perdas tér



micas e as perdas que surgem do fluxo continuo de  condensado
fric no frﬁsco de ehulicao.

0 calor fornecido ac frasce de ebulicao deve ser ajus
tado de maneira a garantir uma circulagfo constante tanto da
fase liquida quanto da fase vapor condensado. Se ele for mui-
to baixo, a bomba Cottrell opera lrregularmente e se for S Y
to alto, o ligquide nio escoa suficientemente rapido da camaora
de separacac. Se ele for corretamente regulado, uma continua |,
mas pequena covrente de condensado, sera produzida no lade do
vapor. A taxa de aquecimento varia de acordo com o tipoe de S$1%

tema e a temperatura desejada.

A mistura resultante de liquido e vapor @  bombeada
pela bomba Cotvtrell ate a camara de separagdo. Este transporte
permite que ds fases se interajam mails eficientemente na troca
de calor e masgsa, uma ver que estas ndo estao, ainda, em equi-
1ibrio termodindmico de fases. Lste equilibrio & realmente es

|

tabelecidoe quando ho o choque desta mistura contra o bulbo  do

termonetro ¢ a sug expansao na camara de sceparagac. Nesta cama

ra hd a total separagdo entre as fases liquida e vapor em equi

<

1ibrio que seguen, respectivamente, pelas suas saidas infe-
rior ¢ supcrior,

Neve-se ter um culdade especial com o isolamento téﬂ
mico da camara de separagio. Trocas de calor com o exterior de
vem ser evitadas para o estabelecimento exato do estado de equi
1ibrio, Isto ¢ feito atraves da cemisa de vacuo que envolve, in
teiramente, tanto o ¢ "o {ottrell gquanto a cimargd de Separacio

e através da cinta de ayuecimento, aplicada ao redor da camara.
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O

A temperatura desta cinta deve ser em torno de 0,4 °C acima

da temperatura de eguilibrio desejada.

Isto evita a chamada ceondensagao parcial do vapor na
camara de scpuragio, um dos problemas mais comuns na determina
cao do equilibrio de fases liquido-vapor,principalmente com $is
temas que possuem componentes com pontos de ebuligac bem dife-

rentes.,

£ necessario, no entanto, cuidar para que ndo  haja
um aquecimento excessivo das parvedes da camara o que levaria a
uma evaporacao de ndo equilibrio das gotas que sobre elas es-
pirrassem.

_Durante 05 experimentos, notou-sge gque a temperatura
na cimary de separagdo soflria alteragdes, dependendo da tempe-
ratura desta cinta de¢ aquecimento. Se cla estivesse a tempora-
tura da sala, o termometro na camara de separacdo reglstrava
uma temperatura moler que aguela descjada. Tsto se deve prova-
velmente ao fato de que a condensacgao do vapor libera um calor
de condensacao gue, por se tratar de uma mistura, difere e &

maior que o calor de vaporizagao.

0 vapor que deixa a camara de separacao @ condensa
do totalmente, antes de segulr para a segaoc de amostragem. G
filuido refrigerante, dgua com uma pequena guantidade de etile-
noglicol, sai do banho termostatico a uma temperatura de apro
ximadamente 3 “C. A fase liguida segue diretamente para & val

vula de awostragem sem passar por nenhum processo de resfria-

nento.

A amostragem de ambas as fases pode ser realizada pe
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la seringa hermeticamente fechada ou através do  reservatdrio
de amostra, dependendo do método de analise a ser empregado, ou
seja, Indice de refracio ou densidade, respectivamente.Para ne
didas do indice de refracf@o sao necessarios volumes de amOS-
tra da ordem de décimos de mililitros, enquanto que,para medi-
das de densidade, hd necessidade de 2 ml. Quando as substan
cias que compbem a soluc@o possuem Indice de refracido  préxi-

mos, a analise das amostras @ feita atraves da densidade.

Assim que as duas fases, liguida e vapor condensado
passaram pela se¢ao de amostragem, e¢las se enccntfam no mistu-
rador antes de entrarem novamente no frasco de ecbuligao. Isto
& necessdario, uma vez que, o condensado que vetorna frio ¢ mais
rico no componente mais volatil do que o liquido que esta ebu-
lindo. Mo case de mistura imperfelta pode haver gradientes de
concentracio e dail vaperizacao Jdo condensade de ponto de chuli
¢ao mais baixo. O misturador elimina, povtanto,qualquer gra-
diente de concentragic e temperatura. Isto favorece, sobrema

neira, o estabelecimento do estado estacionério.

De um modo geral, para os sistemas estudados, as pri
meiras amestras podem ser retiradas apos 20 minutes do inicioe
da ebuligdo.

Uma nova condiclo de equilibrio deve entio ser esta-
belecida. Umn pequena guantidade da solucdo 1iguida do  frasco

- - ' . - T S oo .
de ebulicao © substitolda por liquide puro contido no vaso de
alimentacao. Uma amostra iiguida ¢ uma vapor sfo tomadas cada

3 oou 5 minutes apds accertada o temperatura de trabalho.

Antes da adicido da segunda substancia, a quantidade
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correspondente do 1iquido € drenada por uma valvula de esvazia
mento presente no frasco de ebuligao.

As pressoes de vapor dos componentes puros sao  obti
das de acordo com este mesmo procedimento, Somente nfo ha ne-
cessidade de vetirada de amostra.

E conveniente iniciar as medidas com uma seolugae de

baixa concentracdo do constituinte mais volatil e sucessivamen

te ir adicionando este até se obter wuma curva completa ( de
x, = 0 avé x, = 1).
1 1 )

Ao final da operacgao com determinado sistema,fecha-
-se a valvula que conecta o ebuliometro ao tanqgue estabiliza
dor de pressao e abre-se aquela que o coloca em contato com a
pressdo atmosférica. Drena-se o frasco de ebuligio e se inicia

a operacio de limpeza, para que nove sistema seja estudado,
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LEGENDA DAL FIGURAS IV-1 & V-2

conexiic do funil de alimentacao

frasco de ebuligao

bomba Cottrel

cimara de equilibrio

camisa de aquecimento

termometro de resisténcia de platina

ponto para micro-remoc¢ac de amostra para sistemas parcial
mente misciveis

condensador da fase vapor

haste da valvula para remocdo de amostra

valvula para remocdo de amostra da fase vapor condensado
recipiente de amostra para a fase vapor condensado

ponte para micro-remocao de amostra da fase vapor conden
sado

ponto para micro-remocdo de amostra da fase Iiquida
condensador de seguranga

valvula para remogido de amostra da fase liquida
recipiente de amostra para a fase liguida

agitador magnético

solendide da valvula para remocdo de amostra

valvula de ventilacgao

misturador

painel digital para leituras de temperatura

unidade eletronica de controle do aquecimento e da valwu-
1a solendide

ranque estabilizader de pressdo

bomba de vacuo
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- cilindro de nitrogénio gasoso

- manometro commercurio

- tarmometro Jdo manometro

-~ banho termostitico

- termometro de resistencia de platina

~ valvula de drenagen

(¥ ]
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CAPTTULO v

RESULTADOS EXPERIMENTALS E DISCUSSOES

V.l - Introducao

Neste capitulo ¢ apresentada primeiramente a verifi-
cacdo do desempenho da aparelhagem através do levantamento da
curva de pressao de vapor do etanol e da determinacac experi-
mental Jdas curvas do oequilibrio Jde fasce iquido-vapor para  os
sistemas ciclohexano/tolucno a 323,15 K e etanol/agua a 343 15K,

para o8 quais ha dados na literatura,

Sao apresentados os dados de equilibrio de fases 17-
quido-vapor para os sistemas n-hexano/l-propanol o 338,15 &
348,15 K, n-hexano/I-propanol o 323,15, 338,15 ¢ 348,15 ¢ n-he

xano/l-butaneol o 323,15, 338,15 ¢ 348,15 K ¢ os resultados ori

undos do caleulo do excesso do energin Tivre de Gibbs, calcula
dos a partiy Jestes dados ¢ atraves do modelo de solugtes e
Wilson,. Por meio das equagoes deste modelo, foram obtidos, tam
hém,o excesse Jdo ente., o ¢ entroplia,

Niscatem-ge, porv i, os resultadeos obtidos,

V,2 - Testes Jda apareihugem

Vo

A verificacgac do desempenho da aparelhagem foi fei-
tag através de tres etapas. A primeira delas consistiu no levan
tamento da curva de pressao de vapor Jdo ctanol, na faixa de 5

a 180 kPa, onde foram verificados o Tuncionamento do  fLermome-
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tro de resisténcia de platina, o manometro e as corregoes rea-
lizadas nas pressoes. Os dados obtidos foram comparados com os

{683

de Ambrose , cujas medidas foram feitas em um isotencscopio.

Na segunda etapa, determinou-se experimentalmente o0s

dados de equilibrio de fases, para o sistema ciclohexano/tolue

no a 323,15 K,o qual apresenta um comportamento levemente nao

) ) - . - Q
ideal. Foi feita uma comparagac com os dados de Eharovcﬁj).

Por fim, determinou-se a curva de equilibrio para o

sistema altamente nio idecal etanol/dpun a 343,15 K. Nesta tem-

B - (71
peratura ha os trabalhos de Pcmhertou[ ) ¢ Mertl® }, Com 05
gquais os dadoes deste trabalho foram comparadoes,

Pemberton realizou suas medidas atraves do método es

tatico enquanto que, Mertl utilizou um aparelho de recircula-
cao.
Nus duwas Gltimas etapas foram testados, alem dos sen

sores de temperatura ¢ pressaoc, o desempenho da camara de sepa

racao, da camisa Jde ayuecimento, sdos condensadoves, dos siste
mas deo apastrapgem © analise o o wmodo de opceracao Jdo  equipamen

to como um Ftoslo.

Vo201 - Dades Jde pros ode Vapor Jdiy e tanod

talizou~se na experiéncin o otanol absolurao paru;uﬁ
lise da Merck, com teor de pureza, medido por cromatografia ga

sosa, de 29,8% em base molar.

Os Iindices de refracao, as densidades ¢ as  pressoes

de vapor a 760 mmlieg do etancl! medidos ¢ aqueles encontrados
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na literatura estdo sumarizados abaixo

3

p /kPa

.v(?60 mmHg )

(72)

P200cy/8 om

eX]D . lit.(?z)exp. lit.

10,45 10, 44

0,7898  0,7893

A Tabela V.1 apresenta os resultados experimentals

obtidos atravdés deste trabalthe ¢ na Tabela Vo2 estdo  contidos

. Os valores dua pressio corrigida sao cal-

os dados de Ambrosc

culados atraves da expressio (IV.0).

V.1l iiustra estes resultados atraves de  In

1/7.

A Tisgura

(pressac de vapor) versus

ajusty-

Ns dados experimentais deste trabalho loram

dos atraves das cquagoes de Antoinc e Frost-Kalkwarf, pelo me

as quals sao representada s, respec

L(33),

todo dos minimos quadrades,

tivamente, pelas cquagoes (Vo) o (V.2), o sahe

in P = A - L (V.1}

¥ Poeon
@
R - A R Pn o+ D 5."#'“1':: v

n 1 | v 1 . (V.2)
onde

p_ = pressoes de vapor em mmig

v

T = temperatura em K

A,B,C,A15R13C¥,Di = constantes ajustaveils das respec



tivas equacoes.

38

0 ajuste para a equacao de Antoine forneceu os S~

guintes valores das constantes:

A = 18,1055098

i

b
i
ot
|
]
far e
s |
—
el
et

B
C =-58,85183851 K

¢ para a equagao de Frost-Kalkwar{ obteve~-se

t1
B]= cLo0,81 K
Clz 23,97925

'
Dl: ~ 58,59453 K" /mmHyg

0 desvio médie relativo entre os valores

tais e aqueles calculados ¢ dado por

m | S
D o= 5 [ﬁ catoulada thblimcﬂtdl) < 100
Y
i=1 1expcrimentai J

H

onde m & o numerc de pontos experimentais.,

experimen~

Para os dados de pressao de vapor calculados por An-

toine
D= 0,19%

¢ calculados por Frost-Ralkwarf

e
Py

D= 0,4
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0 desvio médio entre os valores da pressdo de vapor
calculados neste trabalho ¢ os de Ambrose € de 0,48%, o que re
vela uma boa concordancia; isto acontece também entre as cons-
tantes da ecquagdo de Antoine determinadas atraves dos dudos Cx
perimentais deste trabalho ¢ aquelas formecidas pela literatu

ra(bj) que sao A = 18,9119 ; B = 3803,98 e C=-41,68 K.

