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RESUMO

A caracterizagio de sistemas é fundamental na escolha do processo de separacéo
mais adequado. O tipo de sistema a ser separado tem importancia na viabilidade do

processo, na otimizagio e minimizacfo da geragio de poluentes.

Este trabalho tem como objetivo caracterizar varios tipos de sistemas, entre eles,
sistemas de interesse industrial como etanol / agua e dgua / fenol, e outros sistemas

contendo aminas, para fins de estudo sistemdtico.

As principais etapas deste trabalho sfio: gerar dados do equilibrio de fases liquido—
(liquido) — vapor de diversos sistemas de interesse industrial, avaliar as composicdes
individuais e globais das fases liquidas para cada sistema, calcular a existéncia ou ndo de
azedtropos bindrios e ternarios, homogéneos e heterogéneos, utilizando-se o programa
(AZEOT.EXE) desenvolvido no Laboratorio de Desenvolvimento de Processos de
Separacdo (LDPS) por Perioto et al. (1997); desenvolver uma metodologia de linhas de
equilibrio “pseudo- bindrios” para avaliar o desempenho de solventes para aplicagdo em
processos de destilagdo extrativa e azeotropica; calcular os fatores de separacdo oy em
funcio da temperatura, pressdo e composi¢io de todas as fases em equilibrio para os

sistemas considerados.

A metodologia utilizada permite a determinacio da composigdo das trés fases em
equilibrio na regifio de miscibilidade parcial sem que seja necessario fornecer estimativas
iniciais. O programa também calcula o “flash” trifasico e fornece dados de equilibrio que

podem ser usados para gerar as superficies de equilibrio.

Sera feita uma andlise da influéneia dos pardmetros utilizados no programa, uma
vez que estes afetam, de forma significativa, os resultados obtidos. Para isto, serd utilizada

uma ferramenta de grande utilidade hoje, o simulador comercial de processos HYSYS.



ABSTRACT

The characterization of multicomponent systems is fundamental in the choice of the
most appropriate process for a mixture separation. The system bebavior influences the

choice and the kind of equipment to be used. Besides, it determines the available solvents.

The main objective of this work is to characterize several types of systems. Among
them, systems of industrial interest such as ethanol / water and water / phenol, and other

systems containing amines, as part of a systematic study.

To accomplish this objective, the work was divided in the following steps:
generation of vapor — (liquid) ~ liquid equilibrium data of several systems of industrial
interest, using the program (AZEOT.EXE), developed by Perioto et al. (1997) in the
Laboratory of Separation Process Development (LDPS); evaluation of the individual and
global compositions of the liquid phases for each system; determination of the existence or
not of binary and ternary, homogeneous and heterogeneous azeotropes; development a
methodology which makes use of pseudo-binary equilibrium lines to evaluate the
performance of solvents for application in extractive and azeotropic distillation process;
calculation of the separation factors o of all the phases in equilibrium for the considered

systems, as a function of the temperature, pressure and composition.

The methodology used in this work allows the determination of the composition of
the three phases in equilibrium in the area of partial miscibility, with no need to supply
nitial estimates. The program also calculates the three phase flash and supplies equilibrium

data that can be used to generate the equilibrium surfaces.

An analysis of the influence of the parameters used in the program will be made,
considering that affect, in a significant way, the obtained results. To do this, a tool of
extreme importance, the commercial simulator HYSYS, will be used.
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1. INTRODUCAO

Os processos de separacdo difusionais sdo fundamentais nas inddstrias quimicas e
petroquimicas, farmacéuticas , minerais e de alimentos. Entretanto, a escolha do tipo de
processo mais adequado para a separagiio de uma mistura ¢ altamente dependente do
comportamento do sistema. Além disso, outros fatores influenciam a escolha dos processos
de separaciio, como custo, impacto ambiental, obtencfo de produtos de alta pureza e

recuperagio do solvente.

Neste trabalho, sera feita a caracterizagfio de alguns sistemas bindrios e ternarios.
Esta caracterizagfio € uma tarefa acessivel para sistema bindrios ¢ complexa para sistemas
multicomponentes, principalmente para aqueles que apresentam alta ndo idealidade, como
os casos de miscibilidade parcial na fase liquida e azedtropos terndrios, uma vez que estas
nio idealidades sdo caracteristicas que modificam o tipo e a ordem dos equipamentos de
separacfo. Essas caracteristicas também auxiliam na escolha de solventes adeguados a cada

processo, quando este for o caso.

O problema de se decidir qual processo usar para a separacdo de uma dada mistura
motivou a realizagfo deste trabalho. Estas situacdes tém sido apresentadas ac Laboratorio
de Desenvolvimento de Processos de Separagio (LDPS) pelo meio industrial com

frequéncia e € um assunto também de interesse na literatura publicada internacional.

A ferramenta utilizada para a obtencfio dos pardmetros bindrios de intera¢do com
dados de equilibrio liquido-liquido (ELL) e de equilibrio liquido-vapor (ELV) foi o
simulador comercial HYSYS (Hyprotech Ltd.) e para alguns sistemas foram utilizados
valores reportados na literatura Gmehling (1978-1982).

O simulador, apesar de ser uma “caixa preta”, ou seja, ndo se tem pleno
conhecimento dos algoritmos e métodos utilizados, tem grandes vantagens, pois possui um
grande banco de dados, eliminando o trabalho de se procurar propriedades fisicas na
literatura. Além disso, ja é possivel fazer regressdes de dados experimentais obtendo boas

estimativas dos pardmetros, ou até mesmo introduzir pardmetros externos ao simulador.




Convém observar que o grande uso que se tem feito dos simuladores, tanto nas
indidstrias como nas universidades, para tratar de problemas variados, confere a estes
simuladores um bom grau de confiabilidade. Porém, é sempre aconselthdvel comparar os
dados (e resultados) obtidos através do simulador com os dados existentes na literatura,

caso estes existam.

O estudo de sistemas ternarios € uma tarefa complexa, quando se deseja ter um
conhecimento do sistema para toda faixa de composi¢bes, principalmente devido &
representac@o utilizada, pois costuma-se representar o equilibrio de fases utilizando
diagramas triangulares, para qualquer dos casos (ELV, ELL ou ELLV). Entretanto, estes
diagramas triangulares ndo sio tdo eficazes para sistemas ternarios quanto séo os diagramas

retangulares para os sistemas bindrios.

Uma forma de se representar graficamente sistemas terndrios sfio os diagramas
“pseudo-bindrios”, que sio importantes na andlise da influéncia de solventes. Estes
diagramas séio faceis de serem construidos, desde que se tenha dados do equilibrio terndrio.

Neles, pode-se observar o efeito dos solventes na separa¢éio de uma dada mistura.

Maciel e McGreavy (1989) desenvolveram outra importante ferramenta para

caracterizagio de sistemas terndrios, as superficies de equilibrio yi, y2 e ys.

Estas superficies sdo representacOes graficas analogas as utilizadas para sistemas
bindrios (graficos xy) e que serdo utilizadas neste trabalho para o estudo do comportamento
de sistemas ternarios. Este conceito de visualizago permite a rapida identificacdo das
faixas de miscibilidade parcial, dos pontos de azeotropia e de outras nfio idealidades, além
de ser empregado na escolha de solventes adequados para os processos de destilacio

extrativa e azeotropica.




Objetivo

O objetivo deste trabalho € caracterizar sistemas terndrios de interesse industrial,

para aplicagdo em processos de separag@o. Para isto, pretende-se:

1. Gerar dados do equilibrio de fases liquido — (liquido) — vapor de diversos
sistemas de interesse industrial, utilizando-se o programa (AZEOT.EXE)
desenvolvido no Laboratorio de Desenvolvimento de Processos de Separagio
(LDPS) por Perioto ef al. (1997) e o simulador comercial HYSYS;

2. Avaliar as composi¢es individuais e globais das fases liquidas para cada

sistema;

3. Calcular a existéncia ou ndo de azeotropos binarios ¢ terndrios, homogéneos ¢

heterogéneos;

4. Desenvolver uma metodologia de linhas de equilibric “pseudo-bindrios™” para
avaliar o desempenho de solventes para aplicacfio em processos de destilagdo

extrativa e azeotrépica;

5. Calcular os fatores de separagdo ayj em fungdio da temperatura, pressdio e

composicio de todas as fases em equilibrio para os sistemas considerados.
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Organizacdo
No capitulo 1, estd a introdugdo do assunto estudado e os objetivos do trabalho.

No capitulo 2, encontra-se a revisio bibliografica relacionada a varios tdpicos
importantes para a realizagio deste trabalho, destacando-se principalmente a influéncia dos
modelos termodindmicos e dos pardmetros. Além disso, deve-se ressaltar no calculo do
equilibrio de fases, ainda, neste capftulo o item relacionado a caracterizagio de sistemas

ternarios, onde se encontram as caracteristicas do software utilizado, AZEOT.EXE.

No capitulo 3, foi feito o estudo de seis sistemas terndrios ndo ideais de interesse
industrial, sendo trés com etanol — 4gua e trés com dgua - fenol. O obijetivo € caracterizar os
sistemas e verificar se os solventes propostos possuem caracteristicas termodindmicas
favoraveis para 0 processo de destilagio azeotropica. Estes sistemas foram escolhidos
devido aos problemas ja conhecidos, ou seja, a necessidade de substituir o benzeno no
processo de purificagfio do alcool, e & alta toxidade do fenol, que tem gerado muitos

problemas, principaimente nas indastrias de resinas fendlicas.

O capitulo 4 trata dos sistemas contendo aminas. Ha uma breve introdugdo sobre a
utilizacdo das aminas nos processos de separagfo, assim como as caracteristicas gerais dos
sistemas estudados. Nesta etapa, os sistemas foram estudados por partes, ou seja,
primeiramente foram caracterizados os sistemas binarios correspondentes, ¢ em seguida, o
sistema ternario desejado. Os resultados obtidos foram comparados com dados
experimentais, para que fosse possivel verificar a eficiéncia do simulador. A ferramenta

utilizada para a caracterizagfo dos sistemas foi o simulador comercial HYSYS.
No capitulo 5, estéio as conclusfes ¢ as sugestdes para trabalhos futuros.

Este projeto de tese foi inteiramente financiado pela FAPESP (Projeto FAPESP,
bolsa mestrado, processo ntimero 97/07385-0).




2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

Introducio

Neste capitulo serd feita uma breve revisfo sobre equilibrio termodinimico,
apresentando as principais equacgdes e alguns trabalhos relacionados ao equilibrio de fases.
Ha também uma breve revisio sobre os modelos e os pardmetros termodinidmicos utilizados

nos calculos dos coeficientes de atividade da fase liquida e de fugacidade da fase vapor.

No item caracterizacio de sistemas ternarios estio apresentadas as caracteristicas do
programa AZEOT.EXE, assim como as principais equages envolvidas nos caleculos do

equilibrio de fases.

O 1ltimo item do capitulo trata dos processos de separagdo, principalmente aqueles

utilizados para separagfo de misturas ndo ideais, como destilagdo azeotropica e extrativa.

2.1 —Termodindmica do Equilibrio de Fases

A composi¢io de equilibrio de cada fase pode ser muito diferente e € esta diferenca
que nos permite separar misturas por extracfio, destilagdo ou outras operagbes de separacdo
difusionais. As composicdes de equilfbrio dependem de muitas varidveis, tais como
temperatura, pressdo e natureza quimica das substincias que compdem a mistura. A

termodindmica do equilibrio de fases procura estabelecer relagGes entre essas propriedades.

e Equilibrio Liquido-Vapor:

A base termodindmica para um problema de equilibrio liquido-vapor (ELV) esta

relacionada 4 igualdade dos potenciais quimicos através das fases, ou seja:

poo=p (i=1,..N) &y




ow fl=fY (i=1,..N) @)

A fugacidade da fase liquida ¢ fungfo da temperatura T, da pressio P, e das N-1
fragOes molares independentes na fase liquida x. A fugacidade da fase vapor também ¢é
funcdo de T, P e das N-1 fragdes molares independentes na fase vapor y;. Assim, de acordo

com a regra das fases, N varidveis devem ser especificadas para se determinar o problema.

e Equilibrio Liquido-Liguido :

Quando dois ou mais liquidos puros sio misturados em certas proporgdes ¢ ndo
formam apenas uma fase homogénea, mas duas (ou mais) fases liquidas, com composigdes
diferentes, e se estas fases estio em equilibrio, entfo tem-se o chamado Equilibrio Liguido-
Liguido (ELL).

A base termodindmica para o ELL € a mesma que para 0 ELV, ou seja igualdade
das pressdes, temperaturas e fugacidades para cada componente através das fases. Sendo I e
II duas fases liquidas diferentes, o critério de ELL para um sistema de N componentes a

pressfio € temperatura constantes €:

flofl (=1, N) 3)

Para condicdes de pressio constante, ou quando os efeitos de pressio sfo
despreziveis, o ELL bindrio ¢ convenienternente expresso por diagramas de solubilidade,
graficos de T versus x.

e Equilibrio Liquido-Liquido-Vapor:

Quando a curva do equilibrio liquido-liquido corta a curva do ponto de bolha do
equilibrio liquido-vapor, o sistema apresenta equilibrio liquido-liquido-vapor (ELLV).

A Figura 2.1 mostra esquematicamente um diagrama de (ELLV).




P constanta

Fase vapor

T*

Duas fases liquidas
I+11

Y xt' o*) Xlu 1

Figura 2.1: Diagrama de fases do equilibrio liguido-liqguido-vapor

Da mesma forma, a descrigdo termodinimica do ELLV esta baseada no critério de

igualdade das fugacidades de cada componente através das fases em equilibrio:

=g =g )

As equacgbes representativas do equilibrio trifdsico podem ser representadas da

seguinte forma:
- Equilibrio L® V: §Yy,P ={y,x £ J="" (5)
- Equilibrio L™ v: ¢y, P m(yixiff N (6)
- Bquilibrio LOL® (y,x,£0 )™ = {y,x,£° J =" 0




Nas Equacdes (5), (6) e (7), considera-se que o volume molar da fase liquida ¢
independente da pressio e igual ao volume do liquido saturado, ou seja POY= 1. Além

disso, elas estdo restritas as equagdes de normalizacio das composigdes:

-Fase LO: TN x{ =1 (8)
-Fase L™ : Zilx? =1 9
-FaseV: 3"y, =1 (10)

Na maioria das situacBes em que se estuda o ELLV, deseja-se determinar as
composigdes X ;, a temperatura T, a pressdo P e as vazdes das fases liquidas (I e IT) e vapor
nas correntes de saida, sabendo-se a vazio, a composicdo ¢ as condigdes de T e P da

alimentac#o.

Para um sistema com N componentes, e considerando-se T ¢ P constantes, tem-se o

seguinte conjunto de equacdes:
1- Equilibrio de fases (2N equagdes independentes)

Yi =K11XEI =KIHX;H (iﬂlszr“‘)N—) (11)

2- Balango material por componente N (N equacdes)

L'+ x'L +y,V=2zF (i= 1,2,.... N) (12)
3- Balango material global (1 equagio)
L'+L%+V=F (13)
4~ Composico para cada fase (2 equacdes)

SN oxi =2 x{ =¥Ny, =1 (14)

10



K; é chamado de razdio de equilibrio para o componente i, ¢ € definido como a razio
entre a fracfio molar de i na fase vapor e a fragdo molar de i na fase liquida, no equilibrio. O

fator de separa¢do oy inerente € dado por:

/X K.
=2 = (15)

! vilx; K;

e ¢ uma medida do grau de facilidade de uma determinada separacéo.
A literatura apresenta dois métodos para se calcular o ELLV:
e Técnica da minimizagio da Energia Livre de Gibbs;

s Jgualdade das fugacidades aliada a resolugiio do balango de massa.

Os dois métodos necessitam do conhecimento prévio das fases em equilibrio ¢ de
uma boa estimativa inicial das composigdes de equilibrio, sendo que o primeiro ¢ condi¢io

necessaria e suficiente para o célculo do ELLV, porém mais complexo que o segundo.

Soares er al. (1982), Sanchez et al. (1996), Zhu e Xu (1999), entre outros,
propuseram algoritmos que utilizam a técnica da minimizacio da energia livre de Gibbs.
McDonzald e Floudas (1996) também usaram esta técnica e propuseram uma nova

ferramenta computacional , chamada GLOPEC, que pode ser usada para calcular o ELV.

Nakayama ef al. (1988) propuseram uma nova expressio para G* , considerando em
sistemas liquidos a expansio do volume. Esta nova expressdo € capaz de representar ELL e
ELV para varias misturas usando pardmetros bindrios (os resultados representaram

adequadamente o equilibrio de misturas com gases liquefeitos).

Henley e Rosen (1969), Mauri (1980), Andrade (1991) ¢ Wu e Bishnoi (1996)
utilizaram o segundo método em seus trabalhos. Wu e Bishnoi desenvolveram um
algoritmo para calcular ponto de bolha e flash trifasico e obtiveram bons resultados quando

utilizaram o modelo UNIQUAC para varios sistemas.
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Andrade (1991) utilizou, em seu algoritmo, a metodologia de Nelson (1987) em

conjunto com uma metodologia para determinacfio das estimativas iniciais.

Nelson (1987) desenvolveu um método rapido e eficiente para determinar o nimero
de fases presentes em equilibrio. O método estd baseado no critério dos pontos de bolha e
orvalho e depende de uma boa estimativa da composicio da fase que esta sendo estudada.
O método verifica se os critérios para a existéncia de uma tnica fase sfio obedecidos, caso
contrario, verifica os critérios para a existéncia de duas fases. Caso ndo sejam obedecidos

nenhum dos métodos, parte-se para a solucio do equilibrio trifasico.

Perioto ef al. (1996) desenvolveram um software (AZEOT.EXE) baseado na
abordagem da igualdade das fugacidades dos componentes das fases presentes no
equilibrio, sendo todas as equagdes envolvidas resolvidas simultaneamente. O método ¢

robusto e nfio necessita estimativas iniciais.

Ohanomah e Thompson (1984) compararam os dois métodos para calcular o ELLV.
Para isto, os autores estudaram véarios algoritmos com cada método e calcularam o tempo
computacional gasto em cada um para os calculos do equilibrio. Os algoritmos foram
usados para varios sistemas, entre eles, bindrios, ternirios, multicomponentes, ideais ¢ ndo
ideais. Os autores apresentam os resultados em forma de tabelas, onde ¢ possivel comparar
o desempenho (tempo gasto) para cada tipo de sistema. Foi possivel verificar que os

métodos que utilizam as fungdes propostas por Rachford-Rice foram os mais rapidos.

2.2 — Modelos Termodinamicos

Modelos termodindmicos serfo utilizados nos calculos dos coeficientes de

fugacidade (9) e de atividade (y), para determinar o ELLV.

Segundo Andrade (1991) e Perioto (1997} é fundamental a utilizagio de um modelo
termodinidmico que represente bem o sistema liquido-liquido-vapor, para que se possa obter

bons resultados no equilibrio trifdsico.
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Para o calculo de ¢ (na fase vapor) existern vérias equacbes de estado (EOS). A
equacdo de Van der Waals foi a primeira equagfio de estado cubica que representou o
comportamento das duas fases. Apesar de inexata, apresenta um termo atrativo, relacionado

as forgas intermoleculares, e um termo repulsivo, relacionado ao volume molar.

A equacio de Redlich-Kwong basicamente constitui-se em uma modifica¢io do

termo atrativo da equagfio de van der Walls.
Qutras equagdes para o calculo do coeficiente de fugacidade:

» Peng — Robinson (PR) ¢ Soave-Redlich-Kwong (SRK): usadas para sistemas
hidrocarbonetos (HC) — hidrocarbonetos. Nao devem ser utilizadas para sistemas

ndo ideais, contendo acidos, dlcoois, entre outros.

o Kabadi Danner (KD): é uma modificacio da equacfio original de SRK
desenvolvida para calcular 0 ELLV para agua- HC- HC.

o Peng-Robinson Stryjek-Vera (PRSV): ¢ uma modificacio da equacio (PR),

estendida para sistemas moderadamente nio-ideais.

e Benedict- Webb-Rubin (BWR): E bem aceita pelas indistrias quimicas. Foi
utilizada e modificada por varios autores, mas por causa do alto grau de nfo

linearidade, esta equacéo € menos utilizada que outras equagdes cuibicas.

o Lee-Kesler-Plocker (LKP): Plocker modificou a equagfio original de LK ¢ o
método se mostrou muito eficiente para substincias nfio polares e misturas. Para

misturas polares pode-se adotar o fator polar das equagtes de (BWR).

o Virial: E uma serie infinita que representa o fator de compressibilidade (z) da
fase vapor, tendo como variavel independente na expansio a pressio (P) ou a
densidade (p). E muito utilizada para sistemas contendo acidos, alcoois e outras
moléculas capazes de formar pontes de hidrogénio. Os coeficientes que
aparecem na equacfo refletem a nfo idealidade da fase vapor. H4 uma relacio
entre os coeficientes e o potencial intermolecular. Na teoria, os coeficientes sdo
somente funcio de T. O seglindo coeficiente esta relacionado as interagdes entre

os pares de moléculas, o terceiro, entre trés moléculas, ¢ assim por diante.
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Os desvios da fase fase vapor ideal nio dependem somente de P e T, mas também

das interacSes entre os componentes, dependendo, entdo, da natureza quimica.

As reacdes de polimerizaciio (dimerizagfio e trimerizagfo) resultam num desvio
negativo (z < 1} do comportamento de gas ideal (z = 1), enquanto que dissociagio resulta
num efeito positivo (z > 1). Os efeitos da dimeriza¢io diminuem com a diminuicdo da

presséo.

Segundo Prausnitz et al. (1986), os alcoois, os dcidos e outras moléculas capazes de
formar pontes de hidrogénio, tem forte tendéncia a formar dimeros e, consequentemente, a

fase vapor ndo pode ser considerada ideal.

Arce et al. (1990) e Gultekin (1990a) estudaram sistemas com alcool e utilizaram a
equagdo do Virial para o calculo do coeficiente de fugacidade. Os resultados obtidos nos

dois trabalhos estavam de acordo com dados experimentais.

Goral et al. (1998) estudaram o ELV do sistema ciclohexano, metanol e hexano a
303,15 K , usando vérios modelos para o cdlculo de v e para a fase vapor escolheram o
modelo Virial que leva em conta as nfio idealidades do sistema nesta fase. O objetivo era
verificar qual modelo ¢ mais adequado para representar o equilibrio deste sistema, €

portanto, o modelo usado para a fase vapor deveria ser também o mais adequado.

Lee et al. (2000) estudaram a separagfio do sistema etanol — &gua por extragdo
supercritica com metil-alcool como solvente. Os autores compararam os resultados obtidos
no célculo do equilibrio usando quatro EOS: RK, SRK, PR, Patel- Teja(PT), usando
também varias regras de mistura. Para os cdlculos de y, os autores usaram o modelo
UNIQUAC. De acordo com os resultados do equilibrio, concluiram que as equagbes de
SRK forneceramn uma predicio pobre do equilibrio, enquanto que as outras equacdes
forneceram resultados semelhantes entre si. Os resultados variaram de acordo com a regra

de mistura utilizada.

Wen et al. (1999) estudaram o ELV de misturas bindrias contendo alcool e
utilizaram a equagio do Virial, com o segundo coeficiente determinado pelas correlagdes
de Tsonopoulos, que considera os efeitos de ndo idealidade da fase vapor. Os resultados

obtidos estavam de acordo com dados experimentais.
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Varios modelos termodindmicos tém sido propostos para o calculo de y. Os modelos
se dividem basicamente em dois grupos: aqueles baseados no conceito de composi¢io local
(UNIQUAC, NRTL, Wilson, entre outros) e os métodos baseados no conceito de
contribuicdo de grupo (UNIFAC, ASOG).

Giiltekin (1990 b) apresentou em seu trabalho dados de ELV para sistemas binarios,
terndrios e quaternarios compostos por acetona, metanol, 2-propanol e 1-propanol. O autor
usou dados do sistema bindrio para ajustar os parfmetros bindrios da equagdo de Wilson.
Estes parametros foram utilizados no céleculo do ponto de bolha e da composigio da fase

vapor e os resultados obtidos foram proximos dos valores experimentais para cada sistema.

Um modelo que utiliza dois pardmetros binarios ajustaveis ¢ pode ser utilizado tanto
para os calculos de ELL como de ELV, ¢ o modelo UNIQUAC, desenvolvido por Abrams
¢ Prausnitz (1975). Outro modelo que também utiliza pardmetros de interago bindrios € a
equagdo de NRTL, Reid et al. (1987). Estes modelos podem ser aplicados a sistemas com

miscibilidade parcial.

Nagata (1989) propds uma modificacdio no modelo UNIQUAC estendido para o
ELL terndrio e quaternario. Segundo o autor, o modelo pode ser aplicado para misturas

guaternarias altamente nfo ideais com apenas poucas adaptagdes.

O modelo UNIQUAC tem sido usado em muitos outros trabalhos como: Prokopakis
e Seider (1983), Soares ef al. (1982), Andrade (1991), Wu e Bishnoi (1986) e Gupta et al.
(1989). Nakayama (1988) observou que o modelo UNIQUAC fornece resultados pobres
para o ELL contendo gases liquefeitos. Plackov(1990) usou este mesmo modelo para
sistemas ternarios contendo ciclohexano e agua e obteve resultados satisfatorios para os

sistemas estudados.

Outro modelo também bastante freqgiiente na literatura € a equag@o de NRTL que foi
utilizada por Zhang (1991) para estudar o ELL do sistema dgua / etanol / dcido oleico,
obtendo resultados que representavam adequadamente o ELL. Martini (1995), Perioto

{1997, Mauri (1980), entre outros, também utilizaram este modelo em seus trabalhos.

Cha e Prausnitz (1985) apresentaram um fator de corregdo “C” para os calculos de

ELLV envolvendo g© (energia de Gibbs molar em excesso); os autores usaram os modelos
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NRTL e UNIQUAC e obtiveram bons resultados para o ELL ¢ ELLV.

UNIFAC, UNIFAC modificado ¢ ASOG sio considerados métodos de contribuigio
de grupos ¢ admitem que uma mistura nfo consiste de moléculas, mas sim de grupos
funcionais. Assim, as propriedades da mistura sfio representadas pela soma das
contribui¢des individuais de cada grupo presente. A idéia é extremamente atrativa, pois
com uma pequena quantidade de grupos é possivel representar uma grande quantidade de
misturas. No entanto, esta hipotese ¢ aproximada, pois, na presenga de varios grupos numa

mesma mistura, € dificil identificar a influéncia de um grupo sobre os outros.

E possivel encontrar na literatura vérios trabalhos comparando os diversos modelos
termodindmicos, para diversos sistemnas, além de serem propostos novos modelos, e

algumas adaptacOes para os modelos ja existentes.

Comneman et al. (1990} estudaram o sistema etanol ~ ciclohexano — 4gua com o
modelo NRTL com dados de ELL e ELV. Os autores concluiram que no caso de sistemas
altamente nfo ideais, as imprecisdes dos resultados podem ser relacionadas 2 utilizagio de
um mesmo modelo para representar as regides de ELL e ELV. Os autores observaram que
quando se utilizou dados do ELV para obtenciio dos pardmetros do sistema ternario, os
resultados foram muito proximos dos dados experimentais na regido de ELV e observaram
um desvio na representacdo do ELL. Quando se utilizou dados do ELL., os resultados foram
bons na regido de duas fases liquidas; o desvio ocorreu na regifio de ELV. Os autores
propuseram um fator de corre¢do semelhante ao desenvolvido por Cha e Prausnitz (1985), e

com isso os resultados foram semelhantes aos dados experimentais para todo o ELLV.

Arce et al. (1990) compararam vérios modelos termodindmicos para predizer o ELV
do sistema metanol - benzeno - ciclohexano a 760 mmHg com os dados obtidos
experimentaimente. Entre os modelos estudados estdo o UNIQUAC, NRTL, Wilson,
usando pardmetros bindrios, € métodos de contribuicio de grupos, UNIFAC e ASOG. N&o
foi possivel determinar qual o melhor método , uma vez que a diferenga dos resultados foi

muito pequena.

Holidorf e Knapp(1988) fizeram varios experimentos envolvendo ELLV e
determinaram os parmetros termodindmicos para as equacGes de Margules, Van Laar,

NRTL, UNIQUAC, UNIQUAC modificado e UNIFAC. Os autores observaram que ©
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modelo UNIFAC ndo representou bem os sistemas compostos por agua € éter e concluiram

que s3o necessarios pardmetros UNIFAC diferentes para éteres alifaticos e éteres ciclicos.

Catrns ¢ Furzer (1990) compararam os métodos de contribuicdio de grupos
UNIFAC, UNIFAC-VLE, UNIFAC-LLE, UNIFAC modificado, ASOG e ASOG
modificado, e observaram que os métodos UNIFAC-VLE, UNIFAC modificado ¢ ASOG
apresentaram melhor desempenho, ou seja, foram capazes de representar os sistemas

estudados.

Gmehling (1986) usa o0 método de contribuicio de grupo para estimar y e conclui
que apesar de suas limitagdes este método ¢ uma importante ferramenta nos problemas de
equilibrio termodindmico. Em seu trabalho, pode-se encontrar véarias aplicagdes para este

método.

2.3 — Pardametros

A escolha e utilizagio de bons pardmetros dos modelos termodinimicos foi

fundamental nos resultados obtidos por Perioto (1997), Andrade (1991) e Martini (1995).

Cha e Prausnitz (1985) comentaram a influéncia dos parmetros nos resultados
obtidos para o equilibrio. Os autores analisaram © uso de parametros binarios do ELV para
predizer o equilibrio ternario, e observaram que as incertezas de certos parimetros afetaram
a predigdo do ELL, enquanto que oS mesmos pardmetros podiam representar
satisfatoriamente o ELV. Foram estudados 19 sistemas ternarios, entre eles, ciclohexano,
metanol, etanol Foi possivel observar que quando se introduziu um fator de correc¢fo na
expressio de g%, relacionado ao ELL, os resultados obtidos para o equilibrio de fases
ternario, usando pardmetros obtidos de dados do ELV, estavam de acordo com dados

experimentais.

Nagata (1989) compara os resultados obtidos para o equilibrio usando pardmetros
de interagdo bindrios e terndrios do modelo UNIQUAC em diversos sistemas terndrios e
quaternarios. O autor observou que, usando parAmetros binarios e ternarios juntos, os

resultados obtidos para o equilfbrio foram melhores que os resultados obtides somente com
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pardmetros bindrios. Os resultados foram comparados com dados experimentais.

Giiltekin (1990a) utilizou pardmetros binarios da equacio de Wilson para predizer
sistemas ternarios o obteve bons resultados para o sistema benzeno - tolueno - m-xylene, a

1 atm.

Em outro trabalho, Giiltekin (1990b) também utilizou parémetros binarios para o
calculo de sistemas terndrios e quaterndrios. Os sistemas estudados eram compostos por:
acetona, metanol, 2-propanol, 1-propanol. Para todos os sistemas estudados, os resultados
obtidos foram semelhantes aos dados experimentais. O autor observou que € possivel

utilizar pardmetros bindrios para predizer sistemas ternarios € quaterndrios.

Arce et al. (1990) calcularam pardmetros bindrios para varios modelos
termodindmicos com dados de ELV para o sistema metanol, benzeno e ciclohexano e
utilizaram os parfmetros para calcular o equilibrio trifasico. Os resultados obtidos estavam

de acordo com os dados experimentais para todos os modelos utilizados.

Andrade (1991) estudou a sistemdtica de utilizagfio de pardmetros binarios do
modelo UNIQUAC obtidos a partir de dados de ELL e de ELV para calculos de ELLV. Os
sistemas terndrios utilizados neste trabalho foram etanol — benzeno — dgua e dgua — acetato
de butila — butanol. A autora propds cinco sistematicas diferentes, em fun¢io da origem dos
dados de equilibrio. A sistematica 1, por exemplo, corresponde 3 utilizacio de pardmetros
bindrios obtidos a partir de dados ternérios de ELL e ELV. Andrade concluiu que a melhor
representacio de um sistema ternario em equilibrio de fases € obtida quando o modelo de
¢" utiliza pardmetros binrios de interagfio obtidos simultaneamente por ajustes de dados
experimentais binarios e terndrios em condi¢bes de T e P mais proéximas possiveis das

condicfes pretendidas.

Prokopakis e Seider (1983) desenvolveram uma metodologia para obtengio das
condigdes otimas para uma coluna de destilagdio azeotrdpica. O sistema usado foi etanol /
dgua com benzeno como solvente. Neste caso, o azedtropo formado € ternario ¢
heterogéneo e 0s autores observaram que os resultados obtidos foram melhores quando se
usou dados terndrios de ELV e ELLV, ao invés de dados bindrios (que ndo representaram

bem as regides da nfio idealidade dentro da coluna).
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Pham ¢ Doherty (1990) também estudaram solventes para a destilagio azeotropica.
Os autores apresentaram um procedimento para calcular os dados de ELLV ¢ quando
compararam os resultados obtidos com valores experimentais, para o sistema etanol —
benzeno — dgua observaram que houve uma grande variacfio dos resultados, dependendo
dos parmetros utilizados. Os melhores ajustes foram obtidos quando se utilizou pardmetros
obtidos com dados ternarios de ELL e ELV.

2.4 — Caracterizacdo de Sistemas Terndrios

O estudo do comportamento de sistemas bindrios tem sido feito e apresentado na
literatura com relativa facilidade, enquanto que para sistemas multicomponentes esta tarefa
¢ extremamente complexa. O estudo de sistemas ternédrios € dificil, principalmente devido a
representacdo através de diagramas triangulares. Esta representagdio nfo € clara em relagéo
ao comportamento termodindmico do sistema, principalmente quando este apresenta ndo

idealidades, tais como miscibilidade parcial na fase liquida e presencga de azedtropos.

As superficies de equilibrio, por sua vez, podem ilustrar este tipo de
comportamento visualizando-se toda a faixa de concentracfio, informando a formacdo de

um ou mais patamares e as nio idealidades.

Este comportamento foi analisado por Martini (1995) e Vasconcelos {1997). Martint
estudou 15 sistemas terndrios, verificando a existéncia de azedtropos bindrios e terndrios
através das superficies de equilibrio geradas pelo software desenvolvido por Maciel (1989).
Martini observou que a partir das superficies (junto com o plano da diagonal e a linha de
inversdo) pode-se observar a existéncia de azedtropos € de miscibilidade parcial, e analisar
a influéncia de solventes. Esta representacio dos sistemas ternarios € uma ferramenta muito

importante na caracterizagio de sistemas ternarios.

Maciel (1989) usou o teorema de Gibbs-Konovalov que estabelece que as seguintes

condicdes precisam ser satisfeitas no ponto de azeotropia:

ap AZECTROPO
=7

3T %
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AZEOTROPO
(QJ =0 (i7)

aT AZEGTROPO
[é—;j—]P x =0 (18)
oT AZEOTROPO
[ayi ]P,y )
”ﬁi = wf/;; (20)

parai,j=1.2, ..., N.

Qualquer uma das condi¢des (16) a (20), quando satisfeitas, caracterizam o estado

azeotropico.

Neste trabalho, a caracterizacfio dos sistemas terndrios foi feita usando os programas
AZEQT.EXE desenvolvido por Perioto (1997) no LDPS, SUPERFICIE.EEXE e também

atraveés do simulador comercial HYSYS.

O trabalho de Perioto representa uma contribuicio a sintese do processo de
destilacdo azeotrdpica. O programa desenvolvido determina azedtropos homogéneos ¢
heterogéneos em sistemas multicomponentes, & pressio fixada no inicio do procedimento

de calculo.

A metodologia ¢ totalmente independente do fornecimento de estimativas iniciais.
Utiliza-se o célculo do ponto de bolha multifisico na busca da regifio onde se encontra o
azeotropo, ¢ que € de extrema importancia para sistemas com poucos dados experimentais,

onde ndo se conhece com exatidio a regifio de ocorréncia do azedtropo.

Inicialmente, o programa verifica a existéncia de azedtropos bindrios e,

posteriormente, faz a busca para azedtropos ternarios.
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O trabalho de Perioto nfio envolve o uso de derivadas parciais, e sim a minimizacdo

de uma funcdo objetivo (Equacgio 20):

Egpy = z}izl (ii —¥i )'i‘ (Tbeiha - orvaiho)
(21)

Min(Fy, )< Erro

O programa pode ser esquematizado como segue:

(1)~ Aplicacdo do cédlculo do ponto de botha multifasico aliado a minimizagfio da fungio

objetivo para obteng@o das estimativas para o azedtropo bindrio;

(2)- Teste para verificar a existéncia de azedtropos binarios. Caso negativo, iniciam-se os
calculos para determinacgfio de azedtropos ternarios. Caso positivo, aplica-se uma rotina de
minimizacdo associada a um método numérico (Newton-Raphson) para a obtencfio da
temperatura e composi¢des azeotropicas;

(3)- Aplicacdo do célculo do ponto de bolha multifisico aliado 4 fungfio objetivo para a

obtencfo das estimativas para o azedtropo ternario;

(4)- Emprego de uma rotina de minimizacio (RQP) associado ao método de Newton-

Raphson para obtengdo da temperatura e composicdes azeotropicas.

O programa de Perioto (1997) também realiza o cdlculo do separador simples
trifasico (“Flash Trifésico™). A Figura 2.2 mostra esquematicamente um separador simples
trifasico, isotérmico, isobérico, em estado estaciondrio, conhecendo-se, T, P, composicdes e
vazdo na alimentacfio. Deseja-se calcular as composi¢Ges e vazio na corrente de saida. O
algoritmo esta baseado na resolucfio das equagdes de balango de massa e equilibrio
termodinamico pela técnica da aproximacfo reduzida, empregando dois fatores de

separacdo definidos segundo Henley e Rosen (1969):
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Yo v

ETP

Xi2, L

%1, 1a

r Y
= (22)
B 23)
L, +L,

o* representa a quantidade da vapor presente no equilibrio em relagio a
alimentagdo. O fator B representa a quantidade de liquido presente na fase liguida 1 em
relacio & quantidade de liquido presente na fase liquida 2. Os fatores de separacfio acima

estiio relacionados com as composi¢des por meio das fungdes de Rachford-Rice:

fwy (‘1* : B)m %{y — (24)
fo) (‘I*aﬁ)* §[Xi,1 — (25)

i=1

Apés manipulagdes algébricas:

* N i1-K;
' B)=3 ) -0 2o
=l [3(1—-05*)+(1wa*ll—ﬁ)u£’~i+a*Ki,1
L 1,2 |

22



. N
fa(@ )= 3

2

onde:

Y
K =2
X1
¥
Kip=—
Xi2

il

=0

@7

(28)

(29)

Se X i€ Y correspondem aos vetores da composicdo da fase liquida j e composigio

da fase vapor, respectivamente, pode-se escrever:

Zi
Ll —
6(1—-a*)+( i1
X5 = Zi
i,2
3(1—a*)§i’2 (l-a' J1-B)+a'K,,
il
Z;
Y=
pll-a )K,1 (l-a" Yi- B)-:~;~+a
Restricdes:
0<a <1
0<p<l

(30)

31

(32)

(33)

(34)




Aliado a estas equagdes, Perioto utilizou a metodologia de Nelson para determinar o

nimero e tipo de fases presentes.

