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RESUMO 

Utilizando uma metodologia baseada em rendimento e pureza do 

produto extraído preditos pelo método de contribuição de grupos 

ASOG foi avaliado o desempenho de misturas de solventes em 

extração multicomponente de aromáticos. O melhor desempenho foi 

encontrado para a mistura de N,N-dimetilformamida (DMF) com 

dietileno glicol (DEG) quando comparada com sulfolane, requerendo 

quantidades menores de solvente e energia para uma mesma produção 

de aromáticos. A mistura N-metilpirrolidona (NMP)/monoetileno 

glicol (MEG), usada comercialmente, mostrou-se inferior à mistura 

DMF/DEG e ao sulfolane. Uma nova célula para a obtenção de dados 

experimentais de equilíbrio líquido-líquido foi construída e 

determinados dados para oito sistemas ternários envolvendo 

n-heptano, benzeno, p-xíleno e as combinações de solventes 

furfural/DEG, NMP/DEG, DMF/DEG e DMF/monoetanolamina (MEA), nas 

temperaturas de 30 e 50"C. Novos parâmetros de interação de 

grupos para a predição do equilíbrio liquido-liquido foram 

estimados para os métodos ASOG e UNIFAC, envolvendo os pares 

alifático-solvente, aromático-solvente e solvente-solvente. Com o 

método ASOG conseguiu-se uma representação do equilíbrio líquido­

liquido levemente melhor do que com o método UNIFAC. 
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ABSTRACT 

Using a methodology based on yield and purity of extracted 

product predicted by the ASOG group contribuition method, the 

performance of solvent mixtures in multicomponent aromatics 

extraction was studied. Better results were found for the mixture 

of N,~dimethylformamide {DMF) with diethylene glycol (DEG) when 

compared with sulfolane, requiring lesser quantities of solvent 

and energy for the same production of aromatics. The mixture of 

~methylpyrrolidone {NMP) with monoethylene glycol (MEG), used in 

some comercial processes, showed to be inferior to the mixture 

DMF/DEG and to sulfolane. A new cell for the determination of 

liquid-liquid equilibrium experimental data was built, and data 

obtained for eight ternary systems involving n-heptane, benzene, 

p-xylene and the solvent combinations furfural/DEG, NMP/DEG, 

DMF/DEG and DMF/monoethanolamine (MEA) at 30 and 50°C. New ASOG 

and UNIFAC group interaction parameters for the prediction of 

liquid-liquid eguilibria were estimated for the pairs aliphatic­

solvent, aromatic-solvent, and solvent-solvent. A slightly better 

representation of liquid-liguid eguilibria was obtained using 

ASOG than using UNIFAC. 
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NOMENCLATURA 

parâmetro de interação dos grupos ASOG k e 1, 

adimensional; parâmetro energético caracteristico dos 
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número de grupos 
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CAPÍTULO 1 

It·TTRODUÇÃO 

Os hidrocarbonetos aromáti-cus ~constituem uma das c-lasses- de 

produtos mais importantes da indústria petroquímica. Derivados 

principalmente de cortes de nafta oriunda da reforma catalitica, 

encontram-se em misturas multicomponentes juntamente com 

hidrocarbonetos não aromáticos que possuem as mesmas faixas de 

ebulição. Isto torna a separação por destilação inviável, de modo 

que a extração líquido-liquido é largamente empregada. 

O sucesso de um processo de extração liquido-liquido 

depende fortemente da escolha do solvente mais apropriado 

possível. Para a separação dos aromáticos muitos solventes já 

foram identificados. Entretanto, ainda há um grande potencial 

para a pesquisa de novos solventes mais adequados, principalmente 

combinações de solventes. 

O propósito deste trabalho é uma avaliação do emprego dP 

combinações de solventes na extração de aromáticos. A escolha da· 

misturas é feita somente a partir de solventes já conhecidos, 

para os quais está disponível um mínimo de informação 

experimental. 

Industrialmente, fatores muito importantes são o rendimento 

e a pureza do produto extraído. Por esse motivo, a metodologia 

usada é essencialmente baseada na predição do rendimento e pureza 

dos aromáticos usando métodos de contribuição de grupos. 

A principal dificuldade de uma análise de misturas de 

solventes para a extração é a escassez de dados experimentais de 

equilíbrio envolvendo dois solventes ao mesmo tempo, em ampla 

faixa de temperatura e concentração. 

Para tornar este estudo mais amplo, dados experimentais de 

equilíbrio líquido-líquido são obtidos para sistemas do tipo 

aromático/solvente l/solvente 2 e alifático/solvente l/solvente 

2, nas temperaturas de 30 e 50"C. Para a determinação destes 

dados uma nova célula de equilíbrio líquido-líquido é proposta e 

construída. 
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Os dados experimentais obtidos neste trabalho juntamente 

com outros existentes na literatura são usados para a estimativa 

de novos parâmetros de interação de grupos. 

Finalmente, os parâmetros estimados são utilizados em uma 

avaliação do comportamento .das combinações de solventes 

diretamente na simulação de extração multicomponente em uma 

coluna multiestágio. Os desempenhos obtidos são então comparados 

com os do sulfolane, por ser o solvente mais utilizado 

atualmente. 
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CAPÍTULO 2 
' ' , EQUILIBRIO LIQUIDO-LIQUIDO 

Para uma mistura de composição global conhecida, em 

determinada temperatura e pressão, os cálculos de equilíbrio 

liquido-liquido basicamente consistem em saber se haverá ou não a 

formação de duas fases, e se houver, quais as composições de cada 

uma das fases em equilíbrio. 

A primeira questão é satisfeita se com a formação de duas 

fases observar-se uma diminuição da energia de Gibbs da mistura, 

e a segunda, através da solução das equações impostas pelas 

condiçoes de equilíbrio. Obviamente, a resposta à segunda 

satisfaz a primeira. 

A solução destes problemas, entretanto, requer modelos que 

descrevam a energia de Gibbs em função da composição e da 

temperatura. Esses modelos, por sua vez, apresentam um conjunto 

de parâmetros que são normalmente obtidos através de informações 

experimentais. Desse modo, adicionalmente é necessária uma 

metodologia para a correlação de dados experimentais 

equilíbrio liquido-líquido. 

2.1. Cá1culos de Equilíbrio Líquido­

Líquido Multicompo~e~te 

de 

O estado de equilíbrio de um sistema fechado, a temperatura 

e pressão constantes, é aquele no qual o potencial energia livre 

de Gibbs atinge seu valor mínimo. 

Nestas condições, uma mudança infinitesimal na composição 

de equilíbrio, a temperatura e pressão fixas, não deverá provocar 

mudança em AG, ou seja, 

(2.1-1) 

Este critério, entretanto, é uma condição de equilíbrio 
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necessária, porém, não suficiente pois não distingue um mínimo, 

um ponto de inflexão e um máximo. Seu uso requer adicionalmente a 

verificação da condição de mínimo dada pela convexidade da 

energia de Gibbs, i. e., 

(2.1-2) 

conhecido como critério de estabilidade. 

Da Equação (2.1-1) deriva-se a condição de equilíbrio usual 

de igualdade de potenciais químicos que pode ser mais 

convenientemente reescrita em termos de igualdade de atividades 

entre as fases, 

<i =:t, 2, ... , m (2.1-3) 

onde N é o número de componentes, xi a fração molar e Yt o 

coeficiente de atividade do componente i, nas fases I e II. 

As composições de equilíbrio x 1 , nas·fases I e II, são 

obtidas através da solução simultânea das N equações impostas 

pelas condições de equilíbrio (equações 2.1-3) e por N equações 

de balanço de material, 

{1=1,2,_,1{) (2.1-4) 

sob a restrição 

(2.1-5) 

Nas equações acima, z1 é a fração molar global do componente i e 

e é a fração do sistema que se separa na fase I. Se a equação 

(2.1-5) for satisfeita, o balanço de material da equação (2.1-4) 

" garantirá que 'f"'xl = 1. 
t::5. 

O sistema formado pelas equações (2.1-3) a {2.1-5) (2N + 1 

equações) possui 2N + 1 variáveis (xl II e xi. , i = 1, 2, _, N,. e 

8). A técnica usada para sua solução é usualmente baseada no 

método de Newton-Raphson, tal como descrita por Null (1970), e é 



similar àquela usada em cálculos flash no equilíbrio líquido-

vapor. 

2.2. Correla..ção de Da..dos-E::x:perirn.enta..is 

de Equilíbrio Líquido-Líquido 

O propósito da correlação neste trabalho é a representação 

de dados experimentais de equilíbrio liquido-líquido por modelos 

analíticos que descrevem a energia de Gibbs excedente em função 

da composição e da temperatura. 

A informação experimental mínima necessária -para a 

correlação é aquela que satisfaça a um número de equações igual 

ao número de variáveis (parâmetros). Por exemplo, em um sistema 

ternário a ser correlacionado pela equação UNIQUAC (Abrams e 

Prausnitz, 1975), há seis parâmetros a estimar e, portanto, deve 

haver pelo menos seis equações. Assim, o conjunto de dados mínimo 

deve possuir duas linhas de amarração, cada uma gerando três 

equações de isoatividades. (Veja as equações 2.1-3.) 

Entretanto, na prática, geralmente se conhece muito mais 

dados experimentais do que o mínimo necessário, e é desejável o 

uso de um grande número de dados para se ter uma confiança maior 

nos parâmetros estimados. Por esse motivo, a correlação de dados 

experimentais requer a minimização de uma função objetivo. 

As funções objetivo mais usuais são 

(2.2-1) 

e 

{2.2-2) 

conhecidas como função objetivo de atividades e função objetivo 

de concentrações, respectivamente. Nas equações acima, H é o 

número de linhas de amarração experimentais, D o número de 

diferentes sistemas, g é a fração molar calculada e rr o número de 

fases. 
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A função objetivo de atividades utiliza diretamente as 

composições experimentais, não exigindo, portanto, uma boa 

estimativa inicial do conjunto de parâmetros a serem estimados. 

Além disso, o tempo gasto para convergência é pequeno pois são 

calculados apenas os coeficientes de atividade. Entretanto, a 

representação do equilíbrio líquido-liquido pelos parâmetros 

estimados usando-se esta função não é plenamente satisfatória. 

Já a função objetivo de concentrações requer, a cada 

iteração, o cálculo das composições em equilíbrio. Assim, além de 

exigir uma boa estimativa inicial do conjunto de parâmetros, é 

necessário muito mais tempo para convergência. Entretanto, o 

conjunto de parâmetros estimado com seu uso conduz a uma 

reprodução muito mais realística do equilíbrio liquido-liquido. 

Uma técnica eficiente, proposta por S~rensen (1980), inicia 

a estimativa de parâmetros minimizando a função objetivo de 

atividades, uma vez que geralmente não se dispõe "de uma boa 

estimativa inicial. Após a convergência, o conjunto de parâmetros 

com ela obtido é usado como estimativa inicial para a função 

objetivo de concentrações. Este procedimento também foi usado com 

sucesso por outros autores (Bueno, 1990; Cano de Andrade, 1991; 

Vianna, 1991). 

Para a minimização das 

também propôs os métodos de 

Marquardt (Marquardt, 1963). 

funções objetivo, S~rensen {1980) 

Melder-Mead (Nelder e Mead, 1965) e 

Este é o procedimento a ser adotado neste trabalho. 
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CAPITULO 3 
SELEÇAO DE MISTURAS DE SOLVENTES POR 

CONTRIBUIÇAD DE GRUPOS 

Industrialmente, fatores decisivos para a escolha de 

determinado solvente são o rendimento e a pureza dos aromáticos 

extraídos. Além destes, uma série de outros critérios a serem 

observados em uma seleção preliminar de solventes (e misturas de 

solventes) são listados por Lo et al. (1983), entre os quais 

estão solubilidade, densidade, tensão superficial, ~iscosidade, 

corrosividade, disponibilidade, recuperabilidade e custos de 

operação. 

