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RESUMO

Uma nova correlacao generalizada € proposta para o
calculo de propriedades termodinamicas de compostos em condi-
coes de equilibrio liquido-vapor, na faixa de baixa e alta
pressao, incluindo a regiao critica. A correlacao € adequada
para aplicagao a sistemas mono ou multicomponentes de subs-
tancias polares e apolares.

A relacao P-V-T proposta tem a mesma estrutura da

modificagao feita por Soave na equacgao de Redlich-Kwong, isto

e
p = RT__ a
v-b v(v+b)
onde os parametros a e b sao genera]izados e dependentes da

temperatura.

0 uso da corre]agﬁo, em calculos por computador, e
particularmente vantajoso, uma vez gue necessita apenas como
dados de entrada, a temperatura e pressao criticas, O fater
acentrico e o parametro polar de Stiel para sistemas de um com
ponente. Para calculos em misturas, adicionalmente sao neces-
sarias duas constantes de interacao binaria.

A correlacao apresentou bons resultados na correla-
cao e predigao de propriedades termodinamicas, tais como pres
sao de vapor, volumes saturados do Tiquido e do vapor, cons-
tantes de equilibrio 1iquido-vapor e entalpias de componentes

puros e de misturas. No calculo do equilibrio 17quido-wvapor de
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misturas, o desempenho da correlagao foi equivalente ao do

metodo de UNIQUAC.
A nova equacgao tem especial aplicagao a

de interese da industria alcoolquimica.

compostos



ABSTRACT

A new generalized correlation is proposed to calcu-
late thermodynamic properties of chemicals in vapor - liquid
equilibrium. The correlation is suitable for applications to
one and multicomponent systems, involving polar and non-polar
compounds. The new method also predicts both the low and
high pressure range of the equilibrium diagram, including the
critical region.

The proposed correlation has the same structure as
the Soave modification of Redlich-kwong equation, i.e,

p - RT__ a

v-b v(v+b)

where the parameters a and b are generalized and temperature
dependent.

The new equation is particularly useful in computer
calculations, since it only demands critical temperature and
pressure, acentric factor and polar Stiel parameter as input
data for one component systems. For mixture calculations, two
binary interations constants are additionally required

It has been shown that good results are obtained in
correlating and predicting thermodynamic properties such as
vapor pressure, liquid and vapor densities, K values, and en-
thalpies of pure components and mixtures. Concerning K value
calculations, the correlation performance 1S equivalent to that

of the well known UNIQUAC method.
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The correlation has been specially applied to sys--

tems of interest in the brazilian alcoholchemical industries.
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B - parametro adimensional da equacao de Soave
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o
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a b
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v - volume molar

x - fragao molar da fase 1iquida
y - fragao molar da fase vapor

Z - fator de compressibilidade

Letras Gregas
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cAPfTULO 1

Introducao

As tecnicas modernas de projeto, de simulacao e de
controle de processos exigem o estabelecimento de modelos ma-
tematicos para uso em computador, que utilizam, entre outros,
dados de entrada de propriedades termodinamicas de substan-
cias puras e de misturas. Normalmente estas propriedades ter
modinamicas sao apresentadas na forma de equagoes matematicas,
de facil utilizacdo em computadores, fazendo parte do banco
de dados anexo ao programa principal.

Nos ultimos 25 anos, grande esforgo tem sido dis-
pendido no desenvolvimento de metodos de predicao e de corre-
lTacao de propriedades termodinamicas para uso em computador,
concentrando-se os trabalhos em substancias apolares, tipica
mente, hidrocarbonetos e suas misturas.

Para compostos polares, a literatura e bastante po
bre em dados experimentais e em metodos de predicao de pro-
priedades termodinamicas. Estes compostos, normalmente encon
trados em processos petroquTmicos e alcoolquimicos, sao subs
tancias de estrutura complexa, que apresentam normalmente dis
tribuigao de carga eletrica nao uniforme, cujos efeitos de in
teracao, a nivel molecular, nao podem ser previstos pelos mo
delos simplificados que sao geralmente utilizados para gases
nobres, hidrocarbonetos e outros compostos "bem comportados".

Desta forma, no estudo termodinamico de substan-

cias polares ha de se recorrer a métodos empiricos ou semi-em



piricos de correlacao e extrapolagao de dados experimentais,
estes tambem escasssos, procurando interpreta-los em termos
de expressoes generalizadas, sempre que possivel.

0 tratamento de misturas, em equilibrio 1iquido-va

por € normalmente considerado sob dois aspectos

a) uso de metodos convencionais, que consistem em
considerar separadamente os desvios de idealida
de das fases 1iquida e vapor, atraves de rela-
coes P-V-T para a fase vapor e de expressoes em
piricas de coeficientes de atividade para a fase
1iquida;

b) utilizagao de uma unica relagao P-V-T que repre

sente tanto a fase vapor como a fase liguida.

A preferencia por cada metodo vai depender, princi
palmente, da disponibilidade de informacoes experimentais do
equilibrio liquido-vapor.

Todavia, nos ultimos anos, uma enfase maior tem se
dado a relacoes P-V-T, devido a sua simplicidade, maior possi
bilidade de generalizagao e a sua aplicacao pode ser feita
tanto para substancias puras como para sistemas multicomponen
tes.

Deste modo, o ponto de partida para o desenvolvi-
mento de correlacoes termodinamicas sao as relacoes P-V-T, a
partir das quais, expressoes para as demais propriedades po
dem ser obtidas.

0 presente trabalho trata do desenvolvimento de

uma relacgcao P-V-T, apropriada para uso em computador e ade-



quada para predizer propriedades de componentes puros e de
misturas em equilibrio 1iquido-vapor. A relagao proposta e ba
seada na modificagao feita por Soave (70) na equagao Redlich-
-Kwong, sendo os dois parSmetros considerados dependentes da
temperatura.

A relagao proposta permite o calculo de compressi-
bilidades e entalpias das fases liquida e vapor dos componen-
tes puros e de misturas, alem das constantes de equilibrio 13
quido-vapor, Ki’ de sistemas multicomponentes do tipo apo]ar-

-apolar, apolar-polar e polar-polar.



CAPTTULO 2

Revisao da literatura

Numerosas sao as relagoes P-V-T propostas na lite-
ratura para representar propriedades volumetricas de substan
cias puras e de misturas. Uma boa coletanea destas relacOes e
dada por Reid, Prausnitz e Sherwood (62), ate 1977. Recente
mente, nos anais do "Third International Conference on Fluid
Properties & Phase Equilibria for Chemical Design" (2), atra
vés de varios artigos, consegue-se uma visao atualizada de re
lagoes P-V-T no calculo de propriedades termodinamicas.

Dentre as relacoes P-V-T ate hoje propostas, desta
cam-se pela sua popularidade, as equacoes de Bendict - Webb -
- Rubin (B-W-R) (5,72) e a de Redlich-Kwong (R-K) (61), nas
suas multiplas modificacoes.

Devido a complexidade da aplicacao da equagao
B-W-R, em virtude do elevado numero de parametros, mais recen
temente tem-se dado preferencia ao uso de equacgoes cubicas do
tipo Redlich-Kwong, mais simples e de facil manipulacao.

0 uso de equacOes cubicas possibilita o desenvolvi
mento de correlacgo0es de propriedades termodinamicas (62),tais
como pressao de vapor, volumes e entalpias das fases T1iquida
e vapor, que exigem um numero reduzido de parametros,facilmen
te calculados a partir das constantes usuais, ou seja, tempe-
ratura e pressao criticas e o fator acentrico. Por outro lado,
as tentativas de generalizar os parametros da equagao B-W-R

nao tem apresentado resultados satisfatorios.



A equacao de Redlich-Kwong (61) & dada por

p = RT . a (2.1)

v-b 19 y(y+b)

onde os parametros a e b podem ser obtidos pela aplicacao das

condicoes de estabjlidade termodinamica no ponto critico, ou

seja:
2
P 3 P
5, &
v T Y T
c c

A partir das equacoes (2.1) e (2.2), chega-se fa

cilmente a

R2TC2,5
a = Q (2.3)
a P
C
RT
b = g —C (2.4)
b p
C

com Qa = 0,42748 e Qb = 0,08664

A equacao de R-K mostrou-se de inicio, conveniente
para correlacionar dados P-V-T de gases a alta pressao (61).

Devido a sua forma cubic¢a simples, varios autores
tem proposto modificacoes na equacao R-K para ampliar a sua
faixa de aplicacao, correlacionando e predizendo tanto pro-
priedades volumétricas como dados de equilibrio 1iquido-vapor
de sistemas mono ou multicomponentes. Surpreendentemente al-

gumas modificacoes da equacao R-K tem-se mostrado adequadas



para representar tanto a fase liquida como a fase vapor (70).

Uma boa revisao dos trabalhos publicados sobre as
modificacoes da equagcao de Redlich-Kwong, ate 1974, & dadapor
Horvath (33). Em 1979, foram publicados os artigos de Lu (44)
e Tarakad (78) comparando o desempenho das diversas formas da.
equagao R-K, quanto a predicao de propriedades volumétricas e
de pressao de vapor.

As modificagoes da equagao R-K propostas na litera
tura podem ser classificadas em tres categorias, baseadas na

forma como os parametros Qa e Qb podem se expressos:

I - 0Os parametros Qa e Qb sao tratados como constan-
tes caracteristicos, que podem diferir de compos

to para composto.

IT - Um dos parametros, o, ou Q, e considerado como

dependente da temperatura.

IIT - Ambos os parametros Qa e Qb sao considerados de-

pendentes da temperatura.

Na categoria I, o trabalho mais representativo e
o de Chueh e Prausnitz (56), bnde os autores calculam, para
substancias puras, um par de parametros para o vapor e um ou
tro para o l1iquido. A utilizacao desta técnica e muito desvan
tajosa, uma vez que requer quatro parametros parao calculo do
liquido-vapor de substancias puras. Ao tratar as misturas R
Chueh e Prausnitz utilizaram a equacao R-K apenas na fase va
por, recorrendo a um modelo modificado de van Laar para repre

sentar a nao idealidade da fase 1iquida.

Ja na categoria II, onde estao os trabalhos que



consideram a dependencia de um dos parametros Qa ou Q,_ com a

b
temperatura, destaca-se a contribuigéo de Wilson (83,84) que
foi o primeiro a propor a utilizacao da equagao R-K para re-
presentar as fases liquida e vapor.

Soave (70), baseado no trabalho de Wilson, genera-
lTizou o parametro a com a temperatura reduzida e o fator acen
trico, demonstrando a viabilidade do uso de uma Unica relacao
P-V-T no calculo do equilibrio 1iquido-vapor de misturas de
hidrocarbonetos.

Mais recentemente, Medani e Hasan (45), Graboski e
Daubert (25,26,27), Raimondi (58) e Mathals (44) também consi
deraram um dos parametros como dependentes da temperatura R
aplicando a mesma equacao para ambas as fases.

Nesta categoria, em geral, a dependencia com a tem
peratura e expressa de uma forma generalizada, atraves da tem
peratura reduzida e do fator acentrico. Normalmente tem-se al
cangcado bons resultados na predicao da pressao de vapor, do
fator de compressibilidade do vapor e no calculo do equili-
brio 1iquido-vapor de hidrocarbonetos, gases apolares e suas
misturas. Entretanto, todas as correlacoes apresentam desvios
significativos no calculo do fator de compressibilidade do
1iquido.

A categoria III, por permitir a variagao dos dois
parametros com a temperatura, engloba um numero maior de tra-
balhos, qua apresentam corre]agBes bastante complexas. Em ge
ral, tenta-se a generalizacao dos parametros em termos de pro
priedades reduzidas e do fator acentrico, o que restringe a

sua aplicacao somente a compostos apolares. 0s trabalhos mais



importantes desta categoria sao os de Chaudron, Asselineau e
Renon (12,13), SIlva Jr. (67), Simonet e Behar (68),Djodjevic
e outros (18), Chung e Lu (14), Haman e outros (30),Soave (71)
e Stein (73).

Chaudron (12,13), Silva Jr. (67) e Stein (73) con-
seguiram extender a aplicabilidade de suas relagoes as mistu
ras de substancias apolares, com uma forma generalizada das
constantes de interacao binaria, obtendo excelentes resulta-
dos no calculo do equilibrio 1iquido-vapor de sistemas multi
componentes.

Alem destés modificacoes realizadas na equacao R-K,
classificadas nestas tres categorias acima, varios autores
tem alterado de modo consideravel o segundo termo da equagao
(2.1), identificado com o fenomeno da atracao molecular, afim
de melhorar a representacao das propriedades volumetricas de
substancias puras e de misturas.

Assim, Peng e Robinson (54) propuseram uma equagao,

da forma

p = R . a(T) (2.5)
v-b v(v+b)+b(v-b)

Na equagao de Peng-Robinson, considera-se tambem
a dependencia do parametro a com a temperatura e o fator acen
trico. Esta equacao apresenta resultados melhores quando com-
parados com os preditos por Soave (70), no calculo dos fato
res de compressibilidade do vapor e na determinacao do equili

brio 1iquido-vapor de hidrocarbonetos puros e suas misturas.



Fuller (20), em 1976, propoe a equagao abaixo, com

a finalidade de melhor representar o volume da fase 1iquida:

p-RL _ 38 (2.6)
v-b v(v+ch)

Nesta equagao, o0s tres parametros sao todos depen-
dentes da temperatura, do fator acentrico e do paracor.A apli
cagao da equagao de Fuller, para a predicao da pressao de va
por e do fator de compressibilidade do 1iquido, tem demonstra
do, em geral, bons resultados para hidrocarbonetos, gases R
agua e amonia. Entretanto, o autor n3o propoe a extensao da
aplicagao da equagao a sistemas multicomponentes.