O método de Nelson pode se resumido como segue:

o Fase Vapor:
] 33)
i=1 Ky
N 7.
Py IS | (36)
=152

e Fase Liguida 1:
N
ZziKi,l <1 (37)
1=
Szt o (38)

Ly i &

i=1 ] Ki,z

s Fase Liquida 2;
N
2z;iKi2 <1 (39
j=1
N Kiz
2z — <1 (40)
=1 Ky

No caso de equilibrio entre duas fases, € necessdrio analisar as fungdes abaixo para

se ter unicidade nas condi¢Oes apresentadas:

N ZiK' 1“’Ki
Qilyy,w3)=X 1’2( ’1)

(41)
=1 K 1Ko +wK (1-Kg )+ yoKy il -Ki;)
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Qalwy,w3)= §

zK; (1-K;,)

o Fase Vapor e Fase Liquida 1:

S1K; 1Ko +wiKi o (0-Kig JrwaKi (1-K5)

Qz(\pl,O) <0 na raiz de Q:(WUO) 2= {)

e Fase Vapor e Fase Liquida 2:

N z.
}:z‘>1

i=1Ki,2

N
ZZiKi’z >1

I+

Q,(0,w,) <0 na raiz de Q,(0,y,)=0

e Fase Liquida le Fase Ligquida 2:

N Kil
Zzi ~>1
=1 K

>1

N K,
D z, i,2
=1 Ky

Ql(wislmwl)“Qz(\y;,luky;) =0

(42)

(43)

(44)

(45)

(46)

(47)

(48)

(49)

(50

€)))
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Q](Wlal_w1)>0 ou QQ(W;J“W:)>0 (52)

L
sendo que y; € y; correspondem aos fatores de separagfio da fase liquida 1 (y, = M;E,i) eda

L
fase liquida 2 (v, x-“ﬁzw), respectivamente, conforme definicGes empregadas por Nelson

(1987).

A Figura 2.3 mostra o fluxograma para o célculo do ponto de bolha.

| Ler e armazenar P, , |
. X, as constantes. FIM! .
Fazer F, = 1.
SiM
/ v ! d
ECalcular Pisat, st ey, «——ijg Ajustar T ‘HWWNA Ty, =17 //\>
‘E H
1 Normalizar y, . SIM
. Calevlary; Calcular £, s ymudou? >
; E.\\ A
: .
¥ : AN -
Calcular Ty Primeira ™~ N:\O
i - iterag#io?
\\
N

Figura 2.3: Fluxograma para o cdlculo do ponto de bolha.
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A Figura 2.4 mostra o fluxograma para o calculo dos azeétropos.

/' Dados de entrada: /
/ T ) P s Z i /

L

Caleulo do ponto de bolha e orvalho
(Estimativas): composicio das fases
liguidas e (1, /L, +1,)

P“Sixa T < Ponto de bolha 7 Nao——-m
. Yes —“omo de orvatho ? Nio-#
| L/V=0.0
! f |
% Y i L/V=1,0 |
1 | . "Plash"LV. | e
. o i Estimativas:y e L/ V.
. "Flash" liquido - liquido ! |
‘ MM’M
| ¥, composigdo
Célculo das constantes ' da alimentaggo.
de equilibrio. e
i
h 4 i
; N « ;
Saida } 14
T
B Determinagio do n° de
fases em equilibrio.

n ‘ P UNICAMP
Cilculo dos fatores de

mg;gga:‘géo;ﬁdaf;es BEBLiOYECA CENTR.AE.
ﬁ SECAQ CIRCULANTF

h

Teste de convergéneia.
Convergiu?

Figura 2.4: Fluxograma do cdlculo do separador simples trifdsico (Perioto — 1997).

A Figura 2.5 mostra o fluxograma do programa de célculo do “Flash Trifasico™,

desenvolvido por Perioto.
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2.8 — Processos de Separacdo

Os processos de separagfio estdo presentes em muitas indistrias quimicas e, por
isso, muitos trabalbos da literatura tém como objetivo otimizé-los através da escolha de

novos solventes, ou através de novas configuracSes, entre outros aspectos.

Nio existe uma regra geral para se determinar qual processo de separaciio € mais
adequado, pois vérios aspecios devem ser considerados e, geralmente, os fatores limitantes
sdo a disponibilidade financeira para instalagfio do equipamento de separacdio, a quantidade
de energia requerida ¢ as especificagdes do produto final. Dai a necessidade de caracterizar
o sistema, pois pode-se verificar quais os possiveis processos de separacio que podem ser

utilizados, e quais os solventes mais adequados.

O trabalho de Rousseau (1987) apresenta uma coletdnea sobre processos de

separagio.

A Tabela 2.1 mostra esquematicamente alguns processos de separagio e a

propriedade bésica que esté relacionada a separacio:

Tabela 2.1 : Processos de separacdo e propriedades bdsicas.

Processo Propriedade Basica

Destilacfio Volatilidade Relativa, Pressfio de Vapor
Extracio Coeficiente de distribuigfio e Seletividade
Osmose Reversa Difusividade e Solubilidade

Membranas Difusividade e Solubilidade

Cristalizac8o Temperatura de fusSo e solubilidade
Ultrafiltragfio Tamanho molecular

Eletroforese Carga elétrica e mobilidade idnica
Dialise Difusividade




MNeste trabalho, seré dada uma atengfo especial & destilagio. A Figura 2.6 mostra

esquematicamente um processo de destilaco.

Q{condensador)
-

o,

Dasazdﬁ

Ahmentacio

Qlrefervedor)
g

Produte
de

funda

Figura 2.6; Esquema para destilacdo convencional.

Processos de Separaciio de Misturas Azeotrdpicas

A destilagdo € um dos processos de separagfio mals comumente empregados nas
indistrias quimicas e petroquimicas ¢ estd baseada na relagfo entre a composicio do vapor
em equilibric com dois ou mais liguidos de uma mistura, ou seja, seu principio de

separacho ¢ a diferenca de volatilidade entre os componentes.

(Quando as composighes das fases liquida e vapor se mantém constantes e iguais
entre si, tem-se um ponto de azeotropia, ¢ estas representam as composigles maximas que

serfo obtidas, usando-se um processo de destilacdo comum.

Portanto, no caso de misturas altamente nfo ideais e misturas que apresentam
azediropos, € necessario recorrer a outros métodos de separagio, como por exemplo, as

destilacBes extrativa e azeotropica.

Ha varios tipos de azedtropos, sendo que cada um reflete um tipo de néic idealidade.

Um azedtropo € homogéneo se somente uma fase liquida estiver presente e € heterogéneo
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se apresentar duas fases liquidas em equilibrio com uma fase vapor. O aze6tropo pode ser
de méximo, se a temperatura de ebuligdo ¢ maior que a dos componentes puros, de minimo,
se a temperatura de ebuli¢iio for menor que a dos componentes puros, ou de "sela”, formado
por no minimo trés componentes ¢ com temperatura de ebulicio entre a dos componentes

puros.

Sabendo-se o tipo de azedtropo formado por uma mistura, pode-se escolher qual o
melhor método de separagfio, pois os azedtropos podem tornar uma dada separagfio
impossivel por destilacfio simples, ou entfo, podem ser usados para separar outras misturas

azeotropicas, aumentando a recuperacdo de um desejado componente.

Martini (1995) observou que se um sistema ternario apresentar trés azeotropos

binarios, ha forte indica¢fio que existe um azedbtropo ternario.

O fato de n#o haver trés azedtropos bindrios, entretanto, ndo impede que o sistema
apresente azeotropo terndrio; foi o que se observou no trabalho de Horsley (1973), que
relata trés azedtropos terndrios envolvendo agua-metanol, sendo que estes sistemas nfo
formam azedtropos bindrios. Os sistemas relatados sdo: agua- metanol- cloroacetato de

metila, agua — metanol - 2-metil-furano e 4gua — metanol - isopreno.

A separagdo dos azedtropos € de grande importincia industrial, ento, a
caracteriza¢io de um sistema é fundamental para que se escolha adequadamente o melhor

processo de separagdo.

Hoje, na literatura, sfio encontrados varios metodos para separar misturas

azeotropicas, enire eles:

e Destilacdo Extrativa: o solvente deve ter alto ponto de ebuli¢fo, deve ser miscivel e nfo

deve formar um azeo6tropo com outros componentes da mistura. A escolha do solvente
determina qual dos componentes originais é removido predominantemente. A separacéo
acontece porque o solvente € escolhido para agir de forma diferente com os
componentes da mistura original, alterando suas volatilidades relativas. Como estas
interagOes ocorrem na fase liquida, o solvente deve ser adicionado no topo da coluna, ¢
a mistura a ser separada deve ser alimentada mais proxima do fundo. O componente

com maior volatilidade relativa ¢ obtido em cima como destilado relativamente puro, e
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os outros componentes saem com o solvente no fundo. O solvente é, entdo, separado
numa coluna de destilagfio e reciclado para a primeira coluna. A destilagio extrativa €
menos complexa e mais amplamente usada que a destilagiio azeotropica, pois ndo forma
azedtropos, e pelo fato do solvente poder ser recuperado por destilacio simples. Outra
vantagem € que o nimero de solventes possiveis para separagio por destilagio extrativa
€ maijor, pois as restricdes de volatilidade sdio menos severas. A Figura 2.7 mostra um
esquema tipico para um processo de destilagio extrativa para a mistura metil-

ciclohexano/ tolueno, usando fenol como solvente, usando fenol como solvente.

Coluna de
Destilagéo
Extrative
wmetil-ciciohexano
Tolueno
ertrads de
. Coluns de
2 goivents .
_ﬁw 1fenol . Recuparagdo
metil-ciclohexano de Dalvente
toluzenc
! Tfmot
Rericlo de Solvente

Figura 2.7: Destilagdo extrativa para separagdo da mistura metil-ciclohexano/ tolueno

usando fenol como solvente (McKetta 1993).

Destilacdo Azeotrépica: adiciona-se um terceiro componente (“entrainer”) na corrente
de refluxo para formar com um, ou mais, dos componentes originais um azedtropo. que
é removido como destilado. O aze6tropo formado deve ser de minimo e heterogéneo, de
modo a formar duas fases liquidas em equilibrio que, posteriormente, vio para um
decantador para serem separadas. Este processo difere da destilagio extrativa pois o
“entrainer” aparece no destilado e o componente mais voiatil na base da coluna. O

processo de destilagdo azeotrdpica envolve :
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=>coluna de destilagiio azeotropica;
=decantador;

=>reciclo para a coluna azeotrépica;
=>colunas de separagfo secundarias;
=>reciclo do solvente.

A Figura 2.8 mostra um esquema de destilagdo azeotrépica para separar etanol e

4gua usando benzeno como solvente.

Azedtropo : P
Temirio azedtropo Azedtropo
Bavzeno |terndvio Bindvis
dncmh&eq_i Ty
5T
' banzeno gma
Alimantacino )
gtanol + fgua Primeira Colna Segunda Coluna Teresiva Colona
 PA—
& =
Alcool
; tanol / &goa
Reciclo do shsolto £ . [
Azedtropo Tistura bindivia saita de g

Figura 2.8: Destilacdo azeotrdpica para separacgdo de etanol e dgua usando benzeno como
solvente (McKetta 1993)

o Destilacdo com Presenca de Sais I6nicos: o sal dissolvido na mistura liquida altera a

volatilidade relativa o suficiente para que a separagéo se torne possivel.

e Destilaco com Variacdo de Pressfio: usa-se uma série de colunas operando com
pressdes diferentes para separar azeotropos bindrios que mudam sua composi¢do com a

variacdo da pressfo. Outra forma € adicionar um terceiro componente que forme
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azebtropos sensiveis a variacdo de pressio antes de alimentar a mistura original na

sequéncia de colunas.

s Destilacio com Reacfo: adiciona-se um agente que age preferencialmente com um dos

componentes da mistura. O produto da reagdo € destilado e separado dos componentes

que nio reagiram e a reagéo € revertida para recuperar o componente inicial.

Panagiotopoulos € Reid (1986) citaram outro tipo de processo de separagfio para
sistemas ternarios incluindo agua, um composto orginico polar e um fluido supercritico.
Este processo € a extragfo supercritica e, geralmente, envolve compostos orgénicos em

solucdes aquosas.

Lee e Paht (1985) estudaram o processo para obtengfo de etanol anidro sugerindo o
processo de destilagdo extrativa. O objetivo foi investigar possiveis solventes para quebrar
0 azeotropo original etanol — dgua e mudar a curva de equilibrio liquido — vapor. Os autores
concluiram que glicéis sio mais seletivos que outros solventes orgénicos, sendo que a
glicerina foi o methor solvente estudado para este processo. Os autores também pretendiam
estudar os aspectos econOmicos, comparando os custos dos processos de destilagfo

extrativa e azeotropica, mas nio conseguiram resultados conclusivos neste aspecto.

Othmer (1984) cita em seu trabalho vérios exemplos de sistemas que podem ser
separados por destilacdo azeotrOpica ou extrativa. Para a desidratagio do 4acido acético,

sugere a utilizacdo de varios possiveis solventes para a destilagio azeotropica.

Vasconcelos (1999), em sua tese de mestrado, estuda a separagio de misturas nfo
ideais, comparando os processos de destilagdo extrativa, azeotropica e extragio liquido-

liquido.

O sistema usado para a comparacfo dos processos foi etanol-dgua-solvente. De
acordo com a autora, o processo de extracio liquido-liquido nfio € vantajoso em relacdo ao
processo de destilagiio azeotrdpica, pois o primeiro necessita que a corrente de alimentagfo
seja diluida, enquanto que no segundo a alimentacfio estd na composigio do azedtropo. O
menor consumo de energia foi obtido para o sistema de destilagio extrativa usando

etilenoglicol como solvente.
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Conclusio

Muitos trabalhos na literatura tratam do equilibrio de fases nos seus mais variados
aspectos e pode-se perceber quio complexo € este assunto, pois a quantidade de dados ¢
extensa. A grande contribuicdo deste trabalho ¢ desenvolver uma metodologia para

caracterizacfio de sistemas, enfocando caracteristicas de no idealidade.

Além disso, observa-se que os modelos termodindmicos e os pardmetros utilizados
nos calculos podem exercer grande influéncia nos resultados, dai a necessidade de se

estudar e se escolher pardmetros que realmente representam os sistemas escolhidos.

A escolha do processo de separa¢io mais adequado para uma dada mistura é uma
tarefa extremamente complexa que envolve varias caracteristicas do sistema, condigdes de

operagdo, custos, impactos ambientais, etc.

Assim, este trabalho tem o objetivo determinar as caracteristicas termodindmicas do
sisterna, verificar a influéncia dos modelos e dos pardmetros termodinidmicos, afim de

oferecer uma contribuigfo para a escoltha de um processo de separacgo.
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3. ESTUDO DE SISTEMAS TERNARIOS

Introducio

Inicialmente, propds-se o estudo de seis sistemas terndrios de interesse industrial

tais como:

¢ Etanol(1) / Benzeno(2) / Agua(3) e Ciclohexano(1) / Agua(2) / FenoX(3)
o Etanol(1) / Ciclohexano(2) / Agua(3) e Hexano(1) / Agua(2) / Fenol(3)

e Hexano(1) / Etanol(2) / Agua(3) e Agua(1) / Tolueno(2) / Fenol(3)

Os trés primeiros sistemas estudados, possuem etanol - agua ¢ um terceiro
componente. ApoOs a caracterizagio dos sistemas, sera feito um estudo com relagdo a
possibilidade de se usar o terceiro componente como solvente no processo de purificagio
do alcool.

Até os dias de hoje, o benzeno era o solvente mais utilizado no processo de
separagdo do azedtropo etanol / agua, mas devido as suas caracteristicas toxicas, esta sendo
necessario o estudo de novos solventes, uma vez que o benzeno nfo podera mais ser

utilizado neste processo.

Trés sistermnas propostos possuem dgua — fenol e um terceiro componente. A escolha
destes sistemas se deve principalmente & necessidade de se separar os componentes do
azeotropo original, uma vez que o fenol € uma substincia muito téxica e a concentragio

permitida por legislacdo ambiental € muito baixa.

Foi feita a verificagdo da existéncia € determinacio de azeOtropos binarios e
ternarios dos sistemas estudados. Determinou-se a composi¢io do equilibrio ternario e

desenvolveram-se os diagramas pseudo- bindrios para cada sistema.
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Os calculos de « foram feitos para varias composi¢des de solvente na entrada.

Calcularam-se os valores de oo médio antes e depois do ponto azebiropico.

Com a caracterizacfio dos sistemas, pretende-se verificar a adequagfio de solventes

para a separagdo das misturas etanol / 4gua e agua / fenol.

Estudou-se, também, a problemadtica de utilizag8io de pardmetros, uma vez que eles
tém uma influéneia grande na qualidade da predic8o do equilibrio. Os parimetros utilizados
foram obtidos através dos bancos de dados do simulador comercial HYSYS, ou na

literatura (dados experimentais confidveis) quando necessario.

3.1 — Entrada de dados

A primeira etapa deste trabalho consistiu em montar os dados de entrada para cada
sistera estudado, tendo em vista a aplicag@o do programa AZEOT.EXE para o céalculo dos

azeotropos e das composigdes no equilibrio. Os arquivos de entrada devem conter:

¢ 1’ de componentes, modelo de coeficiente de atividade (y) para a fase liquida e modelo
de coeficiente de fugacidade (¢) para a fase vapor. Os modelos para a fase liquida
utilizados foram: NRTL, UNIQUAC, UNIFAC. O modelo usado para a fase vapor foi o

ideal, pois para estes sisternas esta fase ndo exerce grande influéncia nos resultados;

e nome dos componentes;

e temperatura critica (Tc), pressfio critica (Pc), volume critico (Vc¢), dmega (€2); momento

dipolar (1 dgipolar);
e constantes para calculo de capacidade calorifica (Cp);
e constantes para calcular press3o de vapor (Pv);

s temperatura de ponto de bolha (Tb), temperatura minima (Tmin), temperatura maxima
(Tmax);

e constantes de Racket (Zga);

¢ pardmetros do modelo termodindmico usado para a fase liquida.
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A lista de componentes utilizados nos sistemas estd na Tabela 3.1:

Tabela 3.1: Componentes, formula geral e temperatura de ebuli¢do.

Componente N° correspondente Férmula Geral Tb (K)
Hexano 1 CeHis 341,88
Etanol 2 C,H-OH 351,40
Benzeno 3 CeHs 353,24
Ciclohexano 4 CeHiz 353,88
Agua 5 H;0 373,15
Tolueno 6 C-Hs 383.80
Fenol 7 CeHsOH 455,00

A Tabela 3.2 mostra as propriedades termodinidmicas dos componentes utilizados.

Tabela 3.2: Propriedades termodindmicas dos componentes estudados.

COMPONENTES
PROPRIEDADES 1 2 3 4 5 6 7
Te (K)* 507,5 513, 5622 553,5 6473 5918 6942
Pc (bar)* 30,1 61.4 48.9 40,7 2212 41,0 61,3
Ve {cm’/mol)* 370,0 167,1 2590 308,0 57.1 316,0 2290
OF 0,299 0,644 0,212 0,212 0,344 0,263 0,483
1 ipoiar (debye)* 0,0 1,7 0.0 0,3 1,8 04 1,6
Cp-A (Jmol/K)** |-4,413E+0 | 9,014E+0 | -3,392E+1 | -5,454E+1 | 3,22E+1 |{-2,435E+1!-3,584E+1
Cp-B({J mmol/KY)y** | 5,820E-1 | 2,141E-1 | 4,739E-1 | 6,113E-1 | 1,924E-3 | 5,125E-1 | 5,983E-1
Cp-C (J.mol/K*y** | -3,119E-4 | -8,390E-5 | -3,017E-1 | -2,523E-4 | 1,055E-5 | -2,765E-4 | -4,827E-4
Cp-D (J.mol/K** | 6,494E-8 | 1,373E-9 | 7,130E-8 | 1,321E-8 | -3,596E-9 | 4,911E-8 | 1,527E-7
Pv (A)*** -7,46765 | -8,51838 | -6,98273 | -6,96009 | -7,76451 | -7,28607 | -8,75550
Pv (B)y*** 144211 | 0,34163 1,33213 1,31328 1,45838 1,38001 | 2,92651
Pv (Cy¥** -3,28222 | -5,73683 | -2,62863 | -2,75683 | -2,77580 1 -2,83433 | -6,31601
Pv (Dy*** -2,50941 | 832581 | -3,33390 | -2,45491 | -1,23303 | -2,79168 | -1,36889
Pv (E)*** 0,6000 0,0000 0,0000 0,0000 0,00000 0,0000 0,0000
Th (K)* 3419 3514 3532 353,8 3732 383.8 455,0
Tmin (Ky* 2200 293,0 288,0 2930 2750 309.0 386,0
Tmax (K)* 507,35 513,9 5622 553.5 6473 591.8 6942
ZRA 0.2635 0,2502 0,2698 0,2729 0,2338 0,2644 0,2780

**+(Constantes para o calculo de Cp Reid 1 al. {1987)
*#*Constantes para o calculo de Pv Reid er al. (1987)
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Parametros Bindrios

Os pardmetros binirios dos modelos termodindmicos utilizados foram obtidos no
banco de dados do simulador comercial HYSYS, e quando nfio estavam disponiveis, foram
retirados da literatura DECHEMA (Gmehling — 1978 ¢ 1982).

Os diagramas de equilibrio foram feitos no simulador e comparados com valores
experimentais. Nesta etapa, deve-se notar que as condi¢des para o calculo do equilibrio no

simulador foram as mesmas que 0s dados experimentais.

A equagdo NRTL, para o célculo do coeficiente de atividade, tem a seguinte forma:

t n (53)

onde:

v; = coeficiente de atividade do componente i

Gij=ewbr.c] o =t

a; = parimetro de energia entre os componentes i ¢ j, nio dependente de T (cal / gmol)
b;; = pariametro de interacfio entre os componentes i e j dependente de T (cal / gmol.K)
¢; = constantes nio aleatdrias para interagGes bindrias.( ¢5= ;)

A equaciio do UNIQUAC, para o célculo do coeficiente de atividade, tem a seguinte

forma:

| ' ol B
]nfyizln[-?l—}'i'%.qulﬁ[%J‘FLl [ )ZL +q;(10 Inz _;JIJ qlz ._n__f_f-.j_.___ (54)

i = T Z 6y
k=1
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onde:

v; = coeficiente de atividade do componente i

Lj=0,5.Z.(rj~qj)wrj-+ i e ei = q;X;

2.95%;

D, = L e T. = @D |
Y i = &P [ RT j}

Z = 10,0 : niimero de coordenagio

a; = parametro de energia entre i ¢ j, ndo dependente da temperatura (cal / gmol)
b; = parametro de interagdo entre i € j dependente da temperatura (cal / gmol.K)
q; = parimetro de drea de van der Waals —Aw; / (2.5¢9)

Aw = area de van der Waals

r; = pardmetro de velume de van der Waals - Vw / (15.17)

Vw = volume de van der Waals

Para se utilizar os parametros termodindmicos do banco de dados do simulador, no

programa desenvolvido por Perioto (1997), deve-se dividir os valores encontrados pela

constante R* = 1,987 (cal / gmol.K).

Quando se utilizar pardmetro da literatura, deve-se verificar se as unidades estdo

coerentes.

Os pardmetros by , geralmente, sfio muito pequenos em relagfo a a; e nfio exercem

grande influéncia nos resultados. Para os sistemas estudados, os valores de by fornecidos

pelo simulador eram zero ou aproximadamente zero (107%).

A Tabela 3.3 mostra os valores de r, g ¢ @’ do modelo UNIQUAC para os

componentes estudados. Estes valores foram retirados do simulador HYSYS.
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Tabela 3.3: Valores de v, g, e g’ dos modelo UNIQUAC.

1 2 3 4 5 6 7
r* 4,4668 2,1054 3,1877 4,0464 0,9260 3,92060 | 3,5517
q* 3.856 1,972 2,400 3,240 1,400 2,968 2,680
q* 3,856 1,972 2,400 3,240 1,400 2,968 2,680
*HYSYS.

3.2 — Diagramas pseudo- bindrios e cdlculos de o

Os diagramas pseudo bindrios sdo capazes de representar o efeito do solvente no

equilibrio bindrio, através de diagramas de equilibrio que sio construidos com X; e Y; numa

base livre de solvente.

Para a construcdo destes diagramas, deve-se fixar uma concentragio de solvente, xa,

na entrada. A partir dai, calculam-se os valores de xy, X3, € y1 e y3, de forma que:

X +tXs +x3 =1

yi+ty+ty3=1

Reescrevendo as equacgdes (55) e (56), temos:

e fazendo,

1"““X2

=1
X3 + X3
1-
yZ mI
Yi+Y¥3
X X
Xym=—t— g Xz=—oI3

Y1 +Y¥3 Y1 +¥3

(55)

(36)

(57)

(58)

(59)

(60)

)



tem-se que:
X +Xs=1 (61)

Yi+Ys:=1 (62)

Assim, sendo o componente 2, 0 solvente, e 0 componente 1 mais voldtil que 0 3, 0
diagrama pseudo - binario pode ser construido com valores de X; e Yy para vdrias

concentragdes de solvente.

A volatilidade relativa oy; foi calculada da seguinte forma:

X Y. .
(Ii’j- z"""""""-'f"“-”"""""'E""' ou a-',- m—““—."""‘!“‘ (63)
Yj X, Yi ¥

onde: 1= componente mais volatil,

J= componente menos volatil.

Nos processos de destilagio extrativa, os componentes da mistura original nfo
formam azeétropos ternarios com o solvente. A partir dos diagramas pseudo bindrios, pode-
se observar se 0 solvente € capaz de “desfazer” o azedtropo original, ou seja, existe uma
concentragfio de solvente capaz de arrastar um dos componentes, fazendo com que a curva
de equilibrio ndo corte a diagonal principal. Um exemplo deste comportamento ¢ o sistema

etanol / dgua com MTBE, mostrado no trabalho de Vasconcelos (1998).

3.3 — Superficies de equilibrio

As superficies de equilibrio yi, ¥ e y; foram desenvolvidas por Maciel e McGreavy
em 1989. Elas representam uma importante ferramenta para caracterizac¢fo de sistemas
ternarios, pois sfo capazes de representa-los graficamente em toda faixa de composigéo, de

forma analoga as curvas xy bindrias.
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Martini (1995) descreve detalhadamente em sua tese o procedimento para a
construcéo das superficies yi, y2 € 3, e as utiliza para caracterizar varios sistemas, ideais e

ndo ideais, homogéneos e heterogéneos.

As Figuras 3.1 (a), (b) e {¢) mostram as superficies de equilibrio yi, y2 e y; para um
sisterna ternario ideal. Observa-se que a superficie y; € lisa e estd totalmente acima do
plano da diagonal. A superficie y; também ¢ lisa e esta abaixo do plano da diagonal. A
superficie y» corta o plano da diagonal. Os pontos onde a superficie v, corta o plano da

diagonal formam a linha de inversao, e para sistemas ideais esta linha é uma reta.

Para sistemas nfo ideais, as caracteristicas das superficies sfo diferentes, ou seja, as
superficies y; e y3 podem cortar o plano da diagonal (indicando ou a presenca de
aze6tropos ou outras ndo idealidades), podem apresentar patamares (indica duas fases

liquidas), e também, a linha de inversdo nio ¢ reta e pode ser descontinua.

{a) Superficie de equilibrio y;




- = Plano da Disgonal
mwee= Tinha de invergdo

(b) Superficie de equilibrio y;

(¢) Superficie de equilibrio y;

Figura 3.1: Superficies de equilibrio para um sistema ideal.

45



3.4 — SISTEMA 1: Etanol / Benzeno / Agua
O sistema etanol / benzeno / 4gua foi o primeiro sistema estudado neste trabalho.

A Tabela 3.4 mostra os valores dos parametros a; € ¢; utilizados no programa, assim

como a fonte de onde foram retirados.

Tabela 3.4: Pardmetros de interagdo ay e c; do sistema etanol(1) / benzeno(2) / dgua(3).

Etanol(1) / benzeno(2) | Etanol(1)/ 4gua(3) | Benzeno{2) / agua(3)
Fonte* ap ax a3 a3 3 aszp
UNIQUAC | -81,16 689.6 50,88 232.0 32865.0 232,0
3342 991.5 -109,6 1332,31 4843,37 3719.39
NRTL
Cy = 0,291 1 Gy = 0,291 1 Cy ™ 0,291 1
*HYSYS

(1) mais volatil

{3) menos volatil.

Os diagramas bindrios estfo representados nas Figuras 3.2 (a), (b) e (c).

Emnl/fig.ta Ftanol / Benzeno
18 1,0
P 1atm k. ny
0.5 09 d
48+ o x=y=09 0,8 i /
0.7 T a7 o /./
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= 1 o 1 x=y =044 7
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E 1. e o p
T, A / . = 0 /./( .t
ERN e -
03+ / -~ e I e
i - 7 -
02 " . 0.2—- ’f
ol — HYSYS (NRTL) all . HYSYS (NRTL)
i3 4 ’J 3 1 'l . H
cot T T T ¥ :.; ™ |ai» 2042 T T t T T T .x T ;l
09 BI 62 03 04 03 06 67 08 09 10 00 ol 82 63 04 85 05 0F 08 g5 16
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* Stabrikov et af. (1972)

(a) etanol /dgua

x (etanol)
! Eltis (1952}

(b) etarnol / benzeno
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" Benzeno / Agua
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% {benzeno)

(c) benzeno / dgua

Figura 3.2: Curvas de equiltbrio para o sistema etanol / benzeno / dgua, a I atm.

De acordo com as Figuras 3.2 (a), (b), {c), pode-se observar que os trés sistemas
bindrios formam azebtropo de minimo ponto de ebuligdo. As curvas ELV foram feitas no

simulador com os modelos NRTL ¢ UNIQUAC para a fase liquida e ideal para a fase
vapor.

Para o sistema agua / benzeno nfio se obteve dados experimentais de equilibrio no
DECHEMA, e de acordo com os resultados do simulador, observa-se que o sistema forma
duas fases liquidas para praticamente qualquer composicio, Figura 3.2 (c). Observa-se
também que existe um azeodtropo heterogéneo de minimo ponto de ebuli¢do, sendo que a

composi¢do determinada pelo simulador, a 1 atm, foi de aproximadamente X benzeno = 0,71.

Os parimetros termodindmicos do simulador sdo os mesmos da literatura (Ellis-
1952 e Stabinikov ef al. 1972), e serfio utilizados nos arquivos de entrada do programa que

calcula os azeotropos.

A Tabela 3.5 mostra os arquivos de entrada, um com o modelo UNIQUAC para
calcular v e outro com o modelo NRTL. Pretende-se verificar se o programa (AZEOT.EXE)
consegue calcular o equilibrio com os dois modelos, e se os resultados estéio de acordo com

a literatura.
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Tabela 3.5: Arquivos de entrada do sistema 1. etanol / benzeno / dgua

UNIQUAC

3 2z 2

‘Etanol’

‘Benzeno'

"Agua’

5139 614 1671 0644 17
5622 489 2590 0212 040
6473 2212 571 0344 18
9.014E+0 2.141E-1 -83%0E.5 1.373E-9
-3.392E+1 4.739E-1 -3017E4 7.130E-8
3224F+1 1.924E-3 1035E-5 -3.596E-9
0.5 005 095

06 00 00

00 00 00

00 006 GO

-8.51838 034163 -5.73683 832581 0.0
698273 133213 -2.62863 -3.33399 0.0
-7.76451 1453838 -2.77580 -1.23303 00
3514 2930 5139 1

3532 2880 5622 1

3732 2750 5327 1

0.2520

02698

0.2388

21054 1972 1972

3.1877 2.4060 2.400

0.9200 1.399 1.399

0.0 -40.84 2560

347.05 0.0 1654001

11676 35827 0.0

60 00 0.0

00 00 0.0

N° componentes 2= UNIQUAC 2 = Fase vapor ideal
Nome dos componentes

Te Pe Ve Q w dipolar

Cp-A Cp-B CpC CpD

Valores inerentes do programa.

Pv (A) Pv(B)y W) PV PvE)

Thb Tmin  Tmax Equacio para Pv (Reid-1988)

s

R Q@ @

Pardmetros de interzgdo 2ij do madelo UNIQUAC

Parimetros bij do modelo UNIQUAC.

00 00 00
1 Finalizacio
NRTL
3 01 2 N°® componentes 1= NRTI. 2= Fase vapor ideal
Etanol’
'‘Benzeno' Nome dos componentes
'Agua'

5139 614 1673 0644 17

5622 489 2590 0212 00

6473 2212 571 0344 13
9014E+) 2.141E-1 -8.390E-5 1373E-9
-3.392F+1 4.739E-1 -3.01T7E-4 T7.130E-8
3224E+1 1.924E-3 1.055E-3 -3.596E-%
05 005 095

00 06 00

006 00 00

00 00 00

-8.51838 0.34163 -5.73683 832581 00
-6.98273 1.33213 -2.62863 -333399 010
-7.76451 145838 -2.77580 -1.23303 0.9
3514 2930 3139 1

3532 2880 35622 1

3732 2750 3327 1

02520

02698

0.2388

00 16819 5516

49899 0.0 243734

67036 187166 00

0.0 02911 03031

02911 00 0.2000

03031 02000 00

i

Te Pe Ve Q 4 dipolar

CprA CpB CpC  Cp-D

Valores inerentes do programa.

Pv (A) Pv(B)y Pv((} Pv({d} Pvi(E)

Tb Tmin  Tmax

Zra

Pardmetros de interacio &ij do modelo NRTL

Parametros cij do modelo NRTL.

Finalizacdo.
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Quando um sistema apresenta trés azedtropos binarios, entdo, provavelmente, existe

0 azedtropo ternario.
Os resultados obtidos para os célculos dos aze6tropos estéio na Tabela 3.6 e 3.7.

O simulador ndo foi capaz de calcular o ELV do sistema benzeno / d4gua usando o
modelo UNIQUAC para a fase liquida.

Para este sisterna, obteve-se através do programa trés azeotropos binarios ¢ um
ternario. Os resultados est@io coerentes com os diagramas das Figuras 3.2 (a), (b), (c), e com
a literatura citada.

As composicdes dos azeotropos foram determinadas usando-se dois modelos
termodindmicos (NRTL e UNIQUACQ), e os resultados obtidos foram muito proximos uns
dos outros, tanto na composi¢io da fase liquida global, como nas temperaturas

azeotropicas.

Houve uma diferenga entre os valores calculados e os valores obtidos na literatura
(Horsley - 1973). Além disso, os valores das composi¢es experimentais citados séo

antigos, ou seja, seria necessario fazer novos experimentos para valida-los ou corrigi-los.

Pode-se observar que o azedtropo terndrio € de minimo ponto de ebuli¢o, ou seja,
sua temperatura € menor que a dos azedtropos binarios e que a dos componentes puros.
Esta mistura pode ser separada por destilagio azeotrépica, ou seja, a separagdo do sistema

etanol / agua, usando benzeno como agente de arraste.

A analise das composicGes das fases liquidas sera feita juntamente com os sistemas
2 e 3, afim de se verificar qual o solvente mais adequado para a separagfo da mistura

azeotropica etanol- agua.

A Figura 3.3 mostra as superficies de equilibrio obtidas com os dados de equilibrio
calculados pelo programa (AZEOT EXE).
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Tabela 3.6: Composigdo dos azedtropos na fase liguida global, a 1 atm, para o etanol/ benzeno/ dgua.

Etanol(1)/Agua (2)/Benzeno (3)*

Benzeno(2)/Agua(3)*

Etanol(1)/ Agua(3)

Etanol{(1)/ Benzeno(2)

UNIQUAC | Taza(K)=337,20 Tazeo (K) =342,29 Tz K) =351,25 Taza(K) = 341,16
Programa x; = 0,2784 Xz =0,7035 X = 0,9069 x; = (,4580
x2 = 0,5260 x3 = (},2965 x3; = 0,0931 xz = 0,5420
x3 = (,1956
UNIQUAC Tazeor (K) =351,21 T azeot (K) = 340,52
HYSYS Néo calcula azedtropo terndrio Nio converge x; = 0,88 x; = 0,44
x3 = 0,12 x2 =0,46
NRTL T azear (K) =337,00 T azeot (K) =342,30 T azeor (K) =351,29 Tazear (K) =341,09
Programa x; = 0,2791 X2 =0,7035 x; = 0,9161 x; = 0,4576
x2 =0,5274 x3 =0,2965 x3 =0,0839 X, = 0,5424
x3 = 0,1935
NRTL T azeot (K) =341,48 T azeot (K) =351,26 T Azeot (K) = 340,45
HYSYS Ni#o calcula azedtropo terndrio | x; = 0,71 x; = 0,88 x; = 0,44
X3 = 0,29 x3 = 0,12 X2 = 0,46
Literatura** | Tag.q (K) =338,01 Tazeor (K) =342,29 Tazeot (K) =351,16 Tazeot {K) =341,34
x; = 0,2282 x2 = 0,6998 x; = 0,8938 X = 0,4487
X2 = 0,5387 x3 = 0,3002 x3 = 0,1062 xp = 0,5513
x3 = 0,2331

*Azedtropos heterogéneos

** Horsley (1973}




Tabela 3.7: Composigdo dos azedtropos heterogéneos para o sistema etanol / benzeno / dgua

Fase Liquida Global

Fase liquida 1F

Fase Liquida I

UNIQUAC

Benzeno (2)/ Agua(3) %z = 0,7035 X2 = 1,000 X, = 0,00057
X3 = 0,2968 Xy = U,OOO Xy = 0,99943

Etanol(1)/ Benzeno(2) / Xy =0,27838 x = 0,19678 x; = (,42859
Agua(3) Xz = 0,52600 %, = 0,78544 X, = 0,04845

x3 =0,195615

x3 =0,01778

x3 = (),52296

NRTL

Benzeno (2)/ Agua(?:)

Xz = 0,7035
X3 = (,2965

X3 = 0,99987
x3 = 0,00013

xy = 0,00078
X3 = 0,99922

Etanol (1)/ Benzeno(2)/
Agua(3)

xy = (L,279249

x3 =0,193539

% = (,158503
xz = 0,837853
x3 =0,003643

xp = (,460289
X3 = 0,478259

Literatura
Martini (1995)
(NRTL e Ideal)

Etanol (1)/ Benzeno(2)/
Agua(3)

Xy = 0,2885
Xz = 0,5205
x3 = 0,1910

Xy =0,2482
X2 = 0,,73 63
x3 = 0,0355

x; = 0,3918
Xz = 0,0193
x3 = (,5889




Para a construgdo das superficies de equilibrio foi utilizado outro programa,
SURFACE.EXE, desenvolvide por Maciel (1989). Este programa faz a localizaclo dos

pontos os guais serfio interligades pelo programa ORIGIN.

Superficie v Superficie v,

————— Plang da diagonal -==== Plane da diagonal

Superficie v,

Pmmm Planoc da diagonal

Figura 3.3. Superficies de equilibrio do sistema etanol(l)} / benzeno(2) / dgua(3), a

1 arm,

Pode-se obhservar que as superficies v; e v cortam ¢ planc da diagonal. Isto indica
que existe a possibilidade do sistema formar azedtropo terndrio. Além disso, observa-se que

a linha da diagonal forma uma curva, outra caracterfstica de nfo idealidade deste sistema.
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QOutra caracteristica observada ¢ a existéneia de patamar, indicando a presenca de
duas fases liquidas {composicio da fase liquida muda e a fase vapor nfio). Nas trés
superficies v, y2 € ¥3, © patamar ocorre para x; (etanol) entre 0,2 e 0,4 , aproximadamente.
Como o azebtropo terndrio calculado é heterogéneo e apresenta X enoi = 0,27, 08 resultados

estd3o faceis de serem visualizados pelas superficies.

A Figura 3.4 mostra os diagramas pseudo- bindrios para etano} / 4gua com benzeno
como solvente. Os diagramas foram construidos (no ORIGIN) com dados obtidos a partir
do programa AZECT.EXE e reflete o comportamento do azedtropo original em relagdo ao

sclvente utilizado.

Para se obter os dados necessdrios para a construgio do diagrama, o programa
calcula os dados de ELV terndrios e ajusta os valores obtidos de acordo com as Equagdes
(55)a(62).