Entretanto, o propósito deste trabalho é uma avaliação de 

misturas de solventes conhecidos que de certa forma atendem estes 

critérios. Dessa maneira, diversas características desses 

solventes são assumidas como aceitáveis e a análise somente será 

feita em termos de desempenho, ou seja, rendimento e pureza dos 

aromáticos extraídos. 

A idéia de uma mistura de solventes é adicionar a um 

solvente que proporcione alto rendimento (alta capacidade) e 

baixa pureza (baixa seletividade) outro solvente que possua 

características opostas, ou seja, que proporcione baixo 

rendimento e alta pureza, de modo que o rendimento e pureza 

obtidos com a mistura final sejam superiores aos dos solventes 

puros (Müller e Hoehfeld, 1967). 

Müller e Hoehfeld (1867) avaliaram uma série de misturas de 

solventes para a extração de aromáticos, em termos de seletivi 

dade e capacidade. Entretanto, em seu estudo, totalmente experi­

mental, foi avaliado somente um ponto e não uma faixa de concen­

tração e temperatura. Além disso, as combinações foram escolhidas 

apenas com o critério dos solventes serem miscíveis. 

Outras misturas também foram estudadas por Shiah (1969) e 

por Scherbina et al. (1973). 

O assunto só voltou a ser discutido mais recentemente por 
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Ferreira et al. (1984a) e Fahim e Elkilani (1990) em torno da 

mistura NMP/MEG, usada hoje em alguns processos comerciais em 

petroquímicas espalhadas pelo mundo. 

Entretanto, testes em extração são reportados apenas por 

Shiah (1969). 

O propósito deste capitulo é identificar misturas de 

solventes com potencial para incrementar o rendimento e a pureza 

dos aromáticos extraídos, usando métodos de contribuição de 

grupos para predizer o equilíbrio de fases, estimando os 

parâmetros de interação de grupos quando estes não estiverem 

disponíveis. 

3.1. Estimati~a dos Parâmetros de 

Interação de Grupos 

A idéia dos métodos de predição de coeficientes de 

atividade por contribuição de grupos é o uso de dados de 

equilíbrio existentes para predizer o equilíbrio de fases de 

sistemas para os quais não há dados disponíveis. Para um resumo 

das equações veja o Apêndice A. 

No método ASOG (Derr e Deal, 1969), o coeficiente de 

atividade residual é representado por quatro parâmetros para cada 

par de grupos (Equação A.l-3), enquanto que no método UNIFAC 

(Fredeslund et al., 1975) apenas por dois (Equação A.Z-9). Isto 

proporciona uma dependência mais forte com a temperatura para o 

método ASOG o que, possivelmente, poderá representar o equilíbrio 

líquido-líquido melhor do que o método UNIFAC e permitir 

extrapolações mais seguras. 

Por esse motivo, neste trabalho, todos os cálculos para a 

avaliação de misturas de solventes foram baseados no método ASOG, 

embora sempre se tenha estimado os parâmetros de interação de 

grupos para o método UNIFAC, para fins de comparação. 

A exploração do método ASOG para a predição do equilíbrio 

liquido-liqu~do ainda não foi exaustiva, de modo que somente 

alguns parâmetros para a predição do equilíbrio liquido-liquido 



Grupo 

Tl<SO 

EESA 

DVS 

DHDS 

Tat~~ti.l.arJ..o 

Sul.fóxi.do 

Sul.feto d& 

gl.:lool. 

D:i.v:1r,:1.1. sul.fan&~. 

MonOQ.t&TtOl.&:lf.l.1..n&:. 

T:ri.<E<t:ll.&no 

gl.:i.col. 

2. 2 ~ -Dih.:idróx:t 

d.:let:ll. eul.feto 

CQ.l!"bordrttc. àW: 

p:rop:ll.eno 

estão disponíveis (Cardozo, 1992). 
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C4IfaOS 
8 8 

c;H,01S 
8 

c,H602S 
7 7 

c;H.;NO 

7 7 

7 7 

Mais especificamente, para a 

extração de aromáticos, somente os parâmetros do par alifático-

aromático foram obtidos. Os demais, envolvendo as interações 

alifático-solvente, aromático-solvente e as interações entre dois 

solventes precisam ser estimados. 

Os grupos ASOG utilizados neste trabalho foram baseados em 

Tochigi et al. (1990) e os grupos UNIFAC em Magnussen et al. 

( 1981). As Tabelas 3.1-1 e 3.1-2 listam os grupos novos 

adicionados neste trabalho. 

O procedimento utilizado para a estimativa dos novos 

parâmetros foi descrito na Seção 2.2, e um resumo das estimativas 

é mostrado na Tabela 3.1-3. O desvio médio quadrático percentual 



T&.bel..a 3.1-2. Novos g'rUpoe UNIFAC• 

Grapo 

Pr:tno::1:pa.l. 

""RESA" 

uDfiDS" 

Sub-gr'l..lpo 

TMSO 

EESA 

DVS 

DHDS 

MDO 

Te.b&l.a 3.l.-3. Base de dedos 

Pa:ree d& Co:ro;ponentea 

grupo a envol.v'i.dos 

CH&-CO!< H~o 

A:.cH-<XlN Haptano 

Benae:n.c 

MFA• 

CH2-C!< H&ptliilno 

ArCH-c:!.{ Pant&daoano 

Bo&nEW"tO 

Et:1.l.be:n.ze:n.o 

But:tl.b&neen:o 

Aceton:i.tri.l.a 

c::H 2-FURP' :l.so-Q.c.t&r.~.o 

A:.<::H-FURF PontedEtoeno 

B4õtneeno 

Et1.1.benzeno 

But:i.l.b&n.e<Eíl!nO 

Furfu.ral. 

R• k 

3,7220 

4,0290 

2,5736 

5,5939 

4,4895 

3,2815 

2,938 

2, l.7S 

3,392 

2,3SO 

-&.asa 

2~736 

para "- eat :l.m&:.t :1 v e. 

N2 de T""'-'P. 

e :lete:zt:JEI.E:i• ·c 

2 20 

(9) 

7 20-45 

{46) 

... 2fi-30 

(28) 

Tetramet:11.en.o 

Sul.feto 

de Sl..i.ool.: l. EESA 

D:l.vi.ni.l. 

su l..f Ofl&. ~ 1. nvs 

Monoetano1.em.:in&.! 1 MRA 

Tri.eti.l..eno 

sl.i.col..: l. TEG 

2,2·-D:l.h~róX:l. d:l.et:l.l. 

.sul..feto! l. DHDS 

Ce.rbonato de 

dos p~&metroa e desv:i.oe 

Ref&rên.o:ia. Deev::1.o • "' . 
= mu::FAC 

s-~.!iii<liitrt "' 0.7 

Ar~t ( ~980) 

SjllirQT.t.~.t. .. l.,B 

Arl.t ( l.SSO) 

Siár4iii«".t.JiHiii:Tt .. l.,2 

Arl.t (1980} 

10 
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T&bel.a 3.l.-3. (Conti.nue..çAo) 

Plii.J!"es de Com:port&ntae NQ d& T.....,. Referênci.a DeS'\l"~Ob # "' =·"· envo~v:1doa a :1ete.mEi~Ja 14 ·c ASOG UNIF!.AC 

C'H2-DMS.O H&ptlõrl"lO 2 20~2!:. Siár-..nliitQl"l .. 0.7 

ArCH-DMSO Ben.eeno ( 1.2) -~t {1.980) 

To~Uo&:rtO 

DMsd' 

CH2-l&EP H&pt5a'"~.c.. 4 1.5-40 Siár&n.san .. l..l. 

ArCH-NMP Ben2er,o (25) Arl.t < l.a80) l 

Tol.U.&tr.10 F&r2'"e:1ra .. t 

NMP &.l.. (1984b) 

CH>-DMP" H&-ptliU""s.O 2 20 S!lá~.-a-,~.s;;u;;a·, ... l.. 2 

ArCH-DMP' B.en.2eno ( l;:.',) Arl.t {1980) 

DMP' 

CH2-1IDOH HQX..iicTl.O 2 30-.!50 StiJZ'"erdaQn .. 0.7 

ArCH-liDOH Sen.2e:no ( 1.2) Arl.t (l.a80) 

KBG 

CH2-D:E!:J. H&pt&:r.tO E. 25-80 S(if:rensan e 2.2 

ArCH-DEG Ben2e:no (26) ArJ.t (1980) 

To~ue:n.o 

X:tl.eno 

DEG 

CH&-SULP' H ..:><&no J.6 25-l.DO S~ál!"Ql'liiHõ!1""~ .. 1.1 

ArCH-SULF Heptar.o (132) Arl.t (1980); 

Ben2Ql"J0 He.usoh:i.M .. 
Tol.uano K:ns.pp (J.990) 

Eti.l.bQTL26frtO 

Sul:fol.an.a 

CH:>-TMSO HQptan.o 2 25--40 S~rQI"tS&r.L .. o.6 D~S • 

ArCH-TMSO Benz&rtO (6) ArJ.t ( 1.980) 

Tol.ue:n.o 

TMSO 

CH :&-:Z::SSA Hept&r.tü l. 25 S§l!!~g-..n .. 0,4 0~5· 

A--cH-EP'SA Tol.ueno (3) ArJ.t ( 1.980) 

ImSA 

<!H 2-D'V"B Ho!õoP'tlia"JO 2 25 Siih!•ii!Tl.Jiit•'"':n .. o.e D~S"" 

Are><-OVS Sen.eeno (6) Arl.t ( 1980) 

'l'ol.ueno 

ovs 

CH2-M:EA Hwptlii!T.tO l. 25 E.;áren.lãiGrT.:. "' 1.2 0.2 

ArCH-MIU B.son.eer,o (3) Arl.t ( l.a80) 

M:EA 



Pe.ree de 

grupos 

CH"<-TBG 

A:rCH-TBG 

CH2-DHDS 

A:rCH-DHDS 

CH2-HDO 

A:rCH-HDO 

C0!!%'1,Ponet'ltee 

wnvo 1. vi.doe 

H~,o 

HQPtan.o 

.BanEtEiiTtO 

Tol.uello 

TBG 

H&ptli"a'"tO 

Bên.zeno 

Tol.u.-.no 

DHDS 

Piil:nt&d.&e&r.to 

Ben..eeno 

Tol.uEtrlo 

o-X:il.e:no 

HDO 

7 

(32) 

2 

(~2) 

3 

(~5) 

T"""P • Referêno:ia 

•c 

20-BO Sl/&l.Si4"i.lõl:lit:rt .. 
Arl.t { l.SBO); 

HUéih.a& .. 
H&LOran. ( l.SSO) 

50 Sl/ir&nSQTt .. 
Arl.t ( l.SBO) 

20 

Arl.t (l.SBO) 

OeSV":iob ~ % 

A.S()(} U!'fiF AC 

l.,O 1.2 1' 

0.5 o .. zs.• 

l..2 

12 

O n~ro ~tr401 () Q c.z total. dE< l.:tn!""llõr..S d.& ~r&.ei:Lo 4lü(p.&::r:i..m&:r,tEL:1.s UJiiited.Q.S. 

bBQUQO~ (3.1-1). 

cN-MQt:1.l.fo~:t.d&.. 

d D::1.mo1;..t:1.1 sul.f6>1:.:1do. 

·Ad~c:1.on&.~tt.&: fo:1. &~at~o o pQr ACCH2-sol.vQntQ. 