Nas tabelas que se seguem as transformacoes de  mmllg

para kPa foram realizadas atraves da relagdo

1 mmbHe - 0,1333224 kPa.

e

V.2.2 - Sistema Ciclohexano/Tolueno a 323,15 K

Os reagentes utitizados (oram o ciclohexune ¢ tolue-
no para analise fornecidos pela Grupo Quimica Ind. Ltda. {3
tecor de puress pava o ciclohexano ¢ 99 5 ¢ pars o toluenn 09,6
em bhase molar,

Os indices do refragio,as densidades ¢ as Bressoes
de vapor a 325,15 K de ambos os componentes,medidos e  aqueles

encontrados nue literatura estac sumarizados abaixo:

- N — . |
reagente My Dnn0aylg am 2P /xPa
"i20%) (=0 ¢ V(323,15 K) |
72 (72 pa (73
XY iit.i’“}cxp. EE }cxp. 1'.1.}:'..(-’?%J

ciclohexano  [1,4260 11,4265 | 00,7785 00,7785 1 36,26 36,23

67 )
tolueno 1,49072 PLAv70 | 00,8664 0,806009 1 12,27 Lz2,28

} método utilizado para a determinagio das composi-

—
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goes de ambas as fases foi o indice de refragldo. A curva de
calibracgao esta representada na Pigura V.2, de acordo conm os

dados apresentados na Tabela V.3.
Para que sejoam evitados erros de leitura direta no
grafico, os dados experimentais foram ajustados por um polino-

mio de terceiro grau:

o al o " . . 2 . -y 3 .

LIRS ERRPIE S TR S S (V. 4)
onde ¢, = 1.49621824 Gy = - 6.%464158.107%
L= -0.0772431807 C, =  7.67401219.107°

com um desvio médio relative de 9,1, 10 ne indice de refra

¢ao. A curva calculada também se encontra na Figura V.2.

As Tabelas V.4, V.5 e V.6 contem os dados experimen
tais de equilibrioc de fases para este sistema,

A Tabela V.7 apresenta os valores calculados dos coe

ficientes de atividade de ambos os componentes, através das
equacoes (I11.43) e (111.44), As Figuras V.3, V.4 ¢ V.5 ilus~-
tram estes dados.

A aplicagio do teste global da area, pela cyuagao
{(111,50) fornece um desvie de 0,0098 ¢ pela spticuacio do  tes-

te através da cquagio Jda coexistencia (111,517, o desvio medio

foi de 1,11 % o que revela a consistencin termodinimica dos da

dos experimentais; isto & mostrado nas Flguras V.6 e V.7,
A Tabela V.8 apresenta os valores de calculados

pela equagdo (I11.10} ¢ a Tabela V.9, os dados de equilibrio
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de fases Ohtjéo por Zharov. A TFilgura V.8 mostra os comporta-
mentos de G&. Os dados de Zharov nao concordam plenamente com
os deste trabalho. Alifs, os proprios dados de Zharov nido se
mostraram consistentes termodinamicamente através do teste glo
bal da area que forneceu um desvie de 14,7 5. O teste pela

equagdo da coexistencia forneceu um desvio de 0,15 4.

- . 74 [ . .
Ha na llterat.uraL ) dades de 7 para o sistema <i-
clohexano/toluenc a varias temperaturas, determinadas por vg
. E ~ )
rios autores. Os valores de 677, para uma solugao equimotar via
7S £ £ o) -y iy — b T . . (?4) ¢
lem 278, 274, 266, 260 ¢ 214 J/mol sepgunde Rivenque ., Naga

: 74 - .
ta(?d) { ), este trabalho e Zharov, respectivamente,.

Lenoir

13

. S .
Para X4 = 4,4 os valores de G sac 253, 248 e 204 J/mol scgun-

do Lenoir, c¢ste traballo ¢ Zhavov, respectivamente.

Como pode-se notar, os dados de Zharov sempre 540
mais distantes em relagao aos dos autores citados, do que 0%

dados deste trabalho.

V.3 - Analise de incertezas ¢ sua Propagacio

Uma andlise das incertezas ¢ sua propagacido encontra
Jas nas leituras da temperatura, pressiao, indice de refracio
densidade ¢ determinagaoe Jda massa scra apresentada.

0 roteiro bisico sepuido ot o presente na referén-

cia {701},

V.3.1 - Propagacido das incertezas no levantamento da curva  de

pressiao de vapor do etanol

As incertezas nos valores cexperimentars da leitura
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de pressac ($}>_IJ), das temperaturas nos termometros de ;"esistﬁg
cia de platina ¢ de mercGrio (At) e (ﬁtm_) serao acumuladas na
pressdc. Cada uma destas incertezas sera considerada como sen
do a metade da menor divisae da escala utilizada. Assim sendo:

o= ) ' M
t Pt EL’ tm'}

Dal vem que:

o M '
Al = ._}_“[M }oAL 4 {_..;.i.m} E;EI 4 {}1 ....... } At
Bt g : yt .
L m
N ..
onde ! At o= o+ 07 ¢
AP, = # 0,003 kPa
at = + 0,05 %
. T ) e -
- a derivada parcial (—) e obtida derivandeo-se a equagao de

3t
Antoine em relacdo & temperatura. L considerado um valor mé

dio desta devivada entre o ponto inicial, o ponto [inal ¢ L
ponto intermediivio dos dades cxperimentais.  be acordo com cs

te pracedimento

o |
Lo was Ve
gt

- a devivada pavcial & oobtida derivondo-se o cquagao (1Y,

¢} gue relaviona P e L Py
2y - o 9us7
3131 '

tomando-se t ., a temperatura do mandmetro com mercirio,como um
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valor médio e igual a 22,87°C.

)
Tt

: . o P - . - . -
- a derivada parcial () & obtida tambem 2 partir da equacio

AP

AP

Assinm

V.o3.2 =~ Propagagao das incertesnds no I

zas sao acumuladas nas vavidveis Xy @

ambos os

tem-se as incertezas na leitura do indice de refruagao (

de

3 Ly
_ . m . - ,
(IV.0}, conslderando-se um valor medio da pressao lida Py e
t . P, = 70,32 kPa ¢ ¢ = 22,8 “c,
! L ' i ’

Assim

i

sendo

] L : e
! Tu,0ldl kiastc

Logo, o incertesas no valor da pressao,

(2,94, 0,01) + (0,9957. 0,003} + (-0,0141.

0,03 kPa

0,03) kPa

B b4

a ( P+
vanoer —

antanentao dag

10 corrigida,

0,05)

Para os dados Jde equilibrio liquido-vapor as ncerte

LT
LS008,

v ilas sao lguais

¢

Além daquelas mencionadas no Item anterior

A ) e

na determinac¢ao das nassas [ﬁml e Am,), necessarias para a cons

truciao da curva de calibragao. Assim sendo



Dal vem que :

1

23X
+ [uwéj fm
amz

le 3xl BXI
Bxy = {rmemY AL+ (=) AP+ (——=) Am
' it al Bml
3x
+ =Y An
g
onde
Ami =+ 0,00005 ¢
Am, =+ 0,00005 g
dnoo= o+ 01,000
Bxl .
- a parcela {—=) At e nula, pois os dados foram obtidos
Fl

termicamente,

A
. A _ .
- a derivada parcial {-—=) ¢ calculada a partir
-
ol ﬂxl
Considerando-~-se um valor médio, — = )20
alr
- o valor de Ar & ovatvubindoe de forma andtogo ao
Obtem-s¢ o vator de
A N A I A3 B K L3
AN | ax
-~ as derivadas parciais — ¢ sio calueuladas
Eml LRI
NARG 173
ax . X an 5.
R M i 2
L ....... ______} S e S, e N
am A1t am. ., M
! 1 1 i 1
o
ax ax £ -
T 1 ; E
[ty - o . -
a A) v - |
=N 1, ar, L, P MB

da curva P-x

{kPu)Ml

Vioem VO30,

da

2

+

is0~

E

scgulnte



onde
my, M, = massa dos componentes 1 e 2 em g
Ny n, = n? de moles dos componentes 1 e 2

(HT = Ny + n2)

le‘PMZ = massas moleculares dos componentes 1 e 2

em g/g mol
Considerando-se valores meédios de Xy o= 0,5000 @
Ny = 01,0344 moles e wiriizando-se P Mi = 84,16 e P MZ = 92,15

ﬁfg mol tem=-se

3x . 9X. _
Tl garzr o7t e Lo Cgusyr o7
éml i

O nmmere total de moles (nT) & tomado como sendo a
mé&dia dos ntmeros dJde moles totals, provenientes da  preparacgio

de amestras, para o construcao du cnrva de calibracio.

R
i3 X
- a derivada parcial — ¢ obtada atraves da equagido que  re-

presents a curva de calibracao para o sistemn ciclohexano/to

lueno, cquuacdoe {V,4). Considera-se como valores medios

<. = 0.5000 ¢ n. = 1,4578.
1 Uy g0
Nai
3
L
an

Portanto:
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S (0,0207 . 0,003) » (0,1727 . 0,00005) +
+ (=0,1577 . 0,00005) = (-13,87 . 0,0001)
dxy = & 0,001
Analogamente, Ay, = + 0,001
V.3.3 - Propagagio das incertezas no calculo de Gh

= 3 -
Para o calculo de 67 utiliza-se o equagao

L o .
G o= 1 [?1 Iny, + (1-x9) lnyth

onde R € a constante universal dos gases e
Kb

Dal vem que

LB L : )
o= G [ty X Ik Iy T Iny ) )

.: ok ok ¢
A0 L. (it"m) At o+ | :ﬁﬂ_j A | + {LE—-—_:} Alny |
3 X ' g iny '
} i
) . a0 b
- a deriviada parcral {eeee
2t

(IT1.10);  consideray como valor médio Xy

Dai,
agh e
(=2 = 1,0746  J/mol C
at

E

a6

T 4

+ {

(V.5)

temperatura om

I
wwwwwww -} Alny,

31n¥?

Ry

1o¢ vatculadn dertvando-se o eguagiio

0,5000

- a derivada parcial {(——) & calculada através da equacio

dx
(111.10).Considerando-Se um valor medio,

t

= 1560 Jimol. .
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- a derivada parcial —— ¢ calculada derivando-se a equagdo

81ny1

{(V.5) em relagao a Iny,, considerando-se um valor medio pa-

ra x, = 0,5000 , obtém-se

it

(P8 .y < 1345 J/mol

Analogamente,

agh

dlny,

= 1343 J/mol

Vv.3.3.1 - Calculeo de Iny, ¢ lny,

O valor de Inyl e lnvy, ¢ calculado da seguinte manei-

Inyl = Iny, {x, Yie P,
Iny, = Iny, Ix, , v,, P, t)

Dal vem que

Hiwi d oy H:ul
Iny, = (=) Axy * (oo Shyy ot {eee
' ax ' Jy ' ap
i c
Jiny 1
+ (L,_.m,v.m_.'_;j T
3T

s vatores das derivadas parciais de Yy

em relagao a

Kl,vl,P e t sdao calculades a partir da equacao (111.43},toman~

do=-se os valores médios de X; 0,5000
X, = 0,5000

y, = 0,5000



B

Naj vem que:

B4

3ty

SN 9997
vy

aln v _

Yy asss kv )
v

Aln ¥ e -

A SR T M !
at

Aln oy, = (-2, 0,001) + (1,9897 . 0,001} +

5

+ (0,0383 . 0,003) (-1,8.1077 0,01}

Aln vy © .ot

analogamonte,

T GO U LS (1lewey oL uLuoly
eo(0L0381 . UL ous (3.14.100 7 L L01)

0.,0001

H

Aln v,
Portanto &GE TOTnNAa=-5¢:
ack = (1,0746 . 0,010 ¥ (1560 , 0,001+ L1348 N RHUE SR

b (1343 . 0,0001) ¢ acE = %2 J/wel
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Os valores de Xy 8 Y, encontrados nas tabelas foram
fornecidos com quatro algarvismos depois da virgula, a fim de
cvitados erros de aproximagoes, o que afetaria, so-

. . .. , LB
bremaneira .oz resultados finais de 07,

que fossen

O mesmo procedimento foil secguido quanto acs dados da

pressﬁo total do sistema, 1sto ¢, os resultados nparoces C e

dois alparfsmos depois da virgula.

(uanto aos coeficientes de atividade, eles foram con
siderados meramente como resultados intermediarios, nio se im-
pondo nenhuma restricao relativa ao numero de "casas'decinmais.
Os resultados apresentados nas tabelas foram os fornecidos di-
retamente pele computador nos cidloulos pertinentes,

F finalmente, os valores numéricos do excesso da ener
gia livre de Gibbs Porvam fornecidos como sendo um nlmeroe intei

ro o que osta de avovdo com oa propagagac de crres of{etuada.




V.1 - Sistema Etanol/fAgua a 343 15 K

Os reagentes utilizados foram o ctanol abseluto para
analise da Merck, com um teor de purcza, medido por cromatopra
fia gasosa, Jde 99,8 % em base molar e dgua bidestilada ¢ deio-
nizada.

0 Indice de refragdo para a agud, segundo a litera

tura[?sj, € 1,33299 ¢ o medido neste trabalho foi de 1,3330.

As pressoes de vapor do etanol (PV } e da agua (PVZJ
1 :

a 343,15 K estaoc sumarizadas abaixo.

B ~ T3 - ) 71
Ao Py /KR | Py, /KPa |
Pemberton 72,26 31,18
Ambrose 72.,35% 31,18
\lsl ¢ trabalho LR T RN € DAY

0 método utilizado para a determinacio das  composi-

coes de ambas as fasecs fol o Indice de refracde, A curva de
calibragio estd representadn na Figura V.9, de acordo com as

dados apresentados na Tabela V.10,

As Tabelas V.11, V.12 ¢ V.13 contem os dados experi
mentais de equilibrio de fases para este sistema.