Etanol - dgua: com solvente

£P=1atm
0.9

"ge,s- )
o] S
03 § e L7 - {}%a de benzeno
1/2 2 10%de benzeno
027] o ®  20%de benzeno
Gg_jé o 5 30% de benzeno
I % X 60%de benzeno

T . S S S S S S B A
00 01 062 43 04 05 06 07 08 69 10

X (etanol}

Figura 3.4 Diagramas pseudo- bindrios para o sistema etanol- dgua, com benzeno

como selvente , a 1 atm.

De acordo com as curvas obtidas na Figura 3.4, observa-se que o solvente nfo €

adequado para a destilagBo extrativa, pois houve formacio de um novo azedtropo. O




benzeno forma azedtropo terndric com a mustura e, portanto, para este sistema, seria

possivel a separagio por destila¢io azeotropica, usando o benzeno como solvente.

Pode-se notar que, com o aumento da porcentagem de solvente na corrente de
alimentacfio, a concentracfo de etanol no azedtropo diminui. Isso significa que menos
solvente estard saindo na corrente de topo, e consequentemente, mais etanol estara saindo
na corrente de fundo. Assim, pode-se dizer que a adigdic do benzeno, no sistema
azeotropico etanol / dgua, favorece a separacdo. O esquema da destilagfio azeotropica para

este sistema esta esquematizado na Figura 3.5.

Decantador

Etanal :
- + —

Agus

Figura 3.3; Esquema de uma coluna de destilagdo azeotropica.

Os wvalores da volatilidade relativa(fator de separagdo) estdo na Tabela 3.8 e

completam a andlise dos diagramas pseudo bindrios.

A quantidade de solvente adequada para a separagdo estd relacionada com a
composicdo azeotrépica. Pela Figura 3.4, pode-se verificar que a partir de 20% de benzeno,
a composigdo do azeGtropo permaneceu praticamente a mesma. Este resultado ¢
confirmado pelos valores {em azul) da Tabela 3.8. Teoricamente, esta quantidade seria
suficiente para retirar quase toda agua do azedtropo original. Esta agua sairia na corrente de

topo, no azedtropo terndrio.
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Tabela 3.8: Composigdo e o referentes ao sistema etanol — dgua, com benzeno, a 1 atm.

0% de benzeno 50% de benzeno
Ketanot | Yetanol o Xetanol | Yetmnol | O
0,100 0,433 | 7,1633 0,100 | 0,433 | 6,8728
0,200 0,537 | 4,6382 0,200 | 0,522 | 43706
0,300 0,581 | 3,2404 0,300 | 0,555 | 2,9061
0,400 0,617 | 2,4155 0,400 | 0,573 | 2,0100
0,500 0,655 | 1,8964 0,500 | 0,589 | 1,4337
0,600 0,700 | 1,5523 0,600 | 0,610 | 1,0410
0,700 0,754 | 1,3141 0,620 | 0,615 |0,9912
0,800 0,821 | 1.1432 0,700 | 0,627 | 0,7197
0,900 0,902 | 1,0173 0,800 | 0,725 | 0,6603
0910 | 00911 | 1.006 0,900 | 0,847 | 0,6131

Osdio=2,16 Clmédic=2, 16
Olmédio antes do azestropo=3s 10 Clmédio antes do azedtropo=s 1
20% de benzeno 60% de benzeno
Kecanot | Yetanol ij Xetanot | Yewnol | 0O
0,100 0,367 | 5,2083 0,100 | 0,330 | 4,4326
0,200 0,483 | 3,729% 0,200 | 0,454 | 3,3267
0,300 0,533 | 2,6652 0,300 | 0,515 | 2,4734
0,400 0,559 | 1,9015 0,400 | 0,547 | 1,814%
0,500 0,576 | 1,3613 0,500 | 0,568 | 1,3137
0.550 | 0.593 | L0106 0530 | 0.582 | 1.0067
0,600 0,595 | 0,9777 0,590 | 0,583 | 0,9732
0,700 0,619 | 0,6959 0,706 | 0,607 | 0,6619
0.800 0,655 | 0,4743 0,800 | 0,638 |0,44216
0,910 0,722 | 0,2572 0,900 | 0,690 |0,24752
D msdie=1,91 Umedie=1,06
Olmédio antes do azedtropo=219 7 OLmédio antes do azebtropo=200
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3.5 — SISTEMA 2: Etanol / Ciclohexano / Agua

Os pardmetros de interacdo ay foram obtidos no simulador HYSYS para os pares
etanol / ciclohexano e etanol / agua. Para ¢ par ciclohexano / dgua, foram utilizados valores
preditos pelo método UNIFAC com dados de ELL e ELV, e valores reportados no
DECHEMA (Gmehling — 1978).

As Tabela 3.9 (a) e (b) mostram os valores de aj; € ¢ utilizados no programa, assim

como as fontes de onde foram retirados.

Tabela 3.9 (aj: Pardmetros de interagdo ay e ¢y para 0s pares

etanol / ciclohexano ¢ etanol / dgua.

etanol(l) / ciclohexano(2) etanol(1) / agua(3)
Fonte* a3 ax 213 a3
UNIQUAC -117,3 1009,01 50,88 232.0
545,7 1253,41 -109,6 133231
NRTL ¢ =1(,2896 c=0,2911
*HYSYS

Tabela 3.9(b): Pardmetros de interagdo ay e ¢4 para o par ciclohexano / dgua.

Ciclohexano(2) / 4gua(3)
Modelo a3 a3
UNIQUAC ¥ 827,18 -137,52
NRTL" 4043.0 4720,1
¢=0,3
NRTLY 3429,4 4370,02
¢ =0,2
NRTL* 1806,5 28408
¢ =0,2

(1} UNIFAC- ELV (HYSYS)
(2) UNIFAC- ELL {IYSYS)
* DECHEMA (1978)
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Os diagramas de equilibrio, a 1 atm, deste sistema sio mostrados na Figura 3.6.

Etamol / Agua
10
1P=1atm
09+
0.8+ " x=y =08
v
9.7 -
0,61 -
_— "’
0.5 o
o4 ’l’
> o4
03] ."’ &
- 1+
el J
! - J
aidl e ——HYSYS(NR’I} a1/
ra #*  Experimental 1 -
@0 LAMCAMA MARMC A ekt I AL S A S o'n'F'il‘lltlil‘
00 01 42 03 04 05 66 07 03 9% 10 06 0F 02 03 94 4% 05 87 08 0% 19
x {etmmol) X {etanot)
* Stalmikav eral. (1972)  Iguchi (1978)
Agz/ Gelohexano
0
P=1am
054
084 3 |
ard
a6 | A
= i ’ x=y =070
B
2 o
e
> 454
02+
Qi+
e HYSYS NRTLY
w0 L | | ) T ¥ T T T
a0 D1 8x 83 o4 9% 46 07 08 03 19

x {ciclohexana}

Figura 3.6: Curvas de equilibrio para os sistemas etanol/ dagua, etanol / ciclohexano, e

ciclohexano/ dgua.

De acordo com os diagramas de equilibrio, observa-se que os trés sistemas bindrios
formam azedtropos de minimo ponto de ebuligéo. O sistema etanol / 4gua € homogéneo ¢ o

sistema agua / ciclohexano € heterogéneo.

Para os céleulos no simulador considerou-se a fase vapor ideal e para a fase liquida

utilizou-se 0s modelos NRTL e UNIQUAC. Quanto aos pardmetros, adotou-se a seguinte
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estratégia: para o par etanol — agua, serfo utilizados somente os pardmetros do simulador,

uma vez que a curva de ELV esta de acordo com os dados experimentais.

Para o par agua - ciclohexano, utilizou-se: 1) pardmetros preditos pelo método
UNIFAC, para o modelo NRTL; 2)pardmetros da literatura para os modelos NRTL e
UNIQUAC.

(OBS: Nio se utilizou o0 modelo UNIQUAC com parfmetros preditos pelo método

UNIFAC, pois o simulador nfo foi capaz de calcular o ELV com estes valores).

Para o par etanol / ciclohexano serdo utilizados parmetros do simulador e valores
obtidos no DECHEMA- Iguchi (1978).

Como se trata de um sistema ternario (etanol / ciclohexano / 4gua) e de ELLV, néo
se sabe qual pardmetro, neste caso, rd representar melhor o sistema ternario, por isso a

necessidade de se calcular com varios e comparar os resultados com valores da literatura.

O estudo e caracterizacio do sistema etanol / ciclohexano / agua apesar de parecer
semelhante ao anterior (etanol / benzeno / agua), foi muito mais complexo, devido

principalmente & influéncia dos parametros utilizados.

Foram feitos trés arquivos de entrada com o modelo NRTL e um com o modelo
UNIQUAC (Tabela 3.10). Todos os arquivos usam os pardmetros do banco de dados do
simulador para os pares etanol / agua e etanol / ciclohexano. Para o modelo UNIQUAC,
utilizou-se pardmetros do par ciclohexano / d4gua do DECHEMA, ¢ para os arquivos com
NRTL, utilizou-se trés pardmetros diferentes: dois preditos pelo método UNIFAC e outro
do DECHEMA.

Os resultados variaram bastante com os parémetros utilizados. O simulador no foi
capaz de calcular o ELV com o modelo UNIQUAC, usando pardmetros preditos com o
método UNIFAC, como pode ser visto na Tabela 3.11.

Outra observagéio importante € que o azedtropo etanol — ciclohexano calculado pelo
programa ¢ homogéneo, mostrando que o programa foi capaz de determinar o ELV

adequadamente.
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Tabela 3.10: Arquivos de entrada do sistema 2: etanol / ciclohexano / dgua

UNIQUAC + UNIFAC-ELL NRTL + DNIFAC-ELL
3 2 2 3 1 2
‘Etanol’ ‘Etanol’
‘Ciclo hexano’ *Ciclo hexano’
‘Agus’ ‘Agua’
5139 614 1671 0644 17 5139 614 1671 0644 17
3534 402 3080 0213 03 5534 402 3080 02153 03
647.3 2212 371 0344 1.8 6473 2212 571 0344 13
S014E+0 2.141E-1 -8.390E-5 1.373E-9 SOI4EH) 2.141E-1 -8.390E-5 1.373E9
«13.027 1460E-1 -6.027E-5 3.196E-9 -13.027 1460E-1 -6.027E-5 3.196E-9
3224E+1 1.924E-3  1.055E-5 -3.596E-¢ 3224E+1 1.924E-3 1.055E-3 -3.596E-9
0.5 005 095 0.5 0.05 095
00 00 00 00 00 00
00 00 00 00 00 00
00 60 00 0O 00 00
-8.51838 0.34163 -5.73683 8.32581 00000 -8.51838 0.34163 -3.73683 832581 0.0000
-6.96009 1.31328 -2.75683 .2.454%1 00000 696009 1.31328 -2.75683 -2.45491 (.0000
-1.76451 145838 -2.77580 -1.23303 0.0000 -7.76451 145838 -2.77580 -1.23303 0.0000
3314 2930 35139 1 3514 2930 5139 1
353.8 2930 5535 1 3538 2930 5535 1
3732 2750 5327 1 3732 2750 5327 1
0.2520 0.2520
0.2729 02729
0.2388 0.2388
21054 1972 1972 00 27464 55176
40464 3240 3240 630.81 0.0 1725.68
0.92 1.4 1.4 67051 219915 00
00 -59.05 2561 a0 029 0303
5077584 00 -137.52 0429 69 02
116.7634 82718 (00 4303 02 0.0
00 00 00 1
00 060 00
09 00 00
NRTL + PECHEMA NRTL + UNIFACELV
3 1 2 31 2
‘Etanol” ‘Etanel’
‘Ciclo hexano’ *Ciclg hexano”
‘Agua’ Agua
3139 614 1671 0644 1.7 5139 614 1671 0644 17
5534 402 3080 0213 03 5534 402 3080 0213 03
6473 2212 571 0344 18 6473 2212 5371 0344 18
9.014E+0 2.141E-1 -8.390E-5 1.373E-% 9014E+0 2.141E-1 -8.390E-5 1.373E-9
-13.027 1460E-1 -5.027E-3 3.196E-9 «13.027 1460E-1 -6.027E-5 3.196E-9
3224E+1 1.924E-3 1.055E.5 -3.596E.9 3224F+1 192483 1.055E-5 -3.596E-9
0.5 0.05 095 035 005 093
00 00 00 00 00 00
00 00 00 00 00 06
00 00 00 00 00 00
-8.51838 0.34163 -5.730683 832581 0.0000 -8.51838 0.34163 -5.73683 8.32581 0.0000
696009 131328 -2.75683 .2.45491 0.0000 6596009 131328 275683 245491  0.0000
176451 145838 -2.77580 -1.23303  0.0000 <7. 76451 145838 -2.77580 -1.23303 Q.00060
3514 2930 5139 1 3514 2930 5139 1
3538 2930 3535 1 3538 2930 5335 1
3732 2750 5327 1 3732 2750 8327 1
0.2520 0.2520
0.2729 0.2729
0.2388 0.2388
0.0 27464 -55176 00 27464 35176
630.81 00 14297 630.81 0.0 2034 4%
670.51 90916 00 670.51 237563 00
00 029 0303 00 0629 0303
929 0.0 02 029 00 0.3
0303 0.2 0.0 0303 03 0.0
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Observa-se que os resultados estio coerentes enfre si para as composi¢des
azeotrépicas dos bindrios, mas somente o modelo NRTL com pardmetros preditos pelo

método UNIFAC — ELV conseguiu calcular o aze6tropo terndrio.

Analisando-se as trés tabelas de resultados, pode-se observar que os resultados
variaram bastante em fungdo dos parimetros usados, principalmente em relacéio ao calculo

dos azeotropos ternarios.

Na maioria dos calculos, obteve-se resultados coerentes com os diagramas e com a
literatura Perioto (1997). Para o calculo do azedtropo terndrio utilizou-se pardmetros NRTL
para etanol / ciclohexano e etanol / 4gua, e pardmetros obtidos pelo método UNIFAC
(considerando ELV ¢ ELL) para o par ciclohexano / dgua, e obteve-se um resultado

semelhante aos valores encontrados na literatura (Martini - 1995).

Tabela 3.11 : Composigdo dos azedtropos na fase liquida global ¢/ UNIQUAC para
o sistema etanol(l) / ciclohexano(2) / dgua(3), a latm..

Programa yniouac®® | HYSYS yniouac* Literatura™
Tazeor(K) =338,17 | Tazeor(K) = 338,00 | Tazeor(K) = 337,74
Etanol(/ | 04556 x; = 0,45 X =0,4489
Ciclohexano(2) xp = 0,5444 % = 0,55 x = 0,5510
Tazeor(K) = 351,25 | Tazeor(K) =351,21 | Tazeor(K) = 350,78
Efanol(l)! x; = 0,9044 x; = 0,88 x; = 0,8743
Agua(3) X = 0,0956 x; = 0,12 x; = 0,1256
Tazeor(K) = 344,05 NAO Tazeor(K) = 342.16
Ciclf)hexanoﬂ)/ %1 = 0,6799 CONVERGE x; = 0,7012
Aguna(3)" x; = 0,3201 xz = 0,2987
Tazeor(K) = 337,25 NAO Tazeor(K) = 335,41
Etanol)/ 1 = 0,3220 CALCULOU | x1=0,3078
Ciclohexano(2)/ % = 0,5109 AZEOTROPO Xz = 0,5295
Agua(3)" x3 = 0,1671 TERNARIO x; = 0,1626

* com pardmetros preditos pelo método UNIFAC
** com parfmetros preditos pelo DECHEMA
+ Duas fases Hquidas

++ Perioto (1997}
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Tabela 3.12: Composi¢do dos azedtropos na fase liquida global usande NRTL para o sistema etanol / ciclohexano / dgua, a latm.

Azeot.exe* HYSYS ** Azeot.exe ** Azeot.exe ***

Tazeor(K) = 338,17 | Tazeor(K) = 338,0 | Tazeor(K) = 338,17 | Tazpor(K) = 338,17
Etanol(1)/ Ciclohexano(2) | x; = 0,4556 x; = 0,45 x; = 0,4556 X; =0,4556
%z =(1,5444 Xz = 0,55 % = (,5444 %3 = (),5444

Tazeor(K) =351,29 | Tazpor(K) =351,26 | Tazpor(K) = 351,29 | Tazeor(K) = 351,29
Etanol(1)/Agua(3) xi = 0,9159 x; = 0,88 x; = 0,9158 x; = 0,9158
x2 = (L,0841 X2 = 0,12 Xz = (,0841 Xz = 0,0841

Tazeor(K) =342,69 | Tazpor(K) =342,49 | Tazeor(K) = 342,69 | Tazeor(K) = 342,83
Ciclohexano(2)/Agua(3) * | x; = 0,6983 x; = 0,70 x; = (1,6983 x; = (,7001
x2 =0,3017 x2 = 0,30 x2 = (0,3017 Xz = 0,2999

Etanol(1)/ Tazeor(K) =336,02 Tazeor(K) = 338,19 | Tazzor(K) = 338,19
Ciclohexano(2)/ x; =0,3127 Nio calcula x; = 0,4579 x; = 00,4578
Agua(3)’ Xy = (,5248 azeoOtropos terndrios | x; =0,5421 X2 = 0,5422
X3 = 0,1625 x3 = (,0000 %3 = 0,0000

* duas fases liquidas
(1) Mais volatil
(3) Menos volatil

* NRTL + UNIFAC-ELL
O NRTL + UNIFAC-ELV
*H8 NRTL + DECHEMA



Tabela 3.13: Composi¢do dos azedtropos heterogéneos para o sistema etanol / ciclohexano

/ agua a Iatm.
B Fase Liquida I | Fase Liquida II |} F. Liq. Global
NRTL + UNIFAC - ELL
Ciclohexano(2) x; = 0,000262 [x=0,998866 |x:=0,698318
/ Agua(3) 0,301 X3 =0,999738  |x;=0,001134 x3 =0,301682
Etanol(1)/ X1 =0,579825 |x; =0,088716 x, =0,312712
Ciclohexano(2)/| 0,4562 |x,=0,067179 |[x,=0,908490 |x,=0,524759
Agua(3) x; =0,352996 | x; =0,002794 x3 =0,162528
NRTL + UNIFAC - ELV
Ciclohexano(2) X =0,000374 |[x,=0,998792 |x; =10,698329
/ Agua(3) 0011 X3 =0,999626 | x;=0,001208 x3 =0,301671
Etanol(1)/ x1 = 0,566850 |x; =0,227492 |x; =0,457884
Ciclohexano(2)/| 0,6788 |x;=0432987 |x,=0,772467 |x»=0,542092
Agua(3) x3 =0,000162 | x; =0,000041 x3 =0,000024
NRTL + DECHEMA
Ciclohexano(2) % =0,013179 [x,=0,996556 |x; = 0,700066
/ Agua(3) 03015 x3 =0,986821 |x3 =0,003444 x3 =0,299934
Etanol(1)/ x; = 0,567830 |x; =0,226996 |x; = 0,457855
Ciclohexano(2)/| 0,6772 |x=0431985 |x,=0772969 |x=0,542108
Agua(3) x3 =0,000186 | x;=0,000035 x3 =0,000037
UNIQUAC + DECHEMA
Ciclohexano(2) / X = 0,000045 | x,=0,924780 |x =0,679939
Agua(3) 0,2642 X3 =0,999955 | x3=0,075220 | x; =0,320061
Etanol(1)/ x; =0,562444 | x;=0,135430 |x; =0,321974
Ciclohexano(2)/ | 0,4369  |x=0,152770 | x,=0,788667 |x,=0,510870
Agua(3) x3 =0,284786 | x;=0,075904 | x3=0,167156
LITERATURA
Ciclohexano(2)/ | Perioto x> = 0,7012
Agua(3) (1997) x3 =0,2987
Etanol(1)/ x, = 0,6154 x; = 0,0904 x; = 0,3246
Ciclohexano(2)/ Martini x> = 0,0526 X2 = (0,9064 X2 = 0,5255
Agua(3) (1995) x3 =0,3320 x3 =0,0032 x3 =0,1499
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O modelo NRTL foi o mais adequado para este sistema, pois através da Tabela 3.12
pode-se observar que quando se usou junto a este modelo, pardmetros do método UNIFAC-
ELL, obteve-se um azedtropo heterogéneo com x e T semelhantes 3 literatura (Martini e
Perioto). Nos outros casos em que se usou NRTL, (com parimetros do DECHEMA e com
UNIFAC-ELV), os aze6tropos determinados ndo eram ternarios pois coincidiram com o

azeotropo do par etanol / ciclohexano.

Utilizando-se pardmetros do ELL, do DECHEMA, para o par ciclohexano / dgua,
juntamente com o modelo UNIQUAC, os resultados também mostraram um azedtropo
ternario com composicdo préxima aquela encontrada por Perioto (1997) que utilizou o

modelo NRTL com pardmetros obtidos através do simulador comercial Proll.

Ficou evidente, neste sistema, a importdncia de se utilizar bons pardmetros
termodindmicos ou dados de equilibrio que representem bem o sistema, para que se possa
obter resultados coerentes com dados experimentais e com a literatura. A metodologia

usada neste trabalho € muito eficaz quando se usa pardmetros adequados.

Diante dos resultados, pode-se verificar que o sistema etanol / ciclohexano / dgua
apresenta um azedtropo terndrio heterogéneo de minimo ponto de ebulicfio e portanto pode
ser trabalhado por destilacdo azeotrépica, ou seja, separagio do sistema etanol / agua,

usando ciclohexano como agente de arraste.

Connemann et al. (1990) apresentam em seu trabalho os diagramas terndrios de

equilibrio para este sistema.

A Figura 3.7 mostra as superficies de equilibrio obtidas a partir dos dados de
equilibrio calculados pelo programa, usando o arquivo de entrada com o modelo NRTL,
com os pardmetros para o par Agua- ciclohexano preditos pelo método UNIFAC

considerando ELL (este arquivo foi o que forneceu os melhores resultados).

Pode-se observar que as superficies com y; e y3; apresentam caracteristicas de
sistemas ndo ideais. As duas superficies cortam o plano da diagonal, indicando a
possibilidade de existir azeotropo terndrio. Além disso, os pontos de nfio idealidade

observados na superficie y; sdo continuos ¢ em forma de curva.
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Nas superficies y1, y2, y3, pode-se observar que existe patamar para valores de x,
entre 0,2 a 0,6. Isto indica uma regific de duas fases. Como o azedtropo terndrio possui

composi¢io de ctanol entre estes valores, pode-se dizer que este azeodtropo  sera

heterogéneo.
Superficie y | Superficie y
jmmme Planodadiagoml . o Plano da diagonal

2  Lirha de inversdo

Figura 3.7 : Superficies de equilibrio do sistema etanol(1)/ ciclohexano(2)/ dgua(3)

Nas superficies de equilibrio pode-se observar ainda as curvas bindrias de equilibrio.
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Os diagramas pseudo binarios est3o na Figura 3.8. As curvas ELV foram feitas para
varias porcentagens de solvente na corrente de entrada, para facilitar a interpretacfio quanto

a quantidade de solvente necesséria para a separagfio do azedtropo original.

Etanol-Agua: com solverte
L0 A
- P: 1 m
094 1/
" P
0,8 //ﬂ/:’ :%
i //eé’ ’
0,7 // l g
06 o g s 8K
e 3 z 4] # g :
/‘\ 0 5 M § Ig % | I rs rd
E ? | x ~ r rd
034 E )
"B e (9% de ciclobexano
i B 2APhdecich
L o7 O AiPhdocic 0
014 .- A 5Wde ddﬁom
’ " 4 x 6(}9 A) dc cidoim
0’0 [ ' E ’ i T H ’ 1 T T T H T H t T T
0.0 0,1 .2 4,3 04 0,5 6.6 4.7 08 09 !

X (etanof)

Figura 3.8: Diagramas pseudo- bindrios para o sistema etanol- dgua, com

ciclohexanc como solvente , a 1 atm.

Para este sistema, o solvente estudado nfo “desfez” o azedtropo original e formou
um azeodtropo terndric de minimo ponto de ebuligdo. Assim, este solvente poderia ser
utilizado no processo de destilagfio azeotrépica e a quantidade de solvente necessaria para a

separacgfio seria calculada em funcdo da quantidade de 4gua a ser removida.

O esquema da destilacio azeotrOpica para este sistema também pode ser
representado pela Figura 3.5 do item anterior. A Tabela 3.14 mostra os valores de ay
referentes aos diagramas pseudo bindrios. Os valores em azu} representam a composigéo

proxima do azedtropo.
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Tabela 3.14: Composicdo e o referentes ao sistema etanol —dgua, com ciclohexano,

al atm.

0% de ciclohexano 40% de ciclohexano

Ketanot | Yetanol o Xetanot | Yetanol QL
0,100 0,433 | 7,1633 0,100 | 0,412 | 6,3171
0,200 0,537 | 4,6382 0,200 | 0,518 | 4,2992
0,300 0,581 | 3,2404 0,300 | 0,561 | 29788
0,400 0,617 | 2,4155 0,400 | 0,583 | 2,1008
0,500 0,655 | 1,89064 0,500 | 0,603 | 1,5172
0,600 0,700 | 1,5523 0,600 10,631 | 1,1413
0,700 0,754 | 1,3141 0,630 10,633 10125
0,800 0,821 | 1,1432 0,700 |0,681 | 0,9146
0,900 0,902 | 1,0173 0,800 | 0,759 | 0,7851
0,910 | 0911 | 1,006 0,900 | 0,862 | 0,6965

Clmédic=2,16 U medic™=2,30

Olmédio antes do azeétrope™=3:10 Ol médio antes do azedtropo—2s13

20% de ciclohexano 50% de ciclohexano

Ketanot | Yetanot O Xetanot | Yetanol | i
0,100 0,437 | 6,9930 0,100 | 0,393 | 5,8309
0,200 0,530 | 4,5187 0,260 | 6,507  4,1118
0,300 0,566 | 3,0478 0,300 | 0,555 | 2,9154
0,400 0,586 | 2,1249 0,460 | 0,581 @ 2,6786
0,500 0,604 | 1,5281 0,500 | 0,601 | 1,5074
0,600 0,632 | 1,1428 0,600 | 0,631 | 1,1397
0630 | 0643 | 1,0580 0,650 | 0,654 | 0,9925
0,650 0,625 05,9147 0,700 | 0,683 | 0,9245
0,700 0,673 | 0,8808 0,800 | 0,763 | 0,8060
0,800 6,766 | 0.8200 0,900 | 0,869 | 0,7371

Omidio=2:27 Omedio=2,10

Ol médio antes do azedtropo™ 29 L Olmédio antes do azedtropo™=2508
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3.6 — SISTEMA 3: Hexano / Etanol / Agua

Para o sistema hexano / etanol / dgua, usou-se pardmetros obtidos no DECHEMA
(Gmehling — 1978) e no banco de dados do HYSYS. Foram feitos quatro arquivos de
entrada: dois com o modelo UNIQUAC e dois com o0 modelo NRTL. Para o par hexano /
dgua ndo havia pardmetros no HYSYS, entfio foi usado o método UNIFAC-ELL para

predizé-los.

A Tabela 3.15 mostra os valores de a; e ¢;; usados nos arquivos de entrada.

Tabela 3.15: Pardmetros de interacdo ay; e cy; do sistema hexano / etanol / dgua.

Hexano(1) / etanol (2) | Hexano (1) / dgua(3) | Etanol (2) / agua(3)

Fonte 19 an a3 az; az3 a3z

UNIQUAC * | 532,4659 | -71,9291 632,79 | 288,1278 | 25,6087 | 116,7635
UNIQUAC** | 830,1962 | -49,2130 | -196,79 | 1527,752 | 50,88460 | 232,0090

NRTL* 603,0883 | 1179,2617 | 3279,6 1853,3 1332313 | -109,634

¢ =0,2887 c=0,2 c=0,3031
NRTL** 1081,5610 | 859,9644 | 3300,611 | 4736,9829 | -109,634 | 133231
c = 0,2887 c=0,2 ¢ =0,3031
* DECHEMA (1) Mais volatil (3} Menos volitil

**HYSYS

As Figuras 3.9 (a), (b), (c¢) mostram os diagramas de equilibrio para os sistemas

binarios & pressdo atmosférica.

Observa-se que os trés sistemas formam azedtropos de minimo ponto de ebulicdo. O
sisterna etanol / hexano tem tendéncia a formar duas fases, mas, de acordo com os dados
experimentais, observa-se que o azedtropo ¢ homogéneo. O sistema 4gua / hexano ¢

heterogéneo para praticamente qualquer composigdo.

Nio se obteve no DECHEMA valores experimentais para o sistema agua - hexano ¢
o célculo no simulador foi feito com parimetros do modelo NRTL. Os pardmetros

utilizados foram preditos pelo método UNIFAC para ELL.
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As curvas de ELV estfio de acordo com os dados experimentais, e os pardmetros do

simulador serdo utilizados nos arquivos de entrada do programa.

Eanol / Agm Hewro/ Biand
10 10
T P=lam 1
494 P 05+
08+ o y=y=09 1
474 /" 07
o,sq e a5
= 054 7 5 5]
E ™ éas
= 044 / o 044
=1/ i f ,
4 ’f’ 1 e
a2 ;’ - ﬂ%gf —— NROL P atmd
w7 —— HYSYS (NRTL} ad o NEEL(F=250)
1. * Experinent]’ *  Bgpeimmtd (=250
i e S e B T sy s e i a0 N A TR A T
00 Ol 02 03 04 05 @6 OF 08 09 10 Q@ 61 G2 @3 04 05 G 07 a8 09 10
X {¢tanol) . x {hexano)
! Stabxtow et al, (1972) Tgacki (1978)
Hexano! Agm
w0
{P=]am
0)9.—
QS':‘; ’\:
7 1
¢ -! x=y=07T%
LTy ;
£ ’
B .
3+
0,21 .
LIS A
1.7 e HYEYS (NRTL}
L N B S s e St e s e s w
Q0 41 02 43 a4 45 46 07 a8 4% 10
x (bexano)

Figura 3.9: Curvas de equilibrio para os sistemas etanol / dgua, etanol / hexano e

hexano / dgua.

De acordo com as curvas de equilibrio, existem trés azedtropos binarios e,

consequentemente, deve existir um azedtropo ternario.
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Tabela 3.16: Arquivos de entrada do sistema 3: hexano / etanol / dgua

UNIQUAC *

NRTL*

3 2 2

‘n-Hexano'

‘Etanol'

'Agua’

5075 301 3700 0299 00
5139 614 1671 0644 1.7
6473 2212 5§71 0344 18

-4 413E+0 5.820E-1 -3.119E-4 6.494E-8
9.014E+0 2.141E-1 -8390E-5 1373E-9
3224E+1 1.924E-3 1.055E-5 -3.396E-9
0.5 005 055

00 00 0.0

06 00 00

00 00 00

-746765 144211 328222 250041 0.0000
-§.51838 034163 -5.73683 832581 0.06000
-7.76451 145838 -2.77580 -1.23303 0.0000
3419 2200 5075 1

3514 2930 5139 1

3732 2750 5327 1

02635

0.2520

0.2388

44998 3.8559 3.8559

2.1054 1972 1972

0.9200 1399 1399

0.0 5324659 652079

-71.9291 040 256087

2881278 1167635 00

0.0 0.0 00

4.0 0.0 00

0.0 0.0 00

3 1 2

'n-Hexano'

'Etanol'

5075 301 3700 0299 0.0

5139 614 1671 0644 17

6473 2212 571 0344 18

-4 4136+ 5.820E-1 -3.119E4 6494E-R
9.014E+0 2.141E-1 -8.390E-5 1.373E9
3224F+1 1924E-3 1.053E-5 -3.596E-9

8.5 005 095

00 00 00

00 00 00

00 00 00

-746765 144211 -3.28222 -2.50941 6.0000
-3.51838 0.34163 -5.73683 8.32581 0Q.0000
-7.7645% 1.45838 -2.77380 123303 0.0000
3419 2200 5075 1

3514 2930 5139 1

3732 2950 5327 1

0.2635

0.2520

0.2388

0.0 593.4885 9327126

3035170 00 -55.1756

1650.5284 6705150 0.0

0.0 (.2887 0.2

0.2887 0.0 0.3031

02 0.3031 0.0

1

"Etanol’
5075 301 3700 0299 00

5139 614 1671 0644 1.7

6473 2212 571 0344 18

-4 413E+H) 5.820E-1 -3.119E-4 6494E-§
9.014E+0 2.141E-1 -8390E-5 1373E-9
3224FE+1 1.924E-3 1.055E-5 -3.396E-9

0.5 005 085

00 00 00

00 00 0.0

00 00 00

746765 144211 -328222 250941  0.0000
251838 034163 -573683 832581 0.0000
<1.76451 1.45838 -2.777580 -1.23303  0.0000
3419 2200 5075 1

3514 2930 5139 1

3732 2750 5327 1

0.2635

02520

02388

44998 3.8559 3.8539

21054 1972 1.972

09200 1399 13%

00 417.81 -59.038

24167 00 256087

768.874 1167635 0.0

UNIQUAC ** NRTL**
3 2 2 3 0F 2
‘n-Hexano' ‘n-Hexane'
‘Etanol’

¥ +

5075 301 3700 0299 00

5139 614 1671 0644 17

6473 2212 571 0344 1.8

-4 413E+0 5.820E-1 -3.119E4 6494E-8
9.014EH) 2.141E-1 -83%E.-5 1373E-9
3.224E+1 1.924E-3 1.035E-5 -3.596E-9

0.5 005 095

60 00 0O

00 00 60

0.0 00 00

-746765 144211 -3.28222 -2.50941 0.0000
-8.51838 0.34163 -5.73683 8.32581 00000
~7.76451 145838 -2.77580 -1.23303 0.0000
3419 2200 5075 1

3514 2930 5139 1

3732 2750 5327 1

0.2633

0.2520

0.2388

G0 54432 1661.10

4327795 00 -55.1756

2383987 67051 00

0.0 02887 02

02887 0.0 ¢.303]

92 0.3031 0.0

A Tabela 3.17 e a Tabela 3.18 mostram os resultados obtidos para os azedtropos,

com cada arquivo de entrada.
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Tabela 3.17: Composigéio dos azedtropos na fase liquida global para o sistema hexano / etanol / dgua, a 1 atm.

UNIQUAC**

UNIQUACH NRTL* NRTL**

Tazeot = 331,86 K Nio Tazeot 332,43 K Tazeot =332,02 K
Hexano (1) / Etanol (2) |x; = 0,6471 encontrou = (),6183 x1 = (,6363
Xz = 10,3529 Azedtropo Xz =0,3817 x2 =0,3637

Tazeot = 335,18 K | Toreat = 334,81 K Nio Tazeat = 334,60 K
Hexano (1) / /\.gua(3) x; = 0,7840 x; = 0,7879 encontrou %1 = 0,7896
x3=0,2160 x3 =0,2121 Azedtropo x3 =0,2104

Tazeot = 351,25 K | Tozeat = 351,29 K Tazeot = 351,25 K Tazeot = 351,29 K
Etanol (2) / Agua(3) x; = 0,9068 Xz = 0,9160 Xz = 0,9069 X2 = (,9160
%3 = 0,0932 x3 =0,0839 x3 =0,0931 x3 =0,0840

Tazeot = 330,76 K | Toper = 330,32 K N3o Tazeor = 330,03 K
Hexano (1) /Etanol (2)/ |x; = 0,6325 x; = 0,6343 encontrou x; = 0,6289
Agua(3) X2 = 0,2375 X2 =0,2392 Azedtropo %2 = 00,2462
x3 =0,1300 x3 =0,1265 x3 =0,1249

*Parémetros do DECHEMA
** Parimetros do HYSYS.




Tabela 3.18: Composicdo dos azedtropos heterogéneos para o sistema hexano / etanol /

dgua.
B Fase Liquida I | Fase Liquida IT | F. Liquida Geral
NRTL com parimetros do DECHEMA
Hexano(1) / % =0,001513 x= 0,988935 x; = 0,787851
Agua(3) 0,2049 x; =0,998487 X3 =0,00011045 1x;=0,212148
Hexano (1)/ x; =10,067362 x; =0,8%0530 x; =0,634355
Etanol (2)/ 0,3112  [x%=0,558415 X =0,239224 X = 0,239179
Agua(3) X3 =0,374222 x; =0,014526 x; =0,124660
NRTL + UNIFAC - ELL
Hexano(1)/ x; = 0,000129 x= 0,998696 x; = 0,789627
Agua(3) 0.2104 x; =0,999871 X3 =0,001304 x; =0,210373
Hexano (1) x; =0,031127 x; = (,891236 x; = 0,628938
Etanol (2 0,3050 |x,=0,567877 x = 0,105055 X, = 0,246196
Agua(3) x5 =0,400996 x; =0,003709 x; =0,124865
UNIQUAC com parimetros do DECHEMA
Hexano (1) x; = 0,379674 x; =0,779798 x; = 0,647065
Etanol(2) 0,3325 x; = (1,620326 x; = 0,220202 X2 = 0,352945
Hexano(1) / x; = (,000273 x;=0,970254 x; = 0,784005
Agua(3) 0.1511 x; =(,999727 x; =0,029746 X; =0,215995
Hexano (1) x; =0,096512 x; = 0,8543568 x; =0,632555
Etanol (2)/ 0,2929  1x,=0,549314 X2 = 0,108346 x; = 0,237493
Agua(3) x; =0,354174 x5 =0,037086 x5 =0,129952
Literatura (Martini — 1995)
Hexano (1) xy = (,0462 x; = 0,9074 x; = 0,6366
Etanol (2)/ o X = 0,6001 X = 0,0855 %y =10,2473
Agua(3) x; =0,3537 x3 =0,0071 x =0,1161

Usando os pardmetros do modele NRTL do HYSYS, obteve-se os trés azedtropos
bindrios e ¢ azedtropo ternario. Neste caso o sistema hexano / etanol encontrado €
homogéneo.

Para o azebtropo ternario, o programa apresentou composi¢Bes proximas as
encontradas na literatura (Martini -1995), tanto para a fase liquida global como para as

"ges liquidas separadas.
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Quando os caleulos foram feitos com o modelo UNIQUAC, o azedtropo para o par
hexano- etanol obtido apresentava duas fases Hquidas, ou seja, azedtropo heterogéneo. Este
desvio em relacio aos dados experimentais (Iguchi -1978) estd relacionado, ao fato da

variagdo da fase vapor ser muito pequena no ponto azeotropico.

Pelas caracteristicas ja observadas até aqui, a separagdo do azedtropo etanol- dgua

pode ser feita por destilagdo azeotrdpica, usando-se ¢ hexano como solvente.

A Figura 3.10 mostra as superficies de equilibrio para este sistema. Observou-se
caracteristicas semelhantes aos sistemas 1 e 2, pois as superficies y; e y; cortam o piano da
diagonal. Em relagdio a superficie y; observa-se uma linha de inversio maior que as dos
sistemas 1 e 2. Pode-se observar também nas superficies as curvas de equilibrio bindrias

(linhas em vermelho) e os patamares, onde ocorre o ELLV.

Para este sistema, a regiio de ELLV também ¢é maior, quando comparada aos

sistemas anteriores (1 e 2), e esta entre 0,4 e 0,8 para x;.

Os diagramas pseudo bindrios estdo tragados na Figura 3.11 e seguem a mesma

tendéncia dos diagramas ja estudados para o sistema 1 e 2.

O hexano favorece a separaco do etanol / 4gua, uma vez que também diminui sua

concentragdo no azedtropo, fazendo com que mais etanol saia na corrente de fundo.

Superficie y, Superficie y ,

~~~~~ Plano da diagonal =~~~ Plano da diagonal
2 Linha de hversic
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Superficiey,

~~~~~ Plane da diagonal

Figura 3.10: Superficies de equilibrio para o sistema hexano(l) / etanol(2) /agua(3)
O esquema de destilagdo azeotrépica para este sistema também pode ser
representado pela Figura 3.4, no item 3.3.

A Tabela 3.19 mostra os valores de o referentes ao diagrama da Figura 3.11.