"u.aou-a& lt'díi.i.a tr~a a:iat~ (1.2 l.:i.nh.Qs d.& ~r~) OCill'l c:1.e:l.oTUõtXJiUlo .. n&. 

mesma f&.~ d& t~eratura. 

foi calculado de acordo com 

1J 

o_ 1oo E 
D 1·~ 

(3.1-1) 

usando a estimativa final do conjunto de parâmetros. 

O programa utilizado, desenvolvido por S~rensen (1980) para 

a estimativa de parâmetros dos modelos de coeficientes de 

foi atividade NRTL (Renon e Prausnitz, 1968) e UNIQUAC, 
devidamente adaptado para estimar parâmetros ASOG e UNIFAC. o 
programa é restrito a sistemas ternários e permite que vários 

sistemas sejam correlacionados simultaneamente, de modo que para 

a estimativa dos parâmetros dos pares de grupos alifático-

solvente e aromático-solvente foram usados todos os sistemas 

ternários do tipo alifático/aromático/solvente disponíveis. Como 

regra geral, usou-se o ~Détodo de Nelder-Mead' p·ara a l1Ünü:irza9ão 
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da funçào objetivo (2.2-1) e Marguardt para a função objetivo 

(2.2-2). 

Os novos parâmetros de interação de grupos dos métodos ASOG 

e UNIFAC para a prediçào do eguílibrio liguido-liguido, estimados 

de acordo com a sistemática descrita, estão listados no Apêndice 

B. 

Re~clime~to e Purez~ de Aromáticos 

E=tr~ídos com Sol~e~tes Puros 

A extração de aromáticos é feita industrialmente a partir 

de misturas multicomponentes contendo 55-60% de aromáticos. Uma 

mistura tipica é mostrada na Tabela 3.2-1. Os nove hidrocarbo­

netos foram escolhidos como os mais representativos devido à 

complexidade da mistura. 

Com os parâmetros de interação entre os grupos alifático, 

aromático e os principais grupos dos solventes agora estimados é 

possível uma avaliação das tendências destes solventes, ou seja, 

é possível a identificação de misturas de solventes com potencial 

para melhorar a extração de aromáticos. 

Esta análise foi feita em termos de desempenho para um 

sistema padrão alifático/aromático/solvente. Baseado na Tabela 

3.2-1, o alifático representativo escolhido foi o heptano, 

T&bel.s:. 3 ~ 2-l.. C&c:rS&. t:i:p:i.c&. us&td.Et n&t extra.ol:i.o da ~t::ic.:oa 

Hex.aTlC 

Hept&no 

Oct.&nc 

C:icl.oh6<:x.ano 

p-Xi.l.e:no 

o-X:i.l.&o...'"lO 

Cumsno 

" lintl PQSO 

11.~83 

l.3.,04 

7.as 
8,.87 

5,90 

2~.34 

l.4,52 

l.2,50 

s. :1.4 

60,4 

e o 



1-
L smfoiane 

.611& 
15 

. 

'IBG .6 .6 1»1. 
10 

DEGt:,. 

r. 
.61lHllS 

~MEG 

~ o 
0,0 

.6DVS 
.6 TIISX) 

.6111FA 
EE8A 

A.eeto f.Jirila .6 

i~ furfural 

!liDO 

0,4 0,8 
C..pacid.twle (R.endimeniD) 

. 

AJ)JIIl' 

.611lU' 

Fi.SUre.. 3 .2-l.. Sal.et:1vi.d.ada a capa.oi.d.a.d& (representando pura:ea. e 

rend:im&nto ~ z.&ap~t:iv.san&nt&) PiU<&. os a:istt.QlD:.QS t-tQPt&:no/to:lu&r~O/ 

so1vente a 3o•c,. pred:i.ta.a pel.o mA-todo ASOG. 
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aromático, o tolueno. A temperatura foi fixada em 30°C, 

temperatura em torno da qual os parâmetros para um grande número 

de solventes foram estimados. (Veja a Tabela 3.1-3 para as faixas 

de temperatura que os parâmetros em principio são válidos.) Para 

a composição do sistema padrão foi escolhida uma razão solvente/ 

hidrocarbonetos igual a 1 com 10% molar de tolueno. Estas 

concentrações garantem a permanência na faixa menor de 

miscibílidade parcial dos solventes de alta capacidade de 

solubilização, bem como evita o uso de coeficientes de atividade 

à diluição infinita, informação que não foi reforçada na 

estimativa dos parâmetros. Isto não é relevante para um estudo de 

tendências qualitativas. 

mesmas conclusões. 

Em outras condições se chegaria às 

Os resultados são mostrados na Figura 3.2-1. O rendimento 

foi representado pela capacidade, definida de forma usual pelo 
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fator de separação, 

K· 
~ 

xl 
= 

xF 
_ rY - --, 

rl 
(3.2-1) 

onde i representa o tolueno, neste caso. A pureza do tolueno foi 

representada pela seletividade, definida por 

(3.2-2) 

onde j reprenta o heptano. 

Os fatores de separação foram calculados a partir das 

composições de equilíbrio preditas pelo método ASOG conforme 

descrito na Seção 2.1, para os sistemas do tipo heptano/tolueno/ 

solvente. 

Da Figura 3.2-1 podemos concluir que os solventes mais 

comuns estão divididos em dois grupos. NMP, DMF e furfural 

possuem alta capacidade e baixa seletividade. MFA, DMSO, TEG e 

MEA estão situados em uma região do diagrama de baixa capacidade 

e alta seletividade. Adicionalmente podem ser considerados MEG e 

DEG, usados atualmente com NMP em alguns processos comerciais. 

Em função destes resultados~ as primeiras misturas que 

poderiam ser avaliadas são aquelas resultantes da combinação de 

NMP, DMF e furfural, todos com MEG, DEG, MFA, DMSO, TEG e MEA. 

Para que isso seja possivel, são necessários dados experimentais 

de equilíbrio envolvendo todas estas combinações. 

Entretanto, estes dados estão disponíveis apenas para as 

misturas NMP/MEA (S~rensen, 1980) e NMP/MEG (Ferreira et al., 

1984a; Fahim e Elkilani, 1990). 

Para que as outras misturas possam ser avaliadas, é 

necessário que dados experimentais sejam determinados. Este é o 

assunto do próximo capítulo. 

Para reduzir o esforço experimental, as misturas escolhidas 

foram NMP com DEG, furfural com MEG, DEG e MEA, e DMF com DEG e 

MEA. Os solventes MEG e DEG foram escolhidos em detrimento de 
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HFA, DMSO e TEG por serem utilizados atualmente, e a mistura DHF/ 
HEG hão foi escolhida por parecer ser menos proE ssora do que 

DHF/DEG e DHF/HEA, considerando as posições de HEG, DEG e HEA no 

diagrama da Figura 3.2-1. 



CAPÍTULO 4 
DETERMINAÇAO EXPERIMENTAL DE DADOS 

DE EQUILÍBRIO LÍQUIDO-LÍQUIDO 

o estudo das combinações de solventes exige 
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a 

disponibilidade dos parâmetros de interação entre os grupos que 

compõem os solventes. 

Para os pares de solventes selecionados na Seção 3.2 não há 

parâmetros de interação na literatura e, conforme discutido, a 

estimativa destes parâmetros requer a existência de dados 

experimentais envolvendo cada par de solventes. Para que a 

avaliação das combinações propostas seja possível, os dados 

experimentais devem ser determinados. Isto é feito ao longo deste 

capítulo. 

4.1. Pro~eto e Teste da Célula de 

Equilíbrio Líquido-Líquido 

Na Figura 4.1-1 é mostrada a vista superior e um corte 

longitudinal da célula usada para a obtenção dos dados de 

equilíbrio líquido-líquido. Seu projeto foi baseado em Vianna 

{1991), em relação ao qual as principais diferenças são uma 

diminuição considerável do volume {de cerca de 200 ml para 50 ml) 

e a versatilidade da nova célula construída para permitir a 

determinação de dados experimentais pelos métodos "analítico" e 

''titulométrico", descritos por Alders (1955). 

A célula foi construída em vidro Pyrex. As aberturas 

capilares servem para a tomada das amostras por meio de micro­

seringas. A conexão principal é para um termômetro de mercúrio 

para a medida da temperatura diretamente na solução. As conexões 

com tampa rosqueada servem para a introdução das buretas para a 

determinação da curva binodal pelo método titulométrico. O 

encamisa:mento serve para a circulação do fluido termostático e o 



-A (a) 

(b) 

contato das fases pode ser 

magnética. 

feito pela agitação usando uma barra 

Para dados experimentais de equilíbrio liquido-liquido não 
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há o teste de consistência tal como para dados binários de 

equilíbrio líquido-vapor. Uma maneira de avaliar a qualidade dos 

dados é a forma como foram determinados. Para mostrar que a nova 

célula produz dados realísticos, esta foi usada inicialmente para 

reproduzir um sistema da líteratura.ccO sistema -~scolhído foi 

água/etanol/ciclohexano nas temperaturas de 25 e 50"C (Bueno, 

1990). 

Etanol e ciclohexano (Merck) foram usados sem purificação 

adicional. Entretanto, testes cromatográficos mostraram purezas 

maiores de 99,5% em área. A água foi destilada e deionizada, 

apresentando pureza 100% no teste cromatográfico. A temperatura 

foi controlada por um banho termostático (VEB MLW, modelo MK 70) 

dentro de ±0,1•c. A temperatura foi medida diretamente na solução 

com um termômetro de precisão ±o,5•c. O procedimento de agitação 

e decantação foi seguido tal como descrito por Bueno (1990). 

Amostras de 1,5 ~1 de cada uma das fases eram tomadas por 

uma micro-seringa através das aberturas capilares e analisadas 

por cromatografia gasosa usando benzeno como padrão. 

O cromatógrafo (modelo CG 35) foi equipado com um detector 

de condutividade térmica e conectado a uma unidade de integração 

(Varian, modelo CDS 111). O detector foi operado a 215"C com uma 

corrente de 150 mA. Uma coluna 1,5 m x ~· recheada com Carbowax 

20 H a 20% foi usada. Boa separabilidade foi obtida operando-a a 

110"C. Hidrogênio a uma vazão de 30 ml/min foi usado como gás de 

arraste. A temperatura do vaporizador foi sempre mantida cerca de 

10"C acima da temperatura da coluna. 

As análises foram repetidas pelo menos três vezes para cada 

uma das fases. A linha de amarração final foi então calculada 

como sendo a média de todas as análises realizadas. As medidas 

que apresentaram desvios obviamente grandes foram descartadas. Um 

desvio padrão foi calculado para cada componente em cada uma das 

fases, e um 

destes. Um 

desvio padrão da linha de amarração pela média 

exemplo deste cálculo é mostrado na Tabela 4.1-1. O 

desvio padrão das frações molares para o sistema foi então 

finalmente calculado como a média dos desvios de cada linha de 

amarração. 