A Tabela V.14 apresenta os valores caleulados dos
coetfivientes Je atividade de ambos os componentes,atraves  das
couacaes CIIT0A3Y o (1IN As Faouras VIO 0 VUTT o V.17

ilustram estes Jdados.
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A aplicacio do teste global da drea, pela e€Quacao
{111.50), fornece um desvio de 0,0085 e pela aplicacao do tes-

te, atraves da equacdo da coexistencia (I111.51), o desvio mé

dio foi de 0,38%, o que revela a consistéencia termodinamica
dos dados experimentais; isto € mostrado nas Figuras V.13 e
V.14,

A Tabela V.15 apresenta os valores de GE ralceulados
pela equacao (II1.10) e as Tabelas V.16 ¢ V.17,0s dados de equi
1ibrio de fases obtidos por Pemberton e Mertl, respectivamente.
A Pigura V.15 wostra os comportamentos de GE,

0 desvio medio relativo em GE entre os dados de Pem-

N B

berton e os deste trabalho foil de 0,6%.

0 teste global da area para os dados de Pemberton for
neceu um desvio de 00,0052 e para os dados de Mertl o desvio foil
de 0,0336. 0 teste pela cquacgao da  coexistencia Forneceu
g,16 % ¢ 0,84 % para os Jdados de Pemberton o Mertl reospoctiva-

mente,

V.5 - Sistemps do tipo n-Hexano/Alc

V.s.l - Reageutes atilizados

(s reagentes n-hexano, l-propanol o Zepropanel ¢ 1-bu
tanol foram fornecidos pelo Grupe Quimica Ind. Ltda. 830 rea-
gentes para andlise com teor de purcza, por meio de crematogra

fia gasosa, de 99,99% | 99, 94% 99,71 % e 99,50 % em base mo-
lay, respedtivamento.

Os Indices Jde refragao ¢ as densidades dos  componen
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tes puros medidos e encontrados noa literatura estao  sumariza-

dos abaixo:

reagente nD(ZUOC} D[ZOOC)zg cm 2
exp. Zl_it.(?gj exp. lit.(?sj
n-hexano 1,3751 1,37506 h,6591 0,6590
l-propanol 1.,3851 1,3850 00,8034 0,8035
Z-propanol 11,3776 1,3776 0,7855% 00,7855
I~butanol 1,34995 1,399351 ,3003 (h, 8044

As pressces de vapor dos componeéntes puros medidos
e aqueles encontrados na literatura, nas temperaturas de traba

tho sao

iR age " 3 ,[)c B o ] ’:;"3’

I/ K Reagente P, exp/k a P, 1it/xpal }
323,15 i n-hexano 54,17 54,04
Zepropanol 33,53 25,50
I-bhutanol - 4,473
338,15 I n~hexano S, 10 89,90
. L-propanol 25,499 25,83
2 =propanol 48,54 : 48,59
I-butanol - 1, 34
348,158 § n=hexano P23, 00 tiz, 84
1-propanol 41,06 40,90
 2-propanol 75,10 75,26
I-butanol - 17,17




V.5.2

- Determinacgao das composigoes

A curva de calibragao para cada um dos sistemas
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foi

ajustada através do polinomio que estd especificado abaixo

o
A -3
D= densidade omogoom
C;= 0,805287 g em”
C,= -0,251196 g cm
C.= 0,13941 g em™>
Cy= 0, 15041 g
Cy= 0,025961 g em
. . o =3
Lgm-U,ildblﬂ g oo
Co= 0, 0564328 o em
£1 ‘

com oum desvio medio redalive dJde o)

Lo Sistema n-hexuno/J-propanol

[ ‘1

} N X + - X R

T T LS !
[ ATi1

s — ‘? I '} "} - oy sy == 3

Q1 = (,785226 ¢ cnm

¢, = -0,227354 g cm ”

Cyo= 0,108502 g cm 7

C, = -0,104004 ¢ em”

o= 0,0367421 o em””

5]
com um Jesvio médio vrelativo <de 0,010 ¢

"

IH

na densidmde.
) 1
e t - X
1 5 t

netodenstdade,



. Sistema n-hexano/l-butanol

oM

de refragao

C, = 1,39911201
ﬂ?*ﬂ—ﬂ,ﬁﬁﬂﬁlﬁﬂ?f}

c. = 3.5284926.10°
C, = 3,25567105.107°

com um desvio médic relativo de 0,004 % no Indice de refragio.

As composicoes de cada uma das fases foram determing

das através destes polinomios, utilizando~se o método iterati-

vo de Newton-Raphson.

Vo035 = bBeterminogao dus volumes molures

tompeoraturias,

s volbumes

AN STTS

molares e

culados pela cquagae (1IT.d8Y, Os

Cada

componenioe,

as aliversoas

Fovem disponiveis na bireraturns, foram ol

vitlores obtidos da Titeratu

(67), através de expressuo, com coelicientes ajustados atra-

ra

-

ves de dados experimentals,

. 136,
., 139,
o1,
.78,

-

. 3 .
21 em”/mol

3
cm/mol

3
ot S mol

3,
e /mol

N
cnt S maed

para
para
1) R §

pari

para

foram

n-hexano o

n-hexans a

o

n-hexano
[-propanol

I-propanol
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V.5.4 - Determinacoes experimentais

As Tabelas V.18 a V.60 apresentam os resultados eEPE
rimentats obtidos ¢ també&m os valores calculados de parimetros,
determinados a partir destes dados experimentuais. As Figuras

V16 a V.60 Llustram estes dados,

V.5.5 ~ Testes de consistencia termodinamicn

Os testes de consisténcia termodinamica aplicados

aos sistemas em estudo forneceram ¢os scguintes resultados:

T/X Sistema Area Coexisténcia
323,15 ¢ n-hexano/2Z-propanol 0,0071 O,0047
! §H~hcx3nﬂfl~hutanoi (RO ., 0027
338,15 n-hexano/l-propanel B, 07y 0, 0000
E n-hexana/2-propanol {, 005y f i, D00t
n-hexane/ 1-butanol 0,0157 é 0, 0056
;34&,15 n-hexano/ l1-propanol 0L 0126 g 0,00n02
n-hexano/2-propanol 00,0014 2 40,0095
| % .
n-hexana/t-bhutanol P 0, 0080 0,076

onde @ 7 = temperatura
Srea = desvio caleculado pela aplicacao do teste global
da dvea
mmtugracio

Corxistoncts o desvio valoculamde ot roves da

Jda equacdo da roexisténcia
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Examinando-se estes dados, conclui-se que todos o5
sistemas estudados apresentam dados de equilibrio de fases 1i-

quido-vapor termodinamicamente consistentes.

V.5,6 - Determinagdo dos parametros da equacio de Wilson

0s parametros da equacac de Wilson, determinados atra
vés das equagoes (I11.54) ¢ (IT1.55) para os sistemas em estu-

do foram ;

| T/K S1lstema Ay Ay
323,15 | n-hexano/2-propanol 3,386672 0,135648
n-hexano/~butanol 0,469192 0,06801481
338,15 | n-hexano/l-propanol b0, 291033 h,157988
; n-hexane/2-propano! {, 370554 i}, 1858359
é n-hexano/ -l % 0,554095 5 0920247
348,16 | n-hexana/ E-propanol (., 308792 g B, 2055068
é n-hexano/2-propanocl 408214 g 0,:244247
| n-hexano/l-butanol U, 30701 E 0,2180352

- . EOE N - ~
V.5.7 - Valores calculados de G7,H” e § atraves da equacao

Nas Tahelas V.25, VOZE, VO34, V.39, V.44, V.50, V.55

‘ e e e e ealenladoe de o i1 e T

e V.ol se cncontram os valeres calculudos de 07 pela CYUBCan

Je Wilson, cauacao {177 53} ¢ os desvios rolativos em  relagdo
ags dados cxporimoenial s,

. . M S ,
Oz valores de 117 ¢ 57 Joram caloulados, respectivia-
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mente, pelas equagoes (111,58) e (II1.11l) e se encontram, jun-
I SR s
tamente com os valores de 7, ilustrados nas Figuras V.22V.28,

V.35, V.41, V.47, V.54, V.60 ¢ V.6D,
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TABELA V.1

Pressoes de vapor lidase corrigidus (P, ¢ PCP},temperatura do
: L e i ’

mercurio (tm) e temperatura de ebuligic (t) do Etanol.

FLEkPu rm;Gu Pcnﬁkﬁn /%

9,00 23,8 4,05 27,5
11,28 2%, 4 11,24 31,3
12,39 24,5 12,33 33,0
12,85 23,2 12,79 33,8
15,85 24,2 15,79 37,5
16,83 25,0 16,75 38,0
18,36 25,1 18,28 40,3
20,38 25,2 20,29 47,4
23,44 25,2 23,53 45,2
26,96 25,1 26,84 48,0
30,52 25,0 30,30 50,6
55,12 24,4 54,97 53,6
40,10 24,1 39,953 56,4
45,38 24,2 45,18 59,2
50,78 24,7 50,506 61,7
56,64 24,0 56,30 64,2
61,98 74,1 61,70 66,3
66,48 241 66,18 67,9
72,90 21,5 72,61 T 69,9
78,76 21,2 78,45 72,0
82,30 21,3 §1.497 73,3
88,19 21,4 87,84 74,8
94,67 21,4 94,28 70,0
99,81 21,0 99,54 17,0
L1, 00 21, FO0, 55 7H,2
101,42 21,8 101,00 78,3
101,87 21,9 101,45 78,4
102,29 21,0 101,88 78,5
106,71 21,4 106,28 70,6
111,80 213 111,35 80,8
tto,68 | 21,1 116,19 §1,4
122,59 21.1 122,10 83,2
128,24 21,0 F27 78 84,4
131,74 27,0 131,22 85,1
134,50 20 134,03 85,7
139,94 20,5 139,59 86,8
142,49 20,5 141,94 87,3
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TARELA V.2

. . . 68 ~
Dades experimentals de Ambrose( 5) para pressao de vapor (P)

e temperatura de ebuligdo (t) do LEtanol.

PR WAYS
5,720 19,622
7,269 23,033
8,205 25,722
9,430 28,157
12,566 33,334
14,981 36,0600
17,200 39,237

13,228

25,4914 47,349

-2
}'.—A
J—
[aw]
LSae]

31,047 51,081
. 36,760 54,664
44,584 58,873
53,2067 62,8605
02,572 OO, 578
74,032 70,554
88,703 980
87,821 7L A5
0,121 ;7,08

102,151 78,497
104,985 79,188
118, 71¢ 82,362
135,519 85,830
155,924 80,606
17O 521 Us 481
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. . - . o0 - ) .
Indice de refragao (nﬂ} a 20°C ¢ fragao molar do ciclohexano

para o sistema Ciclohexano {1)/Tolueno (2]} (x1)

. 1
1. 4902 0,0000
1,489 ,0930
1,4839 G,16248
1,4741 0,2800
1,4730 0,3020
1,4700 0,3430
1,4500 0,4890
1,4518 0,5950
1,45009 0,6110
1,4444 d,7020
1,4452 80,7140
1,4380 0,7960
1,4370 0.8170
p,ad2a4 (,9350
1,42610 1,0000




&1

. o= O
Tndice de refragao (nn) a 207C de ambas as fases e suas Corres
pondentes compesigoes X, € ¥y para o sistema Ciclohexano {1}/

Tolueno (23 o H.5.15 K

Fase Liguida Fase Vapor Condensada

M *1 "y Yy

1,4062 0, 0000 1,4904 4,0000
1,4956 0,0080 1,4937 ,0320
1,4944 0,0230 1,4896 0,0860
1,4899 0,0820 1.,4765 80,2570
1,4790 0,2236 1,4584 0,5000
1,4702 0,2604 1,454% 0,5489
1,4708 0,3318 1,4500 0,6187
1.,4661 0,3947 1,4464 60,6713
1,4630 0,4286 1,4448 0,64951
11,4000 0,4778 11,4425 4, 7300
1, 4531 0,5745 1,4387 B, 7880
1,4521 00,5886 1, A3872 4, 7855
1,4480 0,0478 {4300 (, 8280
b7l U, 0545 1,358 0, 8335
P,a449 O,6056 1 P ARA8 (1, 8503
1,4350 0,8470 1,4302 (9207
P,4304 O,u23% 11,4281 ¢, 9630
1,4287 0,9525 11,4275 0,8770
11,4273 0,a9770 11,4206 0,9888
1,4260 1,0000 1,4260 1,0000
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TABELA V.5

Pressaes lidas (Pl}, pressoes corrigidas (PCR) ¢ temperatura
do mercurio (tm) para o sistema Ciclohexano {(1)/Tolueno (2) a

323,15 K

' :

PI/RPQ T

-
=
-
=
o~
ol
A
P
e
-
i
ol
o

£
]
—
]
»