Btanol - Agua : com solvente

1.0
09 P
g
4 //’,{'; k3
08—_‘ _,,/”;/;;r; 4
074 R
- — - 7 § /g)
06 R
o~ ¥ ;:/Q/E g o
T 05+ SR -
5 K s o
g 04 - ;:: & 7
>.‘ J’/
9 ] * d
51
02 - f’*‘ L7 — (% de hexano
40 7 7 20%de hexano
014 ,,’ ¥ 5084 de hexano
al & ade hexano
O e S Em am L e e e e e
00 a1 0.2 0.3 04 05 06 G.7 0.8 09 1.0
X {etanol)

Figura 3.11: Diagramas pseudo- bindrios para o sistema etanol / dgua, wusando

hexano como solvente.
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Tabela 3.19: Composi¢do e « referenies ao sistema etanol —dgua, com hexano

(1 atm).

0% de hexano 50% de hexano
Ketanol | Yetanot Qi Xetanot | Yetnol | O
0,100 0,433 | 7,1633 0,100 | 0,399 | 5,9808
0,200 0,537 | 4,6382 0,200 | 0,511 | 4,1788
0,300 0,581 | 3,2404 0,300 | 0,558 | 2,9438
0,400 0,617 | 2,4155 0,400 | 0,584 | 2,1030
0,500 0,655 | 1,8964 0,500 | 0,606 | 1,5368
0,600 0,700 | 1,5523 0,600 10,635 | 1,1599
0,700 | 0,754 | 1,3141 0,660 0,66 | 0,9996
0,800 0,821 | 1,1432 0,700 (0,681 10,9138
0,900 0,902 | 10173 0,800 | 0,752 | 0,7563
0,910 0,511 1,606 0,900 | 0,855 | 0,6557

amédio=2,1é O médio=2,28
Clmédio antes do azedtropo™ 3,10 Clmédio antes do azebtropo™2s 12

20% de hexano 70% de hexano

Ketanot | Yetanol o Ketavot | Yetwnol | O
0,100 0,441 | 7,1073 0,100 | 0,335 | 4.5275
0,200 0,533 | 4,5620 0,200 | 0,465 | 3.4768
0,300 0,569 | 3,0788 0,300 | 0,530 [ 2.6363
0,400 0,591 | 2,1654 0,400 | 0,567 |1.9680
0,500 0,612 | 1,5790 0,500 | 0,593 |1.4571
0,600 0,642 | 1,1956 0,600 1 0,621 11.0848
2,650 0,662 | 1,05641 0,640 | 0637 10,9868
0,700 0,668 | 0,8638 0,700 | 0,667 | 0.9527
0,800 0,761 | 0,7959 0,800 | 0,741 ;1 0.7139
0,900 0,869 | 0,7391 0,900 | 0,850 10.6282

U médin=2,29 Olmedio=1,87
CLmédio antes do azedtropo=2929 Clédio antes do azestropo™2s52
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3.7 - Avaliacdo dos solventes propostos para separar etanol - dgua

O sistema etanol - agua forma azedtropo homogéneo e, portanto, ndo pode ser
separado totalmente por destilagio convencional. Utilizando-se um solvente adequado, a
separagdo pode ser realizada por destilagiio extrativa ou azeotrOpica, ou por extragio

liquido- liquido.

~ Antes de se analisar os solventes estudados, verificou-se se o azedtropo original
poderia ser quebrado com modificacdo da pressdio. Para isto foram construidas varias

curvas de equilibrio com pressdes entre 0,1 ¢ 10 atm.

As Figuras 3.12 (a) e (b) mostram as curvas de equilibrio para o sistema etanol /
agua, para varias pressdes. Observa-se que a curva de equilibrio ndo sofre muita alteracfo
com a pressdo, 0 que indica que a variagio de pressfio nfo é uma alternativa vantajosa. A
Figura 3.12 (c¢) mostra curvas de o, pela composig@io na fase vapor, para varias pressoes e,
novamente, observa-se que todas as curvas apresentam o valor unitdrio indicando a

presenga de azedtropo.

De acordo com as Figuras 3.12 ¢ com os diagramas pseudo bindrios (Figuras 3.4,
3.8 e 3.11), pode-se dizer que a adicdo de um “solvente” na mistura original favorece a

separacdo do que simplesmente a variagdo de pressdo.

Etanol - Agua

n -P=01 atm
—P =07 atm
—P=1alm
P=5atm
- P = 10 afm

y (etanol)

a6l 82 93 04 ¢35 08 07 98 09 1,0
x(gtanol

{a) Curva de equilibrio para o sistema etanol- dgua para vdrias pressies.
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Etano! - dgus

- e P=01 atm
— P=]0aim
-— P =10 atm

1,00

(b) Curva de equilibrio para etanol- dgua, para vdrias pressées (0,8 < x < 1,0).

160 Etenol« Agua  petiam
1401% e P05 atm
12,0 agk' e s ~— P=1 atm
10,0 AW — P=35am
~ F=10 atm
R R 15
s 5.0
4,0
20
a

g1 02 03 04 05 08 07 08 02 10
y {etanal)

(c) Volatilidade Relativa versus composigdo, para vdrias pressoes.

Figura 3.12: Equilibrio termodindmico do sistema etanol — dgua em fungdo da

pressdo.
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Pela Figura 3.12, observa-se também que o aumento da pressio deslocou a
composicio do azedtropo para a esquerda, ou seja diminui a composicdo de etanol A
diminui¢do da pressfio aumenta a composi¢fio de etanol no azedtropo, mas em ambos 0s

casos, a variacdo da composigio foi muito pequena em relagfio 4 variagio de pressdo.

Nos trés primeiros sistemas estudados, foi possivel verificar que os componentes
adicionados ao sistema etanol / 4dgua formavam azedtropos ternarios heterogéneos, de
minimo ponto de ebuligdo. Assim, tanto o benzeno, o ciclohexano ou hexano podem ser

usados como solventes no processo de destilacdo azeotrépica para purificagdo do etanol.

Varios fatores devem ser analisados antes de se escolher qual solvente ¢ mais

adequado para uma determinada separacgfio.

A Tabela 3.20 mostra alguns fatores que influenciam na escolha do solvente, como:
B (separacfo das fases liquidas), as composicBes nas fases liquida [ e liquida II, e as

temperaturas dos azedtropos e dos componentes puros.

Quando se analisa os valores de [ (fase aquosa /fase liquida total) e das
composi¢des das fases liquidas [ e II, pode-se verificar qual solvente é mais eficiente na
separagdo. A Figura 3.5 do item 3.4 mostra um esquema para um processo de destilacio
azeotropica. Pode-se observar que quando a fase aquosa possui uma alta composi¢dc em
etanol, o reciclo que sai da segunda coluna e retorna para a coluna de destilagfio serd maior,

g, portanto, maior serd o gasto energético do sistema .

Pela Tabela 3.20, pode-se observar que o benzeno apresentou a menor composicio
de etanol na fase aquosa, 0 que favorece este solvente em relacfo aos outros. Porém como
ja foi dito, o benzeno tem caracteristicas muito toxicas que inviabilizam sua utilizagfio

como solvente neste processo.

Em relacfio ao hexano e ciclohexano, pode-se observar que a concentracgio de etanol

na fase “aquosa” € maior para o ciclohexano.

Uma desvantagem do hexano em relagfio ao ciclohexano € que o primeiro € mais
volatil, e na pressfio atmosférica, o solvente poderia sair no topo da coluna sem formar o
azedtropo terndrio. Para que isto nfio ocorresse, seria necessario resfriar a corrente de

alimentacfio, o que também torna o processo mais caro.
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Tabela 3.20: Temperatura azeotropica, fator de separacdo das fases e composicfes para o par etanol /dgua

com trés solventes diferentes.

Sistema 1"
Etanol(1) / Benzeno(2y Agua(3)

Sistema 2
Etanol(1) / Ciclohexano(2)/ Agua(3)

" FEE
Sistema 3

Hexano(l) / Etanol(2) / Agua(3)

Tazeor etanol-agua (K) = 351,2

#i¥ UNIQUACHDECHEMA

" Th salvenie (K) 353,2 353.8 341,2
T areote (K) 337,10 336,02 330,76
B 0,3521 0,4562 0,2929
Fase liguida x;=0,28 x= 0,31 x; = 0,63
global x; = 0,53 Xy = 0,52 x; = (0,24
x3= 0,19 x3= 0,16 x3=0,13
Composicoes x1= 0,46 xin= 0,15 x11=0,57 Xy~ 0,089 x11= 0,097 X = 0,854
Xz = 0,06 X = 0,84 X1 = 0,07 Xo.n = 0,908 x21 = 0,549 X = 0,108
X3, = 0,48 X3 = 0,01 X3y = 0,35 xa = 0,003 x3p = 0,354 %35 = 0,037
* Resultado obtidos com UNIQUAC. (1) Mais volatil
** NRTL + UNIFAC- ELL (3) Menos volatil




3.8 — SISTEMA 4: Ciclohexano / Agua / Fenol

Neste item serd estudado o comportamento do azedtropo agua / fenol na presenga do
ciclohexano. Ser4 feita uma caracterizacio deste sistema, determinando se existe aze6tropo,

qual a caracteristica do azedtropo encontrado, € qual o comportamento de alguns solventes

em relacéio ao bindrio original.

Os parfmetros utilizados nos calculos do ELV, no simulador e no programa, foram
obtidos no banco de dados do simulador. Para o par agua / fenol os par@metros
termodindmicos dos modelos UNIQUAC e NRTL estavam disponiveis no banco de dados.
Os valores dos outros pardmetros foram preditos pelo método UNIFAC.

As Tabelas 3.21 (a) e (b) mostram os valores dos pardmetros a; e ¢ para 0s pares

deste sistema.

Tabela 3.21 (a): Pardmetros de interagdo ay e c; para o par dgua(2)/ fenol(3).

UNIQUAC NRTL
Agua (2)/ a3 =1054,3 az3 =2422.7
Fenol(3) as; = -553,6 asz; = 18408
c = 0,632

Tabela 3.21(b): Pardmetros de interacdo ay e c; para os pares ciclohexano(1) / agua(2) e
ciclohexano(1) / fenol(3), preditos pelo método UNIFAC .

UNIQUAC* | UNIQUAC** NRTL* NRTL=**
Ciclohexano(l)/ |ai,=-273,244 |a;,=-684,302 |a;n=3428,93 a;p=4042,515
Agua(2) ay; = 1643,602 |ap; =2662,067 |ax =4369,711 |ay =4720,422
o=02 a=03
Ciclohexano(1)/ ja;3= 1273983 ja;;=784,407 |a;3=2823,714 |a;3=1446,286
Fenol(3) az; =-188,933 jaj =-142,827 |a3y =-0,767 az; = 265,753
o =02 o =03

*preditos com UNIFAC- ELL
** preditos com UNIFAC- ELV

As Figuras 3.13 (a), (b}, (¢) mostram os diagramas de equilibrio, a 1 atm.
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Figura 3.13: Curvas de equilibrio para os sistemas dgua / fenol, dgua / ciclohexano

e ciclohexano / fenol, a latm.

Agua — fenol formam azeétropo homogéneo de minimo ponto de ebuligio, com x
sgua @proximadamente 0,98. Apesar da concentragéo, aparentemente, baixa no azedtropo, o
fenol € uma substincia altamente toxica € ndo pode estar presente nas correntes de saida em
concentragbes maiores que as especificadas pelas normas ambientais. De acordo com os
padrdes estabelecidos pela CETESB (Decreto Estadual n® 8468/76) o fenol sé pode estar
presente na dgua, numa concentragio inferior a 0,001 mg/L (2.10° % em mol ).

Pretende-se, entfio, verificar se 0s solventes propostos s&o capazes de separar esta
mistura azeotrépica até os niveis de concentracfio adequados. O ciclohexano serd o

primeiro solvente estudado.
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As curvas de ELV foram feitas no HYSYS, usando-se os modelos UNIQUAC e
NRTL. A Figura 3.13 mostra duas curvas de equilibrio, para o sistema &gua — fenol,
calculadas: com NRTL + ideal, e NRTL + Virial. Pode-se observar que a curva obtida com

a fase vapor ideal se ajustou melhor aos dados experimentais (Schreinemakers -1900).

As curvas de equilibrio para os sistema agua — ciclohexano e ciclohexano - fenol ,
foram calculadas com NRTL + ideal. Para estes sistemas ndo se obteve no DECHEMA
valores experimentais. Horsley (1973) e Martini (1995) também apresentam o sistema

ciclohexano - fenol sem a presenca de azedtropo bindrio, a pressio atmosférica.

De acordo com os diagramas de equilibrio, pode-se verificar que o ciclohexano
forma azedtropo com a agua, mas nfo forma com o fenol O azeétropo formado €

heterogéneo e de minimo ponto de ebuli¢io.

Como este sistema n#o apresentou trés azedtropos bindrios, nada se pode concluir a
respeito da existéncia de azedtropo terndrio. Apenas, pode-se dizer que € provavel que ele

nio exista.

Foram construidos dois arquivos de entrada para este sistema, um com ¢ modelo
NRTL, e outro com 0 modelo UNIQUAC (Tabela 3.22).

Os pardmetros foram escolhidos da seguinte forma: para o par agua -fenol, utilizou-
se os pardmetros do banco de dados do simulador. Para o par agua- ciclohexano, utilizou-se
pardmetros preditos pelo método UNIFAC para célculo do ELL e para o par ciclohexano —
fenol, parametros preditos pelo método UNIFAC para ELV. Esta escolha foi feita baseada
nas curvas de equilibrio obtidas, pois pode-se observar que o sistema ciclohexano- agua
possui um grande patamar de duas fases liquidas, sendo, entdo, melhor representado pelo
ELL. J4 o ciclohexano / fenol apresentou uma curva de equilibrio sem patamar (a curva de

equilibrio cresce lentamente) e seria methor representado pelo ELV.

A Tabela 3.23 mostra os resultados obtidos com os dois arquivos de entrada. Pode-
se observar que os resultados calculados com os dois modelos termodindmicos sfo

semelhantes.
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Tabela 3.22: Arquivos de entrada do sistema 4: ciclohexano / dgua / fenol

UNIQUAC NRTL
3 2 2 31 2
'Ciclohexano' ‘Ciclohexano’
"Agua’ ‘Agus’
Ferol' Fenol’
5535 407 3080 0212 03 5338 40.7 3080 0212 0.3
5473 2212 571 0344 1.8 6473 2212 571 0344 18
6942 613 2290 0483 16 6942 613 2290 0483 16

-5454E+1 6.113E~1 -2.523E-4 1321E-8
3224FE+1 1.924E-3 1.055E-5 -3.596E-9

-3 384E+1 5983E-1 4827E4 1.527E-7

05 005 095

60 00 00

00 00 040

00 00 60

496009 131328 -275683 -243491 0.0000
-7.76451 145838 -2.77580 -1.23303 0.0000
-8.75550 292651 -6.31601 -1.36889 0.0000
3538 293.0 5535 1

3732 2750 6473 1

4550 3800 6942 1

0.2729

0.2338

02780

40464 3240 3240

09200 1.400 1.400

3.5517 2.680 2.680

00 137516 39477

827178 0.0 530599

-71.88 -268.598 0.0

0.0 0.0 0.0

00 00 00

0.0 0.0 0.0

-5.454E+1 6.113E-1
3224E+1 1.924E-3
-3.584E+1 5.983E-1
05 005 095

00 00 00

00 00 00

00 00 00
696009 1.31328 -2,
~7.76451 145838 -2.
-8.75550 2.92651 -6
353.8 2930 5335 1
3732 2750 6473 1
4550 3800 6942 1
0.2729

0.2338

02780

«2.523E-4 1321E-8
1.035E-5 -3.596E-9
-4.827E4 1.527E-7

75683 .2.45491 0.0000
77580 -1.23303 0.0000
31601 -1.3688% 0.0000

00 172568 727387
219899 0.0 12193
~-133.74 926409 00

00 02 03

02 00 0632
03 0632 00
1

Tabela 3.23: Temperatura e composicdo dos azedtropos para o sistema

ciclohexano(1)/ agua(2) / fenol(3), a I atm.

1y ) 1/ (3) )/ (3)
Tazeot = 344,67 K N&o Tamot = 372,79 K.
UNIQUAC |, =0,6713 existe X =0,9719
X = 0,3287 azeotropo x3 =0,0251
T azeot =342,49 K Nio Tazeot = 372,85 K
NRTL X1 = 0,7010 existe x2 = 09772
x2 =0,2990 azedtropo x3 =0,0228

Nio se obteve para este sistema azeGtropo ternario, e este resultado estd de acordo

com o trabalho de Martini (1995).

Pode-se dizer que 0os modelos e os pardmetros utilizados no programa AZEOT.EXE

foram adequados para representar os sistemas binarios e o ternario.
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Este sistema difere dos sistemas estudados até aqui, uma vez que o solvente
adicionado para favorecer a separacfio do azedtropo original (dgua / fenol) nfo formou

azeotropo ternario.

Para o processo de destilagdo extrativa, o solvente ndo pode formar azedtropo com
nenhum componente da mistura original. Para a destilacio azeotrdpica, o solvente deve
formar azedtropo heterogéneo, e a maioria dos sistemas estudados na literatura apresentam

azebtropos ternarios.

Como o ciclohexano formou azedtropo heterogéneo com a dgua, e com temperatura
menor que a do azedtropo original, ele serd estudado como um possivel solvente para o

processo de destilagio azeotropica.

A Figura 3.14 mostra um esquema para destilacfo azeotrdpica usando um solvente

que forma azeodtropo bindrio heterogéneo.

azedtropo
( solvente + dgua)

4 Decantador

Agua

Fenol : solvente
- fase aguosa

Figura 3.14.; Esquema de destilagdo azeotropica com solvente que forma azediropo

bindrio heterogéneo.

Neste caso, o azebtropo bindrio {solvente- dgua) de minimo ponto de ebuli¢do sai no
topo da coluna azeotrdpica e o fenol sai no fundo. Se o objetive da separagdo for uma
corrente de dgua pura, ou nas especificagbes ambientais, pode-se observar que a quantidade

de solvente necesséaria serd grande, uma vez que a alimentaco € rica em dgua.

A Figura 3.15 mostra as superficies de equilibrio para este sistema.
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Pode-se observar que a superficie y; corta o plano da diagonal e apresenta um

patamar {(ELLV) para quase toda fra¢8o de x;.

Superficie |

Superficie v,

""""" Plano da diagonal -~~~ Plano da diagonal
2 Linhs de mversio

Superficie v,

wwwww Plano da diagonal

Figura 3.15: Superficies de equilibrio para o sistema ciclohexano(1) / dgua(2) /
fenol(3).

A superficie y; estd abaixo e longe do planc da diagonal, mostrando que este
sistema apresenta volatilidade relativa alta, a nfio ser no ponto azeotrdpico (situado na linha

em vermelho).

Observa-se uma grande faixa de miscibilidade parcial nas trés superficies.
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Qutra caracteristica observada ¢ que a linha de inversfio apresenta um formato de

curva, mas, bem mais abaixo que o semicirculo na parte superior do plano da diagonal.

A Figura 3.16 mostra os diagramas pseudo bindrios para este sistema. As curvas
foram obtidas para vérias porcentagens de solvente na alimentagfio. Deve-se observar que a

visualizagdo fica dificil por se tratar de um azedtropo com mais de 97% em mol de agua.

Observa-se que as caracteristicas das curvas sdo diferentes daquelas para o sistema
etanol - 4gua, pois neste caso, nfio se trata de azedtropo ternario e sim de um binario
heterogéneo. De acordo com a estequiometria do problema, pode-se calcular a quantidade
aproximada de solvente para tratar toda a agua. A Tabela 3.24 mostra os valores de o

referentes aos diagramas da Figuras 3.16.

Considerando, na Figura 3.14, uma alimentacfo de 98 moles de agua + 2 moles de
fenol {(composi¢iio azeotrépica), a quantidade de ciclohexano necessdria para separar todo
fenol da dgua serd de 228,6 moles. Esta quantidade faz com que no topo da coluna saiam 98
moles de dgua e o solvente. Esta quantidade corresponde a 30% de dgua e 70% de
ciclohexano, ou seja a composi¢io do azedtropo heterogéneo. Com estes valores tem —se
que a corrente de alimentacio deve ser 76% de soivente e 24% de mistura agua - fenol na

composicdo azeotropica.

Agua - Fenol : com solvente

1.0 ﬁ
PRSEGIREwEE P ——
09 w§ e = IR ‘ : ;
3 7 ]
0.8 - ) |
07 )
05 B
| P
= 4 P
LN
.
S 34 B
P
03~ .
) o e (B de cicloneano
024 e 2 20% de ciclohexano
; e & A0%de ciclohexano
o d X 50% de ciclohexano)
L4 P=1lam = %% de ciclohexano
6o e B S e SR A Tt e e et i
Go 41 02 843 0.4 03 0.6 a7 08 5 !
X (agua)

Figura 3.16: Diagramas pseudo- bindrios para o sistema dgua- fenol usando

ciclohexano como solvente, a 1 atm,
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Tabela 3.24: Composicdo e « referentes ao sistema dgua — fenol, com ciclohexano,

alatm.

1% de ciclohexano 50% de ciclohexano
Kenol | Yeenot o Xfenot | Y fenol i
0,100 0,875 62,89 0,100 | 0,957 | 200,0
0,200 0,895 34,25 0,200 | 0,955 | 86,20
0,300 0,913 24,57 0,300 | 0,940 | 36,36
0,400 0,930 | 20,04 0,400 | 0,949 | 27,85
0,500 0,942 16,26 0,500 | 0,959 | 23,42
0,600 ,955 14,12 0,600 10,968 | 20,20
0,700 0,965 11,88 0,800 |0,981 12,97
0,800 0,973 8,86 0,900 10,984 6,71
0,900 0,976 4,50 0,980 | 0,984 | 1722
0,977 0,977 1,607 0,990 | 0,988 0,856

Omédio=18,215 Cmedio=43,16
Olmédio antes do azedtropo™=19:943 Clmédio antes do azedtropo™43:17
20% de ciclohexano 70% de ciclohexano
Xtenoi | Yienol ot Ktenot | Y fenol o
0,100 0,946 | 158,73 0,100 § 0,952 | 178,57
0,200 0,952 79,36 0,200 | 0,937 | 59,52
0,300 0.956 51,02 0,300 | 0,940 | 36,90
0,400 0,949 27,70 0,400 | 0,950 | 28,57
0,500 0,959 | 23,25 0,560 | 0,960 | 24,09
0,700 0,975 16,95 0,600 | 0,969 | 20,83
0,800 0,981 12,88 0,700 | 0,976 | 17,57
0,900 0,984 6,71 0,800 | 0,982 | 13,28
0,980 0,983 1,17 6,900 | 0,984 6,69
0.990 | 0987 | 0.76 0.990 | 0,993 | 137
Umedic™43,17 A medic=38,74
Olmédio antes do azedtropo=%43s17
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3.9 - SISTEMA 5: Hexano / A'gua / Fenol

Novamente, para este sistema, os pardmetros dos modelos termodindmicos sé

estavam disponiveis no banco de dados do simulador para o par 4gua — fenol. Os outros

pardmetros foram preditos pelo método UNIFAC.

Os parametros bindrios de interacfio a; e ¢y estdio nas Tabelas 3.25 (a) e (b).

Tabela 3.25 (a): Pardmetros de interacdo ay e ¢ para o par dgua(2)/ fenol(3}

UNIQUAC NRTL
23 =1054.3 az3 t2422,7
Agua (2) /Fenol(3 : _
Agua (2) (3) a3 =-553,6 azp = 1840,8
¢=0,632

Tabela 3.25(b): Pardmetros de interacdo ay e ¢ para: hexano / dgua e hexano / fenol.

UNIQUAC* | UNIQUAC** |  NRTL* NRTL**
Hexano(1)/ |a;=-19679 |a;=-684,810 |2~ 330,611 1ap=390817
Agua(2)  |ay =1527,7520 |ay =2712,721 |31 = 473698 12 =35042,13
c=0,2 c=0,3
Hexano(1)/ |a;;=1281,14 |a;;=780,685 |23~ 203316 1ai=1315.14
Fenol(3)  |a; —-185.881 |as =-139,603 |21~ 290.942 a3 =533,547
c=0,2 ¢ =03

* preditos com UNIFAC- ELL

Os diagramas bindrios da Figura 3.17 foram construidos com o modelo NRTL para

** preditos com UNIFAC- ELV

a fase liquida e ideal para a fase vapor.

Observa-se um comportamento semelhante ao sistema anterior, ou seja, o solvente

estudado forma azedtropo heterogéneo com a dgua e nio forma azedtropo com o fenol.

Os arquivos de entrada estfio na Tabela 3.26.

g7




Foram construidos quatro arquivos de entrada. Os parfmetros dos pares hexano /

dgua e hexano / fenol foram obtidos pelo método UNIFAC de ELL e ELV.

A Tabela 3.27 mostra os resultados para os célculos dos azedtropos deste sistema.
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Figura 3.17 : Curvas de equilibrio para os sistemas dgua / fenol, dgua / hexano e hexano /

fenol, a latm
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Tabela 3.26: Arquivos de entrada do sistema 5: hexano / dgua / fenol.

ENIQUAC NRTL

3 2 2 3 o1 2

'Hexano' "Hexano'

¥ A.gua' 'Agua'

Fenol' TFenol'

5075 301 3760 0299 040 3075 300 3700 0299 00
6473 2212 571 0344 18 6473 2212 571 0344 18

6942 613 2290 0483 16 6942 613 2290 (483 16

4 413E+0 5.8205-1 -3.119E4 6494E-§ -4 413E+0 5.820E-1 -3.119E-4 6.454E-8
3.224B+1 1.924E-3 1.055E-5 -3.596E-9 3224E+1 1924E-3  1.035E-3 -3.5396E-9
-3.584E+1 5.983E-1 -4827E-4 1.527E.7 «3.584E+1 5983E-1 -4.827E4 1.527E-7
05 005 095 05 005 095

6.6 00 00 00 00 090

0.0 00 0O 00 00 00

00 00 00 00 00 00

STA6T6S 144211 -3.28222 -25094%F 00000 -146765 1.44211 -3.28222 -2.50941 0.0000
-7.76451 145838 -2. 77580 -1.23303 0.0000¢ -7.76451 1.45838 -2.77580 -1.23303  0.0000
-8.75550 2.92651 631601 -1.3688%9 00000 -8.75550 292651 -6.31601 -1.36889% 00000
341.9 2200 5075 1 3419 2200 5075 1

3732 2750 6473 1 373.2 2750 6473 1

4550 3800 6942 1 455.0 380.0 6942 1

0.2635 0.2635

{12338 0.2338

2780 0.2780

44668 3.856 3.856 00 166110 132519

0.9200 1.400 1.400 238399 0.0 12193

35517 2.680 2.680 14642 92641 00

060 99039 644763 00 02 02

768874 00 530.599 02 00 0632

-93.549 278598 0.0 02 0632 00
1 1

UNIQUAC NRTL

3 2 2 31 2

"Hexano' "Hexano'

‘Agua’ ‘Agua’

Fenol Fenol'

507.5 301 3700 0299 00 3075 301 3700 0299 00
6473 2212 571 0344 18 6473 2212 571 034 18

6942 613 2290 0483 16 6942 613 2290 0483 16
4413640 5.820E-1 -3.119E4 6494E-8 -4 413E+0 5.820E-1 -3.119E4 6.4%4E-8
3.224E+1 1.924E-3 1.055E-5 -3.596E-9 3224E+1 1.924E-3 1055E-5 -3.396E-9
-3.584E+1 5983E-1 -4.827E4 1.527E-7 -3 584E+1 5983E-1 -4827E4 1.527E.7
0.5 0605 095 05 005 095

00 00 00 00 00 00

00 00 090 00 00 00

00 00 00 006 00 00

JT46765 1.44211 -328222 -250941 0.0000 -7.46765 144211 -3.28222 -2.50941 0.0000
776451 145838 -2.77580 -1.23303 0.0000 -7.76451 145838 277580 -1.23303 000600
-8.75550 292651 631601 -1.36889 0.0000 -8.75550 2.92651 -6.31601 -1.36889 0.0000
3419 22040 5075 1 3419 2200 5075 1

3732 2730 6473 1 3732 2750 6473 1

4550 3800 6942 I 4550 3800 6542 1

02635 0.2635

0.2338 (.2338

0.2780 (L2780

44668 3.856 3.856 00 196687 661.87

09200 1400 1400 283756 00 12193

3.5517 2680 2.680 268.52 92641 00

0.0 -344.645 392.8%6 00 03 03

i36523 00  330.599 03 00 0632

S70.258 4278598 00 0.3 4632 00

0.0 0.0 0.0 1

6.0 0.0 0.0

0.0 0.0 0.0
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Tabela 3.27: Temperatura e composicdo dos azedtropos na fase liquida global do sistema

hexano/ dgua / fenol, a I atm.

UNIQUAC* | UNIQUAC**| NRTL* NRTL**
Tazea =334,6 Taseat 342,49
Hexano(1)/ Nao encontrou | Nio encontrou _ _
i @ x; =0,7010 x; = 0,7010
gua I r
Azediropo Azedtropo X, =0,2990 X2 =0,2990
Hexano (1)/ Nio encontrou | N#o encontrou | Nio encontrou | Nao encontrou
Fenol(3) Azedtropo Azedtropo Azedtropo Azebtropo
: Tazeot = 372,89 | Tager = 372,85
Agua (2)/ Nio enconirou Néo encontrou
Fenol (3) xp = 0,9749 x;=0,9772
AZEOOPO | 00251 |xs=0,0228 AZe0tropo
Hexano (1) / N&o encontrou | Nido encontrou | Nio encontrou | Nao encontrou
Agua (2) /Fenol (3) Azedtropo Azedtropo Azedtropo Azedtropo
* UNIFAC -ELL

** UNIFAC - ELV

Pode-se observar, pela Tabela 3.27, que 0 modelo UNIQUAC nfo foi eficiente na
determinagdio dos azedtropos quando seus pardmetros foram estimados pelo método
UNIFAC. Neste caso, 0 programa néo foi capaz de determinar, nem mesmo, o azedtropo

agua- fenol.

Vale lembrar que no sistema 3, o modelo UNIQUAC nfio tinha sido capaz de

representar o equilibrio. Este resultado se repetiu neste sistema, como era esperado.

Quando se utilizou o modelo NRTL, os resultados foram coerentes com oS
diagramas de equilibrio, pois conseguiu-se determinar os aze6tropos bindrios dgua / fenol e
hexano / dgua, sendo que o segundo € heterogéneo. Estes resuitados estdio semelhantes aos
valores de Horsley (1973).

As superficies de equilibrio, da Figura 3.18, ajudam a caracterizar este sistema.
Observa-se um comportamento semelhante ao sistema ciclohexano / dgua / fenol. H4 uma
grande faixa de miscibilidade parcial, observada claramente nas trés superficies. A
superficie y; corta o plano da diagonal, e a superficie y; esta praticamente abaixo do plano
da diagonal.
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Superficie y
----- Planc da diagonal

Figura 3.18: Superficies de equilibrio para o sistema hexano(1) / dgua(2) / fenol(3;.

Para verificar o comportamento da mistura azeotrépica dgua — fenol com o hexano,
foram construidos os diagramas pseudo bindrios. A Figura 3.19 mostra as curvas obtidas

para este sistema, a pressdo atmosférica.

Para calcularmos a quantidade hexano necessdria para a separacfoc completa da
mistura azeotrépica agua fenol, deve-se fazer o mesmo procedimento do item anterior.
Como neste caso a composicio do azedtropo hexano — dgua € de aproximadamente 78% em

mol de hexano, a alimentagfio deverd ter aproximadamente 77,5% (em mol) de solvente.
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Figura 3.19: Diagramas pseudo- bindrios para ¢ sistema dgua- fenol usando

hexano como solvente, a I atm.

A Tabela 3.28 mostra os valores de o referente ao diagrama da Figura 3.19,

Tabela 3.28: Composi¢dio e « referentes ao sistema dgua — fenol, com hexano, a I atm.

50% de hexaneo 70% de hexano
Xetagol | Y etanol iy Ketanot | Yetanol | Ol
0,100 0,957 200,0 0,100 | 0,952 | 178,57
0,200 0,955 86,20 0,200 | 0,937 | 59,52
0,300 0,940 36,36 0,300 | 0,940 | 36,90
0,400 0,949 27.85 0,400 | 0,950 | 28,57
0,500 0,959 23,42 0,500 | 0,960 | 24,09
0,600 10,968 20,20 0,600 | 0,969 | 20,83
(0,800 10,981 12,97 0,700 : 0,976 | 17.57
0,900 10,984 6,71 0,800 | 0,982 @ 13,28
(3,080 (3,984 1,22 0,500 | 0,984 6,69
0990 | 0988 | 0.6 0,990 | 0,993 | 137

U medic=43,16 U medio=38,74
Ol médio antes do azedtropa=43:17
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3.10 — SISTEMA 6: Agua / Tolueno / Fenol

Para os sistema agua / tolueno / fenol, os pardmetros termodindmicos dos modelos

UNIQUAC e NRTIL estavam disponiveis no banco de dados do simulador, e estdo
mostrados na Tabela 3.29.

Tabela 3.29: Pardmetros de interacdio a; e cy do sistema dgua(l) / tolueno(2) / fenol(3).

Agua(l) / tolueno(2) Agua (1) / fenol(3) | Tolueno (2) / fenol (3)
Fonte* ap A a3 a3y a3 az
UNIQUAC | 572,672  32865,0 1054,3 -553,575 | 387,267 -88.,796
429393 564237 242275 1840,78 847,77 -64,34
NRTL
¢ = 0,200 ¢ =0,632 c=0,172
*HYSYS

As curvas de equilibrio, a 1 atm, estfo na Figura 3.20 . Elas foram calculadas com o

modelo NRTL para a fase liquida e ideal para a fase vapor.

Os arquivos de entrada estfo na Tabela 3.30.

Os resultados obtidos no programa AZEOT.EXE estfio na Tabela 3.31.
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Figura 3.20 : Curvas de equilibrio para o sistema dgua(l) / tolueno(2) /fenol(3), a 1 atm
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Tabela 3.30: Arquivos de entrada do sistema 6: dgua / tolueno / fenol.

3732 275.0 6473 1
383.8 3090 5918 I
4550 3800 6542 1

0.2338

0.2644

0.2780

09200 1.400 1.400
3.9200 2968 2.968
35517 2.680 2680

0.0 283.209 530.599
1654001 00 1949
-278.56 4469 0.0
00 00 00
006 06 00
00 00 00

1

UNIQUAC NRTL
3 2 2 31 2
'Agua’ “Agua’
"Tolueno' "Tolueno'
Fenol' Fenol'
6473 2212 571 0344 18 6473 2212 571 034 138
501.8 410 3160 0263 04 3918 416 3160 0263 04
6942 613 2290 0483 16 6942 613 2290 0483 16
3.224E+1 1.924E-3 1.055E-5 -3.596E-9 3224E+1 1.924E-3 1.035E-5 -3.596E-9
-2.435E+1 5.125E-1 27765E-4 4911E-8 -2 A35E+1 5.325E-1 -2.765E4 4911E-8
-3.584E+1 5983E-1 -4.827E4 1527E-7 -3.584E+1 S5.983E-1 -4827E4 1.527E-7
05 0035 095 .5 0.05 0595
00 0.0 00 00 90 090
00 00 00 0.0 00 00
60 00 00 00 00 00
~7.76451 145838 -2.77580 -1.23303 00000 CI76451 1.45838 -2.77580 -123303  0.6000
-728607 1.38091 -2.83433 -2.79168 (0.0000 -7.28607 138091 -2.83433 -2.79168 00000
-8.75550 292651 531601 -1.36889 0Q.0000 -8.75550 292651 -6.31601 -1.36889 0.0000

373.2 2750 6473 1
3838 309.0 591.8 1
455.0 3800 6942 1

0.2338

02644

0.2780

8.0 660.95 1219.305
110005 60 426 657
926410 -32.382 0.0
00 0.2 06323

02 0.0 Oa72

06323 0.172 0.0
1
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O tolueno forma azedtrope heterogéneo com a 4gua e nfo forma azedtiropo com o
fenol. Nio se obteve dados experimentais no DECHEMA, para os sistemas dgua — tolueno
e tolueno — fenol, para serem comparados com os valores obtidos no simulador, mas € de se
esperar que os sistemas tenham comportamento semelhante ao calculado, uma vez que o

simulador tem se mostrado uma ferramenta muito eficiente nos caleulos de ELV.

Assim como o hexano e o ciclohexano, o tolueno pode ser utilizado como solvente no
processo de destilacdo azeotrdpica para separagio do azeodtropo dgua / femol O

comportamento deste sistema € semelhante aos sistemas 4 e 5.

Tabela 3.31: Composicdo dos azediropos na fase liguida global, a 1 atm, para o sistema

dgua(l) / tolueno(2) / fenol(3).

(B 2y 1/ 3) @y 3 (L2 3
Taz(K) = 357,51 Taz(K)=372,89 Nio Nio
UNIQUAC x; = 0,5363 x; =0,9749 enconirou encontrou
X; =0,4435 x3 = 0,0251 Azebtropo Azedtropo
Taz(K) =358,19 Taz(K) =372,85 Nio Nio
NRTL x; =0,5526 x; =0,9772 gncontrou encontrou
xz=0,4474 X3 =0,0227 Azeotrope Azeotropo

* Azeotropo heterogéneo

Os resultados obtidos através dos dois modelos termodindmicos sdo muito
semelhantes, tanto para a composigdio come para a temperatura do azedtropo. Além disso,
os resuitados do programa também mostram que o azeotropo dgua — tolueno € heterogéneo

e com composi¢do semelhante 4 do diagrama de equilibrio.

Nao foi determinada a existéncia de aze6tropos ternarios, ¢ este resultado estd de

acordo com a literatura ( Horsley - 1973).

A Tabela 3.32 mostra as composicSes de cada fase liquida para o azebtropo

heterogéneo 4gua - tolueno.

As superficies de equilibrio para este sistema estfio na Figura 3.21.
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Tabela 3.32: Composi¢do do Azediropo Heterogéneo para o par dgua(l)/ tolueno(2).

UNIQUAC NRTL
ptY 04427 04318
Fase Liquida I x1 = 0,000000 x; = 0,015203
x2 = 1,000000 x2 = 0,984797
”F:.clse iiqui&a I x; = 0,999715 x; = 0,961368
x; = 0,000285 %> = {),038632
Fase Liquida Global x; = 0,556510 X = 0,552568
Xz = 0,443490 %2 = 0,447432

(1) B = Fator de Separagiio das Fases Liguidas.

Superficie Superficie v,

Superficie y |

—————— Plano da diagonal

Figura 3.21: Superficies de equilibrio do sistema dgua(l) / tolueno(2) / fenol(3}.
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As caracteristicas das superficies sdo semelhantes as dos sistemas 4 ¢ 5.

Pode-se observar que a superficie y; corta o plano da diagonal e apresenta regifio de
duas fases liquidas. A superficie y» mostra a linha de inversdio deste sistema num formato

de curva. A superficie y; estd abaixo do plano da diagonal.

A Figura 3.22 mostra as curvas do equilfbrio pseudo bindrio para dgua / fenol com

tolieno como solvente.

Agua - Fenol
1.0 r————r—"—
IS B X
wd  x g ¥
: SAE
: B
084 *
4 &
074
0.6
-
ENER
& &
i Q4 }a’
'& I‘l
0!_,..135 ’,,”
62~ ST e 0% de Tolueno
Gl 1 -
’,.‘ #  20% de tolueno
LRE B & 40% de toleeno
L° ®  60% de tolueno
B T et Lo
BG 01 02 03 84 035 06 07 08 0% i

X (agua)

Figura 3.22; Diagramas pseudo bindrios para o sistema dgua- fenol usando

tolueno como solvente, a 1 atm.