T&..beJ.e.. 4 ~ l.-1.. C~l.cul.o do d&S'V':io p&drl't.c. d.lõt..9 e:c.r.te:&r.ttr~.&da ~ s.d.9t~ águ&.{ 2 )/ 

etano1(2)/c1cl.ohêxano(3) 

Fr5..9'õG:2 l'flO! 1..&.%-iõdiíi ~r~ttõc.1.&t &t. 50"C 

p..., .. I p...., .. II 

(l.) (2) (3) (l.) (2) (3) 

Anál.j_se 1 O,S435 0,3467 0,0099 O,.OOJ.l. 0,0527 0,9462 

Ané.:l.:l..se 2 0,.6408 0,.3486 O,OJ.06 0,0006 0,0504 0,9466 

Ané.J..:i..&te 3 0,8458 0,.3452 0,0090 o.oo:LO 0,0525 0,9465 

Anál.:1ee 4 0,.8435 0 .. 3458 o .. 01.1.0 0,.0005 0.,0559 0,9436 

Máci:i.a 0,8434 0,3465 O,O:l.Ol. 0,0006 0,.0529 0,.9483 

DeBV:i.O p&d:rG:o 0,.001.8 0 .. 0013 0,0006 0,0002 0,.0020 0,.001.8 

Dasv:i..o pad:rlú:> """'=!:!.o 0,.001.3 

J..:i:.gui..do p&t:r-&t o ai.eteme. água(l.)/etanol.(2)/cio1or~o(3) 

TeJ:r.iP&r&.tUriil P'"-'><> I Pa.s& II 

·c (l.) (2) (3) (1.) (2) (3) 

25 0,8484 o. l.5:· 0,0000 0"001.0 0,.0089 0,9901 

0,.8580 0,.3388 0,0052 O~OOl.O 0,.,0257 0..,9733 

0,2627 0~6350 o, 1023 0,0007 o.oeso 0,.9033 

0.,.:1754 0,8434 0,.1.812 0,0007 o. l.9l.2 0,.8381. 

qx = 0~001.2 o 'f' = 0,5"0 

50 0,.8572: 0,.1.425 0,0003 0,00:1.1 0,0178 0,.981.1. 

0,8434 0,.3465 0,.01.01. 0,0006 0,0529 0,.9483 

0,4793 0 .. 481.8 0,.0369 0,0008 0,0779 0,.921.3 

0~31.1.5 0,5622 0,.1.083 0,0051. 0,1233 0,.871.8 

llx = 0,.001.1. o 'I' = o~::;.·c 
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Os dados experimentais determinados a 25 e 50" C são 

mostrados na Tabela 4.1-2 e comparados com os de 

Figura 4.1-2. 

Tanto os dados de Bueno {1990) como 

Bueno (1990) na 

os obtidos neste 

trabalho foram alisados pelo método Spline Modificado (Nunhez, 

1990) e linhas de amarração interpoladas e comparadas. Os desvios 
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encontrados (0,0022 a 25°C e 0,0015 a 50"C) estão um pouco acima 

dos desvios padrões experimentais (veja a Tabela 4.1-2). 

Entretanto, se for levado em conta o erro cometido no alisamento 
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das curvas, estes desvios podem ser considerados normais. Desse 

modo, em princípio, pode-se dizer gue a nova célula é capaz de 

reproduzir dados obtidos em outros aparatos laboratoriais. 

4.2. Obtenção de Dados de Equilíbrio 

Líquido-Líquido En~ol~endo 

Mistur~s de Sol~entes 

O objetivo é a determinação de 

equilíbrio líquido-líquido envolvendo 

dados experimentais de 

os pares de solventes 

selecionados na Seção 3.2. 

O tipo de sistema escolhido para a determinação foi 

ternário. Para garantir que os parâmetros de interação solvente­

solvente levem em conta influências tanto de um alifático como de 

um aromático, é necessário que os dados sejam determinados. com os 

solventes na presença destes dois hidrocarbonetos. Como os 

sistemas escolhidos foram ternários então os dados foram obtidos 

em dois sistemas ternários para cada um dos pares de solventes. 

Um deles foi aromático/solvente l/solvente 2 a 30"C, e o outro, 

alifático/solvente l/solvente 2 a 50"C. Isto foi possível porque 

os aromáticos também são parcialmente miscíveis em MEG, DEG e 

MEA. As temperaturas de 30 e 50"C garantem uma faixa razoável de 

validade dos parâmetros a serem estimados com estes dados. 

Os componentes aromáticos usados foram benzeno (Merck) e 

p-xileno (Reagen). O alifático foi somente o n-heptano (grau 

industrial). Os solventes foram NMP, MEG, DEG (grau industrial), 

DMF {Nuclear), MEA (Reagen) e furfural (Fluka). Nenhum reagente 

foi submetido à purificação 

cromatográficos mostraram em todos 

em área. 

adicional. Entretanto, testes 

casos pureza superior a 99,5% 

O procedimento e as condições experimentais tal como 

descrito na Seção 4.1 foram usados, com exceção da temperatura de 

operação da coluna nas análises cromatográficas. Para os sistemas 

contendo DMF/MEA uma boa separação foi conseguida operando a 

coluna a 115"C. Para os demais sistemas, a temperatura da coluna 
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foi 170" C. Além disso, juntamente com a célula construída neste 

tr~balho usou-se a célula desenvolvida por Vianna {1991) para 

reduzir o tempo necessário para o trabalho experimental. 

Os tempos de agitação e decantação foram avaliados mediante 

análises de ambas as fases em determinados intervalos de tempo 

até que a variação das concentrações fosse da mesma ordem de 

grandeza dos desvios padrões experimentais. Em todos os sistemas, 

1,5h de agitação e 6h de decantação foram suficientes para 

atingir o equilíbrio. 
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Os dados experimentais de oito sistemas diferentes obtidos 

neste trabalho, envolvendo a mistura de dois solventes, estão 

listados no Apêndice C. As combinações finais foram furfural/DEG, 

NMP/DEG, DMF/DEG e DMF/MEA. Os sistemas com furfural/MEG e 

furfural/MEA não foram determinados devido ã ocorrência de reação 

do furfural com MEG e MEA. 

4.3. Estimati~a dos Parâmetros de 

I~teração Sol~e~te-Sol~e~te 

A Tabela 4.3-1 mostra um resumo da estimativa dos 

parâmetros de interação de grupos dos métodos ASOG e UNIFAC 

envolvendo os grupos que constituem os solventes. O procedimento 

usado é o mesmo descrito nas Seções 2.2 e 3.1. 

A listagem dos parâmetros estimados nesta Seção também 

encontra-se no Apêndice B. 

4.4. Re~dime~to e P=reza de Aromáticos 

E=traídos com Comb~ações de 

Dois Sol~entes 

A Figura 4.4-1 mostra os resultados do mesmo tipo de 

análise feita na Seção 3.2 sob as mesmas condições. 

Os pontos (triângulos) representam as capacidades e as 

seletividades dos solventes puros, e as curvas unindo dois pontos 

são as capacidades e as seletividades obtidas variando-se a 

concentração relativa dos dois solventes para o sistema padrão 

heptano/tolueno/mistura de solventes. 

Ganhos em desempenho consideráveis podem ser observados 

para a mistura DMF/DEG e em certa extensão para DMF/MEA. A 

mistura NMP/MEG, usada comercialmente, também apresenta ganhos, 

porém, muito longe dos desempenhos apresentados pelo sulfolane ou 

pelas misturas com DMF. 

A análise em termos de capacidade e seletividade feita até 
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aqui foi suficiente apenas para uma indicação das tendências, ou 

seja, identificação das misturas com potencial para melhorar a 

extração de aromáticos. Uma análise mais rigorosa requer que 

sejam feitos testes na extração multicomponente de aromáticos~ 

usando sistemas típicos. Isto é feito na Seção 5.2 para as 

misturas mais promissoras (aquelas com DMF) e também para aquelas 

com NMP pela sua importância atual. 
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CAPÍTULO 5 

EXTRAÇÃo MULTICOMPONENTE COM MISTURAS 
DE SOLVENTES 

O procedimento descrito até aqui foi apenas suficiente para 

uma avaliação preliminar das tendências mostradas pelas misturas 

de solventes. Isto permitiu que se chegasse ao objetivo de se 

determinar quais as misturas mais promissoras. 

Entretanto, uma análise mais rigorosa requer que sejam 

feitos testes baseados em extração multicomponente. Esta é uma 

etapa muito importante pois o comportamento de um solvente ou 

mistura de solventes pode ser totalmente diferente daquele 

observado em um sistema ternário ou quaternário. 

A avaliação de um sistema multicomponente é grandemente 

facilitada pelo uso dos métodos de contribuição de grupos para a 

predição do 

métodos é 

interação 

equilíbrio de fases. Entretanto, para o uso desses 

necessário que estejam disponiveis parâmetros de 

de boa qualidade para que as propriedades de outras 

moléculas possam ser estimadas de forma razoável. 

O propósito deste capitulo é o de avaliar o 

selecionadas através da 

de aromáticos em 

comportamento 

simulação da 

uma coluna 

das misturas de solventes 

extração multicomponente 

multiestágio. Como base de 

obtidos com sulfolane, por 

comparação são usados os 

ser o solvente mais 

resultados 

utilizado 

atualmente. 

5.1. Predição do Equilíbrio Líquido­

Líquido Multicomponente por 

Contribuição de Grupos 

Uma das grandes vantagens dos métodos de contribuição de 

grupos só fica evidente na predição do equilibrio de fases 

multicomponente. Neste caso, a quantidade de moléculas presentes 
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,. 
UlHl!'AC 

l.,2 

l.,5 

2,4 

J.,7 

é muito maior do que o total de diferentes grupos que as compõem, 

ficando nítida a flexibilidade e a rapidez com que podem ser 

tratadas. 

E::tretanto, uma boa representação do equilíbrio de fases 

multicomponente dependerá essencialmente do modelo ser capaz de 

fazê-lo com apenas parâmetros de interação binária, obtidos 

através da regressão de um mínimo de dados experimentais de 

equilíbrio. Evidentemente que também é importante a qualidade dos 

parâmetros~ ou seja, se eles realmente são representativos das 

interações entre dois determinados grupos. 

A única maneira de saber isso é através da comparação com 

dados experimentais de equilíbrio de sistemas multicomponentes. 

Desafortunadamente, este tipo de dado experimental é muito 

escasso. Um conjunto de dados experimentais de equilíbrio 

líquido-liquido multicomponente é dado por Hassan e Fahim (1988) 

para um sistema alifáticos/aromáticos/sulfolane com um total de 

sete componentes, nas temperaturas de 30, 35 e 40"C. Estes foram 

os dados utilizados neste trabalho para uma avaliação de alguns 

dos parâmetros estimados. 

A Tabela 5.1-1 lista os desvios médios calculados 

envolvendo todos os componentes (Equação 3.1-1). Como ilustração, 

as quantidades totais de aromáticos calculadas e experimentais 

nas duas fases são mostradas na Figura 5.1-1. O tipo de cálculo 

realizado foi aquele descrito na Seção 2.1. 

Os desvios encontrados são os mesmos daqueles obtidos na 
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estimativa dos parâmetros a partir de dados de equilíbrio 

ternários. Esta boa concordância em princípio garante a qualidade 

dos parâmetros e de certa forma habilita o uso dos métodos de 

contribuição de grupos diretamente na avaliação das misturas de 

solventes em sistemas de extração multícomponente. 

5.2. Desempe~ho d~s Mist~r~s de 

Sol~e~tes ~~ E=tr~ção Multiestágio 

O programa para simular as extrações foi adaptado de Renon 

et al. (1971)- Com a adaptação ficou permitido que sejam 

especificados até 300 estágios, podendo as alimentações serem 

efetuadas em qualquer estágio. Pode ser usado um máximo de 20 

componentes e os coeficientes de atividade podem ser calculados 
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diretamente pelos métodos de contribuição de grupos ou então por 

modelos mais simples como NRTL e 

constante ao longo da coluna e 

resolvidos pelo método de Newton. 

UNIQUAC. Assume-se temperatura 

os balanços de material são 

A carga utilizada continha = t"tal ·-de 60,4% ~cem peso de 

aromáticos e é mostrada na Tabela 3.2-1. Como regra geral, foi 

escolhida uma coluna de 20 estágios teóricos. A carga foi 

introduzida no meio da coluna e solvente puro alimentado no topo. 

Uma corrente com uma vazão de cerc_a de 10% da do solvente e com 

90% de alifáticos foi usada para simular o reciclo existente no 

fundo. 

Os resultados obtidos usando sulfolane variando a razão 

solvente/alimentação e a temperatura são mostrados na Tabela 5.2-

1 e comparados com o desempenho das combinações de solventes na 

Figura 5.2-1. 