12,32 . ey
12,71 21,6 12,00
15,18 21,8 13,13

15,41
19,60

15,47
19,67

| S ]
| N
~r T

20,86 22, 20,78
22,76 22,6 22,67

24,28

[
wita
Ll
-]
5 o
[
[

25,16 '3, 25 .05
26,38 23,3 26,27
28,37 231 28,25
28 .64 23,6 28,51
20,87 15 1975
30,06 22,3 29,04
50,75 22,9 50,60
33 .09 254 33,55
35,00 1 23,1 54,86
35,00 24,0 35,44
56,05 24,0 35,89
s6.41 1 23,1 3626
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Dados de equilibrio Ifquido-vapor para o sistema  Ciclohexano

(1)/Tolueno (2) a 523,15 K

* Yy

0,0000 0,0000 12,72
0,0080 0,0320 12,66
0,0230 0,0860 13,13
0,0820 0,2570 15,41
0,2256 0,5000 19,60
0,2604 0,5489 20,78

0,3318 0,6187 22,67
0,3847 30,6713 24,28
(,4286 0,6051 25,05
0,4778 0,7300 26,27
H, 57435 4, 7880 28,25
0,5880 0,7855 28,51
0,0478 , 8280 19075
3,059% ,8335 29,94
0.6950 3,8503 3,60
,8470 0,9267 35,55
¢, 9255 0,9030 34,80
0,9525 0,9770 35,44
G,9770 ,u98848 35,84

1,0000 1,0000 36,20
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Fracdo molar do componente 1 na fase 1iquida (xlj,coeficientes

de atividade (Yl /v,) e 1n (yl/y?) para o sistema Clclehexuano

(1}/ Tolueno (2) a »25.15 K

i X { i vy oIy /i)
0.0080 | 1,41553 | 1,00625 [ 0,341
00230 | 1.37202 | 1.00021 ] 0,316
0.0820 | 1,3476 | 1,01358 | 0,285
0.2236 | 1,22014 [ 1,02269 | 0,176
0.2604 | 1.21876 | 1.02612 | 0,172
0.3318 | 1.17501 | 1,04595 | 0,116
03947 | 1,14651 | 1,06451] 0,074
0.4286 | 1,12765 | 1,07877 | 0,044
04778 |1.1134 | 1,09531{ 0,016
0.5745 | 1,07401 | 1,13277 | -0,053
05386 | 1,06756 | 1,10006 | -0,060
06478 | 1,05261 | 1,16841 | -0,104
P.6595 L, 047350 L, P74 -0, L7
. 6l50 ] ,{}38{}-’] PLA0bs -t 140
0,807 0 PLOTASS PL2Raud -, 240
0.9255 | 1.00367 | 1.34746 | -0,295
0.9575 ' 0031 | 1,37439 [ 0,315
(v, 9770 .ozl 1, AOULE = {1, 554




TABELA V.8

F

g5

W o N ente 1 na lase liguida (x e 07 i
Fragao melar do componente 1 na lasc Liguida L_ll ' experi-

mental (G5

323,15 K

ex]

1

)

para o

1‘H

% £ G CKP/J molui
0, 00400 0
0,0080 24

| 0,0230 20

00,0820 ] v

00,2236 166
0,2604 190
0,3318 224

- 0,3947 247 |

C0.,4280 255 |

0.,4778 | 266 |

5743 253

i

0,8470
0.925%5
0,0525
L 0,9770
1.0000

26

{}

sistema Ciclohexano (1} / Tolueno (2]

2
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TABLLA V., Y

bados de equilibrio liquide-vapor obtidos por Zharov-Buevich {09

para o sistema Ciclohexano (1)/Tolueno (2} o 323,15 K

Xy Yq P/kPa ]
0.0000 | 0,000 12,40
0,1550 | 0,3910 17,44
0,3000 0,5840 21,61
0.5000 0,7470 26,48
0.7000 0.8500 30,68
0,8450 0,9280 33,46




TABELA V.10

Indice de refracio (nn) a 209C e fracho molar do etanolno sis

tema Etanol (1) / Agua (2} (xl)

b 11
1,3330 B,o0000
1,334¢0 00,0081
1,3351 (1,0154
1, 53490 {,0305
11,3399 0,04472
1,53402 ,0854
1.3469 H,0013
1 ,3522 h, 1350
1.3532 (1,1487
1,3559 3,1765
1,560 | 0,1944
FLabg i i 0, 24946
11,3028 (1,3564
P 3007 D,4870
bLAG44 04915
| 30d 0,5888
[ICE S RY 00,6552
I Aty 6769
1L A0d0 BoT078
I.3044 (v, 7577
L3054 85084
1,3630 (1, 8218

| 1,503 5% {8542
% L L ABAY 1. 8981
1 ,3020 0 udds
PL3612 1, 0000
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. _ - O
Indice de refracac (nﬂ} a 2070 de amhas as fases € suas  Cor-

respondentes composicdes xp € yy para o

Agua {2} =

sistema Btanol (1)

AER 15 K
Fase Liguida 'Fase vapor Condensado
D *1 "p 71
1,3330 {,0000 11,3350 0,0000
1,3351 0,0140 1,3524 0,1375
1,3363 0,0219 1,3572 60,2000
1.3308 60,0256 1,3585 0,2270
1,a38s 0,0412 L,aotd 0,3022
[,3420 0,0591 1,3629 B,3600
1,3149 (0780 FL303Y h,4075
1.348] v, 1000 FLoandd 00,4500
P,5558 g,1550 + 01,5049 0,5050
1,3590 ,2381 1,3649 5550
YR R ¢ Lyoabdt b, 57
1 .3622 11,3519 H,3649 04,5930
1,305 TEIR N SRS 1.30449 ,0214
1, a0dd 4916 1,30644 0, G500
1,3649 0,5500 1,3649 0,6750
L3640 | 0,6750 1 1,36847 | 0,735%0
b,53044 0,7754 1,3041 0, 8000
1,3042 (1,7950 ;  1,3639 ,8180
P.3637 10,8400 | 1.36306 1, 8500
L A630 2 (r. w00 1LA029 h, 9030
1,301 g n.oes80 0 15010 0,90670
SNTCR AN N S SECE LRI 3612 FLoouo

/



Pressoes lidas {?E},

Ll

id

pressbes corrigidas (PFRJ &

[‘L,fkt‘ ! Lm/ul F‘(.R/lg.i’ L
1,3 5.8 31,20
35,84 24,3 35,73
38,41 22,4 38,24
39,64 23,1 39 47
13,34 5.0 F5,16
1718 5.6 1 46,95
G0 .08 26,3 o853
55,51 25,0 53,08
57,58 2.0 RV
(b}, 32 25,8 6,05
62,53 25,3 : 62,24
6430 24,0 64,01
06,17 24,0 65,87 t
68,2 24,2 67,97 E
69,12 24,5 68,81
TOL90 24,7 P, 00
72,272 25,0 71,84
72,59 20,9 2,25
72,81 25,5 72,40
205 Lo L 72,50
F.ah RGNS 72,30
268 | LU

A e |

temperatura

do mercario (t, j para o sistema Btanol (1) / Agua (2} a 343,15 K
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Dados de equilibrio liquido-vapor para o sistema Etanol (1} /

fgua (2} a4 A15.15 K

X 1 Yy P/ hPa o
0.,0000 0,0000 31,20
0,0140 0,1375 3573
0,0219 0. 2600 38,24 |
0,0256 0,2270 39,46
0,0412 0,3022 43,16
0,0591 03600 1695
0.0780 | 0.4075 19,85
0.1000 | 0,4500 53,08
01550 05050 57,33
b, 2381 0,555 61,05
0,2745 0.5700 6224 |
0,3319 0.5930 64,01
0,4125 06210 05 .87
0.4910 | 0,6500 67,07
0.5500 0.6750 68,81
0.6750 07550 70,66
0,7750 0,8000 71,89
0,7950 0,8180 72,23

| 0.8400 ¢ 0.3500 | 72.46

| 0.s000 09050 72 56
0.0680 | 0,9670 72,50 |
L0000 Lo 7224




Fracao molar do componente 1 na Fase 1Tquida (x,1,
% { 1

91

coeficien-

tes de atividade (v, ¢ y,) ¢ 1In (Yj/YE) para o sistema Etanol

(1) / Agua (2) a >

15,15 K

g
0
|0
Q
0
0
0

Xy

1y

Y o

&

in (YL/YZJ

L1140
219
L0250
,d1z2
L0501
ROEY
A
L1530
L2a8t
L2745
L5510

1125

1

1L A0L0 |

5500

1,6754
yL,iT a0

W P

4,97762
4.04571

1.46786
4.02755
3,067
5,35155
2.64858
PLO8055
1,803%63

;5943£

AR08

1,0002

1,00038
1,00112
PLO0551
1.0194

LLUAETS
1,050

L,067494
PLE3DbLS
1,17585

L2420

1490
1.58562

1.84111
2,00627
2 05481
217948

1. 35480 ]

1,605
1,598
1,594
1,490
1,370
L.280
P8O
0,908
4,559
; ,428
4,249
0,018
i -0, 175
~{, 301
~{,545
0,688
-{,69]
-, 704
-1, 84




Cragac ar do componente 1 na fase liquida ( 2 G :
Fracde molar do componente 1 na fase quida (x3) ¢ G gyxperi -

mental (Ghoxp} para o sistema Ltanol (1) / ARgua (2} a 343,15 K

Xy thprJ molwﬁﬂ
L ou00 9
L. 0L4 05

0,0219 101 |
L 0,0250 120

L0412 | 185 i
L 0.0591 237
L 0,0780 545

0,1000 432 }

L 0.,1530 594 ?
LTI 744
0.2745 707
03319 | 856
,d4105 R
04910 893

bS5 00 843 §
06750 602
0,7750 | 521
07950 187
8100 507
09000 ! 255
0.9680 | 80
! 1,100 _ §




TABELA V.10

Dados de equilibrio liquide-vapor obtidos por pembertont/1)

para o sistema Etanol (1) / Agua (2} a 343,15 K

Xy Y1 P/LkPa I!
000000 [ 0,0000 31,182
0,00432 ] 0,0512 37,760
6L.01517 1 0,1532 36,359
0.02712 | 0,2348 39,819
BL040k0 10,3245 44,442
0.06760 1 00,3900 48,569
o.love7 | 0,d4062 54,055
0.17086 1 0,5216 58,586
0,24667 1 00,5604 61,796
0,32371 | 0,5904 64,113
0,38828 | 0,6139 65,695
0. 417341 0.6244 66,342
0.50470 | 00,6578 68,138
0.58067 1 00,6907 69,518
a.63418 1 00,7170 70,396
IR h,7081 L5010
E I SRR ., 734 71,9710
B, SUB30 L 0 R P2 AES
085784 | L RaGES 72,562
0o8ued UL 8917 72,023
0,89035 10,8995 72,614
0.02445 1 0,922 72,603
0. . 00,9515 72,512
0.97515 1 00,9713 72,433
0.08153 | 0.9801 | 72,388
1.,00000 11,0000 72,256
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TABELA V.17

hados de equilibrio liquido-vapor obtidos por Mertl 7 4] para

o sistema Etanol (1) / Agua (2} a 343,15 X

5 v, /Kb
0.0620 | 0,3740 | 48,33
©0,0950 | 0,4390 | 53,20
01310 | 0.,4820 50,53
| 0,1940 | 0.5240 | 60,12
2520 10,5520 | 62,39
 0.3340 | 0,5830 | 64,73
| o.40le | o.e110 | 60,54
% 0.5950 | 0,6010 | 70,11
L0,6800 0, 7300 71,23
C0.7930 | 0.8160 | 72,35 |
C0Ls100 08200 1 7240
L0030 | 0.0410 72,59
é SRR EE 3,51 | 72,54



f\B} LA V.

. . o o - - _ .
Densidade (D) a 20°C e fragho molar do n-hexano no sistema

n-Hexane (1} / 1 - Propanol (2) {:xl)

/g cm”” Xq
0,8034 | 0,0000
0,7964 0,0271
0,7956 | 0,0314
0,7952 | 0,0336
0.7871 | 0,0643
0.7837 | 0,0825
0,7773 | 0,1116
0,7587 | 0,1998
0.7194 | 0,4336
0.6979 | 0,6014
0,6014 | 0,6550
0.6665 | 0,9087
0,6633 } 0,9449
gL,6010 10,9734

L6591 | 1000 |
| |



9]

7

Densidade (D) a 20

338,15 K

.

de ambas as lases ¢ suas corrTespondentes

composigoes Xy € yy para o sistema n-Hexano {1} / 1~ Propanol

Fase Liquida

Fase
]

Vapor Condensado

- 1

D7aq o

!

Dfg et

y

1

0.8034
0,8030
0,8023
0,79953
§,7971

07856

06,7122
0,7001
0.6484060
,6964d
n. 6910
(0,65860
. 6780
,H6680
060635
0. o0as0
SRRAIANEE!

0.0620

4,0000
0,0010
0.,0040
0,0160
0,0250
0754
. 1d437
H.16835
S PN

h.olond

LTS
{.386%
{1,5330
0.5855

SRR
(b, 9454

0 .45 54

0,8034
0,7911
] n,7765
0,7494
(41,7223
0, 70140
? ,08848

80,6871
0, 0845
6806

; ) 7k
D607 75h
!