Para este sistema nfio fica clara a influéncia do solvente apenas observando o
diagrama pseudo bindrio, pois a regifio de interesse estd muito proxima da extremidade do

diagrama.

Para se determinar estequiometricamente a quantidade de toluenc necessaria para a
separagdo, ¢ preciso verificar a composicio do azedtropo agua / tolueno. De acordo com a

Tabela 3.31, tem-se que o azedtropo possui aproximadamente 55% (em mol) de 4gua.

Assim, a fracio molar de solvente, necessiria na alimentagdo, seria de 0,44

aproximadamente.
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A Tabela 3.33 mostra os valores de o referentes ao diagrama da Figura 3.22.

Tabela 3.33: Composicdo e « referentes ao sistema dgua / fenol, com folueno, a [

atm.

0% de tolueno 40% de tolueno
Xeenol Ytenot o Kpenot | Y fenol aij
0,100 | 0,4330 | 7,1633 0,100 10,4120 | 6,3171
0,200 | 0,5370 | 4,6382 0,200 0,5180 | 4,2992
0,300 | 0,5810 | 3,2404 0,300 |0,5610 | 2,9788
0,400 0,6170 | 24155 0,400 | 0,5830: 2,1008
0,500 (0,6550 | 1,8964 0,500 10,6030 | 1,5172
0,600 0,7000 | 1,5523 0,600 (10,6310 | 1,1413
6,700 0,7540 | 1.3141 0,650 [0.6330 | 1.0125
0,800 0,8210 | 1,1432 0,700 10,6810 | 0.9146
0,900 0,9020 | 1,0173 0,800 | 0,7590 | 6,7851
0010 | 00110 | 1.006 0,900 | 0,8620 | 0,6965

Omédio™2,16 Omédio™2>30
OLmédio antes do azestrope=-,10 Clmédio antes do azedtrope™23 15

20% de tolueno 60% de toluena

Xtenol Y tenol Qi Xtenol | Y fenot i
0,100 0,4370 | 6,9930 0,106 | 0,3930 | 5,8309
0,200 0,5300 | 4,5187 0,200 | 0,5070 | 4,1118
0,300 0,5660 | 3,0478 0,300 | 0,5550 | 2,9154
0,400 0,5860G | 2.1249 0,400 { 0,5810 | 2,0786
0,500 0,6040 | 1,5281 0,500 |0,6010 ! 1,5074
0,600 0,6320 | 1,1428 0,600 |0,6310 1 1,1397
0,630 06430 11,0580 0650 | 0,6540 | 59923
06350 | 0.6200 | 0.9147 0,700 | 0,6830 | 0,9245
0,700 0,6730 | 0,8808 0,800 | 0,7630 | 0,8060
0,800 | 0.7660 | 00,8200 0,900 | 0,8690 | 0,7371

Omédio =252 7 Olegédio™2, 19
OLmédio antes do azedtropo™=21s3 1 CLmédio antes do azediropo=2:08
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3.11 - Avgliacdio dos solventes propostos parq separar dgua - fenol

A Figura 3.23 mostra a influéncia da pressdo em relacdo & composicio da mistura

no equilibrio para o sistema agua - fenol.

032 0,54 0,96 098 1,0
x (agua)

(a) Curva de equilibrio para o sistema dgua / fenol, para vdrias pressoes.

Agua - Fenol
18 " —P=01 aim
g o == F=1alm

1] REE e p— —F=10aln
o 80
fal

!
a0 P —— i W
0,20 0,82 0,94 e 0,98 1,00
Composigio

(b) Volatilidade Relativa versus composicdo, para vdrias pressies.

Figura 3.23: Equilibrio termodindmico do sistema dgua / fenol em funcdo da

pressdo.
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Pode-se observar que a composigio no equilibrio varia pouco com a pressdo. Neste
caso a diminuicdo da pressfio aumentou a composicdo de dgua no azedtropo, enquanto que

o aumento da pressio diminuiu a composi¢do de agua.

Como uma variag8o de pressdo de 0,1 atm a 10 atm nfo foi suficiente para
“desfazer” o azedtropo original, para este sistema também deve-se adiciopar um terceiro

componente que favoreca a separacio.

Ciclohexano, hexano e tolueno foram utilizados como solventes ou “entrainer” na
separacdo do azedtropo agua / fenol. Nenhum dos trés componentes formou azeotropo
terndrio, e portanto a andlise deve estar baseada principalmente nos azedtropos bindrios

formados entre o “entrainer” e os componentes do azedtropo original dgua / fenol.

O desafio, agora, é verificar se uma coluna de destilagfo azeotropica funciona com a
presenga de apenas azedtropos binarios ¢ no terndrios. Isto é matéria de outra tese. Estudos

preliminares (Vasconcelos - 1999), no entanto, ja demonstram esta possibilidade.

A Tabela 3.34 mostra a composicio dos azedtropos formados entre o solvente e a

agua.

Tabela 3.34: Temperatura azeotropica , fator de separacdo das fases e composicdes para o

sistema dgua / fenol com trés solventes diferentes.

Agua(l)/ Ciclohexano(1) /| Hexano(1)/ Agua (1) /
Fenol(2) Agua(2) Agua(2) Tolueno(2)
Th solvente (K) 353,88 341,88 383,80
T 3728 342,35 334.,6 3582
Fase liquida x = 0,977 x; = 0,701 x; = 0,790 %1 = 0,553
global xp = 0,023 x; = (0,299 x; = 0,210 x; = 0,447
B o 0,2982 0,2104 0,4318
Fase liquida 1 x, =G,977 xy = 0,0002 X =0,00013 ix =0,9614
x2 = 0,023 X = (,9998 x; = 0,99987 |x,=10,0386
Fase liquida 11 Néo tém x; = 0,9989 x; =0,99870 1x;,=0,0152
duas fases %2 = 0,001 %o = (,0013 ¥y = (),9848
(1) Mass volatil;  (2) Menos volatil
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A partir dos resultados obtidos, pode-se observar que os trés azedtropos formados
com a dgua possuem temperatura menor que a do azedtropo original agua- fenol. Além
disso, a temperatura normal de ebulicdo do tolueno € maior que a do azedtropo dgua —
fenol, e esta caracteristica ¢ muito importante, pois no caso de se utilizar os outros
solventes (ciclohexano e hexano) seria necessario resfriar a alimentagfio a fim de promover

a formacéo do azeotropo entre o solvente e a agua.

Como ja foi visto em cada item, a quantidade de solvente necessaria para promover
a separagfio esta diretamente relacionada com a composigdo azeotrépica do solvente com a
agua. Pode-se, entdo, verificar, neste aspecto, que o tolueno é mais eficiente, uma vez que

sua concentracido € menor.

Porém, de acordo com as composigdes das fases liquidas individuais, pode-se
observar que a concentragio de tolueno na fase aquosa ¢ maior, quando comparada aos

outros solventes.

Para a escolha do melhor solvente, deve-se, entdo, considerar, entre outros aspectos,
a quantidade permitida de cada solvente na corrente de saida, a fim de verificar quais os

ouftros equipamentos NECESSarios no processo.

Vasconcelos (1999) em seu trabalho cita que a quantidade de tolueno permitida na
corrente aquosa € de 50 ppm (em massa); assim, seria necesséario retirar os tragos de tolueno

presentes na fase aquosa.

Pode-se dizer que os trés solventes estudados podem ser utilizados como solventes
no processo de destilac@io azeotrdépica para a separacdo da mistura agua —fenol, sendo que,

neste trabalho, os resultados indicam que o tolueno seria mais eficiente.
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Conclusio

A metodologia utilizada para a caracterizacio dos seis sistemas propostos &
eficiente. Foi possivel determinar através do programa azeot.exe a existéncia dos
azeoOtropos bindrios e terndrios, homogéneos e heterogéneos. Os valores obtidos estdo de

acordo com outros valores publicados na literatura.

Para os sistemnas contendo etanol — 4gua, observou-se que os trés solventes
propostos formavam azedtropos ternarios heterogéneos, sendo, portanto, indicados para o

processo de destilacio azeotrépica.

Para os sistemas contendo dgua - fenol, os componentes adicionados formavam
azeGtropo bindrio (heterogéneo) com a agua, e novamente a separacdo poderia ser feita por

destilagdo azeotropica.

Foi possivel verificar que os valores da volatilidade relativa nos dois casos nfo séo

constantes em relac8o a variagfo de fragdo na fase vapor.

Para analisar a viabilidade dos solventes propostos utilizou-se como pardmetros a
temperatura normal de ebuliciio do solvente, que preferencialmente deve ser maior que a
temperatura do azedtropo original, as composicdes nas fases global e nas fases liquidas

individuais e o fator de separaco das fases liquidas.
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4. SISTEMAS TERNARIOS CONTENDO AMINAS

Introducio

As aminas sfo muito utilizadas em processos de separagdio, como por exemplo:
absorcdo de gases dcidos (CO; e HS), extraciio de acidos carboxilicos, separacfio de

metais, entre outros.

Na literatura, pode-se encontrar varios trabalhos com aplicacdio de aminas em varios
tipos de processos, no entanto, nfo existe muitas publicacdes com dados de equilibrio,
sendo que neste aspecto, este trabalho € inovador, facilitando a etapa de caracterizacdo de

sistemas contendo aminas.

Austgen ef al. (1989) desenvolveram um modelo termodinimico consistente para
representar o ELV de sistemas aquosos de gas acido com aminas. Neste trabalho, o calculo
de v € feito com o modelo NRTL eletrolitico, ou seja, considerando as interacSes idnicas na
fase liquida. Os pardmetros termodindmicos do modelo foram obtidos a partir de dados
binarios e terndrios do equilibrio. Os resultados obtidos com o modelo proposto
apresentaram boa concordédncia com dados experimentais. Os sistemas estudados pelos
autores foram: dgua- (CO; ou H»S) — (monoetanolamina ou dietanolamina), numa faixa de

temperatura de 15— 120° C.

Kuranov ef al. (1997) propSem um modelo para descrever o ELV de sistemas
contendo metildietanolamina (MDEA), didéxido de carbono (CO,), dcido sulfidrico (HaS) e
dgua. O ELV € estudado para aplicagdo no processo de absorgio quimica, onde o gas acido
reage com a amina formando um ifon ndo- volatil. Os autores utilizam um modelo
termodindmico para o célculo das propriedades nas fases liquida e vapor que considera
efeitos relacionados ao tamanho das moléculas e associagcbes. O modelo HM
(Quasichemical Hole Model) foi inicialmente desenvolvido por Smirnova and Victorov
{1987), sendo depois modificado por alguns autores para situacdes especificas. O modelo
utiliza apenas um parametro e pode ser aperfeicoado de vérias maneiras, sendo uma delas,

modificando os pardmetros de interag&o entre as moléculas.
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Saha er al. (1999) estudaram um novo processo de absorgio de CO, usando aminas
como solvente, sendo que o contato entre as fases ocorre num agitador mecénico. Os
autores consideraram a cinética da reacfio sendo de primeira ordem, compararam o modelo

proposto com dados experimentais, e obtiveram excelente concordéncia entre os resultados.

Poposka et al. (1999) estudaram a extragfo reativa do &cido tartérico em solugéo
aquosa com uma mistura de amina e alcool. Os autores observaram que existe a formacio
de um complexo 4cido- amina com varias concentragdes diferentes, e que o modelo

utilizado para o céalculo do equilibrio deve considerar as reagfes existentes.

King (1987) apresenta um processo de extragio para recuperagdo do acido acético
ndo ionizado usando um solvente pesado, como as aminas tercidrias. O autor apresenta
varias referéncias relacionadas ao comportamento do sistema acido / amina e compara a
eficiéncia do processo de acordo com os valores de seletividade e de coeficiente de
distribuicéo.

Wardel e King (1978) estudaram a extracdo de acidos orgénicos (acido acético e
acido formico) da 4gua usando aminas (trioctilamina e tributilamina) dissolvidas num
quarto componente. Os autores calculam os valores dos coeficientes de distribuicio (Kp)
para cada sistema, e observam que a trioctilamina possui um (Kp) maior, devido a maior

solubilidade do produto da reagfio no solvente utilizado (cloroférmio e alcoois).

As aminas também sdo utilizadas nos processos de extragfio de metais (Chapman-
1987), também por possuirem aito Kp, porém deve-se considerar outros fatores como
seletividade, estabilidade, solubilidade, cinética, custo, etc. Outro fator crucial na escolha
do extratante, neste processo, € a facilidade de se reverter a extragfo, para recuperar o metal

e o Teagente.

Sastre et al. (1999) propdem a utilizagfio de aminas para um novo processo de
separagio de ouro {Au), que tradicionalmente € feito por troca ibnica, cementagio,
adsor¢do em carbono. De acordo com os resultados obtidos, as aminas se mostraram
eficientes na extracdo do Au, principalmente quando se adiciona um reagente de

solvatagéo. A recuperagfio do ouro pode ser feita por “stripping”.
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Muitos trabalhos na literatura utilizam as aminas nos processos de separagdo, pois
elas possuem caracteristicas adequadas, principalmente quando a substincia a ser separada

é um acido ou um metal.

Outros autores estudam a recuperacfio de aminas contaminadas, utilizando como
solvente hidrocarbonetos, como o trabalho de Abedinzadegan e Meisen (1999) e Carrol ef
al. (1992).

A Tabela 4.1 mostra algumas aplicacGes de aminas nos processos de separacio.

Tabela 4.1: Processos de separagdo que utilizam aminas como agente separador.

Amina Aplicacio
Dimetilanilina Absorcio de SO, de “Smelter gas™
Monoetanolamina Absorcio de CO, de gas de exaustdo

Mono- ou dietanolamina  Absor¢do de CO; e HpS
Aminas ternarias Extragdo de 4cidos carboxilicos
Extracdo do Zn e Hg de solugdes de 4cido cloridrico
Extracdo do U, V, W e Mo de solugfes de sulfato acido
Separacéo de Co e Cu do Niem solugdes de 4cido cloridrico
Aminas quaternarias Extracio de Mo de solugdes de carbonato
Extracfio do NapCrOy
Extracdio de V de solugdo caustica

4.1 — Caracteristicas Gerais

Para estudar o comportamento das aminas no equilibrio, foram propostos cinco

sistemas gerais. S@o eles:
o Amina/ Agua/ Acido « Amina/ Alcano / Ester
o Amina/ Acido / Alcool e Amina/ Alceno / Ester

« Amina/Ester/ Agua
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Serd analisado o comportamento dos sistemas bindrios para cada sistema proposto,

verificando ou nfo a existéncia de azedtropos.

Pretende-se caracterizar 0s azedtropos existentes em homogéneos, heterogéneos, de
maximo ou de minimo ponto de ebuli¢iio. Além disso, pretende-se verificar a influéncia do

tamanho da molécula no comportamento do sistema.

Serdio analisados a influéncia dos pardmetros termodinamicos utilizados e o modelo

termodindmico escothido, para os célculos dos coeficientes de atividade e de fugacidade.

Os modelos utilizados para o calculo de y foram: NRTL, UNIQUAC e UNIFAC,
enquante que para o calculo de ¢ (fase vapor) utilizou-se a equagdes do Virial, ou

considerou-se a fase vapor ideal (¢ = 1).

A ferramenta utilizada para o calculo do equilibrio foi o simulador comercial
HYSYS, comparando os resultados obtidos com valores da literatura, sempre que
disponivel. Os dados experimentais também foram analisados, verificando se os testes de

consisténcia exigidos pelo DECHEMA eram positivos ou negativos.

o Aminas:

As aminas s&0 compostos orgénicos com férmula geral RNH; (primarias), R;NH
(secundérias) ou R3N (tercirias), onde R representa um grupo alquilo ou arilo. Possuem

caracteristicas basicas (Figura 4.1) e nucleofilicas (Morrison e Boyd-1983).

NH; < RNH; ~ RsN < R;NH
Amonia Amina Primaria Amina Tercidria Amina Secundaria
{menos basica) (mais basica)

Figura 4.1: Ordem crescente de basicidade das aminas.

A maioria das aminas sfo compostos polares (com exce¢iio de algumas aminas

terciarias), com pontos de ebulicio mais baixos que os alcoois e 4cidos carboxilicos, de
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mesmo peso molecular.

Morrison ¢ Boyd (1983) e Carey (1996) apresentam valores das constantes de
basicidade (Ky) para algumas aminas, como mostra a Tabela 4.2

Algumas observagtes sobre a basicidade das aminas: aminas alifiticas sdo mais
basicas que a amdnia (NH;, Kb =1,8E-5). Aminas aromdticas sdo bases muito mais fracas
que a amdnia e que as aminas alifdticas, pois o anel aromético “dispersa” a carga positiva

do ion amonium.

Carey (1996) cita que na fase gasosa, a basicidade das aminas pode ser diferente,

devido aos efeitos de solvatacéo.

Tabela 4.2: Temperatura de ebulicdo, solubilidade e basicidade das aminas.

Nome Tb Solubilidade Kb
X) (g/100g H0)
Amina Primaria
Metilamina 280,65 Muito Solivel 4,4E-4
Etilamina 290,15 w 5,6E-4
Isopropilamina 307,15 o 4,3E-4
Tert-Butilamina 319,15 o0 2,8E-4
Anilina 457,15 3,7 3.8E-4
Amina Secundaria
Dimetilamina 280,65 Muito Sokivel 5,1E-4
Dietilamina 328,15 Muito Solivel 1,3E-3
N-Metilanilina 469,15 Pouco Selavel 6,1E-10
Amina Tercidria
Trimetilamina 276,15 91 5.3E-5
Trietilamina 362,15 14 5,6E-4
N,N-Dimetilanilina 467,15 1,4 1,2E-9
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e Acidos Carboxilicos:

Os acidos carboxilicos s@io compostos com formula geral do tipo R-CO,H, onde o
termo CO-»H corresponde ao grupo carboxil. Sfo acidos fracos (pKe~5), porém mais fortes
que a agua e que os alcoois. Quando em solugfo aquosa, em geral, apenas uma pequena
porcentagem € ionizada (Ex.: 0.1M de 4cido acético em 4gua- somente 1.3% ¢ ionizado).
Os acidos alifaticos com até 4 carbonos sfio misciveis com 4gua, os 4cidos de cinco
carbonos sdo parcialmente soliveis e os mais altos (>6 C) sfo insoliveis. A solubilidade

resulta da formacéo de pontes de hidrogénio entre o acido carboxilico e a agua.

A Tabela 4.3 apresenta valores de temperatura de ebuli¢fio e solubilidade, obtidos
através dos trabalhos de Carey (1996) e Morrison e Boyd (1983).

Tabela 4.3: Temperatura de ebuli¢do e solubilidade dos dcidos carboxilicos.

Nome Tb Solubilidade
(trivial) X) (g/100g H>0)
Acido Formico 373.65 O
Acido Acético 391,15 o
Acido Propanédico 414,15 o
Acido Butilico 437,15 )
Acido Caprico 542,15 3,7
Acido Palmitico 624,15 Muito Sokivel
Acido Oleico 631,15 Muito Sohivel

o Ester:

Os ésteres sfo compostos quimicos conhecidos por derivados funcionais dos 4cidos
carboxilicos. Estes derivados resultam da substituicio do grupo —OH por —OR’ ( pode ser
alquilo ou arilo). Os ésteres podem ser alifaticos ou aromaticos, e tem carater polar. Quanto

a solubilidade em dgua: sfio insoliveis os ésteres com mais de 5 carbonos.
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Os ésteres carboxilicos hidrolizam-se, com formacgio de um &cido carboxilico (ou
sal do acido) e de um élcool ou fenol, quando aquecidos em meio aquoso, alcalino ou

acido. Morrison € Boyd (1983) citam um exemplo:

1) BenzoatodeEtila + H;O. 5  Acido Benzbico + Alcool Etilico

H,S04

2) Benzoato de Etila + HO. —»  Benzoato de Sédio + Alcool Etilico

NaOH

o Alcool:

Os dlcoois sdo compostos com férmula geral R-OH, em que R € qualquer grupo de
cadeia aberta ou fechada. Pode conter uma ligacdo dupla, um atomo de halogénio, um anel

aromatico, ou outros grupos hidroxilo (-OH).

As propriedades fisicas, caracteristicas dos alcoois estdo relacionadas ao grupo R e
ao grupo(-OH), de acordo com o tamanho e forma. Os alcoois sdo substincias polares, cujo
ponto de ebulicdo aumenta com o aumento do nimero de 4tomos e diminui com as
ramificacdes. Os altos pontos de ebulicio estfio associados & malor energia que € necessaria

para romper as ligagdes de hidrogénio que unem as moléculas.

Os alcoois de menor peso molecular sdo misciveis em dgua. Com o aumento da

cadeia de carbono, a solubilidade em agua diminui.

A Tabela 4.4 mostra algumas caracteristicas dos alcoois, como ponto de ebuligdo,

formula e solubilidade em agua.
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Tabela 4.4: Formula Geral, temperatura de ebuli¢do, solubilidade dos dicoois.

Nome Formula Tb Solubilidade
(trivial) (X) (2/100g H,0)
Metanol CH:OH 337,65 0

Etanol CH;CH,OH 351,45 0

n-Propanol CH;CH,CH,0H 370,15 e
n-Butanol CH;3(CH,)CH,OH 391,15 7.9
n-Hexanol CH3(CH,)sCH,OH 429,65 0,6
n-Octanol CH3(CH,)¢CH,OH 468,15 0,05
i-Propanol CH;CHOHCH; 355,65 e
i-Butanol (CH;),CHCH,0OH 381,15 10,0
s-Butanol CH;CH,CHOHCH; 372,65 12,5
t-Butanol (CH5);COH 356,15 0
Etileno-ghicol CH,0OHCH,0H 470,15 alta
s Alcano:

O petrdleo e o gas natural constituem as principais fontes dos alcanos. Segundo
Morrison ¢ Bovd (1983) o carvio ¢ potencialmente uma segunda fonte de alcanos, pois
estdo em desenvolvimento processos de hidrogenacdo, para converter o carviio em gas

siniético.

O gés natural contém apenas os alcanos mais volateis, ou seja, os de menor cadeia
de carbono. Acima dos pentanos, o nimero de isdmeros de cada homologo se torna téo
grande e as diferencas de temperatura entre eles tdo pequena, que deixa de ser possivel a

separacdio individual em compostos puros. Estes alcanos, podem ser obtidos por sintese.

Os alcanos sfo inertes a alguns acidos (HCl e H;SOs), podem ser oxidados por

halogénios. S&o apolares ou fracamente polares.

A Tabela 4.5 mostra a temperatura de ebuligfio, e a formula para alguns alcanos.
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Tabela 4.5: Propriedades dos Alcanos

Nome Férmula Tb (X)
Metano CH; 111,15
Etano CH;CH; 184,65
Propano CH3;CH,CH3 231,15
n-Butano CH;(CH;),CH; 273,15
Isobutano (CH;),CHCH3 261,15
n-Pentano CH3(CH:»);CH; 309,15
Isopentano (CH;3),CHCH,CH; 301,15
n-Hexano CH;(CH;)sCH; 342,15
Isohexano (CH;)CH(CH,);CH, 333,15
n-Heptano CH;3(CH;)sCH; 371,15
n-Octano CH3(CHz)sCH3 399,15
n-Nonano CH;3(CH,)»CH; 424,15
n-Decano CH3(CH:)sCH3 447,15
2,2-Dimetilbutano (CH;3);CCH,CH; 323,15
2,3-Dimetilbutano (CH;3).CHCH(CHz3)» 331,15

Alceno:

alcenos menores e de metano.

A ligagdo dupla carbono- carbono constitui a principal caracteristica da estrutura
dos alcenos. Possuem essencialmente as mesmas propriedades fisicas que os alcanos. Sao
insoluveis em 4gua, mas bastante soliveis em solventes apolares como o benzeno, o éter, 0
cloroformio. S3o menos densos que a dgua, e a temperatura de ebulicdo de alguns alcenos
estd na Tabela 4.6. Verifica-se novamente que a medida que aumenta a cadeia de carbono, a

temperatura de ebuligdo aumenta, e as ramificagdes diminuem o ponto de ebuli¢do.

Os alcenos com cinco ou menos carbonos sfio fornecidos pelas petroquimicas. Os

alcenos de cadeias maiores ¢ ramificadas podem ser obtidos industrialmente a partir dos
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Tabela 4.6 Propriedades dos Alcenos

Nome Férmula Tb (K)
Etileno CH,=CH; 171,15
Propeno CH, = CHCH; 225,15
Buteno-1 CH; = CHCH,CH; 266,65
Penteno-1 CH, = CH(CH,).CHj; 303,15
Hexeno-1 CH, = CH(CH;)sCH3; 336,65
Hepteno-1 CH; = CH(CH;)sCHj 366,15
Octeno-1 CH; = CH(CH;)sCH; 395,65
Noneno-1 CH; = CH(CH;)sCH; 419,15
Deceno-1 CH, = CH(CH,),CH; 444,15
cis-Buteno-2 cis-CH3CH = CHCHj3 277,15
trans-Buteno-2 trans-CH;CH = CHCH; 274,15
2-Metilpropeno CH, = C(CHs), 267,15
cis-Penteno-2 cis~-CH;CH = CHCH,CHj; 310,15
3-Metilbuteno-1 CH, = CHCH(CH;3), 298,15

2-Metilbuteno-2 CH;CH = C(CHj3), 312,15
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4.2 — Amina / Agua / Acido Carboxilico

1° Parte: Agua / Amina

Qs sistemas estudados foram;

o Agua / Etilinediamina « Agua/ Etilamina
e Agua/ Anilina o Agua/ Dietilamina
o Agua/Piridina o Agua/ Trietilamina

A Tabela 4.7 mostra a Tb, a formula geral € 0 peso molecular de cada componente
estudado.

O tnico critério usado para a escolha dos sistemas foi a disponibilidade de dados na

literatura, a fim de comparar com os resultados obtidos no simulador.

Tabela 4.7 : Formula geral, peso molecular e Th para dgua / amina. *

Componente Formula P.M. (g/mol) Tb (°C)
Agua H;O 18,02 100,00
Etilenediamina {oHN, 60,10 117,25
Anilina CeHIN 93,13 184,45
Piridina CsHsN 79,10 115,25
Etilamina CH;N 45,08 16,55
Dietilamina CsHiN 73,14 55,45
Trietilamina CeHisN 101,19 8935

*Fonte: HYSYS.

As Figura 4.2, 43 e 4.4 mostram os diagramas bindrios para trés sistemas
comparando os dados experimentais obtidos no DECHEMA e dados do simulador
(HYSYS) usando-se o modelo NRTL para o calculo do coeficiente de atividade (y) da fase

liquida e considerando a fase vapor ideal (¢ = 1) ou calculado pelo Virial.
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Figura 4.2: Diagrama de equilibrio do sistema agua/etilenediamina.

De acordo com a Figura 4.2, a etilenediamina forma azedtropo homogéneo (de
maximo ponto de ebulicio) com a 4gua na pressdo de 600 mmHg. Pode-se observar que
nesta pressfo, e usando-se o modelo NRTL {com pardmetros so HYSYS) para o célculo de
v, considerando a fase vapor ideal, o simulador forneceu resultados coerentes com os dados

experimentais obtidos no DECHEMA (Rivenk-1963).

Agua/ Anilina
1.0
0.5 oA o
1~
c.s—‘ ‘f /,'
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i L
0.6—‘;‘ 11/
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E R F e
E | P
- 041 P
..‘ l,t
63! i
i -
0.2 ’,"
014 e e NRTL + léeail
177 P =745 mmHg ®  Experimental
e At L it Aty B Bt (e A T S N ML
00 €} 02 03 04 05 06 07 08 0% 1D
x (dgua)
' Hack e Van {1954}, Horyna (1959)

Figura 4.3: Diagrama de equilibrio do sistema dgua/anilina.
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O sistema 4agua — anilina apresenta um azeoétropo heterogéneo, como pode ser visto
na Figura 4.3. No diagrama estd tracada a curva de equilibrio e dados experimentais nas

mesmas condi¢ies.

Agua - Piridina

18
0.9

0.8

% a5+
F o]
03
7 L e NRCL + Vinial (P = 1 ate}
0.2+ f." . L & fxperiemtal '
1 -
widf o NRTL + Virigh {T = 89,83°C)
= #
-;’a’ T Expm‘mnm:-zl =

' Fowler {1952)
* Andon et al {1957)

Figura 4.4: Diagrama de equilibrio do sistema dgua/piriding.

Na Figura 4.4 estdc tracadas as curvas de equilibrio ¢ os dados experimentais para o
sistema dgua — piridina. Observa-se que, para a pressfio atmosférica, o sistema apresenta
duas fases para composicdo de 4gua proxima de (0,8 em mol de 4gua. Os resultados do
simulador no equilibric estfio melbores nesta regifio. Os dados experimentais de Fowler
(1952) nfio possuem teste de consisténeia positivo, o que justifica, um pouco, o desvio

observado.

Para verificar a influéneia do modelo termodindmico e dos pardmetros utilizados, no
sistema agua/ piridina, fez-se os céleulos do equilibrio no simulador usando o modelo
UNIQUAC ou NRTL para o célculo de v, ¢ para a fase vapor os célculos foram feitos ou
considerando ¢ = 1, ou calculado pela equago do Virial Além disso, utilizou-se
pardmetros do proprio simulador ou da literatura citada. Os resultados estdo representados

nas Figuras 4.5 e 4.6.
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Figura 4.3: Diagrama de equilibrio do sistema dgua/piridina com modelo UNIQUAC.

De acorde com a Figura 4.5, pode-se observar que quando se utilizou os pardmetros
do préprio simulador para o modelo UNIQUAC os resultados foram semelhantes, para os
dois modelos da fase vapor. Nota-se que as duas curvas de equilibrio seguem a mesma
tendéncia que os dados experimentais. Quando se utilizou os pardmetros da literatura
(Andon et al. ~1957) no moedelo UNIQUAC, o desvio dos valores calculados em relagfo

aos dados experimentais diminuiu.

Os resultados obtidos com o modelo NRTL estfio na Figura 4.6. Novamente,
observa-se que o desvio dos valores calculados em relagfo aos dados experimentais €
menor quando se utiliza pardmetros obtidos na literatura (Andon ef gl -1957) para o modelo
NRTL.

O diagrama, mostrado na Figura 4.7, foi feito com os modelos NRTL e UNIQUAC,
com pardmetros da lhiteratura, e observou-se que o modelo NRTL se ajustou melhor aos

dados experimentais .

Através da andlise das Figuras 4.5, 4.6 ¢ 4.7, pode-se concluir que os resultados
dependem do modelo escolhido para o céleulo de v, do modelo para o célculo de ¢ e dos

pardmetros termodindmicos escolthidos para cada modelo.
ii6




Agua / Piridina

5o A
1 T=8083°C 0
09~ e ;
.
08—
87—
0,6
—_— b
2 03+
:%‘3 .
> Gt~
034 ¢
I o cemee NRTL ideal
g24 ¢ L O NRTL+ virial
1 § S o Vi
G,lﬂg ,J» NRTL' + Viral
-.;‘f" % Experimantal ®
B e s e e At tone sem Bt
0.0 a1 02 03 0.4 03 0,6 a7 0.8 09 0
x {4gua)
* Caleuiado com pardmetros da literanwa

* Andon et o {1957

Figura 4.6: Diagrama de equiiibrio do sistema dgua/piridina com modelo NRTL.
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Figura 4.7: Comparagdo entre NRTL ¢ UNIQUAC para o sistema dgua/ piridina.

De um modo geral, observou-se que as aminas s8o capazes de formar azedtropos
homogéneos e heterogéneos, de maximo ¢ de minimo ponto de ebulicdo com a dgua. Além
disso, ha também aminas que nfo formam azedtropos com a dgua, como por exemplo a
isobutilamina (Horsley - 1973). Isso indica que nfio hd um comportamento padriio dos

sistemas dgua / amina, em relagfio a formag#o de azeGtropos e suas caracteristicas.
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QOutro fator importante € que os resultados do simulador serfo confidveis quando os
pardmetros termodindmicos utilizados forem obtidos a partir de dados experimentais que
realmente representam o sistema. Estes parfmetros podem ser obtidos na literatura ou no

proprio banco de dados do simulador.

A analise da influéncia do tamanho das aminas, serd feita através da Figura 4.8 e da

Tabela 4.8, construida com resultados do simulador e do trabalho de Horsley (1973).

Os diagramas de equilibrio (Figura 4.8) foram feitos no simulador HYSYS, usando
o modelo NRTL para a fase liquida e Virial para fase vapor. A analise dos graficos foi feita
de forma qualitativa, ou seja, apenas analisando a existéncia ou nfio de azedtropos, uma vez
gue nfo se encontrou dados de equilibrio experimentais para todos sistemas. A Figura 4.8

mostra as curvas de equilibrio obtidas no HYSYS.

v (amina)

. ¥ Trietilamina (Fxperimental' }
¥ Diftilamine (Fxperimentzl )
G R ML M| T T

0.5 06 07 08 09 10

. ) X (aming)
Storonkin {[958)

Figura 4.8: Curvas de equilibrio para os sistemas amina/ dgua a I atm.

Tabela 4.8: Composi¢do do equilibrio.

X y1 ye
0.9 0,00839 | 0,96243
0,82 0,09878 | 0,87037
0,64 0,06914 | 0,97812
0,56 (,99846 ;| 0,98565
0,98 0,89874 | 0,89205

vy etifamina ; v, dietilamina
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Para o sistema trietilamina / dgua, alguns valores do ELV foram encontrados a
T=15° C. Os resultados obtidos no simulador apresentaram um grande desvio em relacéo
aos dados experimentais, porém , observa-se nos dois casos a tendéncia a formacdo de duas
fases e a presenga de azedtropo de minimo ponto de ebuliciio. A medida que a cadeia de

carbono aumenta, a tendéncia 4 formacdo de duas fases também aumenta.

Tabela 4.9 : Existéncia ou ndo de azebtropos para: aminas e dgua, a 1 atm.

Componente 1 Componente 2 Féormula | Th, (°C) Forrlna azeétrozp*o?
Metilamina CHsN -6 080 nfo
Dimetilamima CH N 7.3 néo ndo
Trimetilamina C5HgN 3,2 ndo ndo
Etanolamina C,H;NO 170,5 ndo néo
Agua Dietanolamina C4HINO; 269,0 ndo ndo
Trietanolamina CeHsNO; 360 e ndo
Propilamina CsHgN 47.8 ndo néo
Ciclohexilamina CeHisN 134,5 DAO —
o-Toluidine CiHgN 199,7 sim sim
n-Ftilciclobexil-amina CsHy#N 159,5 sim —_
Trialilamina CoH;sN 151,1 sim —
n-Butilanilina CiHisN 240,4 sim —

1-Horsley (1973)
2-HYSYS-usando modelo NRTL para fase liquida e fase vapor ideal.
*P = latm

Pode-se observar que as aminas com mais de seis carbonos tém tendéncia a formar
azedtropo com a agua, enquanto que as aminas com menos de seis carbonos possuem a
tendéncia de ndo formar azetropos com a agua. Esta tendéncia nfio € uma regra, uma vez

que 2 etilenediamina possui somente dois carbonos e forma aze6tropo de maximo com a

agua.
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Pode-se notar que o simulador foi capaz de determinar a existéncia de quase todos

o0s azedtropos, mostrando-se eficiente neste aspecto.

Os sisternas bindrios formados por amina e 4gua podem formar azedtropo ou nfo.
Os azedtropos formados podem ser de médximo ou de minimo ponto de ebuligio. Podem ser
homogéneos ou heterogéneos (essa caracteristica aumenta com 0 aumento da cadeia de
carbono, Carey-1996).

Os resultados obtidos no simulador estavam de acordo com os dados experimentais
em quase todos os sistemas estudados. A diferenca entre estes valores diminui quando se
utiliza pardmetros termodinidmicos obtidos a partir de dados que realmente representem o
sistema. No DECHEMA, a qualidade dos dados experimentais ¢ assegurada pelos testes de

consisténcia positivos.

Adeguacdo do método UNIFAC para os cdiculos do equilibrio.

Até aqui, verificou-se que os resultados obtidos pelo simulador representaram
adequadamente os sistemas, quando se utilizou 0 modelo NRTL para o célculo de y com
pardmetros da literatura ou do proprio banco de dados do simulador. O objetivo desta secio
¢ verificar o que acontece com a qualidade dos resultados, quando os parametros utilizados

nos célculos forem estimados pelo método UNIFAC.

No caso dos sistemas & temperatura constante, a estimativa do parmetro foi feita
nesta mesma temperatura. Quando os dados experimentais estavam & presséo constante, a

estimativa foi feita numa temperatura média.

Para o sistema dgua /etilinediamina (Figura 4.9), pode-se observar que o desvio dos
dados experimentais em relagdo aso valores calculados aumentou (comparar com a Figura
4.2), principalmente na regifio do azedtropo. Isto indica que o método UNIFAC nfo € tio

adequado para o célculo dos parametros deste sistema.

Apesar do desvio observado, o perfil da curva estd de acordo com os dados

experimetais, entfio, caso os pardmetros nio estivessem disponiveis, poderia ser utilizado o
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método UNIFAC para predizé-los, afim de se ter uma nog¢fio do comportamento do sistema

no equilibrio.

Agua / Brilenediamina
104 e
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67
[ ]
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ol NRTL (UNFAC)
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x (Aguay
! Rivenk (1963a)

Figura 4.9: Curvas de equilibrio para os sistemas dgua/ etilenediamina, a 1 atm.
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Figura 4.10: Curvas de equilibrio para os sistemas dgua/ piridina, a I atm.

Para o sistema agua / piridina , mostrado na Figura 4.10, o desvio entre os valores
calculados e os dados experimentais ¢ menor, verificando que para este sistema o método

UNIFAC ¢ adequado para o calculo dos pardmetros termodindmicos do modelo NRTL.
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Agua / Anilina

x (dgua)
" Hack ¢ Van (1954), Horyna (1959)

Figura 4.11: Curvas de equilibrio para os sistemas dgua/ anilina, a 1 atm.

Para o sistema 4gua / anilina, novamente observa-s¢ que os resultados obtidos

através do método UNIFAC estdo coerentes com os dados experimentais, Figura 4.11

Para o sistema trietilamina / 4gua a 15°C o simulador nfio foi capaz de calcular o
equilibrio liquido vapor usando o método UNIFAC para estirnar os pardmetros do modelo
NRTL.

Os resultados com o método UNIFAC também se ajustaram aos dados

experimentais para o sistema agua / dietilamina ¢ dgua / isobutilamina.

De um modo geral, os resultados obtidos com par@metros estimados pelo método
UNIFAC se ajustaram bem aos dados experimentais. Mas sempre que possivel seria mais
adequado utilizar pardmetros obtidos a partir de dados experimentais. Outra alternativa
seria obter os parametros através da regressdo de dados experimentias, como foi feito no

caso do sistema trietilamina/ 4gua.

Cdlculo e avaliacdo do fator de separacdo @ ;.

A Figura 4.12 mostra trés graficos de volatilidade relativa versus composicio. As
trés curvas foram feitas a tempetatura constante igual a 100°C, com os modeios NRTL e
Ideal.
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Figura 4.12: Grdficos de a versus x para sistemas dgua / amina, a 100°C.

123



Através das curvas mostradas na Figura 4.12, observa-se que os sisternas compostos
por Agua e aminas apresentam uma grande variacio de o com a composi¢do. Este
comportamento esta relacionado a sistemas ndo ideais, uma vez que o € somente fungéo da

temperatura para sistemas ideais, € a curva seria uma reta paralela ao eixo x.

Para o sistema agua / etilinediamina, observa-se que para valores de x; menores que
0,5 tem-se o aproximadamente constante e muito préximo de 1, o que mostra a dificuldade

de se separar esta mistura.

Para o sistema agua / anilina, observa-se uma grande variagfo de a em relagéo a

composi¢io sendo que para x; proximo de 0,95 , o = 1,0 (apresenta azedtropo).