Em publicacao mais recente, Patel e Teja (51) pro

poem uma nova relacao P-V-T com tres parametros, que sao gene

ralizados

p - R _ a(T) (2.7)

Esta equacao requer para a sua utilizagao, valores
de temperatura e pressao criticas, alem de duas constantes adi
cionais para caracterizar as substancias apolares e polares.
Para as apolares, estas constantes sao correlacionados com o
fator acentrico, enquanto para as polares, esta generaliza
cio nao foi conseguida. Os resultados obtidos com a predigao
de volumes molares 1iquidos e com o calculo do equilibrio 17
guido-vapor de sistemas binarios apolares e polares podem ser

considerados excelentes.
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Ate: o presente, pouco se tem conseguido quanto a
correlacionar dados P-V-T de compdstos polares com equagoes
cubicas. Alguns dos autores ja citados (14,18,44,51,71)tambem
empreenderam esforgos para corre1acionar e predizer propriedg
des termodinamicas de uma forma generalizada para estes com-
postos, obtendo pobres resultados.

Mathals (44), mencionado na categoria II, desenvol
veu sua equagao para substancias polares, partindo da equagao
proposta por Grabosk e Daubert (25) para substancias apolares.
Com a inclusao de um parametro polar empirico, Mathals conse
gue obter bons resultados na predicao do fator de compressibi
1idade do vapor e no calculo do equilibrio 1iquido-vapor de
misturas. No entanto, nao foi possivel generalizar este novo
parametro em termos de propriedades polares caracter?sticas.

Tambem os trabalhos de Djordjevitc (18), Chung (14)
e Soave (71), mencionados na categoria III, trataram de subs-
tancias polares. Entretanto, tambem nao conseguiram a genera
lizacao da dependencia de Qa e Q com a temperatura. Dentrees
tes trés trabalhos, Soave (71), foi o Unico a realizar o cal
culo do equilibrio 1iquido-vapor de misturas polares, atraves
da utilizacao de novas regras de mistura, com duas constantes
de interacao binaria, obtendo-se bons resultados apenas em
condicoes de baixa pressao.

Ja no trabalho de Patel e Teja (51), embora te-
nham-se obtidos excelentes resultados na predigéo de proprig
dades de substancias polares, nao se conseguiu tambem genera
lizar as duas constantes adicionais como tinham feito para as

substancias apolares.
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Fica pois evidente que o principa] ppob]ema encon
trado para desenvo]ver corre1ag6es aplicaveis a compostos po
lares reside na generalizacao dos parametros da equagao em
termos de constantes po1ares caracter?sticas.

Como constantes caracter?sticas, tem sido propos
to o momento dipolar reduzido (80), a constante de Vetere (62)
e o fator polar de Stiel (74). Este ultimo parece ser promis-
sor para aplicagao em correlagoes de equilibrio 1iquido-vapor,
quando se consideram os bons resu]tados obtidos na representa
cao de dados P-V-T (28,29,74), através de equagoes independen
tes para a predicao da pressao de vapor e dos volumes das fa

ses liquida e vapor
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CAPITULO 3

A nova correlagao P-V-T

3.1 - Equagao P-V-T de Soave

A modificagao da equagao P-V-T de Redlich-Kwong pro
posta por Soave (70) para calculo de propriedades termodinami
cas de sistemas mono e multicomponentes em equilibrio 1iqui-

do-vapor e dada por

RT  _  a(T) (3.1)
v-b v(v+b)

-
1

onde o parametro a(Tl) e considerado como sendo funcao da tem-
peratura, enquanto que b e mantido constante.

Estes parametros, caracteristicos de cada substan
cia, podem ser relacionados a temperatura e pressao criticas,
utilizando as condicoes de estabilidade termodinamica no pon

to critico, dadas pelas equacoes

[QEJ - 0 (3.2)
oV T
C
2
{é_;} =0 (3.3)
Y T
. C

Das equacoes (3.2) e (3.3) e pela equacao (3.1) se

gue entao que
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R2T 2
- _ ci
ai(Tci) a .y 0,42747 > (3.4)
ci
RTci
bci = 0,08664 > (3.5)
ci

Fora do ponto critico, Soave propoe que o parame-

tro ai(T) seja definido por

;20 (3.6)

ri’wi) e um coeficiente adimensional, funcao da tem-

onde ai(T
peratura reduzida e do fator acentrico.

Soave estendeu a aplicabilidade de sua relacao
P-V-T a sistemas multicomponentes, utilizando regras bastante
simples que relacionam os parametros am(T,xi) e bm(xi) da mis
tura com os parametros dos componentes puros ai(T) e bi’ como

mostram as equacoes (3.7) e (3.8):

a_ = r I x1.x‘].a].j (3.7)
LN
bm = I Xibi (3.8)

Na equacao (3.7), para i=j, tem-se que aii=ai.Quaﬂ
do i#j, o coeficiente cruzado aij e calculado pela expressao
da media geometrica de a, e aj, multiplicada por um fator de

correcao "(]"Kij)" ou seja
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a.. = (a..a.)]/z(]-Ki.) (3.9)

0 fator Kij e considerado como constante, podendo,
em principio, ser determinado a partir de um Unico dade expe
rimental de equilibrio 1iquido vapor da mistura binaria i-j.
Em geral, Kij e obtido utilizando-se varios pontos experimen-

tais, quando disponiveis, para garantir um melhor desempenho

da correlagao.

3.2 - A correlagao proposta

3.2.1 - Forma geral

Na equagao (3.1) proposta por Soave, o parametro b
e tomado como constante para cada substancia. No entanto, a
literatura (14,18,67,73) indica que tambem este parametro de
ve ser considerado como funcao da temperatura, tanto parasubs
tancias apolares como polares, afim de garantir a boa repre

sentacao dos dados experimentais em amplas faixas de tempera-

tura e pressao. Assim, propoe-se que

RT a(T)
v-b(T)  v(v+b(T))

(3.10)

Seguindo o mesmo procedimento proposto por Silva
Jr. (67), a nova correlacao adota a forma da equacao de Soa-
ve, com os parametros ai(T) e bi(T) dependentes da temperatu-

ra e definidos por
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a;(T) = a ;. a,(T) (3.11)

bi(T) = bci' Bi(T) (3.12)
sendo a.; e b . dados pelas equagGes (3.4) e (3.5).

A equagao proposta (3.10) pode ser reescrita . em

termos do fator de compressibilidade, Z, onde & evidenciado o

carater cubico da equacao

23 - 22 + 7(A - B -B%) - mB = 0 (3.13)
com
aiP
A = (3.14)
2272
b P
B = —1_ (3.15)
RT

Para esta forma de equacao, existe um metodo de re
solucao algebrico direto, dado na referéncia (55), sendo que
a maior das tres raizes reais e tomada como o fator de com-
pressibilidade do vapor, enquanto que a menor raiz se identi

fica com a compressibilidade do l1iquido.

3.2.2 - Determinacao dos coeficientes a; e Bi para substancias

puras e sua generalijzacao

3.2.2.1 - Calculo dos coeficientes a; e B, no ponto critico

A equacao proposta por Soave (70), quando aplicada
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no ponto critico, apresenta um va]or constante do fator de
compressibilidade para todas as substancias. Deste modo, para
permitir a predigao da compressibi]idade chtica, as condi
coes de estabilidade termodinémica necessariamente teréo de
serem relaxadas no calculo de a.; e Bci’ procedimento este ja
utilizado no desenvolvimento de outras corre]agGes (20,51,67)
com excelentes resultados.

Para a determinagao dos valores de a; € By sao
necessarias duas relacoes envolvendo estas variaveis. Uma des
tas relagoes e a propria equagao proposta, na forma Z, aplica
da no ponto critico, enquanto que a outra e dada pela condi-
cao da existencia neste ponto, de tres raizes reais e iguais

da relacao P-V-T, condicao esta que pode ser expressa algebri

camente, pela seguinte equacao (55)

2,3 2,2 2 2

4(A-B-B°)” - (A-B-B")" - 18AB(A-B-B~) + 27A28 -4AB = 0(3.16)
Resolvendo-se pelo metodo de Newton-Raphson (55) o
sistema de equacgoes dado por (3.13) e (3.16), foram «calcula-

dos os valores de a.; e B de 33 substancias puras apolares

ci
e polares, apresentados nas Tabelas I e II. Os dados experi
mentais de ZC do A.P.1 (3) sao preferencia1mente utilizados
neste trabalho consistentemente com a escolha de Silva Jr.
(67). Na falta de dados de ZC na referencia (3), utilizam-se
os de Reid, Prausnitz e Sherwood (62).

Afim de garantir uma melhor aplicabilidade da cor-

relacao, e desejavel o emprego do maior numero possivel de

substancias de interesse industrial, na determinacao de seus
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2. 81D B,.7%76 B,9943
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1 . GBULFETD LE CARBOMILA  G,2723 B,8%%8 -~g.@88228 B,9897  8,%836

2 . ACIDD CLORIDRICO 8,2633 8,128 B,BBBRI B,%PRe2  8.9781

3. ARONIA ’ B,2424 B,2586  B.PI1&4B B,5764  B.TELD
4 . ACETONA B,24B5 B,38%2  B,B11BB B.9754  B,74BD
5, AGUS g,2228 E.340B  B,B214R B,¥71& 8,5535
& . TTIéXIEJ DE EHXDFRE B,2550 B.418B -B,Z17i% B,P42 B,7726
7. RETANOL B,2228 B,00068  B,BILER B.Y647  B.F416
& . N-PROPANDL B,2047 B.4248 -B,B41EB B,P825 B.Y7LH
¥ . EVANDL B,2480 B.6358  B,eRiZd4 B,FVFE B.VEVL
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parametros. No entanto o reduzido numero de substancias pola

res empregado, reflete a falta de dados experimentais confiaveis.

Nas Figuras 1 e 2 sao apresentados os valores de
a; e Bci em funcao do fator acentrico de compostos apolares.
Pode-se verificar atraves destas figuras, que exis

, B.. e o fator acen-

te uma relacao entre os coeficientes o ci

ci
trico. No entanto, para substancias polares, tal relacao ine
xiste, sendo necessaria a introducao de um novo parametro adi
cional que ajude a caracterizar estas substancias.

Stiel (74), sugere que este novo parametro polarse

ja definido por

Psat

x = log + 1,70w + 1,552 (3.17)

o

que pode ser facilmente calculado a partir de valores de fa-
tor acentrico e de dados de pressao de vapor tabelados ouatra
ves de equacoes de predigao.

Na determinacao do parametro x, a pressao de vapor
e calculada atraves da equagao de Antoine, com seus coeficien
tes obtidos da referencia (62). Os valores das constantes cri
ticas, bem como do fator acentrico mais uma vez sao aqueles
adotados pelo A.P.I. (3). Somente quando estes dados nao esti
verem disponiveis nesta referéncia, adotam-se como anterior-
mente, os da referencia (62).

As equacgoes generalizadas para o calculo dos coe
ficientes o _. e Bci’ obtidas pelo metodo dos minimos quadrg

ci
dos sao
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0,995
0,990
0,985
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Figura |
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- para substancias apolares

Q
e
]

0,99580 - 0,019866wi - 0,030812w§ (3.18)

w0

—
e

~
;

= 0,99349 - 0,030072wi - 0,055012w§ (3.19)

- para substancias polares

aC‘i(w'i’X'i) = 0‘2;(“’1') + OLC"(Xi) ‘ (3.20)
@ (uj) = 0,99340 - 0,045324w, - 0,10222w% + 0,21789u> (3.21)
n _ ~ 2 3
ag (x;) = 3,5233.10" - 0,15144x, - 1,54825 - 4,8819%] (3.22)
Bei(wgaxy) = B (0g) + 87 (xy) (3.23)
8: (w;) = 0,98907 - 0,06227w, - 0,21625w5 +0,40656 w> (3.24)
" — -4 2 3
B¢ (x;) = 6,0230.107% - 0,25754x; - 2,6449%° - 8,3590x]  (3.25)

Nas Figuras 3 e 4 sao apresentados os valores «cal

> n ] it
culados de o e Bci e os preditos (ac to . e Bc +BC ) para

ci
substancias puras. Pelas Figuras, pode-se verificar a valida
de da utilizacao do parametro polar X; na generalizacao de
a.; © Bci’ em razao dos bons resultados obtidos.

As Tabelas III e IV mostram o desempenho da predi
cao do fator de compressibilidade critico atraves destas cor-
relacoes. Foram testadas 45 substancias apolares e 11 pola-

res, obtendo-se respectivamente, erros relativos medios de
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0,991

0,981

0,97

096 -

0,951

0,94-

Bei= Bc+ B¢
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Acetona

o Metanol
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TABELA I1I

COMPARACRD DOS FATORES DE COMPRESSIBILIDADE CAITICOS
SUBSTANCIAS APOLARES

GUBSTANL1A W ZLCEXPLY  ZC(CAL.) ERRDUKD)

1 . ARGORNID -0,bB4B B,2721 B,2%37 B.o0
o . HIDROGENID b, akbh B,1836 B,2934  -1,164
5 . RETARD f,B115 B,2882 B,2924 1,33
4 . NITROBENIO b,B4oE B,2v13 @250k -B,45
o . ETILEND B,B35b b,2746 B.,2865 3,58
& . ETAND B,0%R4 B,2042 g,28681 B.67
7o ﬂDNﬁkIDD DE CARBOND 8,038 B.242 B.28%7y  -1,353
8 . GAG SULFIDRICO B.16BE B.2828 B.2852 g.72
% . CICLOPROPAND B,127% B,2837 B.2826  -B,39
1B. PRDPaRO B.1454 b,28@3 B, 2389 B.21
11. PROPILEND B,1477 B,2753 B,2887 1,56
2. RETILRERCAPTAND B.1258 B,2656 B,2ob0 4248
13. CLORETD DE PMETILA B,156H B,2758 B,279% 1,49
14, éXIDD DE NITROGENID B.lokE B,2741 B, 27%0 1,57
18, IGDHUTAND #,1756 B,2822 B.277% 0 -1.84
ié. ACETILERE B,1l841 B, M, 277 2.4
174 1-BUTERD B.1d74 B,2764 Ba27aE B,14
B,2780 4.1¥

B,2740 .04

-f,éf}é
21. H-BUTAND B,1928 ; B.2762  B,99
2i. FOSFOBENID B oBsE B, 2850 3,47
3. BENZERND B, 2100 B,0713 1,18




TABELA III (CONT.)