O rendimento foi calculado·oomo sendo a quantidade de 

aromáticos presentes no extrato (corrente rica em aromáticos e 

solvente que deixa a coluna no fundo) em relação ao total de 

aromáticos alimentados, em base mássica. A pureza foi calculada 

como a quantidade de aromáticos presentes no extrato em relação 

aos alifáticos, em base mássica livre de solvente. 

Como era de se esperar~ o rendimento aumenta com maiores 

quantidades de solvente e temperaturas mais altas, próprio do 

aumento da capacidade de solubilização dos aromáticos pelo 

solvente. Entretanto, o decréscimo da pureza é contínuo devido ac 

aumento da solubilidade dos alifáticos no solvente, tornando-se 

significativa em altas temperaturas e altas razões solvente/ 

alimentação. 

Altas razões solvente/alimentação requerem equipamentos de 

extração de maior porte, bem como uma unidade maior para a 

recuperação de solvente, além de um custo operacional maior. Da 

mesma forma, rendimentos baixos determinam reciclos maiores e uma 

produção menor de aromáticos. Obviamente, o ponto ótimo será dado 

somente através de uma avaliação econômica do processo global. 

Para as misturas de solventes selecionadas na Seção 4.4 

adicionalmente foi variada a concentração relativa dos dois 
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Te.bel.a 5 ~ 2-l.. Desempenho do sul.fo~ene • 

S:i.mul.&I.O~ ru-..e= T~&t~a.tur-a RQrud~ltO Puro& li!&~. 

N<> S/F• ·c "' "' 
l. 3 30 88,.2 85,.0 

2 3 50 74.e~cc 84~ ?-:---::;:-_ 

3 3 70 eo.a 83,.7 

4 3 ao 63.9 62.3 

5 3 100 85,1. Bl..4 

9 4 30 74,.6 83,.8 

7 4 50 82,4 63,1. 

e 4 70 ea.o Sl.,S 

a 4 ao 88,5 60,3 

l.O 4 l.OO 89,3 79~4 

l.l. 5 30 80,.3 82,1 

12 5 50 8s.a 81,3 

13 5 70 8a.7 7a.e 

14 5 ao al.,3 78,2 

15 5 l.OO a1.a 77,3 

l.B s 30 134,4 8o.s 

l.7 s 50 ae,a 79,8 

18 e 70 Sl.,S 78,0 

19 a ao a2.S 78,1 

20 e l.OO 93,2 75.1 

21. 7 30 a7,6 79,2 

22 7 50 91~4 77,.9 

= 7 70 92,8 78,1. 

24 7 ao a3.a 74.2 

25 7 1.00 94,3 73,2 

solventes que compõem a mistura e os resultados são mostrados na 

Tabela 5.2-2 e comparados na Figura 5.2-1. A Tabela 5.2-3 lista 

algumas propriedades importantes destes solventes. 

Também foram feitas simulações com a misturas NMP/MEG e 

NMP/DEG apenas porque ainda são utilizadas atualmente em alguns 

processos comerciais. A inferioridade dessas misturas pode ser 

vista na Figura 5.2-1, confirmando as tendências mostradas na 

Figura 4.4-1. 

As misturas que apresentaram melhores desempenhos foram 
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aquelas com DMF. A combinação DMF/DEG apresentou purezas na mesma 

faixa daquelas obtidas com sulfolane, com 

praticamente 100% contra menos de 90% do sulfolane, 

rendimentos 

requerendo 

quantidades bem menores de solvente (uma razão solvente/ 

alimentação menor). Isto implica em equipamentos de extração e 

recuperação do solvente também menores. Em algumas situações, os 

mesmos resultados são mostrados pela mistura DMF/MEA, porém:; 

usando quantidades maiores 

relativa da DMF maior na 

densidade da mistura final. 

de solvente e uma 

mistura; comprometendo 

concentração 

em parte a 

Isto implica em maiores dificuldades 

para a separação das fases dentro da_coluna, fato menos provável 

com DMF/DEG. 

Além disso, a mistura DMF/DEG apresenta o rendimento de 

100% na grande maioria das situações. Isto significa uma 

flexibilidade muito maior para a escolha da concentração relativa 
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Tabe:le. 5.2-2. D6aempenr~ das m~eturaa d& aol.vetltee • 

Mi..satur& S :1lr•:üaç>l:oc. % -4illl'4. P'i1"90 do .....,.., 
T~&.r&:.tu:rs. R&ffd.'i i.m&a'1 te. P.:<.l:-QJa&.. 

N<> sol.VEBT.t.te (~) S/Fb •c " " 
D!'IF(l.)/ 26 20 3 20 74 .. 4: 79 .. :1. 

DBG(2) 27 20 3 30 78,4 78 .. 2 

28 20 3 50 aa,.o 76,4 

29 20 3 70 9o.e 74. .. 0 

30 20 4 20 sa .. a 78 .. 5 

31 20 4 30 99,8 77 .. 8 

32 20 4 50 aa .. a 73 .. 8 

33 20 4 70 99,99 sa .. .e. 

34 30 2 20 as.o 83,3 

35 30 2 30 97 .. 3 82,2 

38 30 2 50 99~3 79,9 

37 30 2 70 99,6 77.,2 

38 30 3 20 aa .. aa 78,.8 

39 30 3 30 sa .. sa 78_,9 

40 30 3 50 es .. ea 73,2 

41 30 3 70 99;99 BS~l. 

42 40 2 20 99,96 79,3 

43 40 2 30 aa .. aa 77,.8 

44 40 2 50 ss,.ae 74_,5 

45 40 2 70 99,4 7~,.2 

D><FC 1)/ 46 40 5 30 BB,4 80,1 

MBA(2) 47 40 5 50 74,8 78 .. 0 

48 40 5 70 88,5 75,.7 

49 50 3 30 Sl. .. 4 81,8 

50 50 3 50 81.,.2 80,3 

51 50 3 70 73~1 78~4 

52 50 4 30 99,5 78.,9 

53 50 4 50 9.5,.0 76,0 

54 50 4 70 89,8 7Bp4 

55 50 5 30 aa,.e 75#4 

56 50 5 50 98,9 74,9 

57 50 5 70 98,.3 73,.5 

58 BO 3 30 99,99 75,9 

59 BC 3 50 99,5 74,8 

BO BO 3 70 98,4 73,2 

NM?(~)/ 81 50 3 30 40,:1. BB,O 

KEG(2) 82 50 4 30 52,7 85,6 

63 50 5 30 62,8 84,7 



M ::i.stu:rtia S :imu ~&..ÇL:. % &rm; P'ir'.SO do 

HQ sol. vente ( ~) 

NMP(:l)/ 64 55 

MBQ-(2) 65 55 

!<MP( :1)/ 

D.'E0-(2) 

86 55 

67 

68 

69 

70 

7:1 

72 

73 

74 

75 

76 

77 

76 

79 

60 

81 

82 

83 

84 

85 

87 

as 

89 

eo 

9:1 

92 

60 

60 

60 

60 

60 

60 

60 

60 

50 

50 

50 

60 

60 

80 

65 

65 

50 

50 

50 

60 

60 

80 

50 

50 

60 

60 

Ra2&0 Temperatura ~~~t~ PurQaa 

s/F• •c % % 

3 30 55~1 89~0 

4 30 70~1. 87~9 

5 30 81,:1 66.7 

2 

2 

3 

3 

4 

4 

3 

3 

3 

3 

3 

3 

3 

3 

4 

4 

4 

5 

5 

5 

30 

50 

30 

50 

30 

50 

30 

50 

30 

50 

70 

30 

50 

70 

30 

50 

30 

50 

70 

30 

50 

70 

30 

50 

30 

50 

47.,.0 

3:1.6 

73 .. 2 

55,6 

88.e 

73 .. 1. 

es.3 
82,7 

42~7 

42.5 

4.2~7 

59.8 

57,7 

57,.2 

72.8 

55,0 

78.2 

73.7 

72,0 

87.0 

84,3 

70#7 

83.5 

70.4 

64.8 

ss.a 
64.:1 

B6~2 

62.:1 

68.2 

85,8 

63.0 

89.8 

ss.a 
64.6 

se.,e 

s6.e 

88,5 

ss .. s 

82,8 

SS,4 

63.:1 

68,9 
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dos solventes (i. e., a seletividade mais adequada), da razão 

solvente/alimentação e da temperatura ótimas 

diferentes tipos de cargas a serem processadas, 

em 

sem 

função 

perder 

dos 

em 
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D&~rJ.B:td&à& b C&:p&t.Ci.d&ld& 

g/cm3 C~l.or~f~~Qb 

cal./s· ·c 

1..244 0 .. 33 8.3 

1.,.007 o .. sl. 1.. o 
0,821 0,50 0,82 

1. .. 093 o .. so 7.1. 

1.098 0 .. 57 1.1..1 

o~aa3 0,78 8.6 

Adicionalmente foi avaliada a energia requerida para a 

recuperação do solvente por destilação para as simulações que 

aparecem na Figura 5.2~1, supostamente os resultados melhores e 

mais realísticos. O programa usado neste caso foi adaptado de 

Fredeslund et e.l. (1977). As correntes de extrato obtidas no 

fundo da coluna de extração foram introduzidas em torno do centro 

da coluna de destilação. A pressão foi atmosférica com a fase 

vapor considerada ideal. A não idealidade da fase liquida foi 

calculada pelo método ASOG com parâmetros de interação de grupos 

específicos para a predição do equilíbrio líquido-vapor (Tochigi 

et al., 1990). Para os pares de grupos DMF-DEG, alifático-MEA, 

aromático-MEA e DMF-MEA estes parâmetros não estão disponíveis e 

os parâmetros utilizados foram aqueles estimados neste trabalho, 

para a predição do equilíbrio 

estágios e a vazão de destilado 

líquido-líquido. O número de 

foram ajustados de modo que o 

solvente fosse obtido praticamente puro no fundo da coluna. 

Os resultados são mostrados na Tabela 5.2-4. A energia 

total calculada corresponde àquela necessária para o aquecimento 

das correntes que são alimentadas na coluna de extração desde uma 

temperatura ambiente de 30°C até a temperatura de extração, mais 

a energia consumida no refervedor para a recuperação do solvente 

por destilação, partindo da temperatura de extração. 

Na Figura 5.2-2 a energia total requerida pela mistura 

DMF/DEG é comparada coma a do sulfolane, onde continua a 
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Tlõilb&l.e. 5. 2--4. .En.&rg:i.a. p&..ra Q.QU6PcOi:ms!:nto da ool."Urla de 

Sul.fol.lal'l.e- ~s -

puro 7 

a 
a 
~o 

DHF/DBG 34 

35 

38 

37 

NMP /l'!EG 89 

71 

72 

NMP/DBG 81 

82 

88 

87 

24,.1-~--

2S,.S 

27,8 

28~B 

28,8 

3C>~O 

30,4 

:n. :t 
31,1 

23,2 

28.,7 

23.,8 

23~~ 

21.~7 

24,8 

23,8 

observar-se a vantagem da mistura, 

~l-25-

1083 

:lO :lO 

953 

898 

824 

791 

794 

801 

1332 

1439 

:t730 

1.481. 

1..542 

19'78 

2054 

a qual proporciona uma 

produção maior de aromáticos com um consumo energético menor. 