Para o sistema agua / etilamina, observa-se um ponto de azedtopo para X,
aproximadamente 0,76.

As trés curvas de a;; versus X; estdo de acordo com os diagramas binarios.

2° Parte: Aoua / Acido Carboxilico

Novamente, pretende-se determinar a existéncia ou nfio de azedtropos e classifica-

los, determinar a existéncia de duas fases liquidas no equilibrio, verificar se existe um

comportamento “padr@o” nos sistemas acido / agua e se existir, caracteriza-lo.
Os sistemas agua / 4cido estudados sfo:
« Acido acético / gua « Acido propidnico / dgua
« Acido formico / agua « Acido butilico / 4gua

A Tabela 4.10 mostra as temperaturas de ebulicio, a férmula geral, o peso
molecular da 4gua e dos acidos estudados .
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Tabela 4.10 : Th, férmula geral e peso molecular para: dgua / deidos .
Substincias Férmula P.M (g /mol} Tb (*O)
Aguna H,0 18,0 100,00
Acido acético CHLO, 60,05 117,95
Acido férmico CH,0, 46,03 100,65
Acido propidnico C3H:0, 74,08 141,35
Acido butilico C4H;0; 88,11 164,05

Sistemas compostos por acidos carboxilicos tendem a formar dimeros e, portanto,
seria mais adequado representar a fase vapor usando as equacdes do Virial (Prausnitz et al.-

1980).

Através do simulador, foram feitos diagramas EL'V considerando a fase vapor ideal
(¢ = 1), ou calculando ¢ com as equagBes do Virial. Para a fase liquida, os modelos

utilizados para célculo de y foram NRTL ou UNIQUAC.

As Figuras 4.13 a 4.16 mostram as curvas de ELV. Og dados experimentais foram
obtidos no DECHEMA (nfo foram encontrados dados com teste de consisténcia positivos).
Mesmo assim, € possivel analisar se 0 simulador estd calculando valores que seguem a

mesma tendéncia dos dados experimentais.
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' Brown & Fwald (1950)

Figura 4.13: Diagrama de equilibrio do sistema dgua / dcido acético.
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Na Figura 4.13, de acordo com os dados experimentais (Brow e Ewald -1950),
pode-se observar que ¢ 4acido acético nfo forma azedtropo com a agua na pressdo
atmosférica, o mesmo comportamento foi obtido quando se utilizou os modelos UNIQUAC

e NRTL para o céalculo de v Virial para célculo de ¢, ou seja, quando se considerou os

efeitos de dimerizagio (¢ = 1).

Quando se considerou a fase vapor ideal, obteve-se um resultado diferente, apesar
do comportamento da curva ser muito semelhante. Neste caso, obteve-se um azedtropo de

minimo ponto de ebulico, e de acordo com a literatura citada este azedtropo néo existe.

Outro fator importante que pode ser observado na Figura 4.13 é a volatihidade
relativa (o), que € proxima de 1, para quase todo valor de composiciio, o que indica que

este sistema ¢ dificil de ser separade por destilacfo convencional.

O 4acido férmico possui temperatura de ebuligfio praticamente semelhante & da agua,
e de acordo com a Figura 4.14, pode-se observar novamente que o € muito proxima da

unidade.
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Figura 4.14: Diagrama de equilibrio do sistema dgua / deido férmico.

O desvio dos valores calculados em relagio aos dados experimentais (Chalov ef al. -

1958) foram menores quando se considerou a fase vapor ndo ideal, utilizandc novamente as
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equagbes do Virial. Este resultado reforca a idéia de que para sistemas acidos / agua,
mesmo c¢om baixo coeficiente de ionizacio, é importante considerarmos os efeitos de

dimerizacio.

Outra caracteristica importante de se observar € que, o acido formico forma um
azeGtropo homogéneo de maximo ponto de ebulicdo. A fraco molar de 4gua (X sgua) DO
azeodtropo calculado ¢ de aproximadamente 0,34, € T,.er € de aproximadamente 108,4°C.
No trabalho Chalov ef al. (1958) a X 3gu = 0,36 € Tapeer = 107°C.

De acordo com os resultados, pode-se dizer que o simulador foi capaz de representar

o ELV adequadamente quando utilizou os modelos NRTL e Virial nos calculos.

De acordo com a Figura 4.15, observa-se que o acido propibnico tem «; alta em
quase toda faixa de composigfio, e forma um azedtropo homogéneo de minimo ponto de

ebulicdo com a dgua.

Novamente, os resultados obtidos com 0 modelo NRTL para a fase liquida e com o
Virial para a fase vapor apresentaram um desvio menor em relagio aos dados experimentais
(Aristovich et al. - 1962).

Agua / Acido Propiénico
1.0

0.9 -

0.8 -

¥ {dgun)
&
i

X (dgua)

! Aristovich et al. (1962)

Figura 4.15: Diagrama de equilibrio do sistema dgua / dcido propidnico.
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A frac3o molar de dgua no azedétropo, pelo simulador (com NRTL e Virial) é de
0,94 ¢ T =99,79°C. Na literatura, X sguz = 0,93 € Tazeor = 99.7°C.

A Tb do écido butilico € 63,3°C maior que a da 4gua, e como pode ser visto na
Figura 4.16, a mistura possui alta volatilidade relativa em quase toda faixa de composigo.
Observa-se também que existe um azedtropo de minimo ponto de ebulicdo e que o sistema

apresenta um patamar, indicando uma tendéncia a existéncia de duas fases liquidas.

Agma/ Acido Butilico

; - P =1 atm
02+ / I
o o e NRTL + Virial
T 7 & Experimental '
0o h ¥ T T T T i M T H T T T 1 1 T T
00 01 0z 63 04 05 06 07 ©%5 09 10
. X (dgua)
Rivenk (1962)

Figura 4.16: Diagrama de equilibrio do sistema dgua / dcido butilico.

Os célculos para este sistema foram feitos 4 pressdio atmosférica, usando os modelos
NRTL e Virial. Os parimetros do simulador s@o os mesmos da literatura, o que facilitou a
concordéncia entre os resultados obtidos e os dados experimentais. Quando se usou a fase
vapor ideal o desvio dos resultados em relaciio aos dados experimentais aumentou e
novamente verificou-se que a fase vapor ¢ melhor representada quando se considera os

efeitos de dimerizacfio.

De acordo com os resultados, pode-se concluir que 0s sistemas binarios de dcidos
carboxilicos com agua tém um comportamento variado quando se trata da existéncia e tipo
de azedtropos, ou seja, enquanto o acido acético nio forma azedtropo com a 4gua, o dcido

formico € capaz de formar um azedtropo de maximo ponto de ebulicdio, € os acidos
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propidnico e butilico formam azedtropo de minimo, homogéneo e heterogéneo,
respectivamente, fazendo com que cada um tenha um comportamento diferente no

equilibrio de fases.

Em apenas um dos casos houve separagio de fases, pois os dcidos com menos de
quatro carbonos sfo totalmente misciveis em 4agua. J4 os 4cidos com mais de quatro
carbonos sfio parcialmente soltiveis ou praticamente insoliveis em d4gua (Morrison ¢ Boyd-
1983).

Em relagiio ao simulador, pode-se dizer que os resultados representaram bem os
sistemas, mostrando a eficiéncia desta ferramenta na caracterizagio de sistemas. Aqui, vale
lembrar que se deve sempre escolher os modelos termodindmicos mais adequados para

cada caso, pois eles exercem grande influéncia nos resultados.

Para estes sistemas, observou-se que o desvio dos valores calculados, em relacfo
aos dados experimentais, aumenta quando se considera a fase vapor ideal, e este
comportamento ji era esperado, uma vez que sistemas com acidos carboxilicos podem

formar dimeros.

A Figura 4.17 mostra comparativamente os resultados obtidos com parametros da
literatura e do simulador. Os modelos termodindmicos utilizados foram NRTL e Virial. As
curvas sdo muito semelhantes, mas o desvio foi menor com os pardmetros da literatura.

Pode-se observar que os resultados sfo confidveis se forem utilizados pardmetros da
literatura, desde que estes pardmetros sejam obtidos a partir de dados experimentais

confiaveis.

Nzo se pode determinar a eficiéncia do simulador para acidos com mais de seis
carbonos, uma vez que nao estdo disponiveis no banco de dados os pardmetros de interacio
dos modelos UNIQUAC ¢ NRTL.

Para analisar o efeito do tamanho dos acidos, utilizou-se o trabalho de Horsley
(1973) uma vez que ndo foi possivel obter dados de equilibrio experimentais para vérios

sistemas acido carboxilico / agua.
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Agua / Acido Férmico
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Figura 4.17: Diagrama de equilibrio do sistema dgua / dcido formico.

A Tabela 4.11 mostra resultados encontrados na literatura citada e no simulador.

Tabela 4.11: Existéncia ou ndo de azedtropos para: dgua / dcido carboxilico.

Componente 1| Componente 2 Formula Th, C O) Forina azeétrozpo?*
Ac. Formico CH;O; 100,75 sim sim
Ac. Acético C,H, O, 117,95 nio nio
Ac. Acrilico CHLO; 141,0 sim sim
Ac. Propidnico CsHgO» 141,35 sim sim
Agua Ac. Metacrilico C4H 0, 161.0 sim sim
Ac. Butilico C4H,0, 164,05 sim sim
Ac. Isovalérico CsH;0: 176,5 sim sim
Ac. Hexanodico CsH 20, 2047 sim sim
Ac. Iso-octandico CsHi160- 220 sim .

1-Horsley (1973); 2-HYSYS-usando modelos NRTL e Virial; *P = latm

Pode-se observar que quase todos os acidos formam aze6tropos com a agua, € além

disso, de acordo com os resultados do simulador, a maioria dos azedtropos encontrados era
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de minimo ponto de ebuligdio, e com composiciio da agua maior que 95%. Os calculos no
gimulador foram feitos a 1 atmy, utilizando os modelos NRTL e Virial, O acido acético,
como ja foi visto, ndo forma azedtrope com a dgua e ¢ acido fHrmice forma azedtropo de

maximo ponte de ebulicio.

A Figura 4.18 mostra trés curvas ELV, a 1 atm, usando-se os modelos NRTL ¢

Virial. Todos os parémetros foram obtidos no banco de dados do simulador.
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Figura 4.18: Diagrama de equilibrio para trés sistemas dgua / dc. carboxilico, a 1 atm.

A Tabela 4.12 mostra as composi¢des de equilibrio referente a Figura 4.18, para

fracOes de dgua maiores 0,9,

Tabela 4.12 : Composicfes do equilibrio.

X ¥ ¥2 ¥s
6,9 0,9275 0,9376 0,9902
0,92 0,9333 0,9383 04,9900
0,94 40,9423 0,9412 0,990
0,96 0,9556 0,9485 0,9944
0,98 0,9751 0,9647 (,9901
1 i 1 1

y1: ac. propiénico
y2: 4c. metacrilico
¥3: ac. hexanodico
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De acordo com a Figura 4.18 , observa-se uma tendéncia a formacgfic de duas fases
com o aumento da cadeia de carbono. Este resultado nfo pode ser comprovado por dados
experimentais, mas espera-se que este comportamento seja verdadeiro, uma vez que o

simuladoer tem sido uma ferramenta eficiente na caracterizacio de sistemas dgua/ acido.

QOutra caracteristica observada pela Figura 4.18 e pela Tabela 4.12 ¢ que o 4cido
propidnico e ¢ acido metacrilico formam azedtropos de minimo ponte de ebulicdo com a

agua (e com alta porcentagem de dgua em mol).

Adequacdo do métode UNIFAC para os cdlculos do equilibrio.

Os diagramas ELV das Figuras 4.19 e 4.20 foram construidos com os modelos
NRTL e Virial, com pardmetros preditos pelo método UNIFAC, com o objetivo de verificar
se este método ¢ adequado para este modelo e para este sistema. Os calculos foram feitos

nas mesmas condi¢des dos dados experimentais.

Na Figura 4.19, estdo representadas as curvas ELV dos sistemas agua / acido acético
¢ 4dgua / acido formico. Observa-se que os resultados estdo de acordo com os dados

experimentais.

% {Agus

" Brown e Bwald (1950)
*Chalover al (1958)

Figura 4.19: Curvas de equilibrio para dois sistemas dgua / de. carboxilico, a I atm.
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Para o sistema agua / dcido acético a curva de equilibrio nfio apresenta ponto de
azeotropia, o que estd de acordo com os dados experimentais. Os desvios observados estdo
relacionados as consideracdes do método e também ac fato dos dados experimentais

possuirem teste de consisténcia negativos.

Agus / Agidos
10
] I R
o4 T RTE i
e S x
P . R
0,8 R L %
# e
0,74 -
NRTL (UNIFAC)
W «E - 3
.7 ’ Ac. Butilico
- NREL (UNIFAC)
p P={am % Fxpes 2
00 sy T e o e .
06 61 82 03 84 05 06 67 G889 10
X (dgw)

" Aristovich e o, {1963)
* Rivenk (1962)

Figura 4.20: Curvas de equilibrio para dois sistemas dgua / dc. carboxilico, a I atm.

Os resultados obtidos com parAmetros preditos pelo método UNIFAC também
estavam de acordo com os dados experimentais para os sistemas dgua / ac.propidnico e

dgua / ac. butilico, mostrados na Figura 4.20.

Observa-se que para estes sisternas o desvio € mator para fragfes menores de dgua.
Na regido do azebtropo, observa-se maior concordincia entre os valores calculados e da

literatura.

De uma forma geral, para os sistemas bindrios formados por dgua ¢ acidos
carboxilicos, os resultados calculados através do método UNIFAC estavam de acordo com
os dados experimentais. O desvio entre os valores foi um pouce maior do que o desvio
obtido quando se utilizou os parfmetros do banco de dados ou da literatura, devido as

considera¢Ses do método.
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Pode-se dizer que, nos casos onde se sabe que o modelo NRTL ¢ adequado para
representar o sistema, pode-se utilizar parimetros preditos pelo método UNIFAC, quando
ndo for possivel obté-los na literatura. Em todos os casos, utilizou-se as equacdes do Virial,

uma vez que estas equagdes representaram melhor a fase vapor .

Cdlculo e avaliacde do fator de separacdo o .

A Figura 4.21 mostra as curvas de o, versus x; para 0s quatro sistemas compostos

por agua e 4cido carboxilico.

As curvas foram feitas a partir de dados de equilibrio obtidas no simulador com os

modelos NRTL e Virial, & temperatura constante de 100°C.

Para o sistema agua / acido acético, observa-se que o permanece praticamente
constante (1,75), mas como ¢ valor € proximo de | este sistema ¢ dificil de ser separado por

destilagdc comum.

A Figura 4.21 (b) mostra a curva de o para o sistema 4gua / acido férmico. Os
valores de oo aumentam ¢om o aumento da composigdo e para x; aproximadamente 0,35 o €

igual a 1, indicando a presenga de um azedtropo.

O sistema dgua / dcido propibnico também apresenta uma curva de o variando com

a composicdo x;; além disso observa-se a presencga de um azedtropo (x; =~ 0,95).

Observa-se na Figura 21 (d) que o sistema apresenta azedtropo com alta fracfo
molar do componente 1, além de apresentar a maior variacfo de o, quando comparado com

as cufras curvas.

Os quatro sistemas apresentam caracteristicas de nfo idealidades, sendo que podem
ser observadas nas curvas da Figura 21 a presenca de azedtropo e a variagfio de o com a

composicdo.
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Figura 4.21: Grdficos de a versus x : sistemas dgua / dcido carboxilico, a 100°C.

3° Parte: Amina / Acido Carboxilico

Para minimizar os efeitos de possiveis reagbes nos sistemas estudados, serdo
utilizados pardmetros termodinimicos do pacote AMSIM do HYSYS, pois os valores do

banco de dados consideram as nfo 1dealidades deste sistema.

Os sistemas foram escolhidos, para que fosse possivel comparar os resultados
calculados com dados experimentais. E importante lembrar que a eficiéncia do simulador

esta relacionada com os modelos e com os parimetros termodinimicos para cada sistema.

(s sistemas binarios estudados foram:

o Piridina / acido acético « n.n-dietilanilina / 4cido butilico
 Trietilamina / acido acético + n,n-dimetilanilina / 4cido isobutilico
¢ n,n-dimetilanilina / 4cido acético » n n-dietilanilina / 4cido isobutilico

» n n-dimetilanilina / 4cido butilico
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A Tabela 4.13 mostra a Th, a &rmulas geral, e o PM de cada componente das

misturas.

Tabela 4.13: Th, formula geral e peso molecular para: dcidos e aminas.

Substincias Foérmula P.M (g /mob) Ts (°C)
Ac. Acético CoH4O; 60,05 117,95
Ac. Batilico C4Hz0; 88,11 164,05
Ac. Isobutilico CaHzOr 88,11 154,75
Piridina CsHsN 79,10 115,25
Trietilamina CeH sN 101,19 89,35
n,n-dimetilanilina CgHiN 121,18 194,15
n.n-dietilanilina CicHisN 149,24 216,27

As Figuras 4.22 a 4.27 mostram os diagramas de equilibrio calculados e os dados

experimentais para cada sistema.

Piridina / Acido Acético
18 ° //,ﬁr—:fi
] > .
0.9 8 e
0.8 - ® 7
E 4 e
0.7 E _,." L -
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H 65
= i
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03 - R
s T=3005C
02 .
§ e y —— NRTL + ideal
01 e &
4. ~ @  Txperimental
e *:.’l T 7 7 Y T -y ;
2.0 0.1 4.2 43 04 0.5 0.6 07 08 08 LG
x (piridina}
! Zawidzkd (1900)

Figura 4.22: Diagrama de equilibrio do sistema piridina / dcido acético.
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Observa-se, na Figura 4.22, que os valores calculados pele HYSYS com os modelos
NRTL ¢ ideal seguem a mesma tendéncia dos dados experimentais (Zawidzki - 1900).
Nota-se que o desvio entre os pontos nfio pode ser desprezado, principalmente para fragdes
maiores de amina. Quando se utilizou a equagio do Virial para o céleulo de ¢ ndo houve

convergéncia e ndo se obteve resultados para este caso.

QOutro modelo para fase vapor foi testado, as equaces de SRK, ¢ neste caso 0s
resultados foram semelhantes ao modelo NRTL com fase vapor ideal. Este resultado foi
inesperado, uma vez que se trata de sistema composto por acido carboxilico, e portanto a

fase vapor deveria ser melhor representada pelas equacgdes do Virial.

O sistema piridina / 4cido acético apresenta um azedtropo homogéneo de maximo
ponto de ebuli¢do sendo que a composicdo encontrada pelo simulador esta de acordo com

os dados experimentais.

Para o sistema trietilamina / dcido acético, pode-se observar (Figura 4.23) que a
curva ELV calculada pele simulador ndo estd de acordo, e nfo segue a mesma tendéncia
que os dados experimentais. O motivo para tal diferenga, estd no fato do simulador nio ter
0s pardmetros termodindmicos dos modelos NRTL ou UNIQUAC para este sistema e, neste

caso, os calculos foram feitos usando o método UNIFAC para o calculo dos parametros.

Trigtilamina / Ag, Acético
1,0 z

-

0,8~

¥ {aming)

------ — HYSYS(P= 1 atm)

~-&~— Experiemtpal’ (P= 1 atm)
-—&— Bxperiemnal’ (T =20,0°C)
e HYSYS (T = 20,0°C)

1 H T L B |
44 a5 ae 47 a2 Qg Lo

X {amning)

! Plekhotkin & Markuzin ( 1964)
* Van Kiooster ¢ Douglas (1945)

Figura 4.23.; Diagrama de equilibrio do sistema trietilamina / dcido acético.
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Como se trata de um sistema altamente nfo ideal, ou seja, apresenta azedtropo e
duas fases liquidas, o método UNIFAC nfo se mostrou adequado para os célculos, dai a
grande diferenga entre a curva calculada e os dados experimentais. Infelizmente, nos dois
trabalthos experimentais, Plekhotkin e Markuzin (1964) e Van Klooster ¢ Douglas (1945),
ndo se tém os valores dos pardmetros termodinidmicos, 0 que seria muito util, uma vez que

o simulador aceita pardmetros externos ao seu banco de dados, para realizar os célculos.

De acordo com os dados experimentais, existe um azeétropo de maximo ponto de
ebulicfo, e duas fases liquidas depois do azedtropo. No trabalho de Horsley (1973), este
sistema também apresenta azedtropo, mas as condi¢des de pressdo sdo diferentes para cada

autor e, portanto, nfo se pode comparar os valores das composicdes.

Outra alternativa para os célculos do equilibrioc no simulador ¢ a utilizagdo de
pardmetros obtidos a partir da regressido de dados experimentais. Esta regressdo foi feita no

simulador Destil (Hyprotec-Ltd), para obteng¢io dos pardmetros do modelo UNIQUAC.

A curva de equilibrio estad representada na Figura 4.24. Pode-se observar que o0s
resultados t€ém a mesma tendéncia que os dados experimentais, € que os desvio entre os

valores sdo bem menores.

Trietilamina / Acido acitico
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*Plentectin e Markuzin (1964)

Figura 4.24: Diagrama de equilibrio do sistema trietilamina / dc. acético com o modelo

UNIQUAC.
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A partir deste resultado, pode-se dizer que o simulador ¢ eficiente na caracterizagéo
de sistemas bindrios, quando se tem dados experimentais disponiveis na literatura, pois os
pardmetros termodindmicos podem ser obtidos a partir da regressio destes dados, através

de outro simulador, o Destil.

A Figura 4.25 mostra a curva de equilibrio calculada pelo simulador, e alguns dados
experimentais (Garwin e Haddad — 1953) para o sistema n,n-dimetilanilina / 4cido acético,

al atm.

Ac. Acético / n_n-Dimetilanilina
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Figura 4.25: Diagrama de equilibrio do sistema n,n-dimetilanilina / dcido acético.

Este sistema é homogéneo para toda composigio e ndo apresenta azedtropo nesta

pressio e, além disso, observa-se pelo diagrama que o € grande para quase todo X sigo.

Neste sistema, y foi calculado com o modelo NRTL (com pardmetros do banco de
dados) e ¢ com as equagbes do Virial. (Para ¢ = 1 os resultados foram semelhantes.) Pode-
se dizer, de acordo com a curva, que o simulador foi capaz de representar bem o ELV deste

sistema.

O diagrama de equilibric do sistema acido butilico /n,n-dimetilanilina esta
representado na Figura 4.26.
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As curvas obtidas pelo simulador com os modelos NRTL ¢ Virial {ou ideal) seguem
a mesma tendéncia dos dados experimentais (Radwa ¢ Hanna — 1976) ¢ o desvio entre os
valores pode estar associado a erros nos dados experimentais, uma vez que eles nfo tém
teste de consisténcia positivos. Além disso, deve-se considerar que os pardmetros dos
modelos também t€m de ser obtidos a partir de dados experimentais que realmente
representem o sistema, e no caso do simulador, ndo se tem esta informagio. Além disso,
verificou-se que as equacgdes do Virial ndo representaram melhor o equilibrio, como era

esperado.

De acordo com o resultado do simulador, obteve-se uma fragio azeotropica com
aproximadamente 0,99 de 4cido. Infelizmente, este valor nfo pode ser comprovado peios
dados experimentais, uma vez que ndo se tem dados experimentais com X aido Maiores que
0,95. Porém, observa-se que se existir um azedtropo ele serd de minimo ponto de bolha e

com fracio de &cido acima de 0,95.
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Figura 4.26.; Diagramas de equilibrio dos sistemas n,n~-dimetilanilina / dcido butilico e

n,n-dietilanilina / deido butilico, a 1 arm.

Para o sistema acido butilico / n,n-dietilanilina, Figura 4.26, os parimetros
termodindmicos do modelo NRTL nfo estavam disponfveis no banco de dados, ¢ também

ndo foi possivel fazer o célculo destes parAmetros através do métode UNIFAC. Os valores
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dos pardmetros estavam disponiveis no trabaiho experimental de Radwan e Hanna (1976)
foram utilizados no simulador. Pode-se observar que os resultados calculados estdo de

acordo com os dados experimentais.

Nio se obteve para este sisterna azedtropo na pressdo atmosférica, e pelas
caracteristicas da curva de equilibrio pode-se dizer que é possivel separar 0s componentes

com processo de destilago comum.
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Figura 4.27: Diagrama de equilibrio do sistema n,n-dimetilanilina / acido isobutilico.

Este exemplo mostra a eficiéncia de se utilizar o simulador, para o célculo do

equilibrio de fases, quando os parfmetros termodindmicos estdo disponiveis na literatura.

No caso dos sistemas da Figura 4.27, pode-se observar que com o aumento da
cadeia de carbone {e do peso molecular), o aumentou, ¢ a tendéncia a formar azeétropo,
diminuiv. Este comportamento nfo pode ser generalizado, uma vez que poucos sistemas

estdo sendo estudados.

Os sistemas 4cido isobutilico / nn-dimetilanilina e acide isobutilico / nn-
dietilanilina {Figura 4.27) tem comportamento semelhante aos sistemas da Figura 4.26, ou

seja, nfo apresentam azedtropo e a curva de equilibrio estd toda acima da diagonal
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principal. Pode-se observar também que oy ¢ menor no caso da n,n-dimetilanilina, para

tod0 X seido -

O calculo no simulador foi feito com os modelos NRTL e ideal. Quando se calculou
o ELV considerando a equagio do Virial para o calculo de ¢, o resultado foi praticamente o
mesmo, indicando que o modelo da fase vapor nfo influenciou os resultados para este

sistema.

Para o sistema ac. isobutilico / n,n-dietilanilina, novamente os parémetros usados no
simulador foram tirados do trabalho de Radwan e Hanna (1976) e, neste caso, observa-se

um desvio maior em relagdo aos dados experimentais.

Quanto aos dados experimentais, pode-se dizer que eles possuem incertezas que nio
podem ser desprezadas, uma vez que os testes de consisténcia exigidos pelo DECHEMA
sdo negativos. Além disso, os pardmetros termodinimicos utilizados foram calculados a
partir destes dados experimentais, propagando o erro experimental para os caiculos do

simulador.

Mesmo com as incertezas nos calculos, € possivel observar que a tendéncia das
curvas nas Figuras 4.26 e 4.27 ¢ a mesma, o que indica que o simulador foi capaz de

representar estes sistemas.

Para os sistemas bindrios formados por acidos carboxilicos e aminas, observou-se
que eles podem ou nfio formar azedtropos, e que todos os azedtropos estudados eram de

maximo ponto de ebuli¢do e, consequentemente, homogéneos.

Néo foi encontrado na literatura nenhum exemplo de sistemas com estes grupos que
apresentassem azedtropos de minimo e heterogéneos, o que indica que se houver a

formac3o de azedtropo, ele deverd ser homogéneo e de maximo.

Adeguacdo do método UNIFAC para os cdlculos do equilibrio.

Para alguns sistemas estudados, foram feitos os diagramas de equilibrio usando o

método UNIFAC para a predigiio dos pardmetros termodindmicos do modelo NRTL, a fase
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vapor foi considerada ideal, ja que para a maioria dos sistemas os resultados foram

satisfatorios. Os resultados estfio nas Figuras 4.28 e 4.29.

Para o sistema piridina / 4cido acético (Figura 4.28), observa-se que os resultados
obtidos com pardmetros preditos pelo método UNIFAC seguem a mesma tendéncia que os
dados experimentais. O desvio observado pode estar relacionado as simplificacbes deste
método, que nio leva em consideracfio efeitos de dimerizacdo do 4cido, ou de possiveis

reacOes dcido-base que possam ocorrer neste sistema.

Piridina/ Ac. Acétioo
1.0+

4 T=3008°C
09

08—

0.7

02~ - 4
i - — UNIFAC
o]+ .«" / |
1 . Y EJW!HH!E]
on—%

B L LRSI
00 01 02 03 04 05 06 07 08 0% 10

x {piridira)

! Zawideki (1900)

Figura 4.28: Diagrama de equilibrio do sistema piridina / acido acético usando o
método UNIFAC.

Para os sistemas acido butilico / n,n-dimetilanilina e ac. butilico / n,n-dietilanilina,
as curvas de equilibrio feitas com o método UNIFAC estio na Figura 4.26. Os resultados

também estdo de acordo com os dados experimentais.

Para o sistema acido isobutilico / nn-dietilanilina, o banco de dados do simulador
ndo apresentava os parametros do modelo NRTL e também nfio foi possivel calcular estes

pardmetros usando o método UNIFAC.
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O método UNIFAC nfio se mostrou eficiente para o cdlculo dos pardmetros do
sistema trietilamina / &cido acético, como pode ser visto na Figura 4.23. Para este sistema,
observou-se também que os resultados do simulador s6 se mostraram satisfatorios, ou seja,
de acordo com os dados experimentais, quando se utilizou pardmetros obtidos a partir da
regressdo dos dados experimentais, mas para isto, foi necessario utilizar outra ferramenta, o

sirnulador Destil (Hyprotech).

De acordo com a Figura 4.29 observa-se que o modelo NRTL com pardmetros
preditos pelo meétodo UNIFAC apresenta a mesma tendéncia que os dados experimentais,
isto mostra que para o sistema acido isobutilico / n,n-dimetilanilina, o método UNIFAC &,

apesar do desvio, eficiente para o célculo dos pardmetros termodindmicos.
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- (64
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:’g 054
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02 '/: ’,/ P=1am
1 .7 e NIFAC
i ¥ .

,/;/f . E . §|

00 ¢
x (ac. isobutilico)
! Ratwa ¢ Herma (1976)
Figura 4.29: Diagrama de equilibrio do sistema dcido isobutilico / nn-dimetilanilina
usando o método UNIFAC.

De um modo geral, os sistemas compostos por acidos carboxilicos e aminas, o
método UNIFAC forneceu resultados razodveis, sendo que para alguns sistemas, ndo foi
possivel fazer o célculo do equilibrio de fases e para outros o resultado foi muito diferente

dos dados experimentais.
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Cdlculo e avaliacdo do fator de sepgracdo o ;.

Geralmente os sistemas contendo acidos carboxilicos apresentam caracteristicas nio

ideais, € este comportamento pode ser observado nas curvas de o » versus x; , Figuras 4.30.

As curvas foram feitas a partir de dados de equilibrio obtidos no simulador com os
modelos NRTL e ideal, a temperatura fixa de 100°C. As duas curvas variam com a

composi¢io e cortam a reta o = 1, indicando a presenga de azedtropo.

0] —— Piridina(l) / Acido acético(2} /
F Bty a=1 f//
9 /
E /.’
8- ;
E 7/
74 /
4 7
] -. /f

Oy
oW
i3 1

Qe Gl G0z a3 04 05 06 67 08 15 10

Acido butilico(1} / n,r-dimetifanifina(Z)
_____ a=1

i

Figura 4.30: Grdficos de « versus x : sistemas amina / dcido carboxilico, a 100°C.
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Sisitemas Terndrios

Aié aqui estudou-se separadamente os sistemas binarios compostos por aminas/

acidos carboxilicos / 4gua.

A Tabela 4.14 mostra resumidamente os resultados obtidos para os pares estudados.

Tabela 4.14: Resultados dos sistemas bindrios:aminas(l)/ dcidos carboxilicos(2)/ agua(3).

Sistemas Caracteristicas Exemplos
Formam -de maximo Agua/Etilenediamina
Agua ou ndo -de minimo Agua/Trietilamina
Amina azedtropos -homogéneos Agua/Piridina
-heterogéneos Agua/ Anilina
Formam -de maximo Agua/Ac. Foérmico
Agua ou 1o -de minimo Agua/Ac. Propibnico
Acido Carboxilico azeGtropos -homogéneos Agua/Ac. Formico
-heterogéneos _
Formam -de maximo Trietilamina/Ac. Acético
Amina ou ndo -de minimo
Acide Carbexilico azebtropos ~homogéneos Piridina/Ac. Acético
-heterogéneos

O sistema terndrio proposto foi:

UNICAMP
BIBLIOTECA CENTRAL
SECAO CIRCULANTE

Para caracterizar os sistemas terndrios, pretende-se determinar se existe azedtropo,

s Piridina/ Agua/ Acido Acético

se 0 sistema € homogéneo ou heterogéneo.

Observou-se, pelos resultados jd obtidos, que para os pares dgua- 4cido acético e
agua - piridina, os modelos que melhor representaram o equilibrio foram NRTL e Virial
Porém ndo foi possivel fazer o cdlculo do equilibrio com as equacles do Virial para o par

piridina — 4cido acético, pois os resultados no simulador nfo convergiram.
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Qutra restrigio relacionada aos modelos termodindmicos escolhidos seria que o
modelo Ideal para a fase vapor ndo ¢ adequado para o célculo do equilibrio do sistema agua

— acido acético.

Assim, ndo ¢ possivel utilizar o programa AZEOT.EXE pois para cada par binaric,
o modelo termodindmico que melhor representa o equilibrio nfio é necessariamente ©

moesmo.

O diagrama terparic mostrado na Figura 4.31 foi construido pelo simulador DISTIL

(Hyprotech). As condi¢des de caleulo foram: pressio atmosférica e 25°C.
Observa-se que a regido de duas fases esta de acordo com os diagramas binarios.

Utilizou-se para o célculo do ELL, os modelos NRTL e Virial ¢ os pardmetros
termodindmicos foram retirados do banco de dados do simulador. Para o par piridina -

geido acético, considerou-se que a fase vapor ideal.

Arido Acédtico
0.0 .1

0.1
Q.2

.A‘Q:?

SWAVAVAVATS

AVAYY

a5

Figura 4.31: Diagrama terndrio de equilibrio para o sistema piriding/ dgua/ ac.

acético.
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A Tabela 4.15 mostra alguns dados do equilibrio de fases ocobtidos através do
simuiador. Estes mesmos dados foram utilizados na construcfo das superficies de equilibrio

da Figura 4.32.

Tabela 4.13: Dados de ELY para o sistema dgua /piridina /dcido acético, a I atm.

x1 X2 X3 y1 y2 y3 T {°C)
0.00 0.00 1.00 £.0000 0.0000 1.0000 117.8
0.00 0.10 0.80 0.0000 £.0103 (.9897 124.3
0.00 0.20 0.80 0.0000 0.0474 0.9528 132.8
0.00 0.30 0.70 0.0000 0.1464 0.8536 140.8
0.00 .40 0.80 0.0000 0.3390 0.6610 1455
0.00 0.50 0.50 £.0000 0.5913 0.4087 1451
0.00 0.60 0.40 0.0000 0.8029 0.1971 140.0
0.00 0.70 0.30 £.0000 0.9219 0.0781 1328
0.00 0.80 0.20 0.0000 0.8733 0.0267 125.5
0.00 0.90 0.10 0.0000 0.8929 0.0071 1196
0.00 1.00 0.00 0.0000 1.0000 0.0000 1153
0.10 0.00 0.80 0.1735 0.0000 0.8265 113.8
0.10 0.10 0.80 0.2746 0.0126 0.7128 116.8
0.10 0.20 0.70 0.4010 0.0478 0.5512 119.1
0.10 0.30 0.66 0.5158 0.1170 0.3671 119.8
0.10 0.40 0.50 0.5762 0.2167 0.2071 118.6
0.10 0.50 0.40 0.5699 0.3294 0.1007 1159
0.10 0.80 0.30 0.5188 0.4378 0.0434 112.7
0.10 0.70 0.2C 0.4503 0.5332 0.0185 109.6
0.10 0.80 0.10 0.3822 0.6130 0.0048 107.0
0.10 0.80 0.00 0.3219 0.6781 0.0000 105.2
0.20 0.00 0.80 0.3200 0.0000 0.6800 110.8
0.20 0.10 0.7 0.4737 0.0161 0.5102 1118
0.20 0.20 0.80 0.6178 0.052¢9 0.3293 111.1
0.20 0.30 0.50 0.7051 0.1128 0.1821 109.5
0.20 0.40 040 0.7215 0.1902 0.0883 107.3
0.20 0.50 0.3C 0.68842 0.2772 0.0386 104.9
0.20 0.60 0.20 0.6179 0.3671 0.0151 102.9
0.20 0.70 D10 C.5411 0.4544 0.0045 101.4
0.20 0.80 0.00 0.4648 0.5354 0.0000 100.5
0.30 0.00 0.70 0.4439 0.0000 0.5561 108.4
0.30 0.10 0.60 068174 0.0215 0.3611 107.8
0.30 0.20 0.50 0.7386 0.0625 0.1990 105.9
0.30 0.30 0.40 0.7832 $.1208 0.0860 103.5
0.30 0.40 0.30 0.7658 0.1824 0.0418 101.3
0.30 0.50 0.20 0.7102 0.2735 0.0183 99.50
0.30 0.80 0.10 0.8348 0.3802 0.0050 98.30
0.30 0.70 0.00 0.5515 0.4485 0.0000 97.70
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Continuacdo da Tabela 4.15.

x1 x2 x3 yi y2 y3 T {°C}
0.40 0.00 060 | 05490 | 0.0000 | 0.0451 1065
0.40 0.10 050 | 07193 | 00300 | 02507 105.0
0.40 0.20 040 | 08030 | 00774 | 0.1196 102.4
0.40 0.30 030 | 08105 | 0.1384 | 0.0511 99.77
0.40 0.40 020 | 07694 | 02019 | 0.0197 97.78
0.40 0.50 0.10 | 07000 | 02940 | 0.0060 96.51
0.40 0.60 000 | 06146 | 03854 | 0.0000 95.87
0.50 0.00 0.50 | 06398 | 0.0000 | 0.3602 105.1
0.50 0.10 040 | 07880 | 00435 | 0.1688 102.8
0.50 0.20 030 | 08309 | 00998 | 0.0895 99.79
0.50 0.30 020 | 08085 | 01657 | 0.0259 97.27
0.50 0.40 010 | 0.7488 | 02435 | 0.0077 95.60
0.50 0.50 0.00 | 06654 | 03348 | 0.0000 9464
0.60 0.00 040 | 07197 | 00000 | 0.2803 103.9
0.60 0.10 030 | 08282 | 00650 | 0.1087 100.9
0.60 0.20 020 | 0.8318 | 01314 | 0.0369 97.72
0.60 0.30 010 | 07854 | 02041 | 00105 95.38
0.60 6.40 000 | 07084 | 02916 | 0.0000 93.85
0.70 0.00 030 | 07934 | 0.0000 | 0.0207 102.9
0.70 0.10 020 | 08408 | 00995 | 0.0597 99.02
0.70 0.20 010 | 08100 | 0.1748 | 0.0152 95.75
0.70 0.30 0.00 | 07442 | 02558 | 0.0000 93.46
0.80 0.00 020 | 08647 | 00000 | 0.1353 102.0
0.80 0.10 010 | 0.8000 | 1.0000 | 1.0000 96.67
0.80 0.20 0.00 | 0.7698 | 02302 | 0.0000 93.41
0.90 0.00 010 | 09367 | 0.0000 | 0.0833 101.2
0.90 0.10 000 | 07746 | 02254 | 0.0000 93.45
1,00 0.00 0.00 | 1.0000 | 0.0000 | 0.0000 100.0

Durante os calculos do equilibrio, encontrou-se um azedtropo terndrio heterogéneo
com fragio molar da fase liguida global 0,8; 0,1; 0,1 , respectivamente, de agua, piridina e
acide acético. Esta caracteristica nfo ¢ muito comum, uma vez que poucos sistemas

terndrios possuem azeotropo sem possuir trés azedtropos bindrios, como neste sistema.

Determinou-se, entdo, no simulador, a composicio de cada fase e foram obtidos os

valores mostrados na Tabela 4.16.

A Tabela 4.17 ajuda a classificar o tipo de azedtropo quanto a sua temperatura.

Observa-se que a temperatura do azedtropo terndrio é menor que a temperatura de todos os
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componentes puros e também € menor que a temperatura do azedtropo bindrio piridina /

acido acético, mas € maior que a temperatura do azeétropoe binario dgua piridmma.

Tabela 4.16: ComposicBes azeotrdpicas nas fases liquidas.