— Vd
COMPARACED DOS FATORES DE COMPRECSIBILIDADE CRITICDS
SUBSTANCIAS APOLARES

CUESTANCIA B IC(EXP.)  ZC(CAL.) ERRD(X)

24, CICLOHEXARD B,2144 B,27264 B,2741 B,5

c

4 o

25. DIGXIDD DE CARECOHD B,221E B,2756 B,2724 ~1,16
’

26. METIL ETIL ETER 84,2368 B,2670 2719 1,84

rd
27. DI0XIGG OE

NXDFRE H.2460

L T
,;JLH

i

BE. H-FEHTARD

B,271
L2697 B.2789 e,
A

22623 B.2704

[
=

2%, FORRMIATD DE RETILA B, 2uee g,20a8 g.2783 6,80
z@. ETER ETILICD g,2318 B,2620 Ba2674 1,87
21. FORAIATD DE ETILA B,2025 B,2566 E.2872 4,12
2. N-HEXARD B,2957 B,2642 B.265% B.&4
Ii. DIETILARING B,29%8 B,2783 B,2656 1,74

34, SULFETD DE ETILA B, 3660 ,2718 f,2655 -2,32
I5, D-XILEND B,2124 B,24629 A obh] B.44
Té, n,Z150 A,2524 B,264F 2,69
I7. B, 2504 BL.2630 B,26Rs  -1,85
38, &,1528 B,2002 B,24B7 1.72
I, BLILIE &, 252E B.25%2 Y
o, g,2h0n B.25884 B,257% £,35
i, H-OOTANEG BLIGFTE B.2DEE B.2557 -1.1Z
B.4437 B,2535 a,251z2 -B,91

BL4RET L, 241 BL244¢ bR

LDI4AT B,2448 R,2423 -g.7B

BLOEZZ B, 2348 AR 1,37

ot

s}
ot
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17\
[o¥}

.
st
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THBELA TV

COMPARACRD DUS FATORES DE COMWPRESSIBILIDADE CRITICOS
SUBSTANCIAS POLAKES

SUBSTANCIA W X LC(EXF.Y  ZO(CAL.Y  ERRD(Z)

1 . SULFETD DE CARBONILA B,phob  -B,6R2IAE B,2723 B,2761 -8,8

s, ”
2 . ACIDD CLORIDRICE H.l288 H,a808083 B.2633 B,2660 1,83

A
5 . AMONHLA B,2500B B.B1é4b B,2424 B.2427 B,12
4 . RCETONA #.21B%R g.813bh B,2485 v,2183 ~#.71

i
.

/

AGUA @,3488 B.B2140 B,2338 L2286 ~2,22
s - o s e - P P - - - -

& . TRIDXIDD DE ENXOFHRE B.4lbd -4,21716 B,2535 B,2535 B.hb

7 . RETANDL B,E0%0 b,Bzibb B,2228 b,22%0 2.78

H-BUTANDL B,o%BE  -B,070B0 B,2582 B,2585 -3.82

i
»

¢ . N-PROPANDL B,4248 -B,B410E B,2547 B,2549 B.083

T T n TR P A omioT 2 mian B
8. BTANUL B.6d0E BLadllds Hadado Y, 2580 t,2H

e
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11, 1SOPROFANDL LABAE i, By iBE Boo47k B,26589 Y]

v
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1,73 e 1,68%. Convem ressaltar, que nem todas estas substan

cias foram utilizadas no desenvolvimento das correlagoes.

3.2.2.2 - Calculo dos coeficientes a. e Bi na regiao de equi

1ibrio 1iquido-vapor.

Na determinacao dos coeficientes a; e Bi em funcao
da temperatura, diversas propriedades termodinamicas, tais co.
mo pressao de vapor, volumes do l1iquido e do vapor saturados
e o criterio de jgualdade de fugacidades podem ser utilizadas.
Devido a esta flexibilidade de escolha, coeficientes distin-
tos de a; e Bi sao encontrados, resultando em diferentes va
lores calculados para uma determinada propriedade termodinami
ca. Varios trabalhos, com as mais diversas combinacgoes, tem
sido publicados (20,67,70,73).

Seguindo éinda 0 mesmo procedimento proposto por
Silva Jr. (67), neste trabalho foram utilizados dados de pres
sao de vapor e de volume molar do liquido saturado, alem do
critério de igualdade de fugacidades, de 23 substancias apo-
lares e 9 polares as quais estao listadas nas Tabelas V e VI
respectivamente.

Para uma substancia pura, ao longo da curva de sa
turacao, a igualdade de fugacidades em ambas as fases deve ser

observada. Assim

e Voo e L (3.26)

0 coeficiente de fugacidade de uma substancia pura



TABELA V

SUBSTANCIAS APDLARES UTILIZADAS NA DETERHINA;Eb DA
DEPENDENCIA DE o E B CDM A TEMPERATURA

SUBSTANCIA LK) PL(ATH) W
1 . ARGONID 158,71 48,81 -B,B046
2 . METAND 158,58 45, 44 B,B115
3 . NITROGENIO 126,26 33,55 6,458
4 . ETILEND 202,34 49,46 B, B854
S . ETAND 385,42 43,16 B,B980
& . WONGXIDO DE CARBOND 132,93 34,53 B, 8930
7 . GAS SULFIDRICE 173,54 88,87 B.1060
8 . CICLOPROPAND 397,81 ' 54,23 8,1279
9 . PROPAND 369,87 41,94 B,1454
1B. PROPILEND 364,76 45,52 B,1477
11. ISOBUTAND 488,14 36,60 B,1756
2. ACETILEND 382,32 68,59 B.1841
13. BENZEND 542,16 48,34 B.2168
14. CICLOHEXAND 553,54 48,22 B,2144
15. PROPIND 482,39 55,54 68,2188
16. DICXIDD DE CARBOND 384,21 72,85 B,231B
17. DIOXIDD DE ENXDFRE 438, 45 77.91 B,7468
13. N-PENTAND 469,65 13,25 B.2518
19, N-HEXAND SB7,43 29,73 6,2957
5B, ISOOCTAND 543,94 05,34 B,1012
71. N-HEPTAND 40,06 27,88 B, 2506
3. N-NONANC 554,64 22,59 B, 45437

22, N-DECAND 617,65

5]
=
[a 2

2a
[e)
£
~0
oy
&



SUBSTQNCIHS POLARES UTILIZADAS NA DETERHINE;ED DA

TABELA VI

DEPENDENCIA DE a E B COM A TEMPERATURA

30

i

~i

]

SULFETD DE CARBONILA

. ACIDD CLORIDRICD

. ARONIA

. ACETONA

AGUA

. TRIOKIDD DE ENXDFRE

RETANDL

K-FROPANOL

. ETANDL

B,3486

B.4180

-B,pB230
B,bBab2
B,B1640
B.bilbn
B,b3140

-8,21718
B,82860

-B,64138

B.Bo124
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pode ser determinado atraves da seguinte relacao (56):

2]

1n{ E'J= e =] (z-1) ¥+ (z-1) - 1nz (3.27)

v

Aplicando a equagao (3.13) em (3.27), obtem-se

In ['i J = z-1 - In(z-B) - R 1n {Ziﬁl (3.28)
p B z

sendo que os valores de A e B sao os mesmos para ambas as fa

ses.

Da equagao (3.26), vem que

L A P (3.29)
Substituindo (3.28) para cada uma das fases, na
equacao acima, tem-se
VoL 7V p A 2H2V+8)
z' - 7- - 1n |==2] - L 1n { =0 (3.30)
7t B B 7V (zt+8)

onde ZV e ZL sao respectivamente, os fatores de compressibili
dade do vapor e do 1iquido, raizes da equacao (3.13), parauma
determinada temperatura e pressao.

A partir dos dados de temperatura, pressao e volu-.
me molar do liquido saturado, pode-se calcular o fator de com
pressibilidade Z;xp’ o qual aplicado na equacao proposta na

forma Z, resulta em

3
L L L 2 _
exp " Zexp * Loxp(A-B-B%) - AB =0 (3.31)
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Afim de se determinar os valores de A e B e a par-
tir destes, os coeficientes a; e Bi para cada temperatura,uti
liza-se o algoritimo apresentado na Figura 5, na forma de um
diagrama de blocos. A metodologia para a reso]ugﬁo do siste-
ma de equagoes dado por (3.30) e (3.31), utiliza o método de
senvolvido por Powell (40), sendo os resultados mostrados nas
Figuras 6 e 7 para substancias apolares, e 8 e 9 para as pola

res, onde ai]/z e 81.]/2

1/2

sao apresentados nos graficos em fun
cao de T _.
ri

Verifica-se atraves destas figuras que existe uma

172 1/2
G..i .

tendencia bem caracteristica da variacao de ;

1/2
ri

e B com

T tanto para substancias apolares como polares. Pode-se
notar tambem que ha duas regioes distintas em todas as curvas
obtidas, que exigem um equacionamento matematico independente,
para a representacao da relacao dos coeficientes a; e Bi com
a temperatura. Assim, as equacoes propostas sao as seguintes:

- para T . < 0,99
ri —

1/2 1/2

a. = ¢+ G Tri (3.32)
1/2 _ 1/2

B = d1 + d2 Tri + d, Tri (3.33)

_ B 1/2 .

4, = 0 exph_e] (Tri - ]{_ (3.34)
_ I 1/2 O

By = B.j exPL_EZ(Tri - 11— (3.35)
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; 2
' l 23 -22 +2a- B -8 - AB |

]

[ resolugao da equagdo cubica 1

1

v L,V
FegV ozl a2 B _ A, zv(zL+B>
2L-p B z2'azlB

>

gzl 7 o2 42k a-B-38% - aB

método de Powell
calculo de*AA e 4B

nao

A + AA

B + AB

impresséﬁ~fj_f’i*i/J
L

Figura 5

Diagrama de blocos para o calculo dos parametros A e B



72

1,091

I,O7T

1,05

1,031

1,011

0,99

0,971

N, n-Heptano o pontos calcuiados
CO, \ .
2 — curva ojustada
1
T - T T v ¥ l/ 2
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Figura 6
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1,091
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1,051

1,031
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0,97

0,951
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HCI Metanol
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pontos calculados

curva ajustada

080 085 0,90

Figura 8
172 I
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Bl
0,984 o pontos colculados
— curva ajustada 1
0,96 - j
[
0941 o
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0,92
0,90 -
NH
0,881
Metanol
H50
0,86 1
y ) e e T 172
0.80 0,85 0,90 0,95 100 T,
Figura 9

- . 172 172 - .
Dependencia de B8, com T, de substancias polares
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Para a determinagﬁo dos coeficientes das equagoes
(3.32) a (3.35) utiliza-se o metodo dos minimos quadrados, on
de o0s erros relativos medios para este ajuste foram da ordem
de 0,5%.

Pelas Figuras 6 e 8, pode-se notar que a dependen-

1/2
i

. 1/2
cia de o, com Tr

e similar para as duas classes de subs
tancias. No entanto, verifica-se para substancias apolares, a
existencia de uma relagao entre o coeficiente linear das re-
tas obtidas com o fator acéntrico. Este comportamento caracte
ristico nao e observado para as polares, alem de existir um

maior espalhamento das curvas obtidas para esta classe : de

substancias.
1/2

.i

1/2
com Tri

Analisando a dependencia de B , obser
va-se pela Figura 7, a existencia de um comportamento unifor
me para as substancias apolares, uma vez que, todas as curvas

obtidas tem concavidade negativa e sao descrescentes ate apro

1/2

ximidade 0,96 de Tr

De acordo com a Figura 9, para as
substancias polares, esta uniformidade de comportamento nao e
observada, pois alem de haver mudangas de concavidade nas
curvas obtidas, algumas destas curvas sao crescentes.
Assim,fica claro a necessidade de separacao dos me
todos de generalizagao para as duas classes de substancias ,

do mesmo modo como foi feito para os coeficientes « e Bci

ci
Para a generalizagao dos coeficientes das equagoes (3.32) a
(3.35) com o fator acéntrico e com o parametro polar x, foi
novamente empregado o metodo dos minimos quadrados.

As equacoes generalizadas dos coeficientes o, e
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B, em funcao da temperatura reduzida, fator acentrico e do

parémetro X Sao apresentadas nas Tabelas VII e VIII.

3.3 - Extensao

para misturas

A extensao da corre]agEo P-V-T proposta para siste

mas multicomponentes e obtida atraves de equacoes empiricas

que relacionam

os parametros a (T,x,) e b (T,x;) da  mistura

com os parametros ai(T) e bi(T) dos componentes puros.

Varios autores (31,57,67,71,82) tem sugerido nume-

rosas regras para a determinacao dos parametros a e bm da

mistura, mas sempre enfatizando a necessidade da utilizagao

de fatores de correcao no calculo dos coeficientes cruzados ,

para garantir um melhor desempenho das correlagoes propostas.

Soave, em seu trabalho mais recente (71), utilizou

as seguintes regras de mistura

com excelentes

mo polares.