! 0.6768

0. ons7
(0,068

J—

0.0075

{1,.Hhn0n

; 0.0591

0,0000
0,0500
0,1140
0,2480
B,41473
0,5740
0,67906

0,8040
60,8102
b, 8180
0,8400
0.8550 |
0,8605 |
5.8810
0,8890 |
0.8070

f
6,o050 |
L0000 |

__________________ !



TABELA V.20

Pressoes lidas {.E’I ), pressQes corrigidas (_1’-‘(“1{,} ¢ temperatutra
do mercirio {tm_} para o sistema n-Hexano (1} / 1 - Propanol

(2) a 338,15 K

e 1121/“{ ;_;CR/I\'I’L:
26,11 25.0 25.,9¢%
27 .86 25,0 27,73
29,91 25,0 29,78
36, 44 24,9 35,88
14,02 24 .9 44 47
58 .52 23,7 58,26
73,82 14,0 73 .49
PRSIAY 24,7 780z
$3.88 24 .7 83 49
87,67 25,4 AN
TR LN v2.,9
g7 L0 24.0 96,00
4 F1) 23,8 U7, 20
SRR 230 97,553
a8 2ELH YH L A6 |
99,08 21,1 99,28 |
PO, 075 25,0 949064
100,56 24,0 100,11
o045 15,0 gy .71
100,26 24,1 GO .81
gLl 25 gy dE
a8 .74 i 123 48,38
U8, 02 2,8 g8, 1A
a8 45 25,08 97,97
gy, 2 PACI! Ui, 82
w.es joees o




Yy

04,0000
0,0010
g,00440
04,0100
30,0250
00,0734
0,1457
00,1683
00,2200
0. 2667
0,3718
0,4865
11,5330
0,5805
0,6125
0,a507
4,7054
3,7768
0,83824
0,9087
0,0240
, 94354
0,9534
,9597
{4,088

11,0000

0, 0000
0,0500
06,1140
04,2490
0,4143
5740
0.6796
6952
0.7211
7570
7670
0,7820
0,7900
0, 7950
0,7989
0, 8040
04,8102
§189
3400
0,8550
0,860%
0,8810
0,8890
04,8970
¢,0050
1,0000

Lo T
. “
h| e

87.17
92,97
96,66
97.26
a7 .57
98 .46
99,28
00 64
100,11
99,71
99,91
9948
98,38
08 .13
97,97
96,82
ap,10

98




Fragde molar do componente I na fase liquida (xl},coeficientos
de atividade (YI e v,) ¢ In (Y1/Yp} para o sistema n~Hexano(1)/

1 - Propanol(2) a 338,15 K

0, 6597
+, 7054
B, 7768
B,5824
Go08Y
0,9240
(,ud5d
{1,955
0, 95497

0,u688

1.59729
L. A60T5

1,42185 i

P,358484
1,265096
1. 16042
1,05205
b, 03794

1,025806 1

{01584
101175

L.06084
1, 83222
1,94108
2 1720
2,43080
3,08890
5,18210
OL0d686
GLUTOT0

Xy T4 Y, In(yq/v4)
0,0010 | 16,1135 1,01347 2,770
0,0040 9, 84398 | 1,01694 2,270
0,0160 6.95924 | 1,02058 1,920
0,0250 §.43679 | 1,01895 2,114
0,0734 517087 | 1,02009 1,623
0,1437 3,9067 1,0453 1,318
0.1683 3,65338 | 1,00810 1,202
0,2206 304077 | 1,13422 0,989
0,2667 2.68918 | 1,18201 0,822
0,3718 2,13065 | 1,30884 0,487
0,4863 1.72207 | 1,55693 0,101

-0,056
«{), 873




fracio molar do componente 1 na fase liguida x g R
Frac : Y (U 1 G gxperimen-

b e
tal (674,

{1y / 1 - PFropanol (Z} a 338,15 K

p LB ]
G caleulado Lo Wilson

)

B ra o

sistema

[ :Hexg_m thilson

* T T
e Jomol L J mol
0,0000 0 0
0,0010 AG -
0.0040 79 -
0.0100 2153 -
0.,0250 201 -
0,0754 391 387
0.,1437 657 688

0,16853 9372 770 |
0,2206 968 949
L2667 1088 1075
0,3719 1266 12749
0,4863 1383 1380
0.5350 1368 1385

0,5866 1330 T

0.6125 1529 1343 |
0,6507 1284 1288
0,7054 1206 1211
0,7768 1045 1042
0,884 70 G5
0,9087 557 543
0.9240 4706 466
L 0,0434 571 360
0,055 318 303

0,8597 290 265 |

0Lu68s | 215 00|

1,000 ] 0oL 0|

T B
Ip o= i} {(11.‘]“;_'&,,1 3 L:?ﬂ - cxp l" n 0,02
i b |

oNp

100

n~Hexano



TABELA V.

24

101

. . O .
Densidade (D) a 20°C de ambas as tases e suas correspondentes

composigdes X, e vy,

-

a 54

A5 K

-

e cn Y

Yy

, e oo
Fase Vapor Condensado

0,8034
0,8027
0,8022
0,8014
D,7971
D,7948
60,7889
0, 7840
0,7770

0,020
4,6u75
(4,6022

0,6770
0,6748

0,6597
D,6581

- -3
e om

G,6042

0, 1280
1, 5009
0, 6051
0,6400
0,7029
06,8155
0,9336
0,9914
1,0000

0,8034
,7895
},7841
0,7771
0,7409
0,7303
B,7155
0,70067
(1,6989
.91
{,OHLY
0,8 al
0,6813
g, 67N
,0701
(,6788
0,6765
0,6760
0,6711
(,6608
04,6591

6, 0000
0,0560
,0800
00,1110
0,2971
,3615
0,40632
6,5281
00,5912
0,0508
4,7078

0,8031
0,8550
0,0760
1,0000

para ¢ sistema n-Hexano(1)/1-Propanol ({Z2)



TABELA V.25

102

pressdes lidas (Py), pressoes corrigidas (P.p) e temperatura

do merclirio (t,) para o sistema n-ilexano (1)/1-Propanol{2) a

348,15 K

?)I,."ZH)“ Em/O[ { P(:Rf!»il-‘;}_
41,35 24 4 41.06
43,92 23,3 43,73
15, 2 45,11

46,69
58,05
63,97
74,56
84,03
94,44
107,90
120,20
125,38
130,46
134,81
135,27

136,29




TABELA V.40

103

pados de equilibrio 1iquido-vapor para o sistema n-Hexano{1}/

1-Propanol{2) a 545,15 K

Xy Y4 lﬁk]u_mm
40,0000 3,0000 41,006
0.,0025 0,0566 43,73
0,0045 1,0800 45,11

06,0075
0,0250
0,034
0,0502
0, 0804
0,1116
0,178
0,2644
0,3323

0,425¢0

,11140
0,2971
{1,3615
0,4632
0,5281
f,59012
0508
0,7078
0, 7208
(,7502
0,7651
0,772
B,7751
0,7082
0,3

46,69
58,05
63,97
74,506
§1,03
94 44
107,90
120,24
125,38
130,46
134,81
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TABELA V.27

Fracho molar do componente 1 na fase ligquida (xl),coeficientes

de atividade [Yl e Yz) e In {yl/yzj para o sistema n-Hexano(1)/

1-Propanol(2) a 348,15 K

Xy Yy Yo In{yy/v,)
0,0025 §,234812 | 1,005624 2,217
g0,00435 7,10498 1,01307 1,960
,0075 5,91641 1,0158 1,762
GL0250 | 5.8549 1.01208 1,755
1, 0344 5,68268 1.02185 1,716
0. 0592 | 4,897 1,02545 1,563
00804 1 4,60649 | 1,03759 1,491
0,1110 4,14943 1,04431 1,380
00,1782 3,28746 1,07228 1,120
0.2644 | 2,62967 ] 1,14534 0,831
(0,3523 2.24364 1,21718 0,617
0.,4280 1,85775 1,360604 0,307
§.5600 | 1,49036 | 1,7304 -0,149
n,a031 1.,40303 1,806403 -}, 284
06,6490 {1,318 2,00637 ~0,464
60,7929 | 1,11951 | 3.22184 ~1.057
D.8155 11,0979 ] 3,53900 ~1,178
0,0336 | 1,00442 | 7.16322 ~1,065
Boauld 100235 | 8,58105 -2, 14
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TABELA V.18

= . : . o . : E
Fracgio molar do componente I na fase liquida x, G experimen-

- E . j'

Ak = . e :
tal (G CXpl e G La1culado (G Wilson) para o sistema  n-Hexano

{1} / 1 - Propancl (2} a 5I8,I5 K

- 1k S
X, . @%ETT f*ﬁ££§§2

) 4 mal J mol 7
h,0000 . 0 0
(0,0023 31 13
0,0043 62 24
0,0075 84 42
0,0250 1673 138
0,0344 255 187
0,05492 341 311
0,080 454 411
0,1116 571 | 546
0.1782 7810 ! 796
0,2644 1029 1046
(,3523 1157 1188
0,4280 1285 1312
0,5609 P35 1330
0,603] P07 1311
0.6490 1271 12060
60,7929 960 052
BLRIGG 805 881
0,9550 390 388

Loneond Lo 5

% 1.0000 0 0

no GEN
I .
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TABELA V. 29

: o . - X
Densidade (D) a 20°C e fragiao molar do n-Hexano para o sis-

tema n-Hexano (1)/2 - Propanol (2] [x])

Yoo oom o X
Dfg m Xy

a,7855 80,0000

0,7825 0, 0111
0,7795 0,0255
0.7736 0,0531
g,7595 0,1235%
(,7508 0,1706
0,747 0,2062
0, 7246 00,3350

0,7028 0,5015
0,6917 0,6000
0,6816 0,7000
0,6765 0,7582

H,0739 ,7376
0,6694 0,8447
,6005% U, 8857
4,0052 0,9044
0,0021 (,9484
,0003 H,9788

,0581 1, 0000




TABELA V.30

107

. . 0,
Densidade (D) a 20°C de ambas as fages e suas correspondentes

composigoes X, € ¥, P

b3

325,15

K

ara o sistema n-Hexano{1)/2~Propancl (2)

Fase Vapor

Caondensado

gy

Y

1

8}

0,7744
0,7679
0,7641
0,7417
0,7267

0,7078

0,088
,a8an
0754
(1, 0700
0,6605
0,0057
0,6612
B,6603
0,6591

0,0000
0,0152
0,0175
0,0321
0,0494
0,0800
0,0999
0.2239
0.3200
06,4601

nL8A1D
0,8870
0,49248
0,8640
n,9790

1, 00040

0,7060
0,7012
3,6880
,0835
00,6810
0,6800
H,06782
0, 6774
0,0754
06740
0,06731
00,6712
0,6688
06655
0,6591

0,0000
0,1737
0,1860
0,2770
, 3846
0,4750
0,5150
6364
B,6820
0,7085

193

o
-

|

]

0,7
TAR:
3,70504
(0, 7800
(1, 7985
0,8221
0,8530
0,8990
11,0000

13

(R
o




TABELA V.31

108

Pressoes lidas (PI)’ pressées corrigidas (PCR) ¢ temperatura

do merciirio (t )para o sistema n-Hexano(1}/2-Propanol (2]

523,15

Pap/kPa

306,80
42,23
45,03
55,90
59,76
62,80
63,41
64,48
64,77
64,02

6, 86

59,68

54,17

2l
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TARELA V.32

Dados de equilibrio liquido-vapor para © sistema n-Hexano (1)

/ 2 - Propanol (2) a 325,15 K

g Y1 PAkPa

0 ohna {0,000 23,53

0.0152 0.1737 28 .13

0,0175 0,1860 28,50

0.0321 04,2770 32,90

0,0494 0.3846 | 36,80

0.0809 0,4750 42,73

L p 0999 0.5150 45 03

0,2239 0.6364 55,90

| 0,5200 0,6820 59 .76

L 0.4601 0,7085 62,80

0.5058 0.7193 63,41

L 0es2s | 0.7393 64,48

[}, 770 % [ tael [ FF

CorTit 0,705 o4 .92

Coo.este | o0.7s00 G 86

Cu.sST0 | 0,7985 64,27
o wrde Lo0.822l 03,32 |
0.9640 | 0,8530 | 61,77 |

0,9790 . 0,8990 59,68

10000 % 1.0000 54,17

i




TABELA V.33

Fracio molar do componente 1 na fase liquida (x,},coeficientes

de atividade (Yl Coy,) € ln(YI/YZ} para o sistema n-Hexano{1l)/

2-Propanocl{Z}) a

320

15 K

{

1

0, 4601
0,50568
B.03250

0,677

7711

0,8310
0,8870
0,974%
Q,9640
08,9790

1,7815

1,606021
1,38011
p,a1d24
1, 1842
1, 1193t
1,06301
1,u035440
1,00495
1,00850

1,42657
1,51581
1,92042
2 13320
2,80604
3,55435
4,8442]
6,34350
10

12

7
i

el
L]
fal

3

H

I
i
bl

Ay

Xq Yy 1y In(yy /v, )0
0.0152 | 6.10471 | 1,00018| 1,809
00175 |5,74936 | 1,00028 | 1,749
0.0321 | 5.36865 | 1,03876 | 1,643
0. 0494 | 5.39343 | 1,00578 | 1,679
00800 | 4,64532 | 1,01684 | 1,519
0.0000 | 4.33828 | 1,02200 | 1,446
6.2230 |2.94521 | 1.10144 | 0,983
0. 5200 | 2.35103 | 1,1757 0607