As misturas de NMP com MEG e DEG não aparecem na Figura 

5.2-2 devido ao alto consumo energético apresentado_ 

Os resultados para a mistura DMF/MEA não são mostrados pois 

a mistura apresentou dificuldades de separação dos hidrocarbo­

netos aromáticos menos voláteis {xilenos e cumenos). Tanto a DMF 

como a MEA possuem pontos de ebulição relativamente baixos (veja 

a Tabela 5.2-3). Outro problema apresentado por esta mistura foi 

dificul~ades de convergência da coluna de destilação, provavel-

mente pelo fato dos parâmetros de interação ASOG da MEA 

específicos para a predição do equilíbrio liquido-vapor não 

estarem disponíveis. Os parâmetros dos pares de grupos alifático­

MEA, aromático-MEA e DMF-MEA usados (aqueles estimados para a 

predição do equilíbrio liquido-líquido) são válidos em uma faixa 

de temperatura 

destilação. 

muito longe daquelas usadas na coluna de 
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~~ 

F:i§ir<.r::•a. 5. 2-2. Rna::r-g:i.& oo:nsum:Lda. pare. o a.qu&c:i.m.Etnto da. co1une. de 

~raçe<:o "" 'l!"Aoup&r~e.ç:Cio do sol.v.o~iir:n.t4õl por dast:tl.QÇ..~. (Os T.t"Ólt!Ql!"oa 

de cada sj:mul.Q9lio :l!"QfAz-.s.m-a& aos d&. TS:b&l.&. 5 _ 2-4. } 

Outro fator que também poderá favorecer a mistura DMF/DEG é 

baixa viscosidade da DMF. Isto com certeza reduzirá a 

viscosidade final da mistura, fazendo com que a transferência de 

massa no processo de extração seja feita com uma eficiência 

maior, requerendo um custo operacional menor para promover o 

contato das fases liquidas. 
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CAPITULO 6 
CONCLUSOES E SUGESTÕES 

Os métodos de contribuição de grupos se mostraram uma 

ferramenta muito útil para a predição do equilíbrio de fases 

líquido-liquido multicomponente, a partir de reduzida informação 

experimental. Sem eles, uma quantidade muito maior de dados 

experimentais seria necessária e a pré-seleção de misturas de 

solventes, por exemplo, seria menos flexível e muito mais dispen­

diosa e restrita. 

Estes métodos também se apresentaram satisfatórios para o 

cálculo de propriedades de misturas multicomponentes conforme 

mostrado pelos bons resultados obtidos predizendo o equilíbrio 

líquido-líquido das misturas com sete componentes. 

A técnica utilizada neste trabalho para a estimativa dos 

parâmetros de interação de grupos de métodos de coeficientes de 

atividade foi mostrada mais uma vez ser eficiente com os desvios 

médios obtidos de 1,2% para o método ASOG e 1,3% para o UNIFAC. 

Os dois métodos são praticamente equivalentes para a predição do 

equilíbrio líquido-líquido. Uma representação levemente melhor 

foi obtida com o método ASOG. 

Entre as misturas de solvente avaliadas, em relação ao 

sulfolane, a mistura DMF/DEG consegue proporcionar os mesmos 

graus de pureza com rendimentos bem maiores (praticamente 100% 

contra menos de 90% do sulfolane), podendo operar a uma 

temperatura mais baixa e com quantidades de solvente menores. 

Isto implica em equipamentos de extração e recuperação do 

solvente também menores, bem como um custo operacional mais 

baixo. Para o aquecimento da coluna de extração e recuperação do 

solvente por destilação, 

energético também menor. 

A mistura DMF/MEA, 

a mistura DMF/DEG requer um consumo 

apesar de apresentar desempenhos 

próximos dos da mistura DMF/DEG, é bem menos atraente devido à 

dificuldade de separação dos aromáticos meBos voláteis. Além 
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disso, a alta concentração relativa da DMF compromete em parte a 

densidade da mistura final, e a alta capacidade calorífica da MEA 

pode inviabilizá-la energeticamente. Entretanto, também serviu 

para confirmar o potencial das misturas do tipo amida/glicol. 

Ainda foi mostrado que a mistura NMP/MEG, usada atualmente 

em alguns processos comerciais, bem como a mistura NMP/DEG, 

possuem desempenhos bastante inferiores em relação ao sulfolane e 

à mistura DMF/DEG. 

Para futuras investigações é sugerida a determinação de uma 

quantidade maior de dados experimentais envolvendo a mistura DMF/ 

DEG, de modo que possa ser feita a simulação da coluna de 

extração, por exemplo, usando o modelo UNIQUAC. 

Também sugere-se especial atenção para outras combinações 

do tipo amida/glicol. Finalmente, usando de .forma adequada os 

métodos de contribuição de grupos, poderá ser ''sintetizado" um 

novo solvente usando os grupos amida e glicol como grupos 

básicos~ e avaliar seu desempenho. 

Para outras misturas que provavelmente exigirão a 

determinação experimental do equilíbrio liquido-liquido é 

sugerido que estes sejam tomados em sistemas quaternários do tipo 

alifático/aromático/solvente l/solvente 2. Isto reduzirá conside­

ravelmente o trabalho experimental. 

Desempenhos melhores também poderão ser tentados com a 

adição de um terceiro ou quarto solvente na combinação. 

Em função do grande número de solventes com potencial para 

a extração de aromáticos, o campo das combinações de solventes 

não foi nem de longe totalmente explorado. A principal 

dificuldade é a escassez de dados experimentais envolvendo dois 

solventes. Entretanto, este trabalho foi suficiente para revelar 

o potencial das misturas de solventes, em especial as combinações 

do tipo amida/glicol. 
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Os métodos de contribuição de grupos estão fundamentados no 

tratamento das soluções liquidas como soluções dos grupos que 

fazem parte das moléculas. Por grupo entende-se uma unidade 

estrutural da molécula, por exemplo, -CH2-, -OH, 

aromático. 

ou -CH= 

As suposições para o desenvolvimento dos métodos de 

contribuição de grupos foram estabelecidas por Wilson e Deal 

(1962)·e são as seguintes: 

Suposição 1. A energia de Gibbs excedente é a soma de duas 

contribuições---uma combinatorial, esta devida essencialmente às 

diferenças de tamanho e forma das moléculas, e outra, residual, 

devida às interações energéticas entre as moléculas. Em termos de 

coeficientes de atividade, para uma molécula i em uma solução 

liquida, 

lnr..: m lnrl" + ln,{, (A.0-1) 

onde C denota combinatorial e R residual. 

Suposição 2. A parte residual é a soma das contribuições 

residuais de cada grupo na solução menos a soma das contribuições 

dos grupos no estado padrão de componente puro, ou seja, 

lnrl • f;vJcJ{lnrk- lnJ1i'), (A.0-2) 
Jt:-~ 

onde '~'Jt:.t é o número de grupos do tipo k na molécula i, r.l: é o 

coeficiente de atividade residual do grupo k, 1'111 é o coeficiente 

de atividade do grupo k em uma solução padrão com moléculas 

apenas do tipo i, e g é número de diferentes grupos na solução 

liquida. 

Suposição 3. A contribuição residual de cada grupo é função 

apenas das concentrações dos grupos e da temperatura, e a mesma 
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função f é usada para representar a contribuição residual no 

estado padrão, 

(A.0-3) 

onde a concentração de grupo Xi é- definida -por 

(A.0-4) 

e T é a temperatura. 

A.1. Método ASOG 

No método ASOG {Derr e Deal, 1969) a parte combinatorial é 

representada pela entropia de Flory-Huggins, 

+ 1 -
{A.l-1) 

onde v? é o número de átomos na molécula i, exceto átomos de 

hidrogênio. 

O coeficiente de atividade residual dos grupos são 

representados pela equação de Wilson (Wilson, 1964), 

(A.1-2) 

Os parâmetros de interação a~ 

dependência é da forma 

são função da temperatura e a 

(A.l-3) 

en~ são os parâmetros energéticos característicos do 
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par de grupos k e 1, independentes da temperatura, estimados a 

partir da regressão de dados experimentais de equilíbrio. 

A.2. Método UNIFAC 

No método UNIFAC (Fredeslund et al., 1975) a parte 

combinatorial é representada pela entropia de Staverman-

Guggenheim tal como na equação UNIQUAC, 

lnrf = (A.2-1) 

(A.2-2) 

tPt = xixi 
lll 

, 
J:x1r1 

(A.2-3) 

j-1 

8i = 
xiqi 
lll ' 

J;;xiqi 
(A.2-4) 

onde Zé o número de coordenação (geralmente tomado como 10), .i 
e ei são, respectivamente, a fração de volume e a fração de 

superfície da molécula i. O volume e a superfície moleculares de 

van der Waals, I; e q 1 , são obtidos pela soma dos parâmetros de 

volume (Rk) e superfície <Ox) dos grupos, 

(A.2-5) 

{A.2-6) 

A contribuição residual dos grupos é representada pela 
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parte residual da equação UNIQUAC, 

{A.2-7) 

e.I = 
(A.2-8) 

O parâmetro de interação de grupos ~~ é uma função da 

temperatura e a dependência é da forma 

(A.2-9) 

onde a~ são os parâmetros energéticos característicos dos grupos 

'k e 1, independentes da temperatura, estimados a partir da 

regressão de dados experimentais de equilíbrio. 

A técnica usada neste trabalho para a estimativa dos 

parâmetros de interação de grupos dos métodos ASOG e UNIFAC a 

partir de dados experimentais de equilíbrio líquido-liquido foi 

descrita na Seção 2.2. 
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APÊNDICE B 

PARÂMETROS DE INTERAÇAO DE GRUPOS 

Os parâmetros listados neste Apêndice foram obtidos pela 

regressão de dados experimentais de equilíbrio liquido-líquido, 

conforme descrito nas Seções 2.2 e 3.1. 

Na Tabela B.0-1 estão os parâmetros ASOG. Outros parâmetros 

para a predição do equilíbrio liquido-liquido são dados por 

Cardozo ( 1992) . 

A Tabela B.0-2 mostra os parâmetros UNIFAC. Para outros 

parâmetros não listados veja Magnussen et al. (1981). 

Para as faixas de temperatura em que estes parâmetros são 

aplicáveis e os desvios obtidos para os sistemas ternários usados 

nas estimativas veja as Tabelas 3.1-3 e 4.3-1. Uma predição mul­

ticomponente foi comparada com dados experimentais na Seção 5.1. 

T&be~&. B.0-1.. Novos parAm&t~oa .ASOG- p&iiitre. & pre.:::t1.ç:~ do 4dQU:i.l.:i.bri..o l.:1QuU:io-

l.::tqui..do•~b 

CH2 ArCH CON 

m n "' n "' n 

CH> o o -o~aaa~ :170. :16" 0~31.242 -5~308 

A:rCH :t,SS57 -419~64 e o o 1.;0828 -1.83~3 

<Xl!< --4,223 -882~0 -0.43384 -282.4 o o 
CN -0~58779 -486,.40 O~ 1.5884 -242~ 12 

FURF 0,64423 240 .. 84 0,3S355 -1.1.6,..32 

DMSO -l., 3730 -84~235 -0,59494 -49,878 

NMP 1.~1680 -41.2., za -o. :14:106 1.1.61>18 

DMJ? 1.,.41.16 -829,38 1.,3635 -391."'08 

m:>:JH -o,. 73038 43,491. -1. .. 9270 238.78 

Oll:G -0~1.8588 -108,30 -1..,1.321. 31.,379 

SULY -o. :13002 -147 .. 86 0,3461.4 -2:15.20 

TEG 0 .. 65203 -359,.08 -3,.23:1.4 525,.00 

MEA 0,.3671.9 -982,0 -:l.oeas -1.1.7_.65 

KDO 0,35179 -409,98 0;07542 -:192.7:1 

DHDS 0,33SS3 -271.,.38 o. :159:12 -77l.,SS 

TMSO -1.3034 l.37,73 0.21009 -1.80~39 

lmSA -Q,.35Sl.S -l.S2,.3l. 0.49388 -1.43,45 

ovs 0.,93834 .;..355:.57 -o.03242 ~~.as 



CH< 

ArCH 

CON 

CN 

FURF 

OMSO 

NMP 

OHF 

EDOH 

OBG 

SULF 

TEG 

MEA 

MDC> 

OHDS 

TMSO 

EESA 

ovs 

CH< 

ArCH 

CON 

CH 

FUEU? 