Nas
b.. = b.. Para
ii i
dados por
a..
1]

L X.X.a:.- (3.36)
1'j1J1J

Iz xiijij (3.37)
iJ

resuitados, tanto para substancias apolares co

equacoes acima, para i=j, tem-se que aj;;= a; e

i # 3, os coeficientes cruzados aij e bij Sao

= (1 -¢..) —— 3 (3.38)
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TJABELA VII

~ A CORRELACAO PROPOSTA

EQUACOES GENERALIZADAS PARA SUBSTANCIAS APOLARES

0,5 0,5
o (T.w) = ¢ (w)l:] t ¢, (w) T, ] T.< 0,99
0 (T ,0) = a_. (o) exp| e; () (T.07° - 1) T > 0.99
illps ci Pl & r r ’
0,5 0,5
B, (Tpsw) = dy (w) +dy, (0) T +dy (w) T T < 0,9
0,5 0,5
B.i (Tr3w) = Bi (0,94,(1)) 0,94 < Tr i 0,99
B. (T ,w) =B (w) ex e, (w) (T 0,5 _ 1) T > 0.99
i r’ ci P 2 r r i

¢, (v) = 1,5545 + 1,1785 w - 0,78789 o

¢, () = 0,37178 - 0,48040 w + 0,41016 u°

a .(w) = 0,99580 - 0,019866 w - 0,030812 wz

e; (w) = 7,4800 + 10,230 w
d, (w) = 0,60859 - 0,88368 w

d, (w) = 1,0463 + 1,3310 w

(cont.)



TABELA VII (cont.)

A CORRELAGAO PROPOSTA

EQUACOES GENERALIZADAS PARA SUBSTANCIAS APOLRES

Q.
w
—
€
~—
]

- 0,69732 - 0,55806 w

B . (w) = 0,99349 - 0,030072 w - 0,055012 m2

e, (w) = 13,850 + 22,940 u

41
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TABELA VIII

A CORRELACAO PROPOSTA

EQUACOES GENERALIZADAS PARA SUBSTANCIAS POLARES

0,5

0,5
0"]' (TrswaX) = C}(‘”:X)"' Cz(w:X)Tr

T < 0,99
r‘_

o (T

| v

- 0,5
,nw,x%-aci(w,x)EXD[e] (wox) T.7°7 - 1ﬂ T.> 0,99

0;5
i (TrawaX)= d] (wSX)+ dz(wsX)Tr + d3(w!X) TY‘ Tr = 0,97

; _ 0,5
81' (Tr’waX) = B,

5 (0,97 w,y) 0,97 < Tr < 0,99

- 1) T.> 0,99

- 0,5
5 (Tuax)= By (wax) exp| ey (wx)(T,

C] (w,x) = C-” (w) + C]Z (x)

¢qp(w) = 1,3500 + 2,3748 w - 7,4170 w° - 9,3682 °
2 3
¢ p(w) = 0,10427 - 2,3036 x - 15,236 x° - 40,316 x
C2 (w,x)= CZ'I (w) + C22 (X)
cpy (@) = - 0,36327 - 2,6625 u + 7,7546 w’ - 9,3928 u”
_ -3 2 3
Cpp (X) = - 7,6989. 107% + 2,0949 x + 9,2689 x° + 14,953 x

(cont.)



TABELA VIII (cont.)

A CORRELACAO PROPOSTA

EQUACOES GENERALIZADAS PARA SUBSTANCIAS POLARES

(wsx) = ap (w) + al (x)

al (w) = 0,99340 - 0,045324 w - 0,10222 w’ - 0,21789 w3
" — '4 2

ol (x) = 3,5233 . 107" - 0,15144 y - 1,5482 x° - 4,8819 ¥
e] (w,Xx) = e'” (w) + e]z (x) + e]3 (w %)
eyy (w) = 77,723 - 572,78 w + 1734,9 w? - 1542,4 o3

2 3
ey, (x) = 1,1400 + 76,834 x - 2374,2 x° - 43834,0 ¥
ey (wx) = - 0,068668 - 3,6986 w x - 267,86 (u %) 2
d-l (wyx)= d]] (w) + d]z (x)
dy (w) = - 0,21786 + 14,427 w - 51,048 w? + 48,991 o°

2 3

dy, (x) = - 0,092408 + 8,2114 x + 250,98 x° + 1097,5
d2 (wyx)= d2] (w) + d22 (x)
d.. (w)=-2,6757 - 32,595 w + 110,89 w’ - 103,62 o>

21

3
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TABELA VIII (cont.)

A CORRELAGCAO PROPOSTA

EQUAGCOES GENERALIZADAS PARA SUBSTANCIAS POLARES

dy, (x) = 0,22034 - 19,783 x - 585,21 xZ - 2586,5 x°

d3 (w:X)= d3'| (w) + d32 (X)

- 1.5148 + 18,152 » - 60,672 w® + 55,830 w°

w
—
——
€
~
1}

0,1247 + 11,185 y + 328,65 y° + 1428,1 x>

Q.
w
~No

—_

=<

~—
1l

Bq (050) = B () + 8" (%)

2 3

1

B' (w) 0,98907 - 0,062277 w - 0,21625 w~ - 0,40656 w

4 2 3

6,0230.10"

B" (x) - 0,25754 y - 2,6449 y° - 8,3590 x

92 (wsx) = e2'| (w) + 922 (x)

124,68 - 943,80 w + 2882,3 wz - 2559,9 w3

o
~nN
-

—
=)

~—
il

1,1763 + 79,061 y - 2447,6 x2 - 45066,0 x°

(4]
Ny
~nN

—

>

~—
il
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-(1-0,,) 3 (3.39)

onde C.. e D..
ij ij

zar as interacgoes binarias dos componentes i-j da mistura s

sao fatores de correcao que tentam caracteri-

devendo serem determinados a partir de dados experimentais de
equilibrio liquido-vapor.

Na determinagﬁo dos parémetros a, e bm da mistura,
serao adotadas as mesmas equacoes utilizadas por Soave, dadas
por (3.36) e (3.37), uma vez que apresentaram exce]ehtes re
sultados para substancias apolares como polares. Entretanto ,
para o calculo dos coeficientes cruzados, apos testes feitos
com varias relagoes empiricas para o sistema etanol-agua, ve
rificou-se que estes coeficientes cruzados sao melhor vrepre-

sentados por:

;i = (a1 aj) (]'Kaij) (3.40)
=1, 13 13y (1- 3.4
bij 5 (bi + bj ) (1 Kbij) (3.41)
sendo Kaij e Kbij determinados atraves de dados experimentais

de equilibrio liquido-vapor. Estes coeficientes serao conside
rados como funcao apenas da temperatura do sistema, podendo

serem respresentados por

2
3.42
Kaij my + m2T + m3T ( )

Kb . 2 (3.43)

"
3
+
>
-—
+
3
“4
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0 metodo para a determinacao dos coeficientes Kaij

e Kbij sera descrito no Capitulo 4.



47

CAPITULO 4

Aplicagoes da correlacao proposta

4.1 - Calculo de propriedades P-Y-T de substancias puras no

equilibrio 1iquido-vapor

Para uma substancia pura em equilibrio l1iquido-va-
por, a uma dada temperatura, existe um unico valor de pressao
que satisfaz a condigao de igualdade de fugacidades em ambas

as fases (56):

v L (3.26)

Pela Regra das Fases, uma vez fixada a temperatura,
os valores do volume 1iquido e vapor tambem estarao determina
dos, como as demais propriedades termodinamicas. Assim, resol
vendo simultaneamente o sistema formado pelas equagoes (3.30)
e (3.13), para uma dada temperatura, obtem-se os valores de
pressao de saturacgdo, volumes do vapor e do liquido, corres-
pondendo, na equacao (3.13), a maior raiz, o fator de compres
sibilidade do vapor e a menor, o fator de compressibilidade
do 1iquido. A Figura 10 apresenta o diagrama de blocos para o
calculo destas propriedades.

A primeira estimativa da pressao de vapor no diagra
ma de blocos e feita atraves da equagao de Frost-Kalkwarf-
-Thodos (62), sendo que, para tanto, necessarios somente da-
dos de pressao e temperatdra criticas, bem como a temperatura

normal de ebulicao.
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leitura de Tc’ Pc' w e ;\

[ leitura da temperatur&v\j

l

[Aiprimeira estimativa de é]

c3lculo de A e B
_eq.(3.14 e 3.15)

]

cilculo de 2V e z
eq.(3.13)

|

cidlculo da diferenga de
fugacidades - eq.(3.30)

L

48

calculo
- valor

do novo
de P

L

. Figura 10

Cilculo de propriedades P-V-T de substdncias

puras




49

A partir deste va]or estimado da pressEo de vapor,
sio calculados ZF e 7V e as fugacidades em ambas as fases. Uti
lizando a tecnica de Newton-Raphson (55), um novovalor de pres
sao € calculado, ate que se verifique o criterio de convergén
cia requerido, isto e, a igualdade de fugacidades.

Os resultados calculados da pressao de vapor, volu-
mes do 1iquido e vapor de substancias apolares e polares sao
apresentados nas Tabelas IX e X respectivamente, onde sao fei
tas comparacoes com outros metodos de predicao. Nestes calcu-
los, sao testadas 48 substancias, num total de 1317 pontos ex
perimentais, obtendo-se erros relativos medios de 2,09, 3,62
e 11,62% de pressao de vapor, compressibilidade do 1iquido e
compressibilidade do vapor respectivamente. 0s maiores des-
vios entre os valores calculados e experimentais sao observa-
dos na regiao critica, para temperaturas reduzidas superiores
a 0,90.

Pode-se observar pelas Tabelas IX e X que a correla
cao proposta apresenta, de uma maneira geral, melhor desempe-
nho que a equacgao de Soave (70) para calculo de propriedades de
substancias puras. A correlacao e nitidamente superior no
calculo do volume liquido saturado, sobretudo para substan-
cias polares, onde o erro medio € de 3,91% enquanto que para
a equacao de Soave & de 31,45%. Ja para o calculo do volume
do vapor saturado, a de Soave e a melhor, embora por margem
muito menor, apresentando um erro medio de 8,81%, ao inves de
16,53% da correlacao proposta. Este mesmo comportamento € ob-
servado para as substancias apolares. Isto se deve ao fato de

que os parametros da equacao proposta foram determinados so-



TABELAIX

PRCPRIEDACES [E SUBSTANCIAS APCLARES

ERRO MEDIO EM PRESSKO [E

ERFO }MEDIO EM VOLRE -

ERRO }MDIO EM VO-

VAPOR CALCULADA (8) LIQUIDO SATURADO (%) LE GASOSO
SUBSTANCIA FAIXA [E Tr Ne [E : - RADD (%) =
(Ref.) PONTOS | THEK- P-K-T SOAVE PROPOSTA | GUINN - SOAVE PROPOSTA | SOAVE |PROPCSTA
STIEL ; YAMADA

1 .Etileno (10) 0,60!= 1,00 22 0,67 0,82 1,38 1, 1,40 11,14 1,87 3,7 6,98
.. Etano (17) 0,56 - 1,00 16 0,37 0,26 1,53 1,75 2,88 12,88 3,24 2,50 5,92
3 . Ciclopropano (41) 0,74 - 1,00 22 0,85 0,60 0,62 1,52 4,54 18,31 2,82 2,58 8,04
4 . Propileno (66) 0,76 - 1,00 16 0,28 0,51 1,22 1,12 1,21 16,95 2,32 4,41 12,04
5 . Provano (17) 0,59 - 1,00 18 0,63 0,35 1,28 1,63 0,92 13,87 2,28 2,67 7,23
b . Acetileno (17) 0,62 - 1,00 15 1,73 2,00 1,55 1,18 2,57 18,29 3,22 3,91 9,21
7 . Benzeno (1v) 0,55 = 1,00 48 0,35 0,31 1,03 2,17 1,30 15,38 2,98 2,84 6,42
8 .n-Pentano (66) 0,56 - 1,00 23 0,63 0,43 1,28 ),69 0,45 15,83 1,80 2,00 6,44
b .n-Hexaro (10) 0{56 - 1,00 42 0,27. 0,43 1,50 2,49 0,58 19,37 3,62 2,86 7,10
10.2-2-4 Trimetil Pentano(38)| 0,88 - 1,00 16 0,36 6,17 1,10 1,47 3,12 25,03 4,61 4,76 17,39
l11.n-Heptano (81} 0,56 - 1,00 25 0,28 0,23 1,50 2,84 l,')3 18,67 3,59 3,33 8,17
N2.0i6xido de Enxofre (36) 0,75 - 1,00 23 0,57 0,48 1,43 1,58 1,36 19, 82 3,13 5,61 12,50
13.Hidrogenio (81) 0,57 - 1,00 23 0,82 0,66 4,96 5,78 8,38 . 6,99 6,60 1,11 12,50
14.Argonio (55,81) 0,56 - 1,00 84 0,43 0,23 - 1,05 2,27 0,27 6,45 2,90 1,02 2,55
15. Nitrogénio (55,81) 0,55 - 1,00 68 * 0,73 0,36 1,68 2,15 1,44 7,02 3,74 1,04 3,1
(cont.)

0§



TABELA
PROPRIEDATES [E SUBSTANCIAS APCLARES

IX- (cont.)