0,221

7

~1,517
-1,814

2,360




Fracio molar do componente 1 na fase 1iquida (xlj, G

E
tal (G ox

(1)

P

)

&

2 - Propanol (2

TABELA V.34

thalculadoCGEWilson} para o sistema
27 a 335,15 K
. f.‘ii.}..'l_@ﬁr_.:___ fi_lll_-‘f"_i_&;jgﬂzz
o J omol J mol
4.0000 { 0
0,0152 74 3
0,017 83 14
4,0321 244 151
O, 04494 238 228
{H,080¢9 375 3509
00,0099 147 434
(,22349 851 237
0.3200 1051 1056
0,460l 1228 1233
(,5058 1241 1254
163256 202 1215
. 6778 I R bib4d
(0, i G Y
0,8310 327 820
0, 8874 624 H13
(¥, 0248 457 447
), 90dd 242 2351
0,8790 164 140
1,0000 0 0
P 3
. ? g_bEWilsﬂT— v eXPy |y = .05
i G=exp |

B
experimen

n-Hexano
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. . 0. e £
Densidade (D) a 20°C de ambas as fases ¢ suas correspondentes
composigoes X, €y, para o sistema n-fHexano({1)/2-Propanol(Z)a

333,15 K

- Fase Liquida ffase Vapor Condensada
B/ e xl B/ en” Y1
0,7855 0,0000 0,7855 g,0000
0,7849 #,0014 00,7820 0,0144
,783% 0,0085 ,70683 0,0790
0,7822 0,0134 0,7583 ,1300
00,7782 0,0316 0,7395 0,2370
00,7735 3,08536 0,7248 00,3530
,7618 0,1117 b, 7066 0H,4700
0,7491 0, 1805 4,04980 40,5379
0,7456 ,2007 (H, 6908 00,5536
., 7582 0, 1353 0, 08934 0,5850
B,7327 0,2800 0,6912 0,0050
0.71706 0, 3540 {1, 6884 (0, L5065
1, 7081 0, 4577 00,6860 G,6506
0, 0880 0,6305 0,6820 0,0978
D, 6785 n,7274 00,6803 B,7161
,6712 B.8221 0,677 0, 7437
0,0600 U,8012 4, 67440 06,7771
0,6631 1,0339 0,6715 01,8183
,6010 0,58074 4, 00806 H,8557
0,657 0,0895 0,6630 0,8347
H,6549] 1, 0000 1,6591 r,ooo0
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Pressoes lidas (P{]‘ nressdes corrigidas (PFP}.Q temperatura
s - ALY

do mercurio (g} para o sistoma n-Hexano (1)/2-Propancol (2) a

338,15 K

RS °c | pap/kra
48,85 25,38 48,59
19,52 21,5 49,33
52,74 22,0 52,52
55,86 25,1 55,60
62,068 22,3 62,42
70,39 25,1 70,07
84,01 24,5 84,23
94,31 26,1 03,85
97,74 26,2 97,26

100,62 26,0 100,13

103, 82 25,0 103,33

108,52 26,8 107,78

110,19 27,0 109,63

112,83 28,1 112,24

113,17 26,2 112,62

112,12 25,2 111,59

109,01 21,5 108,57

106,45 21,5 106,02

103,40 24,4 102,93
96,05 21,6 | 95,65
90,55 26,8 90,10




Dados de equilibrie

2-Propancl (2} a 328,

TABELA V.37

114

1iquido-vapor para o sistema n-Hexano(1)/

a8, 15 K
Xy Yy P/RDPa
0,0000 0,0000 48,59
0,0014 60,0144 49,33
01,0085 0,0790 52,52
04,0154 0, 1300 55,00
0,0316 0,2370 62,42
0,0556 0,3350 70,07
0,1117 0.4700 84,23
0,1805 0,5379 93,85
o oond 0,5536 97,20
0, 2453 0, 5850 100,13

0, 2800
0, 3840
0,1677
0,630
0,7270
0,8221
0,8912
0,9339
0,9674
0,0895

1,04000

0,6050
D,6363
0,6560
0,6078
0,716
0,7457
0,7771
0,81853
0,8557
0,9347

1.,0000

103,353
107,78
100,63

112,62
111,54
108,57
106,02
102,93
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TABELA V, 58

Fragao molar do componente 1 na fase liquida xl,coeficientes

de atividade (Yl e y?) ¢ Inf{ K} ) para o sistema n-Hexano{1l)/

b

2-Propanol(2) a 338,15 K

X5 Yy Yy In(yy/vy)
0.0014 | 5,88185 | 1,00008 1,772
0,0035 5.64884 1,000358 1,731
(4, 0134 G,21551 1,00405 1,823

L0316 5,306135 1,00461 1,675
0.0556 | 4,953 1,00635 1,594

n,1117 3,098835 1,02115 1,362
0,18605 3,12601 1,60737° [,0649
G200 | 2.ve229 1 1,10136 0,999
0,2453 2,65075 1,11687 ,867
bo2800 | 2,47856 | 1,14974 (0,768
0,3846 | 1,97314 1 1,29212 0,423
0 4577 | 1,75753% | 1,40911 0,210
0,6305 | 1,36874 | 1,86926 -0,312
0,7270 | 1,22139 38764 0,670
0,8221 1,11128 3,28557 -1 ,084
¢,388172 11,0429 b, 5011 -1,476
0.0339 | 1,02388 00038 -1,768
0,9n74 | 1,00450 P1395 2,258
0,9895 | 1,00005 (12,3704 ~2,515
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TABELA V.39

Fragio molar do componente 1 na fase liquida (xq), G~  experi-

. R - W5
mental {G exD} e G7 calculado (G Wilson) Para o sistema n-texa

no (1Y / 2 - Propanol (2) & 338,15 K

GE X GEWilson
o | | e
J mol ~ J mol
0,0000 4 0
0,0014 7 7
0,0085 13 43
0.0134 30 67
0.0316 162 155
0,0536 258 255
0,111y 487 496
0.180% 742 735
0007 835 707
0,2453 908 918
(.80 i [ERLES
00,3846 1178 1187
0.4577 12354 1250
0,6305 1206 1220
L 0,7270 1077 1076
0.8221 839 §30
0.8912 569 575
0,9330 | 395 378
0.9674 é 218 194
MEELE § 74 67
10000 0 0
Pk P
NN Hilson T ey e 003
. G }

CXp
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. . (8 N )
Densidade (D) a 20°C de ambas as fases ¢ suas correspondentes

composigoes e y, para o sistema n-Hexano (1}/2 - Propanol

oS |
(27 a 348,15 K

Fase Liguida Fase Vapor Condensadd

D/o cm Xy Dy — Yy

0,7855 ,0000 0,7855 0,0000
,7845 v, 0041 H,7788 00,0290
0,7828 00,0108 0,7079 0,0810
11,7815 0,0166 0, 75906 0,1250
0,77112 0,0647 0,725 ,3300
,7697 g,0720 0,7220 0, 3485
00,7543 0,1515 0,7056 a,4780
(0,7472 01914 0.7013 0.5146
,7375% 0,2450 0,069067 00,5550
0,73:24 0,2821 B,6952 3,508
0,7223 ,5500 $,0023 0,5950
0,7181 00,3509 6.0812 0,6050
0, 7064 0,4715 0,6887 60,6300
0,6845 0,5315 00,0871 ,06450
},0808 0,6434 0,6847 0,070
0.6828 0.6893 0,6832 0.6850
00,6738 (b, 7902 6802 0,7171
g,6660 H,8911 0,67553 0,7724
(h, 00540 p,arl’? 0,6750 0,8000
h,6632 0,89324 B,6722 #,8100
0,006172 (0,040 ,0086 (1, 8550
0,6608 0,9708 0,6673 0,8730
1,6597 0,8897 #,6026 00,9420
0,65491 1,0000 0,06591 1,0000




Pressces lidas (P]),

TABELA V.4l
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pPressoes corriglgas {PCR3 e temperatura

do mercurio £tm) para ¢ slstema n-Hexano(1}/2-Propancl (2} 2

PIkaa

~t

‘f‘

75 .41 21,8
77,43 21,5
81,44 21.8
§5. 00 23,1
107,453 23,4
109,85 24,0
129,30 24,5
134,99 24,5
141,46 24,6
145,19 24,4
147,91 21,53
149,12 21,2
151,52 21,0
152,52 22,0
155,05 22,0
155,01 22,0
152,72 22,0
150,65 220
147,19 21,3
146,13 21,3
140,86 21.5
138,78 21,4
130,23 21.5
125,70 27,8

75,10

77,12

81,11

84,63
106,96
S 109,36
128,70
134,37
140,80
144,52
147,51
148,52
150,80
151, 89

125,00




TABLELA V.42

Nados de equilibrio 1 iquido-vapor para o § istema n-Hexano (1}/

2 - Propanol (2} a 4815 K

Xy ¥y PikPa
10,0000 0,0000 75,10
L 0.0041 0.0290 77,12

00108 0.0810 | 81,11
0,0166 0,1230 84,63
0,0647 | 0,3300 106,96
00720 01,3185 109,30
01515 | 0.,4780 | 128,70
URTIEI NPT 134,37
0.7400 | 0,555 140 .80
g, 0,5080 Pda.582
(. 3500 0 sane | 147,31
0,3809 | 0,6050 118,52
SNSRI et L 150.8Y
00,5315 . 0.6450 151,80
L 0.6483 0 0.6700 152,42
O 0.68935  0,6850 | 152,38
07902 07171 | 152,00
% 0,8011 0,7724 | 150,03
C0L921T 0.8000 | 146,59
0037 n.8100 | 145.55
TR Y B, 855 TA0,28
0 a7 o8 T AN P38, 21
i, sy oooud Pau o 7h



Fragao
tes de

no (1) /

2 - Propanol (Z

&

)

a 348,15 K

molar do componente 1 na fase liguida Cxlj,

atividade (y, ¢ y,) ¢ In (YIXYZJ para ¢ sistema

In (Yl/yzj

X Y Y,
g.004d] 4,05859 1,0002¢6 [,538
p.01o8 | 5,17712 1,00076 [,6473
p.0tee ] 5,32107 L,00100 1,071
B.0647 1 4.54077 1.,00074 1,505
0,0720 1§ 3.,406065 1,01126 1,472
90,1515 ¢ 5,33468 1,03994 1,165
60,1914 | 2,95477 1,05911 1,026
0,2496 © 2,54905 1,09631 0,844
0,2821 Z,36412 1,1413 0,728
0,3506 2,020212 1,20663 0,518
0,38%09 1,91013 1.24497 0,42

0,4715 1,62909 1,38922 0,159
,5315 1.48775 1.51468 ~-01,018
L 6d8d 1,20908 P 88598 ~{, 340
(0893 L2201 2,03011 -0,514
0.7a02 b, LLoay 2,71408 -, 893
(0,891l F.04009 4.,17147 - 1,385
0.9717 1,0246 4,99754 -1 ,585
0,0324 1,01835 5,46589 - 1,080
0,9640 | 1.00379 7,58827 -2,023
0,97U8 100340 A,08042 -2, 087
0,9807 1.,00012 | 9,90345 ~2,293

1240

coelficien~

n-Hexa
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TABELA V.44

- . . . I8
Fracao molar do componente ! na fase liquida (x G N
& 2 e ¢ 11‘ experimen
LB -

. . . B - P _
tal {6 exp3 g caleulado (G Wilson] para o sistema n-Hexano

(1) / 2 - Propanol (2) a 518,15 K

| Gﬁexi GHWiiqon
Y - T
~ J omol J mol
0,0000 0 0
0,0041 19 20
. o0,0108 54 51
. 0.0166 | 33 | 78
00647 310 | 287 5
0.0720 539 516 |
0,1515 | 624 605
0,1914 735 726
L 0,2496 876 873
Lo0,2821 977 950
C0.3s06 L 1070 | 1071 |
Co.sse0 L 1106 1111 §
L 0.4715 1169 1186
o 0.s315 1174 | 1106
0.648d L 1094 1123
0,6893 1038 | 1067 |
0,7002 | 847 855 |
Gosott sou 525 |
pLu2yr 474 397
0.9320 el 349
0, 90148 I 222 | 190
0.9708 | 186 161
0,0807 69 59
10000 0 0 |
5 ] . |
T RE
- “ 1{”\11%0? _____ ~ Y exp, fm - 0.0
Lo O ?



g1
]