DMSO 

NMP 

DMF 

liDOH 

DBG 

SULF 

TEG 

MBA 

MDC> 

DHDS 

TMSO 

lmSA 

DVS 

cu 

n 

1,7874 -Eo-.!50,.67 

-0,. 1.2345 -=34,.807 

D D 

-0~4.58:07 88,.383 

0,.83503 -31.6:..58 

o o 

-0,.38785 277~34 

0"51.636 -1.71"73 

o,eae74 -2a2.ao 

n 

-QR77344 142,.03 

-o,. 236l.D - - - !14,. r;a.J. _ 

D o 

DHF 

0,.53008 1.79~94. 

-0~88448 2B2~Bl. 

D o 

1." 8926 -340 .. S4 

1.~8051. -500,.48 

OMSO 

n 

O.Bl>S32 -20~.30 

0.~~7~-.=47.8~2-

o o 

n 

0.,.14879 -l.3l.,.33 

0,.781.09 -l.B5p4l. 

1.,1382 -398~94 

o o 
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CH> 

ArCH 

CON 

CN 

FURF 

DMSO 

NMP 

OBa-

n 

0,.37707 -1.84~28 

1,.0l.9S --187.,-33 

~.~234 -265,43 

DMP' -0,.29290 -243,.55 

.IIDOH 

DBG 

SULP' 

TEG 

MEA 

I1DO 

DHOS 

TMSO 

EESA 

D'ilS 

o o 

Ta.bel.a B. 0-l.. (Cont:tnuaç:ã.o) 

MEA 

m n 

CH> -0 ... 573BO 1.87~85 

ArCH -o,. 1.5429 l.Sl. .. 64 

COH 

CN 

FURF 

DMSO 

NMP -0,.91.270 184,39 

DMF -:1._.0832 l.SO~BS 

.IIDOH 

DBO-

SULP' 

TEG 

MEA o o 
I1DO 

DHOS 

TMSO 

EBSA 

D'ilS 

n 

-o,.oa530 -17~0~7 

O~ 4~23Q ""__.,_..-~ ~ l.B7 

o o 

MIJO 

"' n 

-0PJ..0B92 88,.783 

0 .. 01.845 85,.207 

o o 

47 

n 

-0 .. 82305 183.77 

l. "3842 ------ ,--.-23[} ,..aa ~ -

o o 

OHDS 

"' n 

-0 .. 773:1.15 190,.78 

0,63442 -98 .. 820 

o o 
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Ta.bel.a e .o-1.. ( Con.t :inue.ç>'&..o ) 

== XBSA ovs 
,., n "' n "' n 

CH2 0~841.82 -229,1>5 -0~81.045 22o;sa -0~33B2l. 75,..Ei03 

ArCH 0,.83598 -:L-74" 21. - -0~74402 -~.e.5 __ 0.07:!.87 -~85,.83 -

a::>N 

CN 

FURF 

DMSO 

NMP 

DMF 

EDOH 

DEG 

SULF 

TEG 

HEA 

MDC> 

DHDS 

== o o 
BI<SA o o 
DVS o o 
l?=i>. .... f ~>.:1.:><=> d"' t~&raturQ v~~ ..., T&l.h&tl.iõúiii 3.:1 3 .. 4.3 L 

b .Bsp&:..ÇOS 4õd!J: b'l!"Qn.DD &fi.gr.t j.:f."iC:&Ilrl p&r.:r~trY&f nl!;.o di.,;;rpcn.:1.v&:1s. 

c T:trlitdo de Cfiil::rdo2o (1982). 

Ta.bel.s. B. 0-2. Novos p~ê:zr.tetros Ul.fiFAC Piil..r'et. a pr&d1.ç"&.o d:o .tõ>QU:i.l.:!.br:i.o l.:tguj.do­

l.:tgui.do••to 

C>h 

CH2 o 
ACH 1.58,501: 

=> l.04,4.0c: 

FURF l.4~ 7BO c 

CCN 28,..080c: 

DOH l.08,.50c: 

DEG 81.,.490<:: 

MFA -l.l.., Bl.O c: 

OMJ!A 1.4., 91.0 c: 

SULF S7,.840c: 

DMSO 38,.420c 

TMSO -5 .. SS1.5 

XBSA -82.457 

ovs 20.,318 

ACH 

-:1:14. ad' 

o 
-:149,Bd' 

-10~44.0 c: 

.58,.4-l.Oc: 

247,.30 c: 

-50;o71.0c 

-80~480c 

-1.7., 780c 

42.,730c: 

29
1
770c 

-10:1. fia 

-l.l.O"B7 

-3:1,428 

ACCH2 

-1l..ô~70c 

l..B7,00e 

o 
-l.B4" eoc: 

-5s.29d' 
4ô3,.4c 

-so.28d' 

29,5ed' 

55.S7d' 

-70.040 

:147 .as 

FURF =· 
383"'0c saapa c 

31., l.4 o; 29., 1.3.<:: 

7l.Et .. ao; l.208,.0c: 

o 
o 

377.,68 



Ta.b&l.&. B.0-2. (Cont.:inu~'&.o) 

CH> .t.e:H 

l'lEA 203.~7 28~911 

NMP 9~44
4 58, 29" 

TEG 38 .. 867 -5,5781 

DHDS 84,.747 47,.398 

MDO S,.81BB -85~ :14.2 

Tabela. B.0-2. (Co:nt :i.nue..ç~) 

DOH DBG 

Cl-12 527 .. s c 289,.2(: 

ACH asa,ec: 363,5c: 

ACCH> 337,.7 c 1.023 .. 0<:: 

FURF -201.,.34 

CCN 

DOH o 
DEG o 
MFA 

DMFA -382.~:t 

SULF 

DMSO 

TMSO 

EJr,A 

DVS 

MEA 

NMP -292,.04 -16,.518 

TEG 

DHDS 

MDO 

ACCH< 

FURF 

CCN 

DOH 

DEG 

DMSO 

958~ ff 
84,.1.Sc 

~32,Z' 

TMSO 

438,62 

1.48;.30 

304,59 

ACCH> 

82 .. 21
4 

-51.~390 

-18,.81.3 

MFA 

928,.3 c 

3B4,.2c: 

o 

705~23 

808,.4.3 

-137,.35 

JroRF 

DMFA 

33l.,.Oe 

-58,.1.0 c 

493~41. 

o 

355.58 

DVS 

.502,.78 

J.2l.,. 37 

l.:t2. 03 

SlJLl7 

581,.4(: 

21.,.87c 

236,.0(; 

o 

473,.1.8 

558 .. 28 
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Tabel.a B~0-2. (Conti.nu5:.9'1t.o) 

MFA 

·DMFA 

SULP' 

DMSO 

TMSO 

EESA 

DVE 

MEA 

NMP 

TBG 

OHOS 

MDO 

CH> 

ACH 

~2 

P'UFF 

CCN 

DDH 

DEG 

MFA 

PMFA 

SULP' 

DMSO 

TMSO 

DVE 

M:EA 

NMP 

TBG 

DHDS 

DMSO 

o 

236,.~5c:l 

-86,31.4 

-a~es" 

268.,39 

-1.21.,.37 

42D:.S~ 

o 

TMSO 

o 

4SD~fía 

182627 

o 

o 

DHDS 

4BE..,l.7 

329"18 

4B3..,fi2 

o 

DVE 

o 

708 .. 02 

l.4B~BS 

275~82 

o 

Pfiil..l!"Q Q.Sil f&.:Uu;r.,g à& t&rmp.&e~irit.tUZ.&.. VQ,jQ liitS T&}:u;;,l.&,.g, 3~1.-3 Et 4.3-1 • 

._ BspQÇ.--os QlQ bl!"liii:T.cCO st'i..Qn;'i.f1C:~õaCt; pliiil;%'~t:roa nG:o cl:i.span~v&:i.s. 

c:T:i.~P--~ dê MQQI"LU~ Qt irit.1. (J..BSl.). 

d T:1.:r&d.o dEr Pel!"rQ'i.:r&. •t al.. ( 1.984b) • 

50 
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APÊNDICE C 
DADOS EXPERIMENTAIS 
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Os dados experimentais ode~ equiTibriocliquido~l-iquido ~nvo1~­

vendo misturas de solventes, obtidos conforme descrito no 

Capitulo 4, também foram correlacionados pelos modelos NRTL e 

UNIQUAC, pela mesma metodologia descrita na Seção 2.2. A Tabela 

C.0~1 mostra os desvios calculados_ pela Equação 3.1~1. Os 

parâmetros de volume e área superficial usados na equação UNIQUAC 

estão na Tabela C.0~2. As Tabelas C.0~3 e 4 listam os parâmetros 

de interação intermolecular estimados. 

As Tabelas C.0~5 a 12 listam os dados experimentais e nas 

Figuras C.0-1 a 8 são comparados com os preditos. 

T&t.bEtl.& C.0-1. Das;r,;ri.oe USI:&a"ld.O !fRrL e UNIQUAC (KQUQOlk.o 3.1-l.) 

S:i.ste:zn.a T6lll"..P"&rature. Desv:io .. % 

·c NRI'L UHIQUAC 

n-Heptano/furfuraL/DBG 50 0,4 0,5 

p-X~Ieno/furfura~EG 30 0,7 o.s 
n-H&pten.o../NKP /DEG 50 0,7 o.e 
S&n.eétno/NMP /DEG- 30 2,I I,B 

n-Heptan.O/DMF ,I'DBG 50 0.5 0.5 

p-X~l.eno/OMF /DBG 30 0,7 0,5 

n-Heptan.O/DMP'/ME.A- 50 0,9 0,4 

Ben.a&no/OMF /MBA 30 I,:!. 0,7 

Desv:Lo ~~o o,e 0,7 

C~onQJ'l.t& "'-' Q;_ 

n-Heptano 5 .. 1742 4.398 

Beru::éitrtO 3.,1.876 2.400 

p-X:il.eno 4.8578 3,.536 

Pu:rfura.l. 3.:LBBO 2,.484 

NMP 3 .. 98:1.0 3.200 

DKF 3,.0858 2.738 

DBG 4,001.3 3,SB9 

MEA 2 .. 5738 2,380 

4
T:i.z-c.d.O d& ~l:'"Ql"lSHirl": .. Arl.t (l.SBO) • 



Ta.bel.a C~0-3. PEU"âm.etros t-TRTL, em Kel.virt, vá.l.idos entre 30 e t-:;.O'"'C • 

n-Hepteno 

Bsnz:eno 

p-X:i.l.en.o 

Furfura.1 

NMP 

DKF 

DEG 

MBA 

n-Haptano 

o 

61.6.21. 

455,85 

.584,33 

944.20 

~249,7 

Tabel.a C.0-3. (Cant1nu&Ç§o) 

n-Hepta:no 

Be:nz&no 

p-X:tl.eno 

Furf'ural. 

NMP 

DKF 

DEG 

MBA 

PiitZ"&t a H - a. J 1. 

362,.94 

-588,77 

o 

-548,.72 

0,.2. 

Benzeno 

o 

-1.034,.1. 

-335.06 

-ae,eaa 
175,.63 

DMF 

397,.95 

-530,.95 

-.1552"56 

o 
-336.62 

201.. 36 

p-Xi.l.eno 

o 
-27o .. oa 

46,947 

292,94 

DEG 

1.302,3 

1.087,.5 

1.1.64,8 

1.33.47 

-843.28 

-61.6.81. 

o 

Furfure..~ 

45.5,88 

746.1.6 

o 

231.. 70 

1.1.43.8 

l.J.07.6 

o 

Tab&l.e. C.0-4. Pa:r~troe UNIQUAC, em K.&l.v:1.n~ vá.l.:idoe ent%"6: 30 e 50•c 

n-Heptra:no 

B&a'l.eeno 

p-Xi.l.eno 

:Furfu:ra.l. 