ERRO MEDIO EM PRESSIO TE

ERRO MEDIO EM VOLIME *

ERRO MEDIO EM VO-

SBSTANCIA T o __ VAPOR CALCULADA (%) a};{mw SKTURADO (%) e ?‘\?wo SKTU

{(Ref.) PONTOS | oo F-K-T SOAVE  |PROPOSTA | yarnna | SOAVE | PROPOSTA | SOAVE | PROPOSTA
16.Metano (81) 0,55 -1,00 27 0,37 0,50 LZL‘ 1,58 2,47 9,34 | 3.4¢ 2,34 3.89
17.Di6xid> de Carbeno(55,81) | 0,71 = 1,00 61 11,56 11,11 " | 0,57 1,64 2,26 17,02 4,03 2,73 10,75
18.MonSxddd de Carbono(55,81)| 0,56 - 1,00 35 1,54 1,36 1,24 1,83 2,18 5,71 3,18 K] 5,90
19.G3s sulfidric (66) 0,76 ~ 1,00 13 0,25 0,19 0,68 1,42 2,92 13,25 3,41 5,93 13,84
20.Fosfoggnio (35) 0,62 - 1,00 20 1,07 0,93 0,59 1,67 3,63 9,74 4,70 ) 8,88
2l.Formiato de Etila (35 0,64>- 1,00 21 0,50 0,85 0,24 1,56 4,01 22,98 4,37 4,20 10,30
22.Fter Etlliao (35 0,66 - 1,00 19 0,31 0,29 1,29 1,66 0,44 20,47 2,51 5.11 11,45
23.Butirato de Metila (35) 0,68 - 1,00 21 0,23 0,31 1,37 1,82 0,37 25,07 3,75 6,21 14,25
24.Meti) mercaptana (35) 0,59 - 1,00 21 0,64 0,65 1,16 2,20 2,55 13,06 1,89 [26,7 27,66

25.Fommiato de Propila (35) 0,66 - 1,00 20 1,28 0,31 0,77 1,54 2,17 21,83 3,27 3,96 9,90 1
26.Propionato de Metila (35) | 0,67 = 1,00 2 | 0,20 0,45 0,81 1,79 1,56 24,32 3,7 5,00 12,28
27.Acetato de Etila (35) 0,67 - 1,00 20 0,32 0,39 0,74 2,03 | 2,54 25,52 4,32 5.4 12,26
28.Sulfeto de Etila (35) 0,65 - 1,00 21 4,51 3,97 3,95 4,10 2,83 11,27 .93 | 20,36 20,54
29.Dietilamina (35) ' 0,66 ~ 1,00 19 2,14 1,16 0,67 2,07 0,84 19,86 2,96 241 11,08
30.Cloreto de Metila (34) 0,74 - 1,00 23 0,54 0,83 _1.H 1,48 4,8 21,27 4,21 4.23 10,42

(cont.)

LS



TABELA IX - (cont,)
PROPRIEDALES DE SUBSTANCIAS APOLARES

ERRO MEDIO EM PRESSX) IE
VAPOR CALCULADA (%)

ERRO MEDIO EM VOLWME
LIQUIDO SATURADO (%)

ERRD MEDIO EM VO~

RG o SMH

SUBSTANCIA FAIXA IE T N9 [E f-
r THEK - , G -
(Ref.) PONTOS | oo PK-T SOAVE' |PROPOSTA { o0 | SOAVE | PROPOSTA| SCAVE |PROPOSTA
31.Formiato de Metila (35) 0,63 - 1,00 20 0,52 0,90 0,68 1,67 6,28 23,92 6,54 4,59 9,82
3R.fter tetilico B5) 0,62 ~-1,00 19 2,06 2,33 -{ 3,9 3,05 0,36 18,67 3,63 3,94 9,54
33.Sulfeto de Metila (35) 0,61 - 1,00 21 1,58 1,76 2,40 2,00 3,89 16,69 3,67 | 16,42 18,17
34.Etil mercaptano (35) 0,62 - 1,00 21 1,08 0,91 0,82 2,08 2,65 14,80 2,51 |13,19 12,27
135, Acetato de Metila (35) 0,65 - 1,00 20 0,68 0,41 0,66 1,78 2,97 23,36 4,20 3,59 9,22
36.Metil Etil Eter B5) 0,64 - 1,00 18 2,35 2,7 1,53 2,12 1,46 15,58 2,05 | 14,88 17,22
— : 7
137.0xid0 de Nitrogénio (16) 0,79 - 1,00 17 0,29 0,49 0,72 1,24 0,63 18,53 3,39 4,47 12,73
TOTAL 960 1,50 1,39 1,42 2,10 2,07 15,35 3,51 5,00 9,31

A



_ TABELA ¥
PROPRIEDADES [E SUBSTANCIAS POLARES

-ERRO MEMIO EM PRESSEO [E
VAPOR CALCULADA (%)

ERRO MEDIO EM VOLUME
LIQUIDO SATURADO (%)

ERFO MEDIO EM VO-
UMEC?\.?%O SXTU
RADO {3 hel

SUBSTANCIA N DE
{Ref.) PONTOS | THEK- | P~k | SOAVE |PROPOSTA | .GUNN- | SOAVE |PROPOSTA | SOAVE | PROPOSTA
STIEL - YAMADA

I .Tridxido de Enxofre (35) | 0,65 - 1,00 16 20,59 8,34 3,97 1,48 3,03 [21,82 2,00 5,46 9,66
P .Aqua (55,81) 0,55 - 1,00 90 0,66 1,64 3,8 2,09 17,41 39,73 3,56 | 7,22 17,82
3 .Metanol (69,86) 0,55 - 1,00 73 0,79 2,94 4,59 2,52 5,36 41,35 3,71 | 9,81 | 19,53
4 .Amdnia (17) 0,57 ~ 1,00 19 0,49 | 0,63 1,06 1,28 14,47 31,47 2,20 7,74 15,49
5 .05 (50,63) 0,5 - 1,00 | 27 4,35 4,18 4,41 4,00 7,42 | 21,81 5,78 |13,91 20,05
Ls .Acido Clorfdrico (35) 0,58 - 1,00 16 0,49 1,17 1,77 1,63 9,99 | 22,76 2,52 6,37 | 11,95
7 .Acetona (35) 0,65 - 1,00 20 2,80 1,97 2,89 3,59 12,26 28,61 5,77 12,14 16,76
8 .Etanol (35) 0,68 = 1,00 19 1,96 1,73 0,20 0,58 |10, 24,15 1,19 4,99 11,48
b .n-propanol (43) 0,56 - 1,00 45 1,07 | 4,84 3,19 1,62 11562 | 21,36 2,13 | 4,54 8,40
110. Isopropanol (1) 0,8 - 1,00 17 1,3 3,8 1,41 2,62 11,66 | 27,80 10,83 |15,96 22,94
1).n-Butanol (1) 0,72 - 1,00 15 0,38 | 5,44 2,71 2,72 10,84 17,83 7,63 |17,05 | 24,56

TOTAL 357 2,10 3,01 33 2,23 1,18 | 31,45 3,91 8,81 16,53

€9
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mente a partir de dados de volume do 1iquido e pelo criterio
de igualdade de fugacidades.

As Figuras 11 e 12 11ustram a predicao do comporta-
mento P-V-T para algumas substancias apolares e polares, no
caso, benzeno, c]oreto de metila, etanol e agua.

Nas Tabelas IX e X apresentamos também os resulta-
dos obtidos na predigao da pressao de vapor através do metodo
de Thek-Stiel (62) e Frost-Kalkwarf-Thodos (62) e do volume
1iquido saturado, pelo metodo de Gunn-Yamada (62). 0 desempe-
nho da correlaQEO proposta e equivalente, em termos globais,
ao destas equagoes de predicao. Entretanto, deve-se salientar
que a corre]agéo proposta permite o calculo simultaneo das
propriedades P-V-T de substancias puras.

Ressalta-se ainda, que das 37 substancias apolares
apresentadas na Tabela IX, 23 delas foram utilizadas no desen
volvimento da corre]agéo proposta, 0 que demonstra a validade
da generalizagao dos coeficientes a, e Bi com a temperatura.
Na Tabela X, para as substancias polares, somente mais dois
compos tos foram incorporados, isto devido a existencia de pou

cos dados experimentais para esta classe de substancia.

4.2 - Calculo do equilibrio liquido-vapor de sistemas multi-

componentes

4.2.1 - Relagoes termodinamicas basicas

A relacdo basica para a definicao do equilibrio 17-

quido-vapor e que, para a mesma temperatura T e pressao P, a
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Diagrama P xV de sustdncias polares puras

94



57

fugacidade de qualquer componente i na mistura da fase vapor

€ igual a da fase liquida (56):

A equacao (4.1) pode ser reescrita em termos dos

coeficientes de fugacidades do vapor e do liquido:
PR P =, x, P (i =1,n) (4.2)

0 coeficiente de fugacidade do componente i em uma
mistura pode ser determinado atraves da seguinte relagao {(56):

e}

In o, = — () - RT | 4v - 1nz (4.3)
i T,V,nj )

v
Substituindo a equacgao proposta, dada por (3.10) e
as regras de mistura definidas nas equacoes (3.36) e (3:37) na

equacao (4.3) obtem-se (71):

- AR B
In ¢, = Ry(Z-1) - In(Z-B) - (R, - ——=) In(1+=) (4.4)
1 a B Z
n
Zki] X ik
com Ra = (4.5)
RT b_
n
Zki] X Pig TPy
e R, = (4.6)
b b
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Os parametros A e B da mistura s3do calculados de ma

neira analoga aqueles calculados para substancias puras:

a P
A=Am='2‘“2 (4.7)

RET

€ b P
B =8 =-"_ (4.8)

m Ry

sendo que os parametros a_ e bm sao obtidos através das equa-
coes (3.36) e (3.37).

Desta forma, aplicando-se a equagao (4.4) para am-
bas as fases, os coeficientes de fugacidade do 1iquido e va-
por podem ser ca]cﬁ]ados para cada componente i na mistura. Os
valores dos coeficientes de compressibilidade do liquido e do
vapor sao obtidos atraves das equagoes (3.13), (4.7) e (4.8).
Deve-se salientar que, ao contrario das substancias puras, os

parametros Am e Bm assumem valores distintos para cada fase.

4.2.2 - Determinagao dos coeficientes de interacao binaria

Ka.. e Kb, .
—1J 1]

Os va]ores de Kaij e Kbij foram obtidos atraves da
redugﬁo de dados experimentais de equilibrio liquido-vapor de
cada um dos 66 sistemas binarios estudados. 0O metodo de Rosen
brock, dado pelo algoritimo de Hill (40), foi utilizado para

o calculo dos melhores valores destes coeficientes, para cada

sistema, a varias temperaturas.
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A Figura 13 apresenta o diagrama de blocos para 0

calculo dos coeficientes de interacao binaria.

J
um conjunto de dados isotermicos experimentais de pressao e

A partir dos va]ores iniciais de Kai. e Kbij’ para

fracoes molares do l1iquido e do vapor, pode-se calcular as fu
gacidades de cada componente em ambas as fases, com o auxilio
das equacOes (4.4), (3.40) e (3.41). Com a utilizagao do méto
do de Rosenbrock, novos valores de Kaij e Kbij sao assumidos
com o objetivo de minimizar a diferenga quadratica de fugaci-
dades entre as fases para cada componente.

Uma vez encontrados os melhores valores dos coefi-

cientes de interagao binaria, para cada temperatura, estes coe

ficientes sao correlacionados pelas equagoes:

Ka. .
a1J ]

i

2
my o+ mpT 4 mT (3.42)

Kb

i3 n, + n2T + n3T2 (3.43)
atraves do metodo dos minimos quadrados, sendo que conforme a
necessidade, este ajuste foi feito em dois intervalos de tem-
peratura. Os valores das constantes das equagoes (3.42) e
(3.43) sao apresentados no Apendice A.

Com a finalidade de se contornar o problema de que
o metodo matematico de minimizagao possa obter valores dos
coeficientes de interacao binaria, que correspondam a um mi-
nimo local, os valores iniciais destes coeficientes foram va-
riados no intervalo de -1 a 1. Este procedimento foi realiza-

do com sucesso em todos os calculos para obtencao de Kaij e
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fim

Figura 13
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Kb. .
iJ.

4.2.3 - Calculo do ponto de bolha de sistemas binarios e ter-

narios

0 calculo das composicgOes e entalpias de sistemas
multicomponentes e de fundamental importancia no projeto, si-
mulagao e desenvolvimento de equipamentos em que ocorra o e-
qui]Tbrio 1iquido-vapor, tais como, colunas de destilagao e
de absorgao. Um dos calculos de equilibrio de fases mais comu
mente encontrado e o calculo do ponto de bolha, isto e, dese-
ja-se determinar a temperatura (ou pressao) e as fragoes mola
res da fase vapor conhecendo-se a pressao (ou temperatura) e
as fracoes molares da fase liquida.

Este calculo e conseguido resolvendo-se o sistema

formado pelas equagoes de equilibrio, dadas por (4.2):

sendo que, a solucao obtida deve satisfazer a relacao este-

quiometrica:

n
oy, = 1 (4.9)

A Figura 14 apresenta o diagrama de blocos para o
calculo da temperatura do ponto de bolha. Para o calculo da
pressao do ponto de bolha, o mesmo procedimento deve ser uti-

lizado, alterando-se somente os passos relativos a primeira
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leitura dos dados dos componentes
_puros, da pressao e das composigoes
da fase 1liquida

|

[ primeira estimativa de T |

novo valor de fg]
L

cdlculo da fugacidade de cada
componente na fase liquida
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2L, v
v = By / €3 P)

cdlculo dos coeficientes de fugacidade

no vapor ( $¥ )

l

calculo das fragdes molares .do vapor
y; = 15/ G P

normal

Y. Ty

1

izagdo

i /tyy

impressao de E:—fl~ii_i:iij
.

fim

Figura 14

Calculo da temperatura do ponto de bolha
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estimativa da temperatura e ao novo va]or da temperatura.

A correlacao proposta foi testada em calculos de
temperatura e pressao do ponto de bolha de 66 misturas apola-
res e polares, num total de 2682 pontos experimentais, numa
larga faixa de pressao e temperatﬁra. As Tabelas XI, XII e XIII
apresentam o0s resultados destes calculos, onde o desvio m§
dio na temperatura e de 1,3600, enquanto o da pressao e de
0,29 atm. A concordancia dos valores obtidos com os experimen
tais pode ser considerada muito boa, mesmo nas condigoes mais
severas, como se pode verificar pelas tabelas apresentadas.

Para a resolugao numérica do sistema nao linear for
mado pelas n equagoes dadas por (4.2), foram utilizados os me
todos de 1nterpo1ag50 de Newton (56) e de Wegstein (53). Os
resultados obtidos com a utilizacao dos dois metodos foram i-
denticos, entretanto, o de Wegstein convergiu muito mais rapi
damente.

