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RESUMO 

Neste trabalho sao discutidos três aspectos do trata

mento termodinâmico de dados de Equilíbrio Líquido-Vapor (ELVJ, 

que compõem a base da metodologia da determinação experimental 

de dados P-T-x-y para aplicação em projeto e simulação de pro

cessos: (1) Teste de Consist~ncia Termodinimica atrav€s da inte 

gração da Equação da Coexist~ncia enfatizando os sistemas con-

tendo ácido carboxílico; (2) Determinação experimental do ELV 

num ebuliômetro de recirculação, focalizando as misturas eta

nol-água e água-ácido acêtico na faixa de 19,998 a 133,322 kPa 

(150 a 1000 mm~1g), preenchendo lacunas existentes na literatura; 

(3) Correlação dos dados P-T-x-y usando seis modelos de coefici 

entes de atividade da fase lÍquida. 
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ABSTRACT 

This work discusses three aspects of the 

treatment of Vapar-Liquid Equilibria (VLE) data, 

the core of the methodology of the experimental 

of P-T-x-y data for process design purpose: (1) 

i i 

thennodynamic 

which forms 

determination 

Thermodynamic 

Consistency Test by means of the integration of the Coexistence 

Equa tion, wi th special emphasis on sys terns containing carboxylic 

acid; (2) Experimental determination of VLE in a circulating 

still apparatus, focusing the rnixtures ethanol-water and water 

-acetic acid in the range 19,998 to 133,322 kPa (150 to 1000 

mmHg}, filling the existing gap in the literature; (3} Correlation 

of P-T-x-y data using six liquid-phase activity 

models. 

coefficients 
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NOMENCLATURA 

A =parâmetro de Van Laar, de Margules e de Redlich-Kister 

a = parâmetro de interação em modelos de coeficientes de a 

B 

B 

c 

f 

G 

= 

= 

= 

= 

tividade 

segundo coeficiente virial 

parâmetro de Redlich-Kister 

parâmetro de Wilson 

fugacidade 

energia livre de Gibbs 

H = entalpia 

K = constante de equilíbrio 

m "'númera .. de componentes do sistemá 

P = pressao 

q = volume efetivo; parâmetro de superfície 

R = constante universal dos gaset: 

r , parâmetro volumétrico 

S = entropia 

T 

v 

X 

= 

= 

= 

temperatura 

volume 

fração molar 

fração molar 

na fase 

na fase 

1 íquida 

vapor y 

z = fator de compressibilidade 

numero de coordenação 

z = fração molar das espécies verdadeiras presentes quando 

ocorre dirnerizaç·ão 
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Za = parâmetro de Rackett 

Letras Gregas 

a = volatilidade relativa 

a s = fases 

y = coeficiente de atividade 

~ = propriedade de mistura 

6 I = intervalo 

oY = desvio médio absoluto na composição da fase vapor 

A = parâmetros de Wilson 

" = potencial químico 

~ = coeficiente de fugacidade 

a = desvio padrão 

w = fator acêntrico 



Subscritos 

" propriedade molar (p. ex.~ V=voÚ.tme molar) 

c propriedade crítica 

cale " calculado 

exp " experimental 

i,j,1,2= componente i,j ... da mistura 

m1s = mistura 

Superscritos 

~propriedade parcial molar (p.ex., V.= volume 
1 

molar de i) 

v • 

parcial 

propriedade do componente na mistura (p.ex., fi) 

az = azeôtropo 

E =excesso (p.ex., GE=excesso de energia livre de Gíbbs) 

L = fase l!quida 

r = referência 

sat = saturação 

V fase vapor 

vap = vaporização 

o = estado de referência (p.ex. 

= referência de estado de gás ideal 



CAPITULO I 

INTRODUÇAO 

Nas duas Últimas décadas, tem-se observado um refina

mento das t~cnicas de projeto e simulaçio de equipamentos de s~ 

paraçâo por contato gás-líquido, principalmente pela disponibi

lidade de computadores eletrônicos, cada vez mais rápidos e 

mais baratos por unidade de tempo de CPU. O advento dos micro e 

super-micro computadores permite prever, para a próxima década, 

qtie o computador será para o engenheiro a ferramenta corriquei

ra como foi a régua de cálculo na primeira metade deste século. 

Técnicas de projeto e de simulaçio sofisticadas nao 

garantem por si somente resultados mais realistas. b necessário 

que se alimente o computador de dados de boa qualidade sobre os 

processos em estudo. O velho ditado: 11 Garbage in, garbage out 11 

se torna cada vez mais atual. 

Assim é que, nos Últimos anos, ma1or r1gor na coleta 

e interpretação de dados termodinâmicos tem sido necessário para 

uso no aperfeiçoamento e desenvolvimento de processos quÍmicos. 

Em particular, o equilíbrio líquido-vapor tem merecido atenção 

especial, dispondo-se hoje tanto de técnicas experimentais con

fiáveis como de metodologia cada vez mais aperfeiçoadas de tra

tamento dos dados. 