Indice de refracio (nD) a 20°C e fracao molar do n-hexano pa-

ra 0 sistema n~Hexano (1}/1-Butancl (2} a 338,15 K

I Xy
11,3993 ¢,0000
11,3989 0,00712

1,35984
1,34980
1, 30955
1,3929

L,a878

-1,3876

1,3850
1,3810
1,3789
1,3780
1,3765
1,3760
1,3751

(0147
30,0325
0,1165%
0,2121
0, 5874
0,3977
0,4988
0,6693
G,7781
(,8206
0,8025
0,8385
11,0000




TABELA V. 40

. ' o 0,
Indice de refracao (nﬂj a 207C de ambas as fases e suas corres

pondentes composigoes x

tanol (2)

3

F2a 15 K

ey

1 I P

Fase Liquida

Fase Vapor Condensado

—_—

X3

v

-1

,0000
0,1629
0.1731
0,1765
0,2040
0,231¢
0,335
0,3834
0,475¢
0,5056
6.8210
0,u070
1,0000

-
60

i

il

oo

o

1,3763
1,3702

1,3761
1,3760

1,3758

L3758
1,5751

0,0000
0,8828
0,8851
0,8801
0,8962
0,9050
0,9213
0,9254
0,9340
0,0400
0,9445
3,95110
1,0000

ara 0 sistema n-Hexano (1)/1—83



TABULA V.47

Pressoes lidas {Pi], pressoes corrigidas [PCR) e temperatura
do mercurio (tm) para o sistema n-Hexano {1)/1-Butanel (2) a

523,15 K

iL;kEd | :mﬁot pCRfkpu
32,85 24,1 32,71
34,56 24 .0 34,41
35,88 24,0 35,72
6,80 24,0 560, 04
3%, 60 24,5 39,42
14,23 241 44,03
46,472 23,2 46,212
48,82 25,0 48,59
51,35 25,7 51,11
53,78 27,0 55,51
54,82 26,4 54,56
54,45 28,0 54,17
?
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TABELA V.48

Dados de equilibrio 1iguido-vapor para o sistems n-Hexano (1)/

1-Butanol (2Z) a 323,15 K

Xy Yy Pk
0,1629 70,8828 32,71
0,1731 0,8851 34,41
0. 1765 0,8861 35,72
0,2040 0,8962 36,04
0,2318 0,9050 39,42
0,3353 0,8215 44,03
0,3854 0,9254 46,22
0,4758 0,9340 48,59
0,5956 B,9400 51,11
0.8210 0, 0445 53,51
90,9070 g,9510 54,56
1.,00300 1,0000 54,17




TABELA V.49

126

Fracgio molar do componente 1 na fase liguida (Xl)‘ coeficien~

tes de atividade (yl £
no-(1)/1-Butanol (Z2) a 32315
! ' Yo i Ty/vy)

0,1629 1 5,318 1,02374 1,176
0.1751 1 3,20007 | 1,0683 1,125
0,1765 | 3,35063 1L,1p334 1,111
0.20407 3,00847 | 1,08721 1,035
06,2318 | 2,86889 1,08842 0,969
,3355 ] 2,24845 b,16325 0,054
0,3834 { 2,07019 1,24704 0,507

(0,758
0,5956
0,8210
¢.9070

s

L7072]
1,4921

FLL3710
1,05580

1,36405
1,60021
3,00727

6,40670

yzj e In (Yl/yzj pard o sistema n-Hexa



TABLLA V.50

_ _ . W i
Fracds 1ar do componente 1 na fasc lic urda {x G .

Frag molar pone; tquida { ll’ experimen
E E o

__,E L L . N
tal (G exp) ¢ G Lajeutado (G i-xf':i'.ls;c:}n} para o sistema n-Hexano

(1} / 1 - Butanol (2) a 325,15 K

% 6P | =

< __2Xp ~ Wilson

E~ l J moy~? 1 J 1;10;:1*

i 0,0000 0 0

L0,1629 578 620

- 0.1731 701 651
0,1765 791 662
0,2040 742 2472
0,2318 851 518
0,3353 1 1000 1045
0,3834 | 1115 1123
0,4758 1165 1220
0,5956 1211 1241
0.8210 Q12 887
0.9070 597 564
i, aaat {} {]

no= !‘} 3{ hi“’ json . ..E_}LQ APy 1 /n = 0,05

j ; {“i'{c,\-‘p |



. . - . o €
Indice de refracgao (npj a 20°C de ambas a

TABELA V.51

s Fas0s e suas Corres

128

pondentes compesigoes Xy © ¥y para o sistema n-llexano {13/1-Bu

tanol (2)

it

KRS

K

Fase Liquida tase Vapor Condensado
" 1 "y 8!
1,3993 40,0000 1,3993 0,0000
1,3945 0,1527 1,3778 .8558
1,3928 | 0,2100 1§ 1.,5773 0.8597
13921 10,2353  1.5772 | 0.8662
1,3900 | 0,3099 | 1.576% 0,885
1,3876 | 0,4001 | 1,5767 0, 8950
1,3850 | 0.,5000 | 1.37606 0.9055
Po3826 boLsugy o sl BLoutth
13804 | 0,7000 | 1,570 0,u175s
1,3782 [ 0,8100 | 1.0 oLnsal
PLUATRY (L unon 1L EREREY

1,375 onnn

BRI




TABELA V, 52

Pressoes lidas {'}71._“}, pressoes corrigidas (PCR) e temperatura

do mercirio (t'-n__',} para o sistema n-Hexano(1)/1-Butanol (2)
1

338,15 K

PL/ ki B E'mf ¢ P{:]{/iif}:k
54,91 27,5 54,63
62,71 20,0 62,41
64,69 27,0 64,36
71,54 27 .1 70,98
77 .97 26, ] 77 .50
32,78 25,2 82,39
8601 25 .7 85,59
88,15 25 .9 37 .73
549,80 20,0 29,57
91,05 20,8 91,19
9,55 26,3 an, la

&



TABELA V.53

130

Dados de equilibrio liquido-vapor para o sistema n-Hexano{1)}/

1-Butanol

(

- - ) S .
2 ] M} A L, L

y
~ L

0,1527
0,2109
08,2353
0,3099
04,4001

04,5000
0,5909
0,7000
0,8100
0,9500
1,0000

0,83548
0,8507
0,8002
0.8850
0, 8950
(U Ah
0,9115
0,9175
0,9231
0,9450

11,0000




TABELA V.54

Fracdo molay do componente 1 na fase 1iquida (x}}, coeficien-

tes de atividade (yiccy?) e In (yify?}para o sistema n-Hexano

(1Y/1-Butanol (2} a

338,15 K

X1

Ty

Y

in (Ylfyzjl

00,1527

0,2353
N, 3099
0,001
40,5000
0, 5000
0, 7000
0, 8100
0,9500

0,2109 .

3,38066
17018
2.06989
2270352
BRENRE
1,66037
] 44765
1.27842
1,13124
1.01692

1,02396
1,05906
1,07453

2.20525
5.4410%

7,.8320

0,
0,
0,
0,
0,
-0,
-0,

i,

-1,1

194
Y97
91g
H83
100
s
214

585




TABELA V., 55

Fracdo molar do componente 1 na fase liquida Xl,GE experimen-

e i
tal (hexp) e G

{1y/1~Butanol

ok

calculadotb Wilson

)} para o sistema

(2} a 338,15 K
x4 E?QXJ:Z Siﬁig%%&
' J mel — J omol 7

60,0000 0 0
0,1527 554 559
0,2109 719 728
30,2355 768 7912
0,3089 937 961
00,4001 1127 1111
0,5000 1237 1204
0,5959 12248 1215
g,7000 L1372 1133
(,8100 849 910
0,9500 319 338
1,0000 0 0

T Wilson

o

n Hexano



TABLELA V.50

. Y. - , S & I -
ITndice de refragao {nnj a 207C de ambas ag fases e suas corres

pondentes composigdes x, € y, para o sistema n-Hexano (1)/1L-Bu

tanol (2} a 34815 K

¥ase Liquida Fase Vapor Condensado

" * "D 7y
1,3993 0,0000 | 1,3993 00,0000
1.3961 0,0990 ; 1,3800 0,7186
1,3946 0,1493 7 1,53787 ,7850
1,3021 0,2353 [ 1,3777 ,83%1
1,3881 0,3797 1 1,37740 ,8740
1,33803 0,4483 71,3709 ,8828
13855 04798 | 1,3708 0,8887
1,3814 0,6300 | 1,3765 D,9067
1,3770 (,8769 1 1,5760 ,8350
11,3760 $,9380 1 1,37060 (0,B380
1,3756 0,9642 | 1,5758 0,8510
1.5752 0.9913 | 1,3753 0,9847
1,3751 1,0000 74 11,3751 1,000




Pressoes 1lidas (P, ), pressoes corrigidas (P- e
AN § CR

134

temperaturd

do mercirio (tm} para o sistema n-texano (1)/1-Butanol (2} a

34

8,15 K

B Py /R t m{;o--: !‘{.‘.!E/I\'I’Ll
58,50 269 582
74,51 28,8 74,12
90,73 25,8 90,29

1056 240 105,20
LEG, 00 20,5 109,52
111,04 20,4 111,09
118,54 20,3 117,92
124,490 26,8 P2a, 30
125 .10 271 124,46
124,59 27,8 124,24
P24, 78 27,4 124,15
125,04 27,8 125,00




TABELA V.58

Dados de equilibrio liquido-vapor para o sistema n~Hexano(1)/

1-Butancl (2)

]

&

548,15

K

Xy - Yy P/RI
0.0990 00,7186 58,21
0,1495 0,7836 74,12
0,2353 0,8371 90,29

g, aasy
0, 9042
0,915
1,0000

0,8740
3,8828
g,8887
0,9067
0,9350
,9380
G, 9510
0, 0847
1,0000

105,20
109,52

N

PEL, 09




TABELA V.59

136

Fracdo melar do compenente 1 na fase liquida (XI)’ coeficien~

tes de atividade (vy

X4ano

e y,) e

(1y/1-Butanol {(2) a 348,

s K

in (¥1 /Y,) para o sistema

~1

Y1

W
HE

baly, /v,y)

04,0990
09,1493
42353
0.5797
0,008
0, 4708
¢, 0300
0,8769
0,9380
0,08642

0,0013

3,55159
3, 24276
2,05528
1,98051
o765
Loo8s0d
F,381498
1,076635
1,01098
3.895385
1,00106

1,04636
1,08212
110198

7,13523
9,76404
13,1913

]

1,22
1,008
, 874
0,485

0,283
0,213
-0, 210
-1,251

~1,950
~2.280
~2,580

nmﬂg



TABELA V.60

_ - . - o L

‘racac molar do con snte 1 na fase ligonida {(x 3 .

Fracac melar do compone ase liquids Lxlj_g G experimen
Nl B h
i‘)

. B ; i . ’
tal (G cxpj "8 atculado Wilson

] para o sistéma n-Hexano

{1) / 1 - Butanol (2} a 548,15 K

Yexp

: g Mo 1 1

60,0008 0 0

ponsad 481 435
0,1495 703 617
0,2355 | 850 871
. R7UY i IR 1147

B,44853 ; 11od 1214

0.4708 1180 1231
0.6306 | F1ap g 1186
0, 8769 GO 608
60,0380 382 341
0,904 223 § 200
0,991 65 53 |

10000 0 0

noloGl o !
o=y iy ____}‘:"_f;:_m.‘f.i?.;i ................ SRy n o= 0,07
il { ,



fn Py { xPa}

¢ ESTE TRABALHO
X AMBABROSE

L

0,533

3,0 2,5
= -
1/t 200 KD

FIGURA v - 4

fn DA PRESSAD DE VAPOR DO ETANOL VERSUS L/T
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T ] F ¥
T=323,15 K
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0,2+ X N
X
0,1k |
X
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A =B, /A +A, s 0,0008

o
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X ® x
»
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x
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FIGURA V - 7

DESVICO PERCENTUAL EM Yy, VS X,
SISTEMA CICLOMWEXANO (1} / TOLUEND (2
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2i0

6%/ s modd

7Q

| ] } }

T:=323,15K

X ESTE TRABALWO
» ZHAROY - BUEVICH

L | i
0,2 6,4 0,6 0,8 10
X1
FIGURA v o~ B
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EXCESSO
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o

1,36

1,38

1,34

1,33

X3

FIGURA V- 9

{NDICE DE REFRAGAO (Mp) VS X
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0,8

j
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1,0

0,8

0,8

Q2

¥

T=343,15K

X~ ESTE TRABALHG
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Todos 0s sistemas possuem desyvios positivos em relas

B

de Raoult, ou seja G > (.

coeficientes de atividade sao maiores

qu

intermoleculares sdo, portanto,menores

dos componentes quando puros.

e

Ita

I'sto significa que o0os va

a unidade.

solugio

Como conscquencia a

volatilidade de cada componente aumenta, de modo que as pres-

soes parciais sao maiores que as previstas pela lel de Raoulr,

Os valores do excesso de entalpia sac todos positi-

vos, enquanto que ¢ excesso de entropia € negativo, em toda a

faixa de composicao.