Na Tabela XI, onde estao apresentados os resultados
do calculo de ponto de bolha para sistemas binarios do tipo a
po]ar-apo]ar, os maiores desvios ocorrem nas condigoes mais
severas, onde um dos componentes da mistura ja esta perto em
se tornar super-critico. Para estes sistemas binarios, o des-
vio medio na temperatura e pressao calculada € de 2,34% e
0,93 atm respectivamente.

A Figura 15 ilustra o desempenho da correlagao na
predicao da pressao do ponto de bolha do sistema etano - pro-
pano, a -17,8 e 37,8%.

Ja na Tabela XII, os desvios medios obtidos na tem-



‘“TABELAXI

CALCULO DA TEMPERATURA E PRESSAO NO PONMTO [E BOLHA - SISTEMAS BINARIOS : APOLAR-APOLAR

BOIHA T BOLHA P
SISTEMAS (Ref.) FADA [E T (°C) | FAIXA [E P(atm) | NPO :s\gc()ogmo v MEDIO | oy ;sgz?:ﬁz?m sy PEDIO

1 . Etano-Propano (79) L 17,78 a 93,33 | 2,57 a 44,1 72 1,60 0,0134 72 1,44 0,0157
D . nPentano - Proparo_(65) 71,11 a 171,11 | 4,08 a 49,8 27 4,92 0,0280 27 2,63 0,0311
3 . propileno - iscButano (22) 42,22 2 123,33 13,5 _a 40,5 1 2,11 0,0093 11 1,11 0,0127
4 . Etamo - n-Octano (64) 40,00 a 1.0,00 | 4,00 a 40,0 17 7,28 0,0133 17 0,82 0,0191
_ H,S - nPentano (66) 4,44 a 104,44 | 1,36 a 74,9 16 3,19 ° 0,0171 16 0,57 0,0115

. HS - Propamo (22) 51,11 a 93,89 |27,2 a 40,9 1 2,74 0,0155 1 1,64 0,0162
7 . 1s0 Octano - Tolvero (59) 100,0 0,795 a 1,01 9 0,30 0,0058 9 0,009 0,0057
8 . Ptil benzeno-Fstireno(11,85) | 58,03a 97,00 | 0,066 a 0,263 | 10 0,88 0,0139 10 0,003 0,0141
9 . Benzeno - Clclchexano (4) | 77,40 a 79,50 | 1,00 12 0,31 0,0059 12 0,01 0,0060
10. Propino = Acetileno (9) 0,00 a 35,00 | 3,19 a 11,6 | 12 0,68 0,0106 12 0,12 0,0116
11. propilenc — Propano (66) 12,222 87,78 | 3,03 a 41,2 | 16 0,19 0,0034° 16 0,00 | 0,003
12. Etano - Proptlenc (66) 12,222 70,11 | 6,81 a 47,6 | 14 0,47 0,0068 14 0,39 0,0067
13. n-Butano - n-Heptano (32) 66,11 a 252,77 | 6,81° a 28,2 | 18 1,50 00181 18 0,34 0,0158
14. Propano - Benzeno (66) 37,782 170,11 | 1,36 a 27,2 | 14 5,11 0,0292 14 1,28 0,0313
15, @, - Propamo (66) 40,00 a 70,11 | 3,40 a 61,2 | 22 1,12 0,0156 22 0,53 0,0088
16, @, - n-Butaro (8) 37,77a137,77 | 6,81 a 74.9- | 15 5,18 0,0616 1 1,45 0,0385
17, @, - nPentaro (8) 4,50 2104,44 | 5,86 a 88,6 | 17 3,17 0,0304 15 0,44 0,0328
18, OO, - n-dexano (48) ) 25,00 a 40,00 | 4,38 a 75,6 | 20 1,74 0,0078 20 0,55 0,001
19, @0, - Benzeno (48) 25,00 a_40,00 | 8,82 a 76,5 | 17 1,29 0,0038 17 1,05 0,0049
20.Propileno = 1-Buteno  (66) 4,41 a137,8 2,04 a 40,8 | 13 1,15 0,0099 13 0,52 0,0109
TOTAL 3%3 2,34 0,0163 7 0,9 0,0156

v9



TABE LA I

CALCULO DA TEMPERATURA E PRESSAO NO PONTC BOIHA - SISTIMAS BLRUARISS: PQLAR-POLAR

BCIEA T &Z.Z.'i.»\ P
SISTRRS (Ref.) FADG 0B T(%0) | FADA IE P (atmi| O | = (%}m oot TS iép\“aff‘a Sl
. Motaol - Btanol (23 64,70 2 78,40 | 1,00 o 0,20 Posa 37 ‘ o ; 0,082
. Acetona = Clorotdrmio (77) 25,00 0,212 a 0,333 34 - 0,8 S,3852 I 3 S.8 Loa 0002
. 2-Butanona -Acetonitrila(19) "~ 60,52 0,496 a 0,531 21 . 0,5¢ 0082 21 02,0 o008
. Acetaldefdo - Etanol (23) 5,80 a £2,80 0,524 5 1,3 ¢,2235 i NN s s
. Metanol - n-Butanol (37) 149,60 a 295,40 | 13,6  a Al l 12 2,61 2,019 R BRI
. isoButanol - n-Butanol (37) | 245,80 a 285,40 | 27,2  a 40,8 10 2,43 0,0862 15 00,043 C,0034
. Metanol - Acetona (23) . 00 a 100,00 0,126 a 3,97 | 142 0,65 2,0147 142 2.0 | 5,0143
. 2-Procaol - Agua (4 ,23) 45,05 a 275,00 0,193 2 90,2 | 13 1,10 20,0244 189 1 0.iEi 10234
. Etanol - 2-Butanona (49) 25,00 0,091 a i: 0,2: 0,025 Bh N o127
. Metanol - Aqua (23) .| 47,40 a 248,00. | 0,357 a 5,00 S 0,73 0,0151 162 3,035 5,0i62
. Metanol - Cloroformio (23) 35,00 a 54,70 0,363 a 1,00 i 112 1,02 c,0233 112 2,227 P02
. kmnia - Agqua (52} 100,00 a 150,00 ‘| 4,15 2241 2 24 2,7, 3,2153 4! RIT : 2,0
. Metanol - Acetonitrila (23) 30,00 0,132 a 0,242 10 0,95 0,0255 Lo s R
Etanol - Aqua (4 ,23) 21,70 a 250,00 0,066 a 70,7 | sz 1,10 0,0179 656 | 2. ST
Acetona - Acetonitrila (23) 45,00 0,296 a 0,6335' 10 0,62 0,0147 0 | 9,003 NNEE
ClorofSmio- 2-Butanona (23) | 62,90 a 79,70 1,00 L as 0,15 0,0047 R
! ‘
Aqua - Acetaldeido (23! - 15,00 a 100,00 0,152 a 4,80 | 43 . 1,73 0,017 |41 0,388 L5,
Acetona = 2-Propanol (23} 56,78 a_79,78 1,00 | S 0,3 0,0079 ‘ ! 3,011 32,0082
. Acetona - Etarol {23) 56,21 a_ 78,30 1,00 ! 10 0,53 0,0068 ! B 0,019 0,065
Acetonitrila - Agqua @3} 76,00 a_ 86,50 1,00 | 2,03 | 2,0673 I 1: 0083 1 0,Cekd
1. Acetona - Aqua 23) 45,00.a 122,50 0,093 a 3.4:? o 1,82 Lo |- soosr s e
2-Procenol - Aqua 23) 83,06 a 100,00 1,00 19 ! 2,13 0,0373 ! Ay L 0.0T3 ¢,0387
TOTAL 1593 | 1,11 06,0187 5595 t 0,176 ' 0,011

19




WMMERXFURAE

; E LA XIII

PRESSAD NO PONTC [E BOLHA-SISTZMAS BMNARIOS :APOLAR-POLAR

BOLHA T BOLHA P
SISTEMAS (Ref.) FADA E T (°C)  [FAIXAIE P fatn)| NpO g-‘;s;‘mzogmo sV MEDIO | o gf:l?a;f)mo esvio HEDIO

L . Diclorametano - Metanol @3) | 37,20 a_ 62,70 0,967 18 1,29 0,0189 18 0,048 0,0178
D . Dicloroetileno - Metanol (23)| 51,50 a 64,60 1,00 | 23 2,59 0,0403 23 0,090 3,0395
3 @0, - tetaol (48) 25,00 a 40,00 17,7 2 3,5 - 17 1,28 0,0069 17 1,16 0,0056
i . Acetato de Metila-etanol(23)| 20,00 a 112,76 |o,15¢ = 5,78 | 77 1,00 0,0163 77 0,03 ¢,0174
. Acetato de Metila-Pramol (23] 50,00 a 80,00 ]0,317 2 2,04 | 49 0,74 0,0073 49 0,040 ¢,0073
b . n-onao - Eraol (7) 7,06 0,062 2 272 27 : 80 0,C153 27 0,92 1 s
0 . n-Heptano = Etanol (7) 70,02 0,400 2 2,552 3 1,94 0,0523 35 0,00 | 5.5
8 . 1,2Dicloroetanc » M (19) 60,00 0,460 2 0,503 | 21 0,89 0,0244 21 0,015 3,6252
. 1,2Dicloroetano-Butanana (19) 60,00 2,438 2 2,850 o 0,43 0,0146 21 0,007 | 30147
00. Benzeno- 2-Butanona (49) 25,00 2 148,80 10,120 2 5.57 | 4 ¢, 48 0,0116 49 0,02 50,0118
11. Benzero - EBtanol (49) 25,00 6,138 2 208701 74 0,0461 11 0,013 2,0439
12. iso-Octano - 1-Proparol (6) | 52,22 a 75,37, lo,15¢ 2 2,78 ! s 1,22 0,0319 45 0,021 3,006
13. Btano - Metanol (39) 50,00 a 100,00 120,50  a:£3,0 | 1S 1,13 0,0608 11 4,11 T
14. Clorobenzeno - 1-Pentanol (60)] 128,90 a 138,00 1,0 | 16 0,44 0,0069 16 0,013 0,08
5. n-Hexano - 2-Propanol (6 ) 55,60 0,299 2 2,774 1 26 3,74 0,02:6 26 0,013 2 2242
b6, frer Btflico - n-butarol (37)] 135,80 a 28540 136 adne | 47 3,06 0,0199 46 0,52 90,0147
17. Toluero = Btaol (23) 77,00 2 110,00 10,483 = 135 | 62 1,39 0,0316 62 0,05 0,0317
hg, OClq - Metanol (23) 55,65 a 76,10 1,00 |3y 2,13 0,0509 37 0,068 0,0208
hg. O, = Agua (1521) 25,00 2 100,00 17,1 a7s,0 | 20 5,65 0,0059 20 1,34 0,062
R0. Tetracloroetileno-Metanol 23)] 63,50 a 117,20 L2 |14 2,78 0,0411 14 0,077 | 2,034
1, &, - Metawl (23) 37,70 a_ 58,80 1,23 | 1 3,51 0,0339 14 0,115 0,037
22. Ciclohexano-2-Butancna (23) | 71,50 a 77,00 1,2 10 3,57 0,0145 10 0,005 | o
23. Berzeno~Clorofémmio (23) 67,60 a_ 79,20 1ol 19 3,26 3,0255 19 0,008 5,055
i. Acetato de Metila-fqua (23) | 35,00 a 83,60 0,05 2 236 | 47 2,28 0,0118 47 0,071 0,0198
TOTAL 720 1,43 0,0241 715 0,0224 0,0232

99
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peratura e pressao do ponto de bolha, para os sistemas bina-
rios do tipo polar-polar, sao de 1,11%C e 0,176 atm respecti-
vamente. 0s maiores desvios tambem foram obtidos em condigoes
mais severas, como para a mistura metanol - n-butanol, na fai
xa de pressao de 13,6 a 68,1 atm, com desvios medios na tempe
ratura de 2,650C e na pressao de 1,08 atm.

A Figura 16 ilustra o desempenho da correlacao no
calculo da pressao do ponto de bolha para o sistema etanol -
- agua, na faixa de tempe~ tura de 150 a 25006, incluindo a
regiao onde o etanol e super-critico.

A correlacao proposta surpreende ao apresentar bons
resultados no calculo do equilibrio liquido-vapor de sistemas
que contenham, por exemplo, acetaldeido, acetonitrila e 2-bu-
tanona, substancias estas que nao foram utilizadas na genera-
lizacao dos parametros nooe By da relagao P-V-T.

Para os sistemas binarios do tipo apolar-polar, a-
presentados na Tabela XIII, o desvio medio na temperatura cal
culada e de 1,430C, enquanto o da pressao e de 0,0224 atm. Na
Figura 17 ilustra-se o comportamento da correlacao no calculo
da temperatura do ponto de bolha para o sistema eter etilico
- n-butanol, a pressoes de 13,6 e 27,2 atm.

Os resultados obtidos para este tipo de misturas, a-
po1ar-po1ar, demonstra a viabilidade da utilizacao de uma uni
ca relagio P-V-T generalizada, com apropriadas regras de mis-
tura, para o calculo de equilibrio liquido-vapor de sistemas
binarios apolares-polares.