X¢ agua) % piridina) X{ acide acético)
Fase Liquida ¥ 0,7384 0,1422 0,1195
Fase Liguida I 0,8451 0,0692 0,0858
Fase Liquida Global 0.8 0,1 0.1

Tabela 4.17: Temperaturas dos componentes puros e dos azedtropos do sistema

dgua / piridina / dcido acético

Temperatura (°C)

Agua 100,0
Piridina 115,25
Acido Acético 117,95
Agua + Piridina 93,40
Piridina + Ac. Acético 146,0
Agua + Piridina + Ac. Acético 96,67

Este tipo de azedtropo pode ser classificado como azedtropo terndric de “sela”.

Outra caracteristica observada ¢ que se trata de um azeotropo terndrio heterogéneo.

As superficies de equilibrio da Figura 4.32 ajudam a caracterizar este sistema. Elas

foram construidas a 1 atm com dados de equilibrio obtidos no simulador ¢ utilizados no

programa “superficie.exe”.

Observa-se que se trata de um sistema nfio ideal, pois v; e y; cortam o plano da
diagonal. Além disso, a linha de inversfio apresenta uma descontinuidade, que também estd
relacionada a sistemas ndo ideais. Na superficie v, , fica um pouco dificil visualizar a

regifio de duas fases, uma vez que ela ocorre para valores de x; maiores que 0,8.
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Figura 4.32: Superficies de equilibrio para: Agua( 1}/ Piridina(2) / Ac. Acético(3).
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4.3 — Amina / Alcool / Acido Carboxilico
1° Parte: Amina / Acido

Os sistemas compostos por aminas / dcidos carboxilicos ja foram estudados no item

4.3 e serio utilizados novamente .

Foram estudados sete sistemas e as curvas de equilibrio estfo nas Figuras 4.22 a
4.27. As caracteristicas das substincias estudadas, como peso molecular, formula geral e

temperatura estfo na Tabela 4.13. As curvas de a versus x estdo na Figura 4.30.

Como foi visto anteriormente, os sistemas podem formar ou ndo azedtropos e nos
casos estudados os azedtropos formados eram de maximo ponto de ebuligdo. Formaram

azeoOtropos de maximo os sistemas: piridina / 4cido acético e trietilamina/ cido acético.

Para os célculos do equilibrio, foram utilizados os modelos NRTL ou UNIQUAC
para a fase liquida, e ideal ou Virial para a fase vapor. Os resultados obtidos pelo simulador

estavam de acordo com os dados experimentais.

Observou-se que, apesar dos sistemas estudados serem compostos por aminas e
acidos, os resultados estavam mais de acordo com os dados experimentais quando se
considerou a fase vapor ideal (principalmente quando se utilizou o modelo NRTL e fase
vapor ideal), o que mostra a eficiéncia do simulador e dos modelos para o célculo do

equilibrio de fases destes sistemas.

2° Parte: Amina / Alcool

Os sistemas binarios compostos por aminas ¢ alcoois estudados nesta parte sfo:

s Metanol / Butilamina » Etanol/ Dietilamina

+ Metanol/ Piridina o FEtanol/ Anilina

» Metanol/ Trietilamina « Etanol/ Trietilamina

+ Metanol / Dietilamina e 1-Propanol / Propilamina
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A temperatura normal de ebuligio, a formula geral, o peso molecular das
substéncias estudas estfo na Tabela 4.18.

Tabela 4.18: Formula geral, peso molecular e Th para: dicoois / aminas.

Componente Formula P.M. (g/mol) Tb (°C)
Metanol CH,0O 32,04 64,65
Etanol C2HeO 46,07 78.25
1-Propanol C3:H30 60,10 97,15
Propilamina CsHoN 539,11 48,55
Dietilamina CsH; N 73,14 55,45
Butilamina CsHyN 73,14 76,35
Anilina CeH7N 93,13 184,45
Piridina CsHsN 79,10 115,25
Trietilamina CeH 5N 101,19 89,35

A Figura 4.33 mostra as curvas de equilibrio para os sistemas metanol / butilamina,
metanol/ piridina e metanol / trietilamina. Os célculos foram feitos usando-se os modelos
NRTL e ideal. Para estes sistemas, os pardmetros termodindmicos disponiveis no banco de
dados do simulador eram os mesmos que os encontrados na literatura correspondente. Os

mesmos resultados foram obtidos quando se calculou ¢ com as equagdes do Virial.

Observa-se que o sistema metanol / butilamina apresenta um azedtropo de méximo
ponto de ebulicdo. No trabalho de Nakanish er al. (1967), a fracio molar de etanol no
azeotropo € de aproximadamente 0,28 , enquanto que o simulador encontrou uma fracio de
metanol de 0,44, Este mesmo resultado foi obtido quando se usou o modelo UNIQUAC

para a fase liquida e também quando se utilizou a equacdo do Virial para fase vapor.

Apesar do desvio observado em relagéio as composi¢Ses azeotropicas, o perfil da
curva de equilibrio esta de acordo com os dados experimentais. Além disso, nota-se que a

curva de equilibrio est4d muito préxima da diagonal antes do ponto de azedtropo.
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Figura 4.33: Diagramas de equilibrio para sistemas compostos por metanol /

amina, a { atm.

Para o sistema metanol / piridina, observa-se uma Otima concorddncia entre o0s
valores calculados e os dados experimentais, Nakanishi et al (1976). Este sistema ¢

homogéneo e ndo apresenta azedtropo a pressdo atmosférica.

O sistema metano! / trietilamina também estd representado na Figura 4.31, e
novamente observa-se que o resultado do simulador estd de acordo com os dados
experimentais, Nakanishi ef al. (1976). O sistema é homogéneo e ndo apresenta azedtropo a

pressdo atmosférica.

A Figura 4.34 mostra a curva de equilibrio para o sistema metanol / dietilamina,
novamente para este sistema houve concordincia dos valores calculados pelo simulador

com os dados experimentais de Nakanishi er al. (1976).

Os calculos do equilibrio foram feitos com os modelos NRTL e ideal. Os
pardmetros disponiveis no banco de dados do simulador eram os mesmos que os da

literatura citada.
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Figura 4.34: Diagrama de equiltbrio para metanol / dietilamina

O sistema apresenta um azedtrope de maximo ponto de ebuligio, sendo que a
composi¢io do azedtropo obtida pelo simulador € aproximadamente 24% em amina, ¢ a

temperatura é de 69,4° C. Estes valores estdo de acordo com a literatura.
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Figura 4.35: Diagramas de equiltbrio para sistemas compostos por etanol / amina
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Os sistemas apresentados na Figura 4.35 apresentam comportamento no equilibrio
muito diferentes. Nos dois casos, os resultados do simulador foram coerentes com os dados

experimentais.

Para o sistema etanol / trietilamina, a curva mostra um azedtropo de minimo ponto

de ebulicfo com fragdo molar de etanol préxima de 0,60.

Para o sistema etanol / anilina, observa-se que para toda faixa de composigfo, oy ¢
alta e existe a tendéncia a formagio de duas fases liquidas. Este sistema nfo formou

azedtropo & pressdo atmosfrica.

De acordo com a Figura 4.36 observa-se que os resultados obtidos pelo simulador
para os sistemas dietilamina / etanol e propilamina / propanol estdo de acordo com os dados
experimentais (Nakanishi et al.-1969 e Krichevtsov et al. -1970). Os sistemas tém
tendéncia a formar azedtropo com fragio molar de amina menor que 0,1. Observa-se

também que os sistemas sio homogéneos.
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Figura 4.36: Diagramas de equilibrio para dois sistemas. metanol / amina.
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Pode-se, entdo, dizer que os sistermas compostos por aminas ¢ adlcoois nfio 8m um
comportamento especifico guanto 2 existéneia de azedtropos, ou seja, alguns sistemas
estudados formam azedtropos, e outros ndo. Outro aspecto observado, é que os azedtropos

podem ser de maximo ou de minimo. Nio se obteve azedtropos heterogéneos.

Adeguacdo do método UNIFAC para os cdlculos do equilibrio.

A Figura 4.37 mostra os diagramas de equilibrio para trés sistemas contendo
metanol e amina. Os calculos foram feitos utilizando-se o modelo NRTL, com pardmetros
preditos pelo método UNIFAC. Observa-se que os resultados sdo semelhantes aos obtidos

com os parametros jd existentes no banco de dados (Figura 4.33).

B LS B s s S S e s s m
00 01 02 043 04 03 06 07 OB 09 L0

"Nalenists e o, (1967)
*Nakenishi ez al. (1968)

Figura 4.37. Diagramas de equilibrio para sistemas compostos por metanol /

aming, a [ arm.

Para os sistemas etanol — dietilamina e propanol - propilamina, as curvas de

equilibrio com pardmetros obtidos pelo método UNIFAC, a 1 atm, est3o na Figura 4.38.
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Figura 4.38: Diagramas de equilibrio para sistemas compostos por dlcool / amina,

a l am..

Para o sistema propilamina - propanol, a curva de equilibrio se ajustou bem aos
dados experimentais, Nakanishi et al. (1969).

Para o sistema etanol - dietilamina, o desvio da curva obtida com os valores
experimentais € maior, mas pode-se dizer que a tendéncia da curva estd de acordo com os

valores da literatura, Krichevtsov ef al.(1970).

De um modo geral, para sistemas alcool — amina, os resultados obtidos com

parametros preditos pelo método UNIFAC representaram bem os sistemas no equilibrio.

Cdlculo e avaliacdo do fator de separagdo a ;.

As curvas de o ; versus X; para 0s sistemas compostos por alcool / aminas estdo na

Figura 4.39.
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As curvas foram feitas a partir de dados de equilibrio obtidos através do simulador,

com os modelos NRTL ¢ Ideal, a uma temperatura constante de 60°C.
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Figura 4.39: Grdficos de a versus x para sistemas dlcool / amina, a 100°C.
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A Figura 4.39(a) apresenta fortes caracteristicas de um sistema nfo ideal, pois hé
uma faixa de composicic onde o é muito proximo de 1, e na outra ha uma grande variagio

de ¢ com a composico. Trata-se do sistema metanol / butilamina.

Para o sistema metanol / piridina, Figura 4.39(b), a curva de o permanece
aproximadamente igual a 6,0 para toda composi¢io. Como a variacio é pequena, pode-se
dizer que este sistema tem comporiamento semelhante a um sistema ideal (para T = 60°C),
e assim o pode ser considerado praticamente constante, variando somente com a

iemperatura.

As curvas das Figuras 4.39 (c) e (f) sfio semethantes, pois variam com a composigio

e ndo atingem o valor 1.

Para o sistema metanol / dietilamina, apesar da variacio de o ndo ser grande ela, ¢
proxima do valor 1 para quase toda faixa de composicdo, indicando a dificuldade de separar

esta mistura,

3° Parte: Acido Carboxilico / Alcool

Os sistemas bindrios compostos por dcidos e dicoois estudados nesta parte séo:

L]

« Metanol/ acido acético 1-Propanol / 4cido propibnico

» FEtanol/ 4cido acético » 1-Propanol/ acido metacrilico
e 1-Propanol/ icido acético » 1-Butanol / acido formico
s 2-Propanol/ deido acético o 1-Hexanol/ acido férmico
= 1-Butanol/ acido acético » 1-Octanol / dcido formico

&

1-Octanol / dcido acético

A Tabela 4.19 mostra algumas caracteristicas das substincias estudadas.
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Tabela 4.19: Formula geral, peso molecular, Th das substdncias estudadas.

Componente Férmula P.M. {g/mol) Th (°C)
Metanol CH.O 32,04 64 .65
Etanol C,HsO 46,07 78,25
1-Propanol C;HzO 60,10 97.15
2-Propanol CsHO 60,10 82,25
1-Butanol CaH; 0O 74,12 117,75
1-Hexanol CsH 140 102,18 157,05
1-Octanol CgH, 50 130,23 195,15
Acido acético C,HL0, 60,05 117,95
Acido férmico CH,O, 46,03 100,65
Acido propidnico C3Hs0, 74,08 141,35
Acido metacrilico C4Hs0, 86,09 161,00

As Figuras 4.40 a 4.42 mostram os diagramas obtidos no simulador para alguns
sistemas com dlcool e 4cido acético. Os sistemas foram feitos com os modelos NRTL ¢

Virial (ou Ideal).
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Amer ¢ Biarge {1973}

Figura 4.40: Diagramas de equilibrio dos sistemas. metanol / dcido acético e 1-

propanol / dcido acético, a I atm.
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Figura 4.41: Diagramas de equilibrio para sistemas compostos por etanol / dcido

acético, a 1 atm.
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Figura 4.42: Diagrama de equilibrio para 2-propanol / deido acético, a 1 atm.
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Pode-se observar que todos os sistemas sfo homogéneos e nfo apresentam
azeotropo. Em todos os diagramas, observa-se que o modelo Virial representou methor a
fase vapor, isso porque este modelo considera os efeitos de dimerizacdo que ocorre

principalmente em sistemas contendo 4cidos carboxilicos e dlcoois.

Os resultados obtidos com o modelo UNIQUAC sfo semelhantes e por isto ndo

estdo representados nos diagramas.

A Figura 4.43 mostra a curva de equilibrio e os dados experimentais para o sistema
I—octanol / acido acético. Observa-se que existe a tendéncia 4 formacio de duas fases, mas
segundo as composices experimentiais de Wagner (1979), este sistema também €

homogéneo. Porém os dados experimentais ndo sdo totalmente confidveis, uma vez que nio

possuem teste de consisténcia positivos.

Acido acético / 1-Octanof
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PR NRTL + Viridl (P =1 atm) s Experimental’
O U SR
00 61 02 03 04 05 06 07 08 09 1D
_ x {acido)
" Com parsmetos da literatura’
* Wagner (1979)

Figura 4.43: Diagrama de equilibrio para 1-octanol / deido acético, a 45°C.

A Figura 4.44 mostra o diagrama de equilibrio para o sistema 1-butanol / acido

acético.
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Figura 4.44: Diagramas de equilibrio para sistemas compostos por 1-butanol /

dcido acético, a 1 atm.

O sistema € homogéneo ¢ oy € proxima de um para toda composiglio (a2 Tb dos
componentes € muito proxima - Tabela 4.19). O sistema apresentou azedtropo de maximo
ponto de ebuli¢fio, sendo que a composigio experimental € aproximadamente 55% em mol
de alcool. O wvalor obtido pelo simulador foi de X goat = 0,5. Este desvio se deve

principalmente a proximidade da curva de equilibrio com a diagonal.

Para os sistemas, mostrados na Figura 4.45, as curvas calculadas pelo simulador
com os modelos NRTL e ideal, ou Virial, foram praticamente coincidentes. Observa-se que
as curvas estio de acorde com os dados experimentais, sendo que o desvio foi menor para o

sistema 1-propanol / dcido metacrilico.

Os calculos do equilibrio também foram feitos com o modelo UNIQUAC e os
resultados foram muito semelhantes. Isto indica que, para estes sistemas, os dois modelos
escolhidos para a fase liquida, ¢ os dois para a fase vapor, comseguiram representar

adequadamente o equilibrio termodindmico.
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Figura 4.45: Diagramas de equiltbrio para sistemas compostos por I-propanol /

acido carboxilico, a I atm.

As Figuras 4.46 ¢ 4.47 mostram os diagramas para os sistemas com acido férmico ¢
I-butanol, e I-hexanol, Os diagramas foram construidos com os modelo NRTL e

UNIQUAC para a fase liquida e Virial, ou ideal, para a fase vapor.

Para o sistema 4cido formico / I-butanol, observa-se (Figura 4.46) que os resultados
obtidos com o modelo NRTL se ajustaram melhor aos dados experimentais (Wagner —

1979), quando se utilizou as equagSes do Virial para o calculo do coeficiente de fugacidade.

Para o sistema acido férmico/ 1-hexanol, ndo houve convergéncia do simulador
quando se utilizou Virial para a fase vapor. Os resultados obtidos com NRTL + Ideal

apresentam um grande desvio em relagfio aos dados experimentais.

Como os parmetros do banco de dados do simulador sdo os mesmos da literatura
citada, era esperado que o desvio fosse menor, uma vez que, até aqui, o simulador se

mostrou eficiente no calculo do ELV.
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Figura 4.46: Diagramas de equilibrio para sistemas compostos por I-butanol /

dcido formico e I-hexanol/ dcide formico, com NRTL.

Quando se utilizou o modelo UNQUAC para a fase liquida, observa-se que os
resultados (Figura 4.47) apresentaram um desvio ainda maior em relacio aos dados

experimentais, principalmente para as pressées mais baixas (0,0 <x <0,4).
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Figura 4.47: Curvas de equilibrio para os sistemas: 1-butanol / dcido férmico ¢ 1-
hexanol/ dcido formico, com UNIQUAC.
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A curva de equilibrio, para o sistema I-hexanoi / acido formico, foi feita a
temperatura constante (35°C) e se verificou que a pressdo variou entre 2,40 mmHg ¢ 42,10
mmlkg. Como os resultados obtidos apresentaram um grande desvio em relacdo aos dados
experimentais, foi feito novo calculo do equilibrio a 45 °C, para se verificar se o desvio
obtido esta relacionado as baixas pressSes. O diagrama ELV estd representado na Figura

4.48.
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Figura 4.48; Diagramas ELV para [-hexanol/ acido formico, com NRTL, a 45°C.

Observa-se que para pressdes menores que 18,0 mmHg, o simulador ndo consegue

calcular adequadamente ¢ equilibric destes sistemas.

A Figura 4.49 mostra a curva de equilibric e os dados experimentais para o sistema

1-octanol / 4cido formico, a 45°C.

Observa-se que o sistema apresenta uma grande regifio de duas fases liquidas, &
temperatura constante e igual a 45°C, mas para a pressfio atmosférica constante essa regifc
diminui. Os resultados obtidos no simulador estdo de acordo com os dados experimentais,

principalmente quando se usou os modelos NRTL e Virial, com pardmetros da literatura.
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Figura 4.49: Diagrama de equilibrio para 1-octanol/ deido formico.
De um modo geral, os sistemas compostos por dlcoois e acides carboxilicos nio

formam azedtropos e sdo homogéneos, sendo que o tnico sistema estudado que apresentou

ponto de azeotropia foi o sisterma 1-butancl/ 4cido acético (Figura 4.44).

Adequacdo do método UNIFAC para os cdlculos do equilibrio.

A Figura 4.50 mostra as curvas de equilibrio para os sistemas: etanol / acido acético
¢ metanol / 4cido acétice, calculadas com o modelo NRTL, com pardmetros estimados pelo
método UNIFAC. Para estes sistemas, ¢ foi calculado com a equagio do Virial, pois esta

equacdo representou melhor o equilibrio dos sistemas (Figuras 4.40 e 4.41).

As curvas ELV obtidas sdo semelhantes as das Figuras 4.40 ¢ 4.41, obtidas com
pardmetros do simulador, ¢ estdo de acordo com os dados experimentais. Entdo, pode-se

dizer que o método UNIFAC ¢ eficiente para estimar os pardmetros do modelo NRTL.

Os resultados para o equilibrie do sistema 1-butano!/ dcido acético também estfo de

acorde com os dados experimentais e com a Figura 4.44, como pode ser visto na Figura

4.51.
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Figura 4.50: Diagramas de equilibrio para os sistemas. etanol / dc. acético e

metanol/ dc. acético, com UNIFAC.
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Figura 4.51: Diagramas de equilibrio para sistemas compostos por I-butanol /

dcido formico e 1-butanol / dcido acético, com UNIFAC.
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Nesta mesma figura, estd tragada a curva ELV para o sistema acido férmico / 1-
butanol. Observa-se que os resultados nfio estdo de acordo com os dados experimentais, ¢

também discordam dos resultados representados na Figura 4.46.
Para este sistema os pardmetros do modelo NRTL, estimados pelo método UNIFAC

ndo foram eficientes para calcular o equilibrio.
Na Figura 4.52 estfio tragadas as curvas de equilibrio de trés sistemas bindrios

contendo 1-propanol. Observa-se que as curvas seguem a mesma tendéncia que os dados
experimentais, € que existe um desvio entre os valores calculados e os experimentais. Os

trés sistemas sfo homogéneos e nfo apresentam azeotropos.
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Figura 4.52: Diagramas de equilibrio para sistemas compostos por 1-propano
acido carboxilico, com UNIFAC.
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De um modo geral, para sistemas contendo alcool e acido carboxilicos 0 método

UNIFAC se mostrou eficiente no calculo dos par@metros termodindmicos do modelo
NRTL.

Cdlculo e avaliacdo do fator de separacdo a ;.

A Figura 4.53 mostra as curvas de o versus composi¢io para os sistemas compostos

por alcool e 4cido carboxilico.

Utilizou-se o simulador para obter os dados de equilibrio, usando os modelos NRTL

e Virial, a temperatura constante de 100°C.

Na Figura 4.53 (a), observa-se trés curvas de o para sistemas com acido acético e
alcool. As curvas tém formato semelhante, sendo que para o sistema l-propanol / acido
acético a variacdo de o em relagéio a x; € menor. Os trés sistemas ndo apresentaram pontos

de azedtropo.

O sistema 1-butanol / 4cido formico, Figura 4.53 (b), apresenta uma curva de o com
pouca variagdo em relagdo a x, e com valor aproximado de 20 (T= 100°C). De acordo com
este resultado, pode-se dizer que este sistema (a T = 100°C) tem um comportamento

semelhante a um sistema ideal (T = 100°C).

Também na Figura 4.53 (b) esta tracada a curva para o sistema 1-butanol / acido
acético, apresentando um ponto de azedtropo (o = 1) para x; aproximadamente igual a 0,55
¢ variagdo ao longo de x;. Os dois sistemas apresentam caracteristicas termodindmicas

muito diferentes.

Observa-se na Figura 4.53 (c) que o sistema 1-hexanol / acido formico apresenta
caracteristicas semelhantes a de um sistema ileal, em rela¢fio a curva de o versus X, uma

Vez que o permanece praticamente constante (aproximadamente 8) para toda composicio.

Todas as curvas calculadas apresentam caracteristicas que estdo de acordo com os

diagramas binarios de equilibrio ja obtidos.
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Figura 4.53: Grdficos de a versus x para sistemas dlcool / acido, a 100°C.
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Sisternas Terndrios.

A Tabela 4.20 mostra esquematicamente os resultados referentes ao calculo do ELV

para os pares binarios dos sistemas formados por amina / dlcool / acido carboxilico.

Tabela 4.20: Caracteristicas dos sistemas bindrios: amina / dlcool / dcido carboxilico.

Sistemas Caracteristicas Exemplos
Formam de maximo Metanol / Butilamina
Amina ou ndo -de minimo Etanol / Trietilamina
Alcool azedtropos -homogéneos Metanol / Dietilamina
-heterogéneos L
Formam ~de maximo Trietilamina/Ac. Acético
Amina ou ndo -de minimo -
Acido Carboxilico azeotropos -homogéneos Piridina/Ac. Acético
-heterogéneos L
] A maioria néo
Alcool . i .
forma -de maximo 1-Butanol / Ac. Acético

Acido Carboxilico .
azedtropo.

O sistema ternario proposto para a caracterizaciio é:
« Metanol / Piridina / Acido Acético

A caracterizaco do sistema ternario foi feita utilizando-se o simulador comercial

HYSYS e o programa “superficie.exe”.

N#o se obteve diagramas terndrios experimentais, para os sistemas escolhidos e, os

resuliados serdo analisados de acordo com os diagramas binarios obtidos.

A Tabela 4.21 mostra as temperaturas de ebulicdo das substincias puras ¢ dos

azeotropos bindrios para o sistema terndrio proposto.
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Tabela 4.21: Th para o sistema metanol(l) / piridina(2)/ dcido acético(3).

1 (2) (3) (2)/3)*
Tb (°C}) 64,65 115,25 117,95 146,02
* Calculade no HYSYS, com os modelos NRTL e Ideal.

Observa-se que este sistema apresenta apenas um azedtropo binario, & pressdo
atmosférica, formado por piridina e acido acético. Qutra caracteristica encontrada com o

auxilio do simulador, € que na pressio atmosférica, o sistema ternario é homogéneo.

As superficies de equilibrio para este sistema estdo representadas na Figura 4.54.
Observa-se que a superficie y; nfio corta o plano da diagonal, e esté totalmente acima deste
plano. Quanto mais afastada da diagonal principal, maior serd a volatilidade relativa do
sistemna, indicando uma maior facilidade para separacio da mistura. Uma caracteristica da

n#o idealidade desta superficie ¢ a grande variagfo na curvatura.

A superficie y; corta o plano da diagonal, e apresenta um patamar, indicando a

presenca de duas fases liquidas para 0 <x3 <0,2.

Os calculos dos dados de ELLV foram feitos no simulador HYSYS, usando os

modelo NRTL para o célculo de y e Virial para o célculo de ¢.

Para o par piridina / 4cido acético considerou-se a fase vapor ideal, uma vez que este
modelo representou melhor ¢ ELV. Durante os célculos nfo se encontrou nenhum
azedtropo ternario, e pode-se dizer que este resultado estd de acordo com as superficies
obtidas.
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Superficie y |

Figura 4.54: Superficies de equilibrio para : metanol(l) / piridina(2) / dc. acético(3).
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4.4 — Amina / A'gua / Ester
1° Parte: Agua/ Amina

Como ja foi visto anteriormente (item 4.3), as aminas podem ou nfo formar
azedtropos com a agua. Os azedtropos podem ser homogéneos ou heterogéneos, de maximo

ou de minimo ponto de ebuli¢fo.

Os modelos NRTL e UNIQUAC foram capazes de representar adequadamente a
fase vapor. Para os calculos de ¢, os resultados foram mais coerentes com os dados
experimentais quando se utilizou a equagdo do Virial. O método UNIFAC se mostrou

adequado para o célculo dos pardmetros do modelo NRTT..
Os diagramas de equilibrio estdo mostrados nas Figuras 4.2 a 4.8.
A Tabela 4.7 apresenta as caracteristicas das substincias.

As curvas de o ; vesrus X; estdio na Figura 4.12.

2° Parte: Ester / Amina

Somente dois sistemas formados por ésteres ¢ aminas foram encontrados no
DECHEMA, o que dificulta um pouco a caracterizagdo, ja que ndo serd possivel observar
as tendéncias quanto ao tamanho das moléculas, ou mesmo se existe a tendéncias de formar

duas fases liquidas ou aze6tropos.
Os sistemas bindrios estudados foram:
e Acetato de Etila / Dietilamina
e Formiato de Butila/ Piridina

A Tabela 4.22 mostra a temperatura normal de ebulicio, a formula geral, e o peso

molecular para dois ésteres e duas aminas.
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Tabela 4.22: Th, formula geral e peso molecular para ésteres e aminas.

Substincias Férmula P.M (g /mol) Tb (°C)
Acetato de Etila C+HsO, 88,11 77,15
Formiato de Butila CsH;00: 102,13 106,10
Dietilamina CsHy N 73,14 55,45

Piridina CsHsN 79,10 115,25

A Figura 4.55 mostra os diagramas de equilibrio, comparando os valores calculados
pelo simulador com dados experimentais, para dois sistemas compostos por aminas ¢

ésteres.

Lo Amina / Ester

0 T Dietilamina(l) / Acetato de Etila(2)

NRTL -+ ideal L3

y (1)

02 | » + +," - Formiato de Butila(1) / Piridina(2)
o

0,14 B A7 A  Experimental ?
’ +  NRTL + Ideal

0.0 S Tl T T T

T I | L B
0,6 0,1 0,2 0.3 0,4 0,5 0,6 0.7 0,8 0.9 L0

x (D)
' Calculo com pardmetros f:)n:pe]:imv.entais2
* Engelmann ¢ Bittrich (1966), P = 550 mmHg
* Korovina et al. (1973)

Figura 4.55: Diagramas de equilibrio dos sistemas dietilamina / acetato de efila e

Jormiato de butila / piridina, a 1 atm.
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Observa-se que o sistema dietilamina / acetato de etila nfo forma azedtropo na
pressdo atmosférica. Os célculos no simulador foram feitos usando-se o modelo NRTL e,
ideal ou Virial. Os valores calculados estdo de acordo com os dados experimentais,

mostrando que o simulador consegue representar bem este sistema, nesta condigéo.

Os célculos do equilibrio feitos com os pardmetros da literatura, apresentaram um

ajuste melhor, o que era esperado.

Para o sistema formiato de butila / piridina também nfio se observou a presenca de
azeodtropo. Os célculos no simulador apresentaram a mesma tendéncia que os dados
experimentais. Este sistema ¢ homogéneo e apresenta o proxima de 1, para toda faixa de
composi¢do, indicando que a separa¢do por destilagdo convencional é praticamente
impossivel. Todos os modelos testados (UNIQUAC, NRTL, ideal, Virialjrepresentaram
bem o equilibrio.

Os resultados obtidos com o modelo UNIQUAC nfo estfio apresentados na Figura

4.55 e foram semelhantes para os dois sistemas.

Apenas com estes resultados ndo se pode concluir sobre a existéncia de azedtropos

para outros sistemas compostos por aminas € ésteres.

Adequacdo do método UNIFAC para os cdlculos do equilibrio.

A Figura 4.56 mostra as curvas de equilibrio obtidas com pardmetros do modelo
NRTL preditos pelo método UNIFAC.

Observa-se que para o sistema dietilamina / acetato de etila, os resultados obtidos

estéio de acordo com os dados experimentais.

Para o sistema formiato de butila / piridina, o desvio dos valores calculados em
relagdo aos dados experimentais € muito grande, e o formato da curva nio segue a mesma

tendéncia.
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Ester - Amina
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o] Dietilrrioalt)/ Acctto e () N
0.8
0.7
|
06~
~ 05+
: Jq
0.4
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027 /& 8- Formiato de Butila(1) / Piridin(?)
X /,' /’
9'1__ ‘/':‘ ’.’t WAC
il ® Experioental’
L S B B s e e B
00 ] 02 03 64 03 06 07 0.8 09 10
x(1)
! Engelmann e Bitirich (1966)

* Korovima et dl. (1973)

Figura 4.56: Diagrama de equilibrio do sistema formiato de butila / piridina.

Cdlculo e avaliacdo do fator de separacdo o ;.

A Figura 4.57 mostra as curvas de a2 versus x; para os sistemas contendo aminas e
ésteres. As curvas foram feitas a partir de dados de equilibrio obtidos através do simulador

com os modelos NRTL e Virial, a temperatura constante de 100°C.

Observa-se que os dois sistemas possuem caracteristicas muito diferentes. Para a
mistura dietilamina / acetato de etila, ha uma variagédo de o em funcéo da composicéo. Este
comportamento nio ¢ observado para o sistema formiato de butila / piridina, pois este
apresenta o praticamente constante (aproximadamente 1,5). As duas curvas nfo apresentam

pontos de aze6tropos.

180



45.] — Dietlamina(1)/ Acetato de etila(2)
®  Fonmiato de butila(1) / Piridina(2)

P Y\ [p— o =

351

Figura 4.57: Grdficos de « versus x para sistemas éster / amina, a 100°C.

3° Parte: Ester / Agua

Os sistemas, compostos por ésteres e dgua, estudados nesta parte séo:
« Agua/ Acetato de Etila

» Agua/ Acetato de Isopentila

« Agua/ Acetato de Butila

Os trés sistemas encontrados na literatura nfio apresentaram os testes de consisténcia

positivos, o que indica que os dados experimentais ndo sio totalmente corretos.

A Tabela 4.23 mostra a temperatura normal de ebuligdo, a formulas geral, e o peso

molecular de cada componente das misturas.
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Tabela 4.23: Th, formula geral e peso molecular para ésteres e dgua.

Substincias Férmula P.M (g /mol) Tb (°C)

Acetato de Etila C4HzO- 88,11 77,15
Acetato de Butila CsH;20; 116,16 126,15
Acetato de Isopentila C:Hiu: O 130,19 142,55
Agua H,O 18,00 100,00

As Figuras 4.58, a 4.60 mostram os diagramas para os sistemas estudados.

A - Acetato de etila

4 . J
0 . - //o
98- ’,‘ "
07 .
e J' ’,
06 | -
o F ”
g 654 -
£ 19 ‘
B D44

~— UNIQUAC + ideal

#*  Experimenta;’
0.0 ey ; i B mae e w2 T
60 01 ©2 D03 04 @5 06 GF 08 09 19

x (éster)
Katoetal (1971)

Figura 4.58: Curva de equilibrio para o sistema dgua — acetato de etila, a I atm.

Observa-se para o sisterna agua- acetato de etila, representado na Figura 4.58, que a
curva obtida com o modelos UNIQUAC e ideal ajustou de forma razoével os dados
experimentais (Kato ef al. — 1971), sendo que o desvio foi maior para fracbes molares de

éster menores que 0,1.

O simulador ndo foi capaz de calcular o EI.V com o modelo NRTL para a fase
liquida, e também ndo foi capaz de fazer os célculos quando se utilizou a equacdo do Virial

para o célculo de ¢.
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Qutra observago importante é que quando se utilizou os pardmetros reportados na
literatura, a curva de equilibrio obtida pelo simulador nfo convergiu na faixa onde
apresenta duas fases liquidas. Este comportamento € interessante, uma vez que até aqui, o
simulador havia calculado com eficiéncia o equilibrio quando se utilizou pardmetros da

literatura.

Agua - Acetato de Butila

10 -
4 P=1am -7
09+ L
] L’ i
0.8 R
B /’ J‘
0.7 g
o6 ot
F. e
'gos— & e
044 4 ® R
17 .
¥ '
03| L
...?, /l
024 -

i o ~—— NRTL + Ideal
01 ’/ +  UNIQUAG + ideal
1.7 ® Experiments’

0‘0 I T I 1 t 1 ] M i N i v
00 0 02 03 04 05 06 07 08 09 10
x (agum)

' Beregovykher al. (1971)

Figura 4.59: Curva de equilibrio para o sistema dgua — acetato de butila, a I atm.

A Figura 4.59 mostra curvas de equilibrio e dados experimentais (Beregovykh et al.
—~1971) para o sistema dgua — acetato de butila.

Observa-se que as curvas calculadas com os modelos NRTL ¢ UNIQUAC sio
muito semelhantes, ¢ observa-se que a concordincia entre os valores calculados e

experimental ¢ maior para a regido de duas fases.

Para este sistema nio foi possivel fazer os calculos com o modelo NRTL. Também
pdo houve convergéneia quando se utilizou os pardmetros da literatura (Beregovykh ef al. ~
1971).

A Figura 4.60 mostra as curvas de equilibrio ¢ dados experimentais para o sistema

agua - acetato de isopentila.
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Agua - Acetato de isopenttila

1.0 P
0.9+ e
i +
0.8~ WWWM ,
0.7~ i},’ﬁ L7
J ¥ ,,’
064 # .
%0.5“4 /’J
04 i
._"_ ’z
034 /’
()»2_\{ /’/
L —— NRTL + Ideal
014 -7 +  UNIQUAC+1deal
. P=1am ® Experimental’
R L
00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10
X% (dgum)
' Andreeva er . (1978)

Figura 4.60: Curva de equilibrio para o sistema dgua — acetato de isopentila, a 1

am.

Observa-se que as curvas obtidas com os modelo NRTL e UNIQUAC,
considerando a fase vapor ideal sfio semelhantes ¢ estdo de acordo com os dados

experimentais (Andreeva ef al.- 1978).

Nio foi possivel fazer os célculos do equilibrio usando-se a equac#o do Virial para o
calculo de ¢. Para este sistema os pardmetros termodindmicos dos modelos utilizados eram

os mesmos dos encontrados no banco de dados do simulador.

De um modo geral, pode-se dizer que a fase vapor ideal representa melhor os
sistemas formados por agua e éster, enquanto que para a fase liquida, as curvas de

equilibrio foram melhores para o modelo UNIQUAC.
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Adeguacdo do méiodo UNIFAC para os cdleulos do equilibrio.

A Figura 4.61 mostra trés curvas de ELV para sistemas contendo 4gua e ésteres.
Utilizou-se 0 modelo NRTL com pardmetros preditos pelo método UNIFAC. Os célculos

foram feitos a 1 atm.

Aga / Fster
10 -
,*'.f’!
09 ,f
08+ L e ol
v 2 -
] - - /0 &
o o
=1 . i
( / L Acetaip de Fila(T) / Aga(2)
L oo NIFAC
Q3‘fi; Lo ® Experimental’
i -
0’2‘“.‘ 14‘ 4 =
) * Agua(1)/ Acetato do Butila?y  Agua(1)/ Avetato de Fopentila(2)
w4 0 —UNEAC UNIFAC
G0 1. % Pperimental” @ Dxperimentd’
g T T G St AL M AR ML B S B
00 81 02 03 64 G5 06 07 08 09 10
k x(1)
"Kato et af. (1971)
*Beregovykh et al. (1971)
* Andreeva ot o, (1978)

Figura 4.61: Curva de equilibrio para o sistema dgua — acetato de isopentila,

a i atm.

Para os sistemas acetato de etila / dgua e acetato de isopentila / dgua, os resultados
estdo semelhantes aos das Figura 4.58 ¢ 4.59, ¢ também estfio de acordo com os dados

experimentais.

A curva ELV do sistema agua / acetato de butila é semelhante aos resuitados obtidos
com 08 pardmetros originais do bance de dados do simulador. Observa-se que os resultados

seguem a mesma tendéncia dos dados experimentais, apresar do desvio observado.

Para os trés sistemas estudados, observou-se que os resultados obtidos com
pardmetros preditos pelo método UNIFAC sdo satisfatdrios e representam adequadamente

oS sistemas.
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Cdlculo e gvaliacdo do fator de separacdo o ;.

A Figura 4.62 mostra as curvas de o7 versus X; para os sistemas contendo agua e
gésteres. As curvas foram feitas a partir de dados de equilibrio obtidos através do simulador

com os modelos UNIQUAC e Ideal, & temperatura constante de 100°C.

Observa-se que os trés sistemas apresentam caracteristicas de nfio idealidades, como
variag8o de o com a composigdo e o igual a 1. O sistema dgua / acetato de isopentila foi o

sistema que apresentou a menor variacfo.

N : ——- Acetato de Etila(1)/ Agua(2)
ssd ®  Agua(l)/ Acctato de Butila(2)

3 & Agua(l) / Acetato de isopentila(Z)
5 [ s a =1

04
/4
N30,
3 as ] &y
4 AQA
20~ ag,
- 19ag." a
_ &
15 i “lg.’ "‘A
10 ~ O‘ LYY
. @y Y
- - By, iy
5 - e "O.‘ dh g,
] 0%%e00885804 0004
P S —
-5 S S —
2.0 (V] 092 03 0.4 0.5 0.6 0.7 08 0.9 1.0

Figura 4.62: Grdficos de « versus x para sistemas éster / dgua, a 100°C.

Sistemas Ternarios

Os sistemas terndrios estudados nesta etapa foram escolhidos aleatoriamente,
buscando sempre que possivel comparar os resultados com dados experimentais ¢ com 0s

diagramas binarios.

A Tabela 4.24 mostra genericamente os resultados obtidos para os sistemas bindrios

relacionados a este sistema.
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Tabela 4.24 :Caracteristicas referentes ao cdiculo do ELV para os pares bindrios.

Sistemas Caracteristicas Exemplos
Formam  -de maximo Agua / Etilenediamina

Amina ounio  -de minimo Agua / Piridina

Agua azedtropos  -homogéneos
-heterogéneos -

Amina Néo formaram Acetato de etila / Dietilamina
Ester azedtropos Formiato de Butila / Piridina
Agua Formaram -de minimo e Agua / Acetato de Etila
Ester azeotropos  heterogéneos Agua / Acetato de Butila

Agua / Acetato de Isopentila

O sistema ternério proposto foi:
« Acetato de etila / Agua / Piridina

A caracterizacio do sistema ternario foi feita utilizando-se o simulador comercial

HYSYS e o programa “superficie.exe”.