quantidades

Os valores experimentais de G, para
equinolares dos dois componentes foram:
Fi
e PP B : -1
T/K Sistema G7___/J mol
2xXp
323,15 n-hexano/Z-propanol 1242
n~hexano/l-butancl 11853
538,15 n-hexano/l-propanel 1568
n~hexano/2-propanocl 1254
n-hexano/l-hutanol 1215
348,15 n-hexano/l-propanol 1327
n-hexano/Z-propanol 1173
n-hexano/l-butancl 11494
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AtrTaves

valores de G-, e

da equagdo de Wilson obtém-se os seguintes
S _ - : :
¢ TS, para 0% Jdiversos sistomas, com guanti

dades equimolares dos dolis componentes:

T/K _ Sistema GHWilson/J mol"l
323,15 n-~hexano/2-propancl 1252
n~hexano/l-butanol 1234
338,15 n-hexano/l-propancl 13853
n-hexuano/Z-propancl 1268
| n-hoxano/ I-butano! 1204 |
348,15 n-hexano/l-~propanol % 1348
n-hexane/Z-propanocl 11495
n-hexano/l~butanol 5 1237 ;
NN . iy |
% - . 8 - 1|
e Sistema Pyiyson/ mo1 ™|
A S . .
g 325,18 n-heviang/2-propanol 564 é
! n-hexano/i-butanotl j 470 f
A6 n-hexano/I-=propanod 73 E
i n-hexano/2-propangl H6 3 %
g n-~hexano/l-butanol E 447 5
f 348,15 n-hoxana/l-propana] é 4 5
é n-hexano/2-propanol ; 700 {
g n-hexdano/l-butano| § 7l
i :
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CT/K Sistema B TSﬁWilsan/J m@lwl
323,15 n-hexano/2-propanol ~68Y
n-hexano/1-hutanol ~764
338,15 § n-hexano/l-propanol -710
g n-hexano/Z-propiano! i ~605
E n-hexano/ - hutanol A
348,15 ? n-hexiano/ -propanoel -0L3
pn-hexano/2-propanol - 489
n-hexiano/l-butanol % -518

_ i |

Em todos o0s sistemas e temperaturas estudades,a equa
cido de Wilson representou nulto bem ¢ excesso da energia livre
de Gibbs calculado atrvaveés dos dados experimentais. Isto pode

ser comprovade pelos desvies médios relativos apresentados nas

L
prin

tabelas que contém 03 G
Para gquantidades cquimotares dos dois componentes, o

Por anotopo ae valoeulado atea

N :
t,‘(']!l'l;'lt')!'[CIEIH‘H[ L ’\EC 1§ t.‘_\E)L‘ P et 5
- - G e e e o s e W -
ves da eqnagaoe Joe Wilson. Js alcoors primarios possuem b malo

res  que os scoundarios em todas as temperaturas ostudadas. O

Jiminul cam o aumento Jo nimero Jde dtomos Jde o carhonoe do Glooal.

_ s -
i) CUMHGT{HMCHIO GO SO Eumpuraturu, e Laixa es

W

tudada, ja ndg obedece a us comportamento sistemitico em rela-

¢do aos parametros que se estd considerando. I oainda, A Bud

influéncia no G & hem peguena quando comparada com @ variagao

causada pela posicio do radical OH7 ¢ pelo nimero de dtomos de

carbona. 0 cxvesso 0 oepeveia Tivre dde Gikhs o para o T-propano!



diminui com o aument: T temperatura. JA para o Z-praopanol
Gh aumenta guando a tempevatura passa de 323,15 para 338,15 K

N “r , - X B
e diminui pava a temperatora de 348,15 Ko Com o I-Butanol, G

diminui da temperatura de 323,15 para 338,15 K ¢ aumenta COm
o aumento da temperatura para 348,15 K.
. . N - .
Pode-se concluir que (7 e pouco sensivel nesta f{ar-

xa de temperatura, sem deixar de cousiderar, @ claro, incerte-

zas experimentals. Um compertamento semelhante [ol verificado

: 6 o b - :
por BrewnL'} quando ele estudou as variagoes de G de aluoois

com benzeno, nn fonixa de temperatura de 298,105 o 338,15 K¢ por

22 :
Schmelzeri““' . apresentando os sistemas n-hexano/l-octanol &

313,15 e 353,15 K, n-heptano/I-propanol a 303,15 e 348,15 K ¢
n-heptano/l-butanol a 323,15 e 348,15 K.

E _ .
Quanto ao comportamento de H™, relativamente ao  au-

mento do nimero de aromos de carbono, verifica-se um  decrésci

mo nestes valores. Mudando-se a posicio do radical OH do 41-

cool .de primario para secunddrio , houve tamb&m um decréscimo

1

nos valoves Jde H7. O aumento da temperatura, tende a aumentar

o excesso de entalpia. O copportanento do sistema n-hexano/

15 K foge desta verificacao, provevelmente  de

|-hutanol a >34,
vide a aleuns desvios nos dados experimentais. Vale sallentar

gue parn so ocatveinr o vatbor Jde 07 o frocaw wolar v tew eresde ol luene i,

Pl moedanga centesinnt b ou meenmo W oordes e o wmilés tmas . no valor
. I SR v sienificante Tanca de L1 vt
de v . contribul para unkag sitendircante muadanca dJdoe O niguele

ponto. Consequentemente, haverd uma alteracao nos valores cal

culados dos parimervos Jdu equagdo de Wilson o ¢ atrvaves deles

I: P . - D
que se ocaloula a ourva Joo 1. Alem do mals ., convem dizey que

0 sistena n-hexano/I-butanol, pov apresentar alta volatiidade
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relativa, pode contex alevum desvio nos dades experimenai$? e
vido ao problema da condensacao pavcial,

Browu[éj verificouw em sen trabalbho, enveolvendo A -
cools e benzenso, wm aumento sistematico de HE com a elevagdo
da temperatura,

Os resultados de Tﬁﬁ, para gquantidades equimolares

dos dols componentes, seguiram o sepuinte comportamento: rela-

. o e e O . I .
tivamente ao niwmero de atomes de carbong do alcool, TS Jdimi
nui o oa 338,15 K ¢ sumenta o 348,15 K. A posicioo do radical O

de primiarvio para sccuwdarie, influl de mancira @ sumentar o va

lor de ‘1‘5["‘. Quanto By romperatura, houve um gumento sistoemati-

e b :
co de TS com o aumento da temperatura.

E E o5

De um modo geral, as curvas de §, H™W e TS VETSUS
Xy apresentam um comportamento sistematico em todes 0s siste-
mas estudados neste trabalho e concordam plenamente com C3tu

1 " . 1 - ot s [ L gy ({3377)
dos 2 conciusoes de varios antorest -

Os dlvools sdo fortemente associados por Jigacdes do
vipo pontes dde hidrosenio.  Junande ovorre o Jdiluicio de w81 -
caol com um salvente nao-polar, o rompiseto Jdestas Ligagdes o

4 mistura Jdo ableeoel homopaorto com o =olvente irdo il luir noasx

erandezas termadinamices da solugdo.

A ansiise do excesso da energia livre de Gibbs resul
ta de uma analise do excesso de entropia e entalpia, ji que
i I3 i

(Vv oexvesso de ontrepia & megativo, o oque sienifica unm

avmento da ovdenacio do sistema, em relagio a dos  componentes



quando puros, Isto se deve provavelmente as forcas de intera-
cao fisicas.
Quando o dlcooel, gue & ume substincia associada por

fortes ligagdes do tipo pontes de hidrogenio, ¢ dissolvido em

as hi-

um excesso do componente nao-polay, n-hexano, as pontes de

drogénio sao quebradas até que a diluicido infinita as moléculas

de alcool existem cowme manomeros, influenciande o comportamento

de I,

Os sinais opostos dos duas funcodes ¢ suas leves assi
e ) igE I T S SN
metrias induzem a oum G positivo @ uyrox;mddumunzc simettTico @,

por conseguinte apresentando uma temperatura de solucdo criti-

ca Superior[:ej {a temperatura na qual uma solugao passa de ho

mogénea a apresentar separacdo de fases & chomada "temperati-

ra de solugdo critica’).
i .
O comportanento Jdus curvas de O, M oo U5 pdra si8
tipa n-hexano/dleeel alifitico © bem diferente dagqueice

A7)

para sistemas Jdo tipo benzeno/aleool alifatlco.  Barker

toemas Jdo

atril

bui iste As interacoces de cnergla mals favoravelrs entre dm pri-

po hidroexifa ¢ os clétrons de wna molecula aromitica,do  gue

com os eldétrons wenos polariziveis de uma wmoldculn saturada. A

maior miscibilidade existente entre todos os liquidos altumente

polares com solventes arvomaticeos do que com hidrocarbonetos all

Ciricos © uma cvidencia destas antoragoes,



Todos os sistemas estudados apresentaram 4zeotropo
e os valores das fracgoes wolares onde eles ocorrem estio sumi-

rizados ahoiwo

T/K 51 stems Xy (azedtropo)

323,15 n~hexano/2-propanol 0,7600
n-hexai.. . -butanol 5 0,9500

338,15 n-hexanoe/ I-propanol #,8240

0,7150

n-hexune/I-propanol

| n-hexano/I-butanol | 0,9490
348,15 n-hexano/l-propancl 0,8010
n-hexano/l-propanol 0,6810
n-hexano/1-butanol ,93580

Estes valores {oram obtidos diretanente des graficos
Xy oversus vy
Verifica-se que © &zeﬁtropo se localiza o fracocs mo-

Tarves Jdo componente 1 menores, quidntoe miior a temperatura,

05 coeficientes de atividade o diluigio infinita  de
ambos os componentes on todos o3 sistemas estudados foram cal-

cutlados através das cquagoes

oy = 1) R (V. 6)
[t - . :_“ - A | \.’ J
I i s in Ao fya f { 1



Os valores estao sumarizados abaixo

nold,

mtlar

T/K % Sistema Ln TT ]IlY;
§ S _

325,15 %n—hexnnofﬁwpropanol 0,138 13,013
§n~hexano/l~but1nol L, A153 19,7357

338,15 §n~hcxano/i—propunol TR A 12,801
én—hexuno/zwpropanoi 6,104 10,208
én~hexano£l~butanol 1,470 16,808

348 15 ?n~hexanoflupropaﬂol 7,158 4,796
i.n—h.e::x:'axm/f_-":’—p'rOpamm1 3,216 7,399
I p-hexano/l-butanol 5,500 8,382

J
|

A excegiao do In W

vevitiva-se uma diminuieao de

L

Bl

G toempoeratar,

L}

F i

.

"

shstomn

£

- he %

23]

1 S

ane/ I ~buta-
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CAPTTULO VI

CONCLUSOES E SUGESTOLRS

o . s - s 77 .

Segundo a classificagao de Rowllnson[ ) o5 sistemas
estudados constituen solugodes nao complexas, uma vezr que o ex-
cesso de entalpia ¢ energia livre de Gibbs nao ultrapassam
2500 J/mol.

Verificou-sc que as caracteristicas tipicas da  solu

cdo constituida por n-hexano/alcool alifatico, na faixa de temn

peratura estudada sio, uma entalpla excesso que € positiva,uma
gntropia excesso negativa ¢, consequentemente  um exXcesso de

energia livre de Gibbs gque & relativamente alto ¢ aproximada-

mente simétrico em relacao a composigao . Estes resultados es

a1 ] - - 77
tao inteiramente de acorde com oz obtides por Rowlinson™ °7
N S
para o sisteoma etanol/i-ovtano o 257°C.

F provdavel que nio ocorram efeitos especificos de

solvatacdo, peis caso contrario, ter-se-~ia um desvio negativo

em relagﬁo 2 lei de Raoult, uma ver que eles necessariamente

diminulriam o ovolatilidade dos componentes originals.

S . o
L L.] ImENnr Com o aumento L..IO numere Jde atomog (2{3 LRI

hono do dlcool. Bste comportamento pode ser devido b diminuicao

do nimero de ligagoes pontes de hidrogenio formadas ¢ as  fov-

cas de ovan der Waals mois iracas guanto maior o numern dJde ato

mos de carbono., Ha ainda, uma contribuigae das cadeilas alqui

las as gquals e separam gquando as nontes de hidrogénio sio rou

pidas: este efeito € miior guanto menoer o alcooel envolvido.
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Em relagdo a posicdo do radical QM , o fato de que
E - . R .
G~ para l-propanol e malor que para o 2-propanol € compreendi-
do uma vez que os pontos de ebulicio normal s@o, respectivamen
- a=0 13 Q- N S N S AN . .
te, 97°C e 82,5 "C, o que indica gque as ligagoes pontes de hi

drogénio sdo mais facilmente rompidas no segundo dlcool (l-pro
panol exibe wn grauv Jde assoclagaoe malor que o Z-propancl). [Pa
ralelamente as forcas de van der Waals ocorrem mais facilmente

R - R O
com alcoois secundaries .

Como sugestoes para trabalhos futuros poder-se-ianm
propor noves estudos, alterando-se o solvente, a estrutura dos

alcoois, ou seja dalcoois ramificados, e ampliar a faixa de tem

peratura relativamente as utilizadas neste trabalho.
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