A Tabela XIV demonstra os excelentes resultados da

predicao do equilibrio 1iquido-vapor de sete sistemas terna-
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TABELA XIV

" CALCULO DA TEMPERATURA E PRESSAD NO PCNTO [E BOLHA-SISTEMAS TERNARIOS

BOLHA T BOLHA P
i o TESVIO MEDIO DESVIO MEDIO | DESVIO MEDIO | LESVIO MEDIO
. SISTEMAS FAIXATE T ("C) |FAIXADE P (atm) [NPO | EMT (<C) ™ Y M P (atm) B Y

. Metarol - Etanol - Aqua (23) 66,80 a 87,50 1,00 34 " 0,49 0,0194 0,019 0,0194
. Acetona - Metanol - Kqua (23) 56,50 a 72,80 1,00 54 0,61 0,0155 0,022 0,0150
. Acetona - Acetonitrila-fqua(23) | 63,20 a 92,20 1,00 30 1,90 0,0317 0,060 0,0317
. Etanol-Agua-Acetato de Metilg23) 80,00 0,762 a 2,02 27 1,95 0,0698 0,086 0,0091
. Acetona - 2 Propanol-Aqua (23 | 58,00 a 90,00 1,00 87 1,15 0,0310 0,042 0,0298
._Benzeno-Ciclchexano-2Butanona@3)l 71,94 a 76,83 1,00 86 0,39 0,0140 0,013 . 0,0140
. Clorofénmio-2Butanona-Benzeno(?3)| 66,00 a 78,90 1,00 36 0,54 0,0135 0,018 0,0137
. Aocetona-Metanol-Etanol (23) 56,00 a 76,50 1,00 83 0,48 0,0098 0,018 0,0092

) TOTAL 437 0,8l 0,0181 0,030 0,0177

L
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rios, obtidos com os parametros binarios Kaij e Kbij calcula-
dos a partir de dados experimentais bindrios. 0 desvio medio
na temperatura foi de 0,8] 0C enquanto o da pressao ~ foi de

0,030 atm.

4.2.4 - Comparacao com outras correlagoes

Devido a inexistencia de outras relagbOes P-V-T gene
ralizadas de predigao de propriedades termodinamicas de siste
mas que contenham substancias polares, para a comparagao do
desempenho da nova correlacao foi escolhido o metodo UNIQUAC
(23) de calculo de equilibrio liguido-vapor, que utiliza, co-
mo dados de entrada, dois parametros de componentes puros e
dois de interagao binaria. 0 metodo de UNIQUAC apesar de limi
tado, e internacionalmente evidenciado como o melhor algoriti
mo de calculo de ponto de bolha e de orvalho para emprego em
projeto de equipamentos de separacao. Os detalhes deste algo-
ritimo podem ser encontrados nareferencia (23).

A Tabela XV apresenta os resultados do calculo do
ponto de bolha para o sistema etanol - agua, na faixa de tem-
peratura de 21 a 142 °C. Como se pode notar pela tabela, o de
sempenho da correlacao, de um modo geral, e equivalente ao do
metodo de UNIQUAC, uma vez que, os desvios apresentados estao
dentro dos limites de erro aceitaveis em calculos de engenha-
ria.

Ja na Tabela XVI, onde estdao apresentados os calcu-
los da temperatura do ponto de bolha de 14 sistemas bina-

rios, pode-se notar a mesma equivalencia de resultados entre



TABELA XV
CA,LCULO DE PONTO DE BOLHA DO SISTEMA ETANOL - A,GUA

COMPARACAD DO DESEMPENHD DA CORRELACAD COM O METODD DE UNIQUAC

" TEMPERATURA(C) FAIXA DE P(ATH)  AP-CORR.(ATM)  AP-UNIQUAC(ATM)  AY-CORR. AY-UNIGUAG
40,9 8.887-8,176 8,085 9,882 8.08224 9.8213
50,0 ,152-0,294 8,005 .804 9.8088 g,d171
55.8 8,228-8,349 8,887 0.802 8.8227 2,0875
68,9 0.258-0.,447 9.607" ¢.007 9.8113 2.8261
70.0 B.477-8.716 " 8,815 ' pees 8.0106 2,8879
74.8 8.378-8,859 9.832 . 9,089 0,225 9.0075
TFAIXA DE T(C)  PRESSAD(ATM)  AT-CORR.(C)  AT-UNIGUAC(C) aY-CORR. AY-UNTOUAC
21,78-38.15 08.066 1.19 L 8,99 8.0628 . 8.8223 .
47.68-38,15 8,250 ) 2.22 1.26 8.8166 B,80892
62.68-62,00 - 8,500 1,89 8,95 9.08131 ,8083
78,38-99,30 1,88 1.89 Ce.14 B,8085 58,0873
112,60-135,58 3,40 1,66 8,40 ,8297 2,0840
124,66-141,88 4,88 3,58 3,97 , 8,0291 ,8182 °

A



TABELA XVUT
CAILCULO DE PONTD DE BOLHA DE SISTEMAS BINARIOS - DADOS ISOBARICOS

COMPARACAC DO DESEMPENHD DA CORRELAFAQD COM O METODO DE UNIGUAC

F S EESES S S S TN rE A T S T S S N T R N N S T T S S T G T T P N D O T N R T T N T T N T N S N S T N T e N T e R S S R e N T TN SR o T TE ST

SISTEMAS BINARIOS TEMP. (C)  PRESSAD(ATM) AT-CORR.(C) AT-UNIQUAC(C)  AY-CORR.  &Y-UNIQUAC
1 . METANOL - ETANDL 64,7-78.4 1.08 6,38 8,66 8.0890 0.8103

2 . ACETALCEIDD - ETANOL ‘ 5.0-62,8 9,524 1,35 8,85 8.9235 28,8198
3 . 2-PROPANOL - AGUA 120,4-144,6 | 4,86 B.74 1,15 9.2141 8,8136
4 . ACETONA — METANOL 56,0-64,1 1.00 8.51 8.96 ‘' 8.8079 ©.8037
S . METANOL - AGUA ' ' 112,8-148,8 . 5,80 .85 1.85 8,8124 90,8139
6 . CLOROFORMIO - METANOL ) 53,5-63.8 . 1,00 8,76 8.20 8.8211 ©.2837
7 . ACETONA - AGUA o 98.2-122,5 3.40 2,17 1,84 . 8,6268 0.2158
& . DICLOROMETAND - METANOL 37,2-62,7 .987 | 1,29 0.53 8.8189 8.0186
9 . ACETATD DE METILA - METANDL 199.7-112,8 5.78 - 8.87 8,71 0.08061 8.8081
18. ACETATO DE METILA - ETANOL 5§7.3-76.5 1.00 1.14 1,38 8,0852 18,8958
11. BENZEND - 2-BUTANONA ‘ 145,1-148.8 5,57 8.4 « 8.91 a,8044 ' 0,0066
12. DISULFETO DE CARBOND - METANSL 37,7-58,8 1,80 . 3,51 2.58 @,9339 8.8536
13. CICLOHEXAND - 2-BUTANONA 71,5-77,8 1.08 8,57 8,23 B.8145 2.8847
14. ACETATO DE METILA - AGUA 56,9-83,6 1.88 2,67 2,85 2,08197 @,8124

124
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a correlagao e o metodo de UNIQUAC.

Entretanto, convem ressa]tar que a corre]agio pro-
posta, alem de calcular a temperatura (ou pressao) do ponto
de bolha ou de orvalho, tambem permite obter informacdoes das
propriedades termodinémicas da mistura e de seus constituin-
tes, quando puros.

Assim, fica evidenciada a vantagem da adogcao desta
corre1ag§o em programas de computador de simulagao de proces-
SOS, uma vez que uma unica sistematica de calculo, demandando
apenas constantes criticas e parametros caracteristicos, € ca
paz de fornecer predigBes de varias propriedades termodinami-

cas de boa qualidade.

4.3 - Calculo da entalpias de vaporizacao de substancias pu-

ras e de sistemas binarios

4.3.1 - Calculo da entalpia de vaporizacao de substancias pu-

ras

As entalpias das fases 1iquida e vapor podem ser fa

cilmente calculadas, atraves da equagao:

[eed

H - HO - p-T1( 22 dv + Pv - RT (4.10)
5T !,

deduzida no Apendice B.
Substituindo-se a equagao proposta (3.10) em (4.10),

tem-se:



/¢

H-H = py -RT + D ang Y ) (8- 199
b v+b dT
- 2
yor 0T [ ! In( Y ) ¢ ] } - kT : db (4.11)
b b RV v+b v-b dT

expressao esta tambem deduzida no Apendice B.
As derivadas dos parametros a e b com respeito a
temperatura, sao dadas por:

da dr

- a4 oy A g2
dT CdT dT CdT
sendo que estas derivadas sao facilmente realizadas, wuma vez
que, os coeficientes o e B sao funcoes polinomiais da tempe-
ratura.
A partir dos calculos para a determinacao do equili
brio 1iquido-vapor de substancias puras, pode-se aplicar a e-
quagao (4.11) em ambas as fases, determinando assim, por dife

renca, a entalpia de vaporizacao:

AH = H' - H - (H- - Ko (4.13)

L oV —
H™ ", uma vez que a temperatura e a mes-

I

Sendo Ho

ma em ambas as fases, temos:

AH = H' - H (4.14)

A qualidade da predicao das entalpias de vaporiza-

cao pode ser verificada na Tabela XVII, onde sao apresentados
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os erros medios entre os valores calculados e experimentais
de 14 substancias apolares e polares, com um erro medio de
3,63%, para temperaturas reduzidas inferiores a 0,9. 0s maio-
res erros sao sempre observados em condicoes severas, NnoS ex-

tremos superiores das faixas de temperatura reduzida.

4.3.2 - Calculo da entalpia de vaporizagao de sistemas bina-

As entalpias das misturas liquida e vapor, necessa-
rias para a determinacao da entalpia de vaporizacao, poudem
ser diretamente calculadas, sem aproximacoes, utilizando-se @

equagao (4.11), agora aplicada a mistura. Neste caso,

da da. .
M- 5o ox, x. 1J (4.15)
dT io§ ' 9 4t
db db . .
0 = v 5 ox, o x, —13 (4.16)
dT iog v dr

0 calculo da entalpia de vaporizacao e mostrado es-
quematicamente na Figura 18.

Como se pode notar pela Figura 18(b), para a deter-
minacao da entalpia de vz  "rizagao de sistemas binarios, sao
necessarios os calculos do ponto de bolha e do ponto de orva-
Tho, afim de garantir que as fracoes molares da fase 1liquida
sejam iguais as fragoes molares da fase vapor.

Desta forma, pela equagao (4.11):
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(4.17)

id 2 3
Cpa + Cpr + CpCT + deT (4.21)

(gp]
©
fl

Os valores dos coeficientes da equacao (4.21) Sao
obtidos da referencia (62).

A partir dos valores dos coeficientes de interacac
aij e Kbij ), foram realizados os calculos dos pon
tos de bolha e orvalho. A correlacao foi testada para a deter

binaria ( K

minacao da entalpia de vaporizagao em tres sistemas altamente
polares, obtendo-se um erro medio de 10,92%, para um total de
41 pontos experimentais, o que evidencia a qualidade da predi

cao. A Tabela XVIII apresenta estes resultados.



TABELA XVITI

ENTALPTA DE UAPDRIZAgzD DE EISTEMAC BIN&hIDE

SIGTERRE (HEF.: KED ERROLZ)

1 . ETANOL - ASUA  (47) 17

2~
[
T

(%)

. RETANDL - AGUA  (47) 10 11,64

(%

. Z-PROPENDL - AGUA (243 1% 14,87

TOTAL 1 41 18,92
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CAPTTULO 5

Conclusoes e Sugestoes

5.1 - Conclusoes

A correlagao proposta possibilita a predicao, atra-
ves do computador, de propriedades termodinamicas de substan-
cias apolares e polares, e de suas misturas, em ampla faixa
de pressao e temperatura, nas condicoes de saturacao, incluin
do a regiao critica. As propriedades termodinamicas cons‘dera
das, no caso de componentes puros sao a compressibilidade de
1iquido e vapor, pressao de vapor e entalpia de vaporizacao.
No caso de misturas, adicionalmente, pode-se obter as compo
sicoes das fases liquida e vapor em equilibrio, atraves dos
calculos usuais de ponto de orvalho e bolha.

0 uso da correlacao em calculos rotineiros de enge-
nharia por computador e bastante vantajoso, uma vez que & es-
trutura da equagao proposta e muito simples, necessitando ape
nas como dados de entrada a temperatura e pressao criticas,
fator acentrico e o parametro polar de Stiel, este so usado
para substancias polares. Ja para calculos em misturas, alem
destes dados, € necessario fornecer as constantes Kaij e Kbij
caracteristicas para cada um dos binarios presentes.

Foram testadas 48 substancias puras apolares e pola
res, obtendo-se erros relativos medios de 2,09, 3,62 e 11,26%

referentes a pressao de vapor, compressibilidade do liquido e



~
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compressibilidade do vapor respectivamente. Tambem realiza-
ram-se calculos de entalpia de vaporizacdo de 14 substarcias
puras, com erro medio de 3,63%.

A correlacao proposta foi testada em calculos de
temperatura e pressao de ponto de bolha de 66 misturas tina-
rias apolares e polares , na faixa de pressao de 0,077 a 7C atm,
sendo o desvio medio na temperatura de 1,36 OC, enquanto o da
pressao e de 0,29 atm. Para tres sistemas binarios altamente
polares, foram realizados calculos de entalpia de vaporizacao,
com um erro medio de 10,92%.

Em geral, para substancias puras ou misturas bina-
rias, a concordancia dos valores obtidos com 0s experimentais,
pode ser considerada muito boa, mesmo nas condicoes mais seve-
ras.

Obteve-se tambem, com excelentes resultados, a predi
cao do equilibrio liquido-vapor de sete sistemas ternarios, a
partir de parametros binarios Kaij e Kbij’ calculados atraves
dos dados experimentais binarios.

A representacao dos dados experimentais de substan-
cias puras atraves da correlacao proposta e melhor do que aque
la dada pela correlagao de Soave (70), tanto na predigao da
pressao de vapor como no calculo do volume da fase 1iquida e e
quivalente as das correlagoes especificas para o calculo da
pressao de vapor e do volume da fase liquida (62).

Deve-se ressaltar que, presentemente, a correlagao
proposta € a unica que permite o calculo simultaneo de proprie
dades termodinamicas para substancias polares puras, a partir

de temperatura e pressao criticas, fator acentrico e do parame



tro polar de Stiel.