Este sistema apresenta algumas restricdes quanto aos modelos utilizados para os
calculos de y e de ¢. Para o sistema acetato de etila / 4gua, o modelos que melhor
representaram o equilibrio foram UNIQUAC e ideal. Os modelos NRTL e Virial nfio se

mostraram adeqguados.

Para o par agua / piridina, os modelos NRTL e Virial forneceram o melhor ajuste
dos valores calculados com os dados experimentais. No entanto, observou-se que o0s
modelos UNIQUAC e ideal também foram capazes de representar o equilibrio,

apresentando um desvio maior.

Para o par acetato de etila / piridina foi necessario usar pardmetros preditos pelo
método UNIFAC, uma vez que estes valores nfo estavam disponiveis no banco de dados do

simulador.
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Assim, para o calculo dos dados de ELLV utilizou-se 0s seguintes modelos:
UNIQUAC e Virial, sendo que para o par agua / acetato de etila, considerou-se fase vapor
ideal, e para o par acetato de etila / piridina, parAmetros do UNIQUAC foram estimados
pelo método UNIFAC.

A Tabela 4.25 mostra as temperaturas de ebuli¢hodas substancias puras € dos
azedtropos bindrios para o sistema ternario proposto. Observa-se que este sistema apresenta

dois aze6tropos bindrios de minimo ponto de ebuli¢do.

Durante os calculos determinou-se um azedtropo ternario homogéneo de minimo

ponto de ebuligdo.

Tabela 4.25: Temperaturas de ebulicdo para: acetato de etila(l) / agua(2)/ piridina(3).

1) (2) (3) /@ | @/6* | D/

Tb(°C) | 77,15 100.0 115,25 71,01 92,64 80,20

* Calculado no HYSYS, com os modelos NRTI e Ideal.

As superficies de equilibrio para este sistema estdo na Figura 4.63. Pelas

caracteristicas das trés curvas, pode-se dizer que este sistema ¢ nfio ideal.

A superficie y; corta o plano da diagonal e apresenta uma grande variagio em sua
curvatura. Qutra caracteristica relacionada a volatilidade relativa € que a curva esta proxima

do plano da diagonal, indicando que a € pequeno nesta regido.

A superficie y» mostra os pontos da linha da diagonal, apresentando um formato de

curva e continuidade.

A superficie y; também corta o plano da diagonal, sendo que a maior parte estd
abaixo deste plano. A curvatura da superficie também varia muito, 0 que representa outra

caracteristica de nfo idealidade.

Nas superficies também ¢ possivel verificar a existéncia dos azedtropos bindrios que
ja foram determinados.
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Superficie v,

wwwww Plano da diagonal

Superficie y,

~~~~~ Plano da diagonat
#  Linha de inversdo

Superficie y,

Figura 4.63: Superficies de equilibrio para: acetato de efila (1) / dgua (2) / piridina (3).
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4.5 — Amina / Ester / Alcano

1° Parte: Ester / Amina

Os sistemas formados por ésteres ¢ aminas ja foram estudados no item 4.4. As

temperaturas de ebuligdo dos componentes estudados estdo na Tabela 4.22.

Os diagramas bindrios esto mostrados na Figura 4.55. Os dois sistemas sdo

homogéneos e nfio apresentaram azedtropos.

As curvas de o> versus x; estio na Figura 4.57, e nelas é possivel observar

caracteristicas de sistemnas nfdo ideais.

Para o sistema formiato de butila / piridina, o método UNIFAC ndo se mostrou

adequado para o calculo dos pardmetros do modelo NRTL (Figura 4.56).

2° Parte: Alcano / Amina

Os sistemas bindrios estudados foram:

« Heptano / Piridina ¢ Heptano / Dietilamina
s Heptano / Amlina s Octano / Piridina
¢ Heptano / Butilamina o Nonano / Piridina
« Heptano / Trietilamina » Decano / Piridina

A Tabela 4.26 mostra a temperatura de ebuligo, a formulas geral, e o peso

molecular de cada componente dos sistemas.

As Figuras 4.64 mostram os diagramas de equilibrio para os sistemas heptano /
piridina e heptano / anilina, comparando os valores calculados com os experimentais. Os
calculos foram feitos com os modelos NRTL e UNIQUAC para calculo de v e ideal para a
fase vapor. Os pardmetros do banco de dados do simulador sfo os mesmos da literatura. Os

resultados estfio de acordo com os dados experimentais para os dois sistemas.
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Tabela 4.26: Th , formula geral e peso molecular para alcanos e aminas.

Substincias Formula P.M (g /mol) Tb (°C)
Heptano C7Hie 100,21 98.43
QOctano CgHis 114,23 125,67
Nonano CoHzg 128,26 150,82
Decano CioHz2 142,29 174,15
Butilamina CsHi N 73,14 76,35
Dietilamina CsHiN 73,14 55,45
Piridina CsHsN 79,10 115,25
Anilina CsHsN 93,13 184,45
Trietilamina CsHisN 101,19 89,35

De acordo com a curva de equilibrio, o sistema heptano / anilina € homogéneo e nfo

apresenta azeotropo.

. - X UNIQUAC + ldeal
03+ < e A Experimental
N -
o2 ¥ -7 Heptano/ Anilina
1 o NRTL+ Ideal
i L +  UNIQUAC + Ideal
-I.",’ e L 0 12
LAt i s as R e i S it AL ST S S SR B
00 01 02 03 04 a5 06 07 08 09 10
x (hexano)

* Maceyiska e Zichorak (1963); P =720 reflp
* Randall (1944); P="742 mmg

Figura 4.64: Curva de equilibrio dos sistemas heptano / aminas.
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O sistema heptano / piridina apresentou wm azedtropo homogéneo de minimo ponto

de ebuli¢do, com fracio molar de hexano aproximadamente 0,68.

Para o sistema heptano / trietilamina, as curvas de equilibrio calculadas com os

modelos NRTL e UNIQUAC (com ¢ = 1), estfio de acordo com os dados experimentais,
Figura 4.65.

Observa-se que o sistema € homogéneo ¢ apresenta ¢ préximo de 1 para qualquer

fragdio molar de hexano, o que indica que a destilacdo convencional nfio seria o processo de

separagdo mais adequado.

Heptarwo / Trietilarnina

1o

o

" Letcher ¢ Bayles (1971)
Figura 4.65: Curva de equilibrio do sistema heptano / trietilamina.
Outras curvas de equilibrio para os sistemas compostos por heptano e aminas estfio

mostradas na Figura 4.66. Os sistemas sdo homogéneos e ndo apresentam azeotropo. As

curvas obtidas estdo de acordo com os dados experimentais.
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Figura 4.66: Curvas de equilibrio dos sistemas heptano / aminas.

A Figura 4.67 mostra as curvas de equilibric ¢ os dados experimentais para trés
sistemas. Os calculos foram feitos com os modelos NRTL ¢ UNIQUAC (com ¢ = 1), e os
pardmetros do simulador eram os mesmos da literatura citada. Para os trés sistemas as

curvas ELV calculadas estdo de acordo com os dados experimentais.

Observa-se que o sistema piridina / octano forma azedtropo homogéneo de minimo

ponto de ebulicio, com fracfio molar de piridina aproximadamente 0,65.

Os sistemas piridina / nonanc ¢ piridina / decano sc homogéneos e nfio apresentam

azebtropo para a pressdo de 720 mmHg.
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Figura 4.67: Curvas de equilibrio dos sistemas piridina / alcanos.

Os modelo NRTIL. e UNIQUAC representaram adequadamente todos os sistemas

estudados. A fase vapor pode ser aproximada para ideal, uma vez que os resultados se

mostraram de acordo com os dados experimentais, para ¢ = 1.

Adequacdo do mérodo UNIFAC para os cdlculos do equilibrio.

Para verificar se o método UNIFAC é eficiente para predizer os parfmetros

termodindmicos do modelo NRTL, para os sistemas compostos por aminas € alcanos, foram

feitos os diagramas de equilibrio para os sistema ja estudados.

A Figura 4.68 mostra quatro curvas de equilibrio para os sistemas contendo heptano

e aminas. Ndo foi possivel calcular as curvas de equilibrio com pardmetros preditos pelo

método UNIFAC para os sistemas contendo piridina.

194



1.0
1 _———% & % § ﬁw
094 % .
E @' ,,"'ﬁﬂ“ /'l
084 7 E
| ”/’Xé __4_§'.J.fl
074 e _@"/"
b ‘ A @g e
064 3 &
i & ? Jg-@ L Hetaro (1)/ Butilamina {2)
=" ‘ o % e Experimeml’
e ' e
044 - . Sa F S
1 s - Heptao(l)/Dietlamia )
0.3" ,;4 3 k] p/ . {
Y * Bypeimre
0_2-, ; s @ p}/
i g
014 /0" Tretilmina(1)/epao ()~ Peptemo(1)/ Anilime)
_‘.’)f’ s E . ]‘a % E}m’iﬂ'ﬂﬁﬁlh
0.6} Emenng T 1 T 1. 1T 1T °fr VTt T

0.0 81 02 {3 04 0.5 0.6 07 08 09 10
x(1)

' Letcher ¢ Bayies (1971)
? Randall (1944);, P=742 mriig

Figura 4.68: Curva de equilibrio do sistema heptano / amina, usando o modelo

UNIFAC.

O método UNIFAC ndo foi capaz de predizer adequadamente todos os pardmetros
desejados. Para os sistemas contendo heptano, os resultados foram satisfatorios, mas para

os sistemas contendo piridina, nfio foi possivel calcular o ELV.

Cdlculo e avaliacdic do fator de separacdo o ;.

A Figura 4.69 mostra as curvas de o versus X; para os sistemas contendo aminas e
alcanos. As curvas foram feitas a partir de dados de equilibrio obtidos através do simulador

com os modelos NRTL e Ideal, a temperatura constante.

O sistema heptano / piridina (Figura 4.69-a) apresenta um ponto de azedtropo e

variacio de o com a composicfio. A curva foi feita a temperatura constante de 100°C.
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Figura 4.69: Grdficos de « versus x para sistemas alcano / amina, a T constante.

Apesar de nfo apresentar azedtropo o sistema agua / anilina foi o que apresentou

maior variacdo de a com X, caracterizando a nfo idealidade deste sistema.

A Figura 4.69 (c) apresenta trés curvas com caracteristicas diferentes, tragadas a
temperatura constante de 90°C. Para o sistema trietilamina / heptano, a variagio de o foi
muito pequena, mas o valor é proximo de 1. Para os sistemas butilamina / heptano e

dietilamina / heptano, ha uma variagfio de o com x.
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As curvas para os sistemas contendo piridina / alcano estfio tracadas na Figura 4.69

(d) para uma temperatura constante igual a 120°C.

&

de cada substancia dos sistemas estudados.

3° Parte: Alcano / Ester

Os sistemas compostos por agua e alcanos sio:

Hexano / Formiato de Metila

Hexano / Acetato de Vinila

Hexano / Acetato de Etila

» Heptano / Acetato de Butila
» Heptano / Butirato de Etila

s Octano / Dietil Oxalato

A Tabela 4.27 mostra a temperatura de ebuligfo, a férmula geral e o peso molecular

A Figuora 4.70 mostra as curvas ELV para os trés sistemas com hexano.

Os modelos termodimamicos usados para o calculo de v foram: NRTL e UNIQUAC.

A fase vapor foi considerada ideal (¢ = 1). Os parametros do simulador eram os mesmos da

literatura citada.

Tabela 4.27: Temperaturas de ebulicéo, formula e peso molecular das substdncias.

Substdncias Férmula P.M (g /mol) Tk (°C)
Hexano CeHiu 86,18 68,73
Heptano CaHi6 100,21 98,43
Octano (g 114,23 125,67
Formiate de Metila CoHLO, 60,05 31,75
Acetato de Vinila C4HgOn 86,09 72,85
Acetato de Etila CaH O, 88,11 77,15
Acetato de Butila CeH 204 116,16 126,15
Butirato de Etila CsH 205 116,16 121,55
Dietil Oxalato CeH 1004 146,14 185,70
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Figura 4.70: Curva de equilibrio do sistema hexano / éster, a | atm.

Os trés sistemas sfio homogéneos e apresentam azeétropo de minimo ponto de

ebulicdo.

Para o sistema formiato de metila / hexano, a composigio azeotrépica calculada €

semelhante 3 experimental (X se=U,849). Neste caso, os dados experimentals apresentavam

teste de consisténeia positivos.

Para o sistema hexano / acetato de vinila, a fragio molar de hexano no azedtropo
calculada pelo simulador ¢ de 0,5, enguanto que o valor experimental ¢ de 0,445. Para este

sistema os dados experimentais apresentavam teste de consisténcia negativos, o que

justifica o desvio observado.
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Nio se obteve dados experimentais para o sistema hexano / acetato de etila, mas a

curva ELV esté de acordo com o trabalho de Gorbunova ef al. (1965).

A Figura 4.71 mostra as curvas ELV para os sistemas contendo heptano e ésteres.

Os dois sistemas estudados s30 homogéneos e ndo apresentam azedtropo. Os resultados

estdo coerentes com os dados experimentais, tanto para o modelo NRTL, como para

UNIQUAC (com ¢ = 1). Os parmetros do banco de dados do simulador sdo os mesmos da

literatura.
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Figura 4.71: Curva de equilibrio do sistema heptano / éster, a 74,7 °C.

Para o sistema heptano / acetato de butila os dados experimentais tinham teste de

consisténcia negativos, o que justifica o pequeno desvio observado.

A Figura 4.72 mostra a curva de equilibrio para o sistema octano / dietiloxalato, a

9G°C. O sistema € homogéneo € nfo apresenta azedtropo.
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Figura 4.72: Curva de equilibrio do sistema octano / dietiloxalato, a 90 °C.

Adequacdo do método UNIFAC para os cdlculos do equilibrio.

As curvas de equilibrio para os sistemas contendo alcanos e ésteres, obtidas com

pardmetros (NRTL) preditos pelo método UNIFAC estfo nas Figuras 4.73 € 4.74.

Para o sistema formiato de metila / hexano, a curva de equilibrio esta de acordo com
os dados experimentais, entdo para este sistema pode-se dizer que o método UNIFAC foi

eficiente para predizer os parametros NRTL deste sistema.

O desvio entre os valores calculados e os dados experimentais € maior para o

sistema hexano / acetato de vinila.

Para o sistema hexano / acetato de etila, a curva ELV esté semelhante a Figura 4.70.
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Figura 4.73: Curvas de equilibrio para hexano / éster, a I atm, com método UNIFAC.

Sl ) tano {1/ Dietil oxalato (2
04+ J e NRTL + Ideal
]l A e ®  Experimental’
%é 4"’1
024 & _»Heptano (1} / Butil scetato 2} Heptano ¢1)/ Bt butinato {2
LY S 5
014y ———— NRIL' +Ideal — NRIL' +Ideal
U{)-g;, & " 332 8 . E
0 R e Dperimentad 2 Expermensl

06 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10
x (1)
! Calcutado com pardmetros preditos pelo método UNIFAC
* Schefer et f. (1969)
* Spelyng & Tassios (1974)

Figura 4.74: Curvas de equilibrio para heptano / éster e octano / éster, com método

UNIFAC.
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De um modoe geral, o método UNIFAC se mostrou adequado para predicdo de
pardmetros termodindmicos do modelo UNIFAC, para sistemas compostos por alcanos e
ésteres. Fot possivel obter as curvas ELV para todos os sistemas, sendo que os desvios em

relag8o aos dados experimentais sfo aceitaveis.

Cédiculo e avaliagdo do fator de separacdo o ;.

A Figura 4.75 mostra as curvas de o versus X; para os sistemas contendo ésteres e
alcanos. As curvas foram feitas a partir de dados de equilibrio obtidos através do simulador

com os modelos NRTL e Ideal, a temperatura constante.

Os trés sistemas representados na Figura 4.75 (a) apresentam caracteristicas de
sistemas ndo ideais, sendo que a mistura formiato de metila / hexano apresentou menor
variacio de o (para T = 60°C). Os sistemas hexano / acetato de vinila ¢ hexano / acetato de

etila apresentam ponto de azeotropia e suas curvas foram tracadas a T = 70°C.

A maior variacdo de o com a composiclio, observada na Figura 4.75 (b),
corresponde ao sistema octanol / dietil oxalato, a temperatura de 150°C. Os outros dois

sistemas apresentam pequena variagfio de o para uma temperatura constante igual a 100°C.
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Figura 4.75: Grdficos de a versus x para sistemas éster / alcano.

Sistemas Terndrios.

Os sistemas propostos por amina / éster / alcano apresentam as seguintes

caracteristicas:

e Amina / Ester : os sistemas estudados sfo homogéneos e nfio apresentaram

azeotropo;

« Amina/ Alcano : os sistemas estudados sdo homogéneos e podem apresentar ou

ndo azediropo. Os azedtropos encontrados sdo de minimo ponto de ebulicio.

o Alcano / Ester : todos os sistemas estudados sio homogéneos. Alguns
apresentaram azeotropo homogéneo de mimimo peonto de ebulicdo, outros

sistemas nfo apresentavam azedtropo na condigdo estudada.

Os modelo NRTL e UNIQUAC se mostraram adequados para o calculo de y, e o

modelo ideal representou satisfatoriamente a fase vapor.
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Quando se usou parametros do modelo NRTL, preditos pelo método UNIFAC, a
maioria dos resultados estava de acordo com os dados experimentais, exceto os sistemas

compostos por piridina / alcano.
O sistema terndrio proposto para caracterizacio ¢:

+ Dietilamina (1) / Hexano (2) / Acetato de Etila (3)

A Tabela 4.28 mostra as temperaturas das substdncias puras e dos azedtropos
binirios para o sistema ternario proposto. Observa-se que, & pressdo atmosférica, este
sistema apresenta um azeotropo homogéneo de minimo ponto de ebulicdo entre hexano e

acetato de etila.

Tabela 4.28: Temperaturas de ebuli¢do para: acetato de etila(l) / agua(2)/ piridina(3).

(D 2) 3) @ /3

Tb (°C) 55,45 68,73 77,15 65,55
*Azedtropo calculado no HYSYS, com os modelos NRTL e Ideal.

As superficies de equilibrio para este sistema estdo mostradas na Figura 4.76.

Observa-se mudancga na curvatura das trés superficies.

A superficie y; esta acima do plano da diagonal, mas observa-se pela distincia entre
elas que o valor da volatilidade relativa € pequeno. Outra caracteristica observada € a

mudanca na curvatura da superficie.

A superficie y3 corta o plano da diagonal, sendo que sua maior parte estd abaixo
deste plano. Novamente, observa-se mudanga na curvatura e proximidade da superficie

com o plano da diagonal.
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Superficie y,

————— Plano da diagonal

Superficie y,

Superficie v,

Figura 4.76. Superficies de equilibrio: dietilamina (1) /hexano (2) / acetato de etila (3)
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4.6 — Amina / Ester / Alceno
1° Parte: Amina / Ester

Os sistemas contendo aminas e ésteres ja foram estudados nos itens 4.4 € 4.5. Os
dois sistemas estudados sfo: dietilamina / acetato de etila e formiato de butila / piridina.
Nio foi encontrado azedtropo na pressdo atmosférica. Os modelos NRTL e UNIQUAC
para a fase liquida, e ideal para a fase vapor foram adequados para representar os sistemas
no equilibrio. O método UNIFAC se mostrou adequado para predizer os pardmetros do

sistema dietilamina / acetato de etila,

2° Parte: Alceno / Amina
Os sistemas bindrios estudados foram:
o 1-Hexeno / Dietilamina e 1-Hexeno / Diisopropilamina

e 1-Hexeno / Butilamina ¢ 1-Hexeno / Hexilamina

A Tabela 4.29 mostra a temperatura normal de ebuli¢fo, a formulas geral, e o peso

molecular de cada componente das misturas.

Tabela 4.29: Th, formula feral e peso molecular para alcenos e aminas.

Substancias Foérmula P.M (g /mol) Tb (°C)
1-Hexeno CsHiz 84,16 63,45
Butilamina C.HiN 73,14 76,35
Dietilamina C4H N 73,14 55,45
Diisopropilamina CsH,sN 101,19 83,95
Hexilamina CeHisN 101,19 131,5

A Figura 4.77 mostra os resultados para o sistema l-hexano / butilamina. Os

célculos foram feitos em duas condigfes: T = 60°C e P = 1 atm, e sdo coincidentes.
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Considerou-se a fase vapor ideal e o cdlculo de ¥ foi feito com os modelos NRTL ou
UNIQUAC. Os quatro resultados obtidos séo muito semelhantes entre si e estdo de acordo
com os dados experimentais (a 60°C). O sistema é homogéneo e apresenta azeotropo de
minimo ponto de ebuligiio, com fracio molar de alceno igual a 0,82. De acordo com os
dados experimentais, a composi¢lo seria maior que 0,88. Os resultados obtidos com a
equacdo do Virial para o calculo de ¢ sfo praticamente os mesmos, mas nfo estdo tragados

na Figura 4.77.

Para este sistema, os pardmetros termodinidmicos reportados na literatura sfio os
mesmos do banco de dados do simulador, o que favorece a concordéncia entre os valores

calculados e os dados experimentais.
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x {alceno)
'Refiréndia

Figura 4.77: Diagrama de equilibrio do sistema 1-hexeno / butilamina.

A Figura 4.78 mostra as curvas de equilibrio e os dados experimentais para o
sistema 1-hexeno / dietilamina. Os calculos foram feitos da mesma forma que para o
sistema anterior, ou seja, duas curvas a T = 60 °C (NRTL e UNIQUAC) e duas com P = 1
atm (NRTL e UNIQUAC). Os resultados foram semelhantes para fase vapor ideal ou
calculada com a equacio do Virial
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Os parametros e os resultados estéio de acordo com a literatura e observa-se que para
qualquer composicdo de amina, o ¢ proxima da umdade. O sistema é homogéneo e

apresenta azeotropo de sela (de acordo com os resultados do simulador).

0 1-Hexeno / Dietilaraina

Figura 4.78: Diagrama de equilibrio do sistema 1-hexeno / dietilamina.

A Figura 4.79 mostra os resultados relacionados ao sistema 1-hexeno /
diisopropilamina. Observa-se que as curvas estdo coerentes com os dados experimentais.
Foram obtidas quatro curvas de ELV com 0 mesmo procedimento feito para os sistemas
anteriores. Os parametros termodindmicos usados sfo os mesmos da literatura citada. Os

resultados sdo semethantes com os modelos ideal e Virial, para a fase vapor.

A Figura 4.80 mostra as curvas de equilibrio e os dados experimentais para o
sistema 1-hexeno / hexilamina. Os dados experimentais estdo a T = 60°C, e estdo de acordo
com os valores calculados nesta condi¢fo. Na mesma figura esta tragada a curva ELV a 1

atm, e pode-se observar um pequeno deslocamento em relacfio aos dados experimentais.

O Sistema 1-hexeno / hexilamina é homogéneo e n3o apresenta azedtropo. Os

parametros do banco de dados do simulador sdo os mesmos da literatura citada.
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Figura 4.79: Diagrama de equilibrio do sistema 1-hexeno / diisopropilamina.

o 1-Hexeno/ Hexilamina
09
08
074
06+
:gus-«
= ¥ F . P=1am
2044 X .
I B L + NRIL+Ideal
034 [/ e UNIQUAC +Ideal
1 7 T=60C
027 7 e NRIL + Tl
adl X UNIQUAC+Ideal
_}’(',’ * o !
L T e o SRR R
00 01 02 03 04 05 06 Q7 08 09
X {alceno)
'Humplwey ¢ Van Winkle (1967)

Figura 4.80: Diagrama de equilibrio do sistema 1-hexeno / hexilamina.
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Adeguacdo do método UNIFAC para os cdlculos do equilibrio.

Foram feitos os diagramas de equilibrio para os sistemas aminas e alcenos ja
estudados, com pardmetros do modelo NRTL preditos pelo método UNIFAC. Pretende-se

aqui verificar se este método ¢ 1til nos calculos do ELV.

Na Figura 4.81 estfo tracadas quatro curvas de equilibrio. Observa-se que todas
estio de acordo com os dados experimentais, o que indica que o método UNIFAC ¢

adequado para predizer os pardmetros do modelo NRTL.

19
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Figura 4.81: Diagrama de equilibrio dos sistemas alceno / amina, com método
UNIFAC.

Cdlculo e avaliagdo do fator de separacdo o ;.

A Figura 4.82 mostra as curvas de «; ; versus X; para os sistemas contendc aminas ¢
alcenos. As curvas foram feitas a partir de dados de equilibrio obtidos através do simulador

com os modelos NRTL e Ideal, a temperatura constante.
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Figura 4.82: Grdficos de « versus x para sistemas alceno / amina, a T constante.

As curvas apresentadas na Figura 4.82 apresentam pouca variacdo com X, mas ou
cortam a reta o = 1 ou estdio proximas deste valor, o que representa uma dificuldade no

processo de separagfo.

Para a Figura 4.82 (b), observa-se uma grande variagiio de o com X, caracterizando

a nfo idealidade.
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3° Parte: Alceno / Ester
Os sistemas estudados sdo:

e 1-Hexeno / Acetato de Metila (395) » 1-Octeno / Acetato de etila (542)

e 1-Hexeno / Acetato de Vinila (424) e 1-Deceno / Acetato de butila (592)

s 1-Hexeno / Acetato de Etila (510)

A Tabela 4.30 mostra as temperaturas normais de ebuli¢do, o peso molecular e a
formula geral das substincias estudadas.

Tabela 4.30: Tb, formula geral e peso molecular para alcenos e ésteres.

Substincias Férmula P.M (g /mol) Th (°C)
1-Hexeno CeHin 84,16 63,45
1-Octeno CsHig 112,21 121,25
1-Deceno CioHzo 140,25 170,60

Acetato de Metila CsHgO» 74,08 57,25
Acetato de Vinila C4HeO, 86,09 72,85

Acetato de Etila C:HzO, 88,11 77,15
Acetato de Butila CsH20o 116,16 126,15

A Figura 4.83 mostra as curvas ELV e os dados experimentais para trés sistemas
contendo 1-hexeno / aminas. Os trés sistemas estudados sfio homogéneos e apresentam
azeotropo de minimo ponto de ebulicdo. Os parametros termodindmicos do banco de dados
do simulador so os mesmos das literaturas citadas. Para os célculos do equilibrio foram
utilizados os modelos NRTL e UNIQUAC, para fase liquida e ideal para a fase vapor.

Observa-se que os modelos utilizados representam bem o equilibrio dos sistemas. As
curvas foram obtidas a temperatura fixa de 50°C.

As Figuras 4.84 e 4.85 mostram duas curvas ELV, uma para o sistema I-octeno /
acetato de etila, a 75°C e outra para o sistema 1-deceno / acetato de butila, a 90°C.
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Figura 4.83: Diagrama de equilibrio dos sistemas alceno / amina.
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Figura 4.84: Curva de equilibrio para o
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Figura 4.85; Curva de equilibrio para o

sistemaq acetato de butila /' 1-deceno.
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Os sistemas acetato de etila / I-octeno e acetato de butila / I-deceno sdo
homogéneos na condigfo estudada e ndo apresentaram azeétropos. Os modelo NRTL e
UNIQUAC se mostraram adequados para representar a fase liquida, enquanto que a fase
vapor foi bem representada pelo modelo ideal. Todas as curvas obtidas estdo coerentes com

os dados experimentais.

Adequacdo do método UNIFAC para os cdlculos do equilibrio.

As Figuras 4.86, 4.87 ¢ 4.88 mostram as curvas de equilibric para os sistemas
contendo alcenos e ésteres, obtidas com pardmetros (NRTL) preditos pelo método

UNIFAC.
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* Caleulado com parimetros preditos pelo éodo UNIFAC
* Gmehling (DECHEMA-1982)
* Beck ef al. (DECHEMA-1982)

Figura 4.86: Diagrama de equilibrio dos sistemas 1-hexeno / éster, com método

UNIFAC.
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Para o sistema acetato de etila / 1-hexeno, a curva de equilibrio calculada pelo
simulador estd de acordo com os dados experimentais. Para os outros dois sistemas,
observa-se que o desvio das curvas em relacdo aos dados € maior quando comparada coma

Figura 4.83.

Mas, de um modo geral, pode-se dizer que o método UNIFAC ¢ adequado para o

calculo dos par@metros dos trés sistemas contendo 1-hexeno.

) Aastatn de Bxla (/10 (2) 1/ et de Bt (13 1-ecerms
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s ? L N +3d
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* Grnehiing (DECHEMA-1952)  Grneting (DECHEMA- 1982)

Figura 4.87: Curva de equilibrio para o Figura 4.88: Curva de equilibrio para o
sistema acetato de etila / I-octeno, sistema acetato de butila / 1-deceno,

usando o método UNIFAC. usando o método UNIFAC

O método UNIFAC também foi capaz de predizer com eficiéncia os pardmetros, de
interacdo do modelo NRTL, para os sistemas acetato de etila / 1-octeno e acetato de butila /

1-deceno, como pode ser visto nas Figuras 4.87 e 4.88.

Cdleulo e avaliacdo do fator de separacdo a ;.

A Figura 4.89 mostra as curvas de «, ; versus x; para os sistemas contendo ésteres
alcenos. As curvas foram feitas a partir de dados de equilibrio obtidos através do simulador

com os modelos NRTL e Ideal, a temperatura constante.
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Figura 4.89: Grdficos de « versus x para sistemas alceno / éster, a T constante,

As curvas da Figura 4.89 (a) foram feitas a temperatura constante igual a 60°C e séo

muito semelhantes. Observa-se que existe ponto de azeodtropo nos trés sistemas e que o

varia com a composi¢ao.

Para os sistema da Figura 4.89 (b) ndo hé azedtropos na condigéo estudada (T =

100°C para 1-octeno / acetato de etila e T= 150°C para 1-deceno / acetato de butila).

Observa-se a variagdo de o com x.

216



Sistemas Ternarios.
As caracteristicas dos sistemas compostos por aminas / ésteres / alcenos, sdo:
« Amina/ Ester : os sistemas estudados sdo homogéneos e ndo apresentaram azeotropo;

e Amina / Alceno : os sistemas estudados (com 1-hexeno) sio homogéneos ¢ podem

apresentar ou nfo azedtropo. O azedtropo encontrado € de minimo ponto de ebulicdo.

o Alceno / Ester : todos os sistemas estudados sio homogéneos. Alguns apresentaram
azedtropo homogéneo de minimo ponto de ebuligfio, outros sistemas ndo apresentavam

azeotropo na condigio estudada.

Para os sistemas estudados, os modelos NRTL e UNIQUAC sio adequados para

representar a fase vapor, enquanto que a fase liquida pode ser considerada ideal.

De um modo geral, o método UNIFAC se mostrou adequado para predizer os

pardmetros termodindmicos do modelo NRTL.
O sistema terndrio proposto ¢ :
o Dietilamina (1) / 1-Hexeno (2) / Acetato de Etila (3)

A Tabela 4.31 mostra as temperaturas das substincias puras e dos azeétropos
bindrios para o sistema ternario proposto. Observa-se que, & pressiio atmosfrica, este

sistema apresenta dois azeotropos homogéneos de minimo ponto de ebulicfo.

Tabela 4.31: Temperaturas de ebuli¢do: piridina (1) / 1-hexeno(2)/ acetato de etila (3).

(1) ) (3) (D /2* @73y
Tb (°C) 55,45 63.45 77,15 55,55 62,96
*Azebtropos calculado no HYSYS, com os modelos NRTL e Ideal.

A Figura 4.90 mostra as superficies de equilibrio para o sistema terndrio proposto.

A superficie ¥, e y; apresenta mudanca de curvatura e tocam o plano da diagonal

nos pontos dos azeotropos binarios (extremidades).
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Superficie y,
----- Plano da diagonal

Superficie v

Superficie y

Figura 4.90: Superficies de equilibrio: piridina (1) /1-hexano (2} / acetato de etila (3)
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Conclusio

Neste capitulo foi possivel caracterizar os sistemas terndrios propostos contendo
aminas. Primeiramente, fez-se a caracterizacdo dos binarios, determinando e caracterizando

0s possiveis azeotropos.

Os dados de equilibrio foram obtidos através do simulador comercial HYSYS,
sendo que nesta etapa foi possivel verificar a influéncia dos modelos usados para os

calculos dos coeficientes de atividade e de fugacidade, além dos pardmetros de interaco.

Observou-se que, para a maioria dos sistemas, o0 método UNIFAC se mostrou

eficiente {qualitativamente) para os calculos dos pardmetros de interacfo.

Para a maioria dos sistemas contendo acidos carboxilicos a fase vapor foi methor
representada pela equagdo do Virial. Este resultado nfio foi confirmado para os sistemas
contendo aminas ¢ acidos, provavelmente pela interagfo acido — base que ocorre nestes

sisternas, minimizando os efeitos de dimerizacfo.

As curvas de volatilidade relativa versus fragfo molar, 4 temperatura constante sfo
capazes de mostrar se o sistema se aproxima ou se afasta do comportamento ideal, e se

existe a presen¢a de azeotropo na condigio estudada.

Para cada tipo de sistema proposto, foram feitos os calculos de equilibrio liquido —
(liquido) — vapor para uma determinada mistura e com os dados obtidos foram tracadas as
curvas de equilibric que ajudam na caracterizagio dos mesmos. Através das curvas obtidas,
¢ possivel verificar se o sistema ¢ homogéneo ou heterogéneo e se existe azedtropo.
Observa-se, também, se a volatilidade do sistema ¢ baixa, dependendo da proximidade da

superficie com o plano da diagonal.
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5. CONCLUSOES E SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Os objetivos propostos para este trabalho foram alcancados. Foi possivel
caracterizar todos os sistemas propostos, usando o simulador HYSYS, o programa
AZEOT.EXE e o programa SUPERFICIE.EXE. Além disso, este trabaltho ¢ inovador no

que diz respeito ao estudo e caracterizagfo de sistemas ternarios contendo aminas.

Na primeira parte deste trabalho, foram estudados dois sistemas de interesse
industrial, etanol- dgua e agua- fenol. Para cada sistema, verificou-se a influéncia de um

terceiro componente no equilibrio termodinimico.

Os componentes adicionados ao sistema etanol —4gua foram: benzeno, ciclohexano

e hexano; e para o sistema agua- fenol foram: hexano, ciclohexano e tolueno.

A caracterizagfio quanto a existéncia ou nfo de azedtropos foi feita usando-se o
programa AZEOT.EXE, desenvolvido por Perioto (1997) no Laboratorio de
Desenvolvimento de Processos de Separagfio. O programa determina os azedtropos
existentes ¢ verifica se o sistema ¢ homogéneo ou heterogéneo. Além disso, este programa

é capaz de gerar os dados de equilibrio ternarios, ndo necessitando de estimativas iniciais.

Com os dados de equilibrio foram desenvolvidos os diagramas pseudo- bindrios e os
calculos de a, para a avaliago do solvente (terceiro componente) no processo de destilagéo
azeotrépica. Para o sistema etanol —4gua, os “solventes” propostos formaram azedtropo
ternario heterogéneo, enquanto que para dgua — fenol, os “solventes” propostos formaram

azedtropo heterogéneo com a dgua.

De acordo com as curvas de o versus x, observa-se que mesmo com uma grande
variagdo de press@o, o azedtropo ndo se desfaz, sendo, entfo, necesséria a adicdo de um

terceiro componente para promover a separacéo.

Com os dados do equilibrio foram feitas as superficies de equilibrio yi, v2, ¥3
utilizando-se o programa SUPERFICIE.EXE desenvolvido por Maciel (1989). Estas
superficies sdio capazes de fornecer informacSes como faixas de miscibilidade parcial,

pontos de azeotropia € .
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Observou-se que os resultados sofrem uma grande influéneia dos modelos
termodindmicos e dos parimetros escolhidos. O programa AZEOT.EXE foi eficaz nos
calculos do azedtropo e dos dados de equilibrio, sendo que os modelos termodindmicos

escolhidos exercem grande influéncia nos resultados obtidos.

Quanto a avalia¢do dos solventes propostos se verificou que a temperatura normal
de ebulicio € um importante pardmetro a ser analisado, uma vez que para substincias com
Th menor que a temperatura do azedtropo original seria necessirio resfriar a corrente de

entrada, para favorecer a formacio do novo azedtropo entre o solvente e a mistura original.

Para trabalhos futuros, seria interessante que se estudasse uma otimizagdio
energética, incluindo troca de calor entre as correntes, a fim de verificar de forma mais
completa este pardmetro. Outra sugestfo ainda relacionada a esta parte do trabalho seria o
estudo de novos solventes que formam azedtropo com apenas um dos componentes da

mistura original, para o processo de destilacio azeotropica.

Na segunda parte, foram estudados sistemas terndrios compostos por aminas, com 0
objetivo principal de verificar 0 comportamento no equilibrio para estes sistemas. Foi feito
um estudo sistematico, com varios componentes, sendo que, para a maioria, foram
utilizados valores reportados na literatura para verificar a consisténcia dos resultados
obtidos.

Para os sistemas compostos por aminas / dgua / &cidos carboxilicos, observou-se
que ndo hd um comportamento padrdo, em relacdo 4 existéncia de azedtropos. O método
UNIFAC se mostrou adequado para o calculo dos parimetros termodindmicos do modelo
NRTL para a maioria dos sistemas estudados. Outra observagdo importante é que os
resultados tiveram melhor concordancia, com os dados experimentais, quando se utilizou
pardmetros termodindmicos da literatura. Para a maioria dos sistemas contendo 4cidos
carboxilicos os resultados estavam de acordo com a literatura, quando a fase vapor era
calculada através da equacdio do Virial, devido aos efeitos de dimerizagfio, mas para os
sistemas compostos por aminas e acidos carboxilicos, verificou-se que a fase vapor foi
melhor representada pelo modelo ideal, e seria interessante que se estudasse outros sistemas

a fim de comprovar os resultados obtidos neste trabalho.
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Os sisternas aminas/ dcidos carboxilicos / dlcoois também nfo apresentaram um
comportamento padrdo. Os diagramas binérios obtidos através do simulador estavam de
acordo com os dados experimentais para a maioria dos sistemas. As curvas de o versus x
foram capazes de mostrar que estes sistemas nfo sfo ideais e, portanto, o ndo pode ser

considerado constante.

Qutros trés sistemas foram propostos contendo amina / éster e um terceiro
componente. Novamente, observou-se um comportamento variado. Para alguns sistemas
contendo éster, os resultados obtidos com pardmetros preditos pelo método UNIFAC ndo

estavam de acordo com os dados experimentais.

De um modo geral, observou-se que ndo existe um comportamento padriio para os
sistemas compostos por aminas, ou seja, eles podem ou nfio formar azedtropos e os
azeOtropos existentes podem ser homogéneos ou heterogéneos, de maximo ou de minimo

ponto de ebuli¢io.

Foi possivel verificar a grande influéncia dos modelos termodindmicos nos calculos
de equilibrio, assim como dos pardmetros utilizados, sendo que sempre que possivel deve-

se utilizar parimetros da literatura (obtidos a partir de dados experimentais consistentes).

De acordo com as curvas obtidas para oy , pode-se concluir que este valor ndo ¢

somente fungdo da pressfo, principalmente porque os sistemas estudados apresentavam

varias caracteristicas de ndo idealidade.

O simulador se mostrou uma ferramenta eficiente na etapa de caracterizacio de
sistemas ternarios, sendo que sua principal limitacio estd em nfio se conhecer as rotinas de

calculo.

As superficies de equilibrio e os diagramas pseudo- bindrios também sfo eficazes na

caracterizacdo dos sistemas propostos, auxihando na escolha do solvente mais adequado

Para trabalhos futuros, sugerimos continuar com o estudo de outros sistemas
pertencentes as classes em estudo neste trabalho e incluir todas as outras classes cobrindo
os sistemas de interesse da inddstria quimica, petroquimica e quimica fina

(independentemente da questio da degradacio térmica).
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