NMP 

OMF 

OEG 

MBA 

n-Hept.sno 

o 

10,.287 

1.8,.282 

20,.579 

76,4SS 

l.40,7B 

Tabel.e. C. 0-4. (Cont1:n.UQ.O§..o) 

n-H&ptlõ!T.IO 

B<on,_..o 

p-X:tl.e:no 

Furfura.l. 

NMP 

DKF 

OBG 

liRA 

201. .. 94. 

-31.7,40 

o 

-77.070 

o 

-3ss.oa 
-1.77"98 

-1.0,37'6 

l.3~ 750 

DMF 

283,33 

-27,078 

42,.384 

o 
54,825 

J.84.44 

p-X:il.eno 

o 
-1.76,38 

-1.81." BS 

-8,.2032: 

DBG 

500,81. 

285.57 

3S4,J.3 

-1.46,32 

-401.,.53 

-2S3,00 

o 

347,56 

447,78 

o 

344,68 

-204,.05 

o 

52 



Tabe~a C.0~5~ Fraç~s mol.ar~s &Xp~r~t~~a d& aqu1~2br~o 11Qu1áo­

l.~u:i.do pare. o a:i.s~ n-haptano/furfure..l./DEG a so•c; 

p,....,. r p...,.., l:I 

n-Heptano Furfura-1 ·OEG n-He:p~- =-,Jru.r~ ·c~c.!>JJG ·~.c 

:1,0000 

0~9731. 

0,9484 

0,9324 

0~91SS 

o ... ae27 

0,0269 

0,0518 

O~OS76 

0,.083~ 

o, 1073 

Oz 

' I 
I 

I 

I 

I 

I 

I 
I ' I 

I 

= 

I 

I 
I 

I 

I 

I 

/ 

# 
# 

I 

0,0000 

0,0000 

0,0000 

0,0000 

0,0000 

0,0013 

I 
I 

I 

/ 

I 

/ 

I 

I 
/ 

# 

/ --­#--
0,.00 

0,00 

0,0:1].7 

0,0130 0,].892 

0,..0217 0,3929 

0~0354 O,fl889 

0,0493 0,.7752 

0,0730 0,.9270 

OT = o,s·c 

-----

P'i..S'Ur&.. C. 0-l.. S:ist&!lrl8. n-h&pten.Q/'fu.r:f'u%'1iit..J.,/DEG a 5Q•C. 

O,aa83 

0~7978 

0;5857 

0,.3757 

0,.1755 
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Tabel.a c.o-s. FracL&a mo1~a ~&r~ta~s d& &QUí1~brio 1~qu~o-1~uido ~~­

o sist~ p-xil.eno/furfura~BG a 3Q•c 

p-X:i.l.Qno 

o.9aao 

0,.851.7 

0.9034 

0,8544 

0,.751.7 

0,.62-45 

l'a.a .. n: 

Furfural. DBG p-Xil.61'n.O 

0.0020 o.oea8 

0 .. 0381. 0,.0102 o. ~114 

0,08.1.8 0 .. 01.47 0,.1.290 

0.,1275 o.o~8~ o.~Sl.2 

o. 1994 0.0489 0,. 1.982 

0,.2677 0,.1078 0,.271.5 

Ox = o.OO:L2 o 'I' = o.s·c 

0,40 

0,00 
0,_00 

------
-----------

-------------------
-----------------

------- --------

0,20 0,40 0,00 0,11(1 
F'raifÕÀ> ll(olar de DII!G 

Pur.fur-&.l. 

o.os8o 

0,..1.089 

O,. l.B5B 

0,2388 

0,.2903 

1,00 

J!i.gure. C. 0-2. Sistema. p-x:1l.en.O/f'Urt"ura1/DBG &. ao• c. 

DBG 

0,.901.4 

0,8328 

0,784l. 

0.,6832 

0,.5850 

0,4382 
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Ta.bel.a. C v 0-7. Prao'&&s mol.&.re.e axp&t:r:i..m.&a'l-ta.i.s d.e: o&qUi.l.i:.bri.o l.S.qu:i.do-l.:iqu:i.do p&tra. 

o a-:ta~ n-heptano/NMP/D:BG a so-e 

F"""e I 

-Hept&ll'l-o 

"~0000 

0,9939 

O,SS35 

0,9634 

0,9289 

0,.8821. 

0,.7254 

l<MP 

0.,0061. 

0,0195 

0,0399 

0..,071.1. 

O,l.379 

0,2749 

(IJC = 

l,OO 

0,80 

0,20 

' I 

~ 

I 

I 

I 

i 
f 

' 

/ 
/ 

/ 

, 
/ 

/ 

, 

--

OBG 

0,0000 

0,0000 

0,0000 

0,0000 

0,0000 

o.oooo 

0,0014 

/ 
/ 

/ 

, , 

/ 

~ 

/ 
/ 

/ 

~ 

---
0,211 

p....,., II 

n-Hepta:no 1<MP DBG 

0,01.1.7 0"9883 

0,01.53 0,1.862 0,7965 

0,0233 0,3525 0,9242 

0,040S 0"5341. 0,.42.53 

0,.0684 0,6979 0,2337 

0,1.143 0,7939 0,0921 

0,2425 0,.7575 

ClT = o.5·c 

-----
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T&.bel.e. C. 0-6. I!ra.o~.e mol.a.res &OQ,:ro&<~~t&.:i.P d"" .;:qu:i.l.1:.br:1o 1.:1qu:i.d.o-1.:1Qu1.do P&tl!-Gr. 

o ei.e~ ben:aeno,/NMP/OBG &. 30""C 

San.zAno-

o.aaos 

O,B31S 

o.aaa8 

0,8534 

NMP 

0,0053 

0_..0124 

O, OlJ37 

O.,M 

0,01 

0,00 
0,00 

qx = 

~--

DBG c--

0,0397 

0~0631 

o.oaaa 
0,1.299 

0,0026 

Benz;eno----=-- NMP ---- OBG 

0,3904 

0,431.0 

0,471.7 

0~5175 

O,O:tl-4 

0,0207 

0,0280 

1,00 

o.aoaa 
0,5578 

0,5078 

0,4585 
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Ta.be l.a c ~o-s . J!r&.O'ÕE<:S lr&Cil.Q2"4d:&i o&l:Xp&rr::i.m6fn.t&.i.iit d.& E.oQ:U:i.l. ~bri.c. l.:tQu ido-l.~u Ui o p~&. 

o si.atQmQ n-heptano/DMF/DBG a 50*C 

P' ...... I 

n-HEoPtctr,o 

~-0000 

0,9825 

0 .. 9611. 

0,.8628 

0,.9358 

0~841.9 

---- -DMP" -,=-

0 .. 0075 

o.o~aa 

0,.0374 

0,.0642 

0,.1.581. 

t,oo 

0,80 

0,20 

Oz 

I 

I 

I / 
I / 

/ 
I 

I ' / 
/ 

0,.00 
o,oo 

= 

I 
/ 

DBG 

0,0000 

0,0000 

0,0000 

0,0000 

0,0000 

0,.001.0 

I 

/ 

I 

/ 

/ 

0,20 

P'...,e II 

n-Heptano 

0,01.17 

0,.01.38 

0,0208 

0,03~9 

0,0585 

0,.11.39 

OT = a .. rs•c 

--o 

---

- 'cDMP' DBG 

0,.9883 

O,.l.7BS o,.eoaa 
0,3898 0,.13094 

0,5709 0,.3973 

0,7382 0,.2073 

0,.8861. 

1,.00 
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Tabel.a C.0-10. Fr~õee mo1arQs ~~~ta~s d& ~u11~br~o 1~guido-11Qu~o 

p&ra o s~etema p-x~1eno/DMF/DEG a·ao•c 

p....,., :r 

p-Xi.1eno 

0,9980 

o.aae3 

0,8262 

0,8764 

0..,7717 

P'urfur&.l. 

0,0176 

0,0432 

0,.0782 

0,.1..285 

0,00 
0,00 

(IX 

13 

= 

/ 
/ 

/ 

DBG 

0,.0020 

0~0139 

0,028S 

0,.0454 

o,.oaea 

0,001.3 

/ 
/ 

/ 
/ 

/ 

' 
' / 

/ 
/ 

r 
/ 

/ 
r 

/ 
/ 

r 

---

/ 
/ 

r 
/ 

--

F as& :r :r 

p-X:11eno P'Urfura1 

o.oeaa 
0,. 1.256 0,0714 

0,. 1.809 0,.1389 

0,2209 0.,1945 

0,315:1. 0,2339 

q'J' = 0,5"C 

--D l!:xperim<mW 
-- UNJQUAC 

--

1,00 

I!~ra C.O-B~ S:i.etema. p-xi.l.er'.I.O/DMP'/D:m:J. a 30•c. 

DBG 

0,.9014 

0,8030 

0..,7002 

0,5648 

0..,4510 



59 

Tabe1a C.0-11. FrQ9~s mo~arQs ~r~ta~s d& wqu~1~br1o 1~qu~o-1~u~o 

pa:r-e.. o a:i.s1:..em&t n-hept.«n.o/DMF l""'liEA a 50""C 

p...., .. r l'QS& r :r 

n-Heptano DMP' M&A n-Heptano DMP' M&A 

1,.0000 0,0000 0,.0024 0,9976 

0,9606 0,01.92 0,0000 0,0063 O~l..BBl. 0,8256 

0,8645 0,0355 0,0000 0,0286 0.,3670 O,eoe4 

O,.B3B6 0.0634 0,0000 0,0322 0.5978 0,3802 

0,8073 0,.0927 0,0000 0,.0673 0,.7477 0.1.850 

0,.841.9 0!11.1.581. 0 .. 1.1.39 o.aaal. 

O:x = 0,0020 OT = o.s·c 

l,OO 

0,80 

! I 

f 

.: o.ao I 

I 

j I 
I 

/ 
/ 

I / e 
'!!.o..ro 1 / 

t / .. 
f / .:: ' 

/ 
/ 

f j 

1 / 

/ 
~ 

0,20 / ~ 

~ 

/ / 

/ / 
~ 

/ 
/ 

/ 
/ ----- ---

1,00 
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Ts.bel.e. C~0-12. Pra.o,.~.e moilii.Z"Iiitiii ~:r~ttR.:i.s d&t tl'iil<';;lu:1.l.1br:1o l.i.Qui.d.o-l.:i.QU:i..do 

pt;:tra. o s:i.ate:ma ben.een.o,/DMP /MEA a ao• c 

F &.Se I 

Ban2eno 

0,9977 

0,9783 

0,9500 

o.aoa2 

0,.8539 

0,.7198 

~ 
" "" 

p..,.., Ir 

OKF !'lEA Beneen.o 

0,0023 o, l.3Bl. 

0,.01.45 0,0092 O,l.5J.3 

0,.0318 O.,Ol.Sl. o, l.El7l. 

0,.0537 0,036l. o,l.665 

0,0782 o,oaaa 0"21.46 

0,.1138 0,. l.SS5 0.2767 

Uz = o .. ool.a UT = o .. e•c 

--o J!::perimental 
-- UNIQUAC 

0.,15 

-------- ---- -----

--------------

0,00 
o,oo 

DKF !'lEA 

0,.8619 

0,.0148 0,6341 

0,.031.0 0,60l.8 

0,048S 0,7638 

0,07l.6 0 .. 71.38 

0,.1.04.8 O,.Bl.B5 

1,00 