Baseado na experiencia obtida nos calculos do equi-
1ibrio 1iquido-vapor de sistemas binarios, sugere-se que a no
va correlacgao seja utilizada para temperaturas reduzidas infe
riores a 1,2 do componente mais volatil.

A correlacao e particularmente adequada para empre-
go em calculos de processos de separacao liquido-vapor de mis

turas multicomponentes.
5.2 - Sugestoes

A correlacao proposta permite ainda varios aperfei-
coamentos, sobretudo para predicao de volume da fase vapor de
componentes puros, principalmente na faixa de temperaturas re
duzidas de 0,8 a 1,0. Testes feitos durante a realizacao des-
te trabalho mostraram a necessidade de modificar a forma da e
quagao proposta, com a inclusao de um terceiro parametro, co-
mo proposto por Fuller (20) ou por Patel e Teja (51). Entre-
tanto, tal modificacao podera trazer varias dificuldades na
generalizagao dos parametros.

Um outro problema a ser abordado e a extensao da a-
plicagao da corre]agéo em misturas a altas temperaturas redu-
zidas, maiores que 1,2 do componente mais volatil. Um estudo
de uma me]hor representacao de dados volumetricos para tempe-
raturas superiores a temperatura critica, bem como o aperfei-
coamento de novas regras de misturas, devem ser realizados.

Deve ser ainda estudada uma forma de se generalizar



as constantes de interacao binéria, de modo a tornar a aplica
cao da correlacao proposta mais abrangente, dispensando o uso
de dados experimentais de ~nuilibrio liquido-vapor de siste-
mas binarios.

Por fim, recomenda-se que a correlacao proposta se-
ja testada na predicao de outras propriedades termodinamicas,
tais como energia livre de Gibbs, calores especificos, etc,.

como tambem no calculo do equilibrio liquido-Tiquido.
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APENDICE A

Constantes da correlacao de Ka _ e Kbij
_cor! i

Os coeficientes de interacao binaria sao correlacio
nados para temperaturas superiores ou iguais a TL, pelas equa
coes:

2
i my o+ mZT + m3T (3.42)

Ka

Kbij =, nZT + n3T (3.43)

e para temperaturas inferiores a TL, pelas equacoes:

1

. | Y-
Kaij myto+om, T + m, T (A1)

1 ] [ 2 Is
Koy = ny '+ 0y T n T (A.7)

onde a temperatura e expressa em Kelvin.

As Tabelas A.1, A.2 e A.3 apresentam os valores das
constantes das equacoes e de TL para sistemas binarios do ti-
po apolar-apolar, polar-polar e apolar-polar respectivamente,
sendo que 0s valores de TL apresentados nas Tabelas sao ex-

pressos em graus Celsius.
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CONSTANTES DA CORRELALAD DOS KIJ -
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SISTEMAS BINARIOS
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S .
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13.
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ETANO - PROFANO
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PROPILEND - ISDBUTANG o
8
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» B

5AS SULFIDRICO - N-PENTAND 1,52398E-6
- -2.35782E-8

6AS SULFIDRICO - PROPANC 2
g

ISOOCTANC - TOLUEHNG 8
8

ETILBENZEND - ESTIRENG 4
B

BENZEND - LICLOCHIXAND 3.7 ) @
6.1 B 8

PROPIND ~ ACETILEND 5.673982 @ 2
B.74427 8 &

PROPILEND - PROFANG B.178746 —4,34847E-4 )
-1.54853E-3  4.572B4E-4 z
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58,9 ~3.4264
8,8278%
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SISTEMAS BINARIOS

13. N-BUTANO - N-HEPTAND 4,8/181 -2,8¥SZ1E-2 2, 25472E-

o 134,80 3eg3lE-3 5, LE-&
-8,540205 -4,67846E-4  4,18v5iE-> 5 ,93607E-5 3,171k -8
14. PROPANU ~ BENZENT 8,733127 -2,83760E-3 5 120,08 —5./9398  3.98261E£-2 ~5,68825E-2
~1,32910 3.51065E-3 4} -2,93822  1.,44713E-2 -1,76%7iE-5
15. DIOXIDO DE CARBUAJ - PROPANG B,496573 -5,88636E-3 1,24594E-S 2,8 12,2842 9.E59L22E-2 ~1,86820C-4
/ L b6,68431 -4 ,982020E-2 9,.933YE-% BRI U,123232 2,399 8-
16. DIdXIDO DE CARBUNU - N-BUTANO -1,818%v8 3.128791E-3 g &8, 0 I.vgl2d - 7187283 4
. £,475379 S.Y0972E~4 %] ¢.ileels ~T.65839E-3 5}
17. DI10X1D0 DE CARBONU - N-PENTANQ 8,27374 -2,34934E-2 d 54,5 3.yt~ w,audsie-4 4
5,65325 -1,94167E~2 5} -1.e¥2i¢  3,3v1l0E-3 ,©

18. DIdXIDO DE CARBONU - N-HEXANO 0,955638 -2,v3268E-3 2 -~= —= - ——-- -

~1,96301 5,9B425E-3 ¢ —-—- --=- ----

19. DIOXIDO DE CARSOND - BENZEND 1,98472 -6.1499vE-3 %] -—- - e S

_ . -B,871673% 2,58196E-3 3} - ---- ----

13
28. PROPILENDO - 1-BUTENO B8,778B65 -1,37299E-3 %] 88,4 -¢,111830 o0.83762E-4 —/,%€753E-7
-0,612364 1,86793E-3 4] P.B41S2E-2 ~S.08u70E-4 &,34942E-7
[
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TABELA A.1LT
CONSTANTES DA CDRRELAC&O D3OS KIJ - POLAR - PULAR

3 1 1 1 It 1 1ttt ittt ittt ittt ti1 i1ttt i ittt ittt 1 it it it it it i i1ttt i It ittt it ittt ittt ittt i
i ni m2 n3 mye mor m3
SISTEMAS BINARICS T
N1 N2 N3 N1’ N2 ni’
1 . METANGL - ETANOL 8.29281Y ) B - S ——— S
8,336443 g o I ——— -
2 . ACETONA - CLORDFORMIC -8,421606 o ¢ ——- - ——- S
8.642837 ) B - I -
3 . 2-BUTANONA - ACETONITRILA 9,113330 2 8 —- R S S
8,127970 g o ———- S R
4 . ﬁCETALDEfDO - ETANOL -8,251294 g B - m——— — e
-8,219166 P B - ———- -
5 . MSTANOL - N-BUTANOL ~166,385 B.603004 =5, 82801E-4 231,09 ~116.26%
-378,456 1.39384 -1,387595¢3 ~167,447
6 . I50BUTANOL - N-BUTANCL -B,426184 1,34479E-3 8 —- S R S
-1,21441 2,90636E-3 B ——— S ——-
7 . METANOL - ACETONA : 8,213811 -2,94514E-5 g 53,7 8,677 578 6.
B,137611 2,26142E-4 8 B,008147 i,319it-e
& . 2-PROPANGL - AGUA -B,326069 2,11858E-3 ~2,96585E-6 58,8 —6,19777
. -B,161987 1,65212E-3 -2,41545E-6 -13,5355
9 . ETANOL - 2-BUTANONA 2.3783% . @ & - ——- . -
&, BORE-5 B 8 ——— ———— S
18. METANOL - AGUA . 7,46138E-2 ~3,65993E~4 4,58234E-7 79,8 “1,26982 1,89709E~2 —1.953456-5
‘ 3,21132 -1,59973E-2 2,B1826~5 -1,37237  &,81759C-3 -1,3i197E-5
11. CLOROFORMIO - METANOL B,898364 -3,218946-4 o $3,7 2,88274 -1,3756%E-2 2,16815E-5
1,85352 -9,98165E-4 G 11,2957 =6,69837E-2 1,@0803E-4
12. ANONIA - AGUA : : 1,34728 -4,74137E~3 ) —_— ——— R

8,59772E-2 -5,3456BE-4 8 R R -
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CONSTANTES DA CORRELACSO D05 KIou = POLAR = PULAR

TABELA A,

I1 (CONT O

13, METANDOL - ACETONITRILA 3,86000E-2
. -4,94%9¢0E-3

14, ETANOL - AGUA -5,081118E-3

3,20836

15. ACETONA - ACETONITRILA B,211843

8,243141
! 4

15. CLORCFORMIO - 2-BUTANONA B,148682

8,233369

17. AGUA - ACETALDEIDO —48,8653
-37,3804
13. ACETONA - 2-PROPANOL 8,167762

9.138293

19. ACETONA - ETANOL . 5,91476E-2
3,145BpE-2

28. ACETONITRILA - AGUA -5,055@0E-3
3,26198E-2

21. ACETONA - AGUA -16,1853
-15,4932

22, 2-PROPENOL - AGUA 14,3112
16,3965
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~1.,4393BE-2

9.
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.CONSTANTES DA’ CORKELACAU G035 &

InsEcn ALTTT

APOLAR — PULAK
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4 .
5
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'7 .
g .
? .
16.
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12,

. m1
SISTEMAS BINARIOS

A1
DICLORONCTAND - METANOL 9.435060
B8,441858
DICLORDETILEND - METANOL 2.7924935
8,822437
CI0XIDO DE CARBOND - RETANGL 3.37387
B,492571
ACZTATO DE METILA - METANOL -4,29882
-4.83685

AZETATO DE METILA - ETANCL
B,271644

N-NONANO - ETANOL -,580 185

-3.881123

N-HEPTANO - ETANOL . B,968205
B,799658

1,2-DICLOROETAND - ACETONITRILA ~g,57717¢
-8,72127%

1.2-0ICLORDETAND - Z-BUTANDNA ~1,43439
-1,72866

BENZEND ~ 2-BUTANONA ~26.4444
~34,8467

BENZENDO - ETANOL 6,7285561
‘ 8,311845

ISOOCTAND - 1-PROPANOL : 1,21862
1.33287

&
d

2,131378 -2

[\

-2,802773E-3
~2,41197E-3

[T

[WSN

-1,88741
B6,434328 -

7,3504905-2 -
6,45411E-2

~6,782506
-8,38037
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2.

a
)
i
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BP177E-3  2.,9:747E-
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(CnT,

[



16.

17.

18.

CONSTANTES DA CORRELA;SO DOS KIJ - APGLAR - PULAR

TABELA A.TID

(CONT )

. mi
SISTEMAS BINARIOS
N1
ETANO - METANOL 14,4844
7,44383
CLOROBENZEND - N-PENTANCL -9,205387
-9,323378
v -HEXANO - 2-PROPANDL 8,483893
} @, 378995
ETER ETILICO - N-BUTANOL . 33,0813
16,9737
TOLUENO - ETANOL -2,83176
-2,21971
CCL4 ~ METANOL : . -1,82847
. -1,20833
DIGXIDO DE CARBOND - AGUA . -4,91754:
: -3,16864
TETRACLORCETILEND - METANOL -1.92586
-1,48132
DISULFETO DE CARBONO ~ METANOL 8.219788
B.904408
CICLOHEXANO - 2- BUTANONA . B8,793548
B.843850
CLOROFORMIO - BENZENG -8,266251
-2, 305604
ACETATO DE METILA ~- AGUA 3,73110E-2

-8,817744

-7,38357E-2

e

mn2
N2
L78940E-2 1,28212
LSB3E5E-2 6,99779E-0
8
%
a
8

a
g

-8,133439 1,34379E-4

$.363872-3
5,3556%E-3

W&

(o3l WV]

o
o~ (e
s
i L
mm
(IS

8,26643E-0

2]
2

9
5]

9, 31480E-7
-2, A49TLE-4

na- na-
N2 N1’

-8,22838%

2,5123920E-%

-8,398698 4,32c¢ClE-4

, o .

S =7.59774E-3 d
4.3375ue-3 [
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APENDICE B

Dedugao_da expressao para o calculo da entalpia,

utilizando-se a correlacao proposta

Da Termodinamica Classica (55) tem-se:

dU=CvdT+{T(%~$—)V-P}dv (B.1)

Mantendo-se a temperatura constante:
du = | T2y o | ay (8.2)
B o1 Ty )

e integrando a equagao (B.2):

u - u° - [T(%;)V—P}dv (B.3)
0

Da definicao de entalpia, H=U+Pv, vem que U=H-Pv.

Dai, substituindo-se em (B.3), tem-se:

Vv
Ho- Py - HO + pvO - T 22y p | dv
2T “v
[0}
\
ou:
0
\
\O_ — a_P__ - 0 /
H - H™ = [ P T( 3T )V ] dv + Py Pv (B.4)
\

Considerando o estado padrao como gas ideal, temos:

Py = RT e v - o
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Assim:

H - RO = {P—T(gqp_)}dv+Pv-RT (B.6)
v
Derivando parcialmente a equacao proposta (3.10)
com respeito a temperatura:
p- R _ __a (3.10)
v-b v(v+b)
(¥ - R R . 1 da,
oT TV yy (v-b)2 4T v(v-b)  dT
a db
+ —7 .V . = (B.7)
(v(v+b)) daT
e multiplicando por T chega-se a:
3P RT T da | T RT? db
T( 3T )V = - - + 5+ > —
v-b v(v+b) dT (v(v+b)) (v-b) dT
(B.8)
Realizando-se a integral de (B.6), tem-se:
]
poT( ), v (B2 R,
, v-b v(v+b) v-b
v v
T da T a RT? db 2 v
+ — + ~ | == L dv = - = In(—)
v(iv+b) dT v(v+b) (v-b) dT b vih
T da v T a 1 v 1 RT2 db
I LY e R e G R Ll T T N B
b dT v+h b b v+b v+b v-b dT v



Subsrituindo (B.9) em (B.6),

entalpia dada por:

H- HO = pv - RT + L () (a2 - 798
b v+b dT

T a 1 RTS | db

+ —— (= In(—) + -— , - -— —
b b v+b v+b v-b dT

temos a variacgao de

.10)