A sistemática de' abordagem e tratamento do equilÍbrio 
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. 
Ifquido-vapor coniiste das 1seguintes etapas: ( 1 ) levantam'ento 

dos dados de equilÍbrio líquido-vapor dos sistemas de interesse 

na literatura; (Z) verificação da qualidade destes dados atra

vés da aplicação de um teste de consistência termodinâmica; (3) 

determinação experimental dos dados em condições não disponí-

veis na literatura; (4) correlação dos dados obtidos experimen-

talmente por ajuste de modelos para coeficiente de atividade da 

fase lÍquida. 

A primeira etapa hoje nao apresenta maiores proble-

mas, uma vez que existe no mercado um grande número de bancos 

de dados, acessível ao usuário, mesmo via satélite. Tais bancos 

foram construidos em países desenvolvidos do hemisf~rio norte, 

nio existindo esforço brasileiro no setor, talvez por ser desn~ 

cessârio. A verificação da consistência dos dados, entretanto, 

ainda não está bem esclarecida na literatura, abundando contrí-

buições a respeito. A determinação experimental de dados de e

quilíbrio líquido-vapor a baixas pressões é uma tarefa delicada 

e, ~s vezes, tediosa, por~m já devidamente explorada em seus d~ 

talhes. Atualmente são comercializados vários equipamentos- pa-

drão no mercado internacional, havendo, porém, ainda lugar para 

aperfeiçoamentos significativos, principalmente em medidas de 

baixas concentrações~ Com os computadores atuais e os modelos 

semi-empíricos das fases lfquida e vapor, é possível se correia 

cionar muito bem a maioria dos dados de equilíbrio lÍquido- va-

por obtidos experimentalmente para uso em projeto e simulação 

de processos. 

Neste trabalho, duas contribuições a abordagem e tra-
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tamento de dados de equilÍbrio lÍquido-vapor sao apresentadas. 

A primeira refere-se ao uso da Equação da Coexistência na veri

ficação da consistência termodinâmica de dados de equilíbrio lÍ 

quido-vapor, isot€rrnicos e isobiricos, sem recorrer a modelos 

da fase líquida, característica de outros m~todos de consistên

cia rotineiramente hoje empregados. A segunda contribuição con

siste na medida experimental de dados isobãricos de equilÍbrio 

lÍquido-vapor de dois sistemas de interesse das indústrias al

cooleira (produção de etanol) e alcoolquírnica, a saber: etanol

igua e. igua-icido ac6tico. Estes dois sistemas foram estudados 

na faixa de pressão de 150 mmHg a 1000 mmHg, onde há falta de 

dados confi5veis. Por fim passa-se i correlação destes dados a

trav~s do ajuste de parâmetros de interação biniria para mode

los usuais que representam o coeficiente de atividade da fase 

lÍquida (UNIQUAC, NRTL, WILSON, VAN LAAR, MARGULES (3 sufixos) 

e REDLICH-KISTER), em toda a faixa estudada. 



. CAPITULO I I 

CONSISTtNCIA TERMODIN~MICA 

II.I - Introdução: 

A determinação experimental do EquilÍbrio LÍquido-Va

por (ELV) de sistemas binários é feita normalmente através da 

medida de .- (temperatura), (pressão) ,x (fra quatro var1aveis: T p 
1 -

çao molar do componente ma1s volátil na fase líquida) e y (fra-
1 

çao molar do componente mais volátil na fase vapor). A literatu 

ra é rica em técnicas de medidas de ELV, descrevendo uma grande 

variedade de equipamentos. A obra de Hála_ et al. ( 20 ) é a refe 

rencla bisica na escolha do m~todo apropriado para a determina-

ção de dados P-T-x-y. Geralmente a medida rotineira dessas va-

riâveís é realizada em equipamentos denominados ebuliômetrosque 

operam ou a temperatura constante (dados isotérmicos) ou a pre~ 

sao constante (dados isobáricos). 

A Termodin~mica fornece relaçÕes exatas entre as va-

riáveis P ~ T, x e y. Assim, testa-se a consistência termodínâmi_ 

ca destes dados, verificando se as medidas de laborat6rio satis 

fazem determinada relação escolhida. 

Diversas maneiras de se proceder ao teste de consis-

tência dos dados, individualmente ou em conjunto, são encontra

das na literatura. Estes testes estão baseados nas relações de 

equilíbrio de igualdade de potenciais químicos e, consequente-

mente, de igualdade de fugacidades, que devem ser satisfeitas 
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-juntamente com a equaçao de Gibbs-Duhem, aplicada a uma ou as dl..ki.S 

fases em equilíbrio. 

No caso do ELV de um sistema binário, as relaçõés de 

equilíbrio que devem ser satisfeitas pelas quatro variáveis- P, 

T,x,y-são: 

v PL p = (II.1) 

TV = TL (II.Z) 

~1 
v =W L 

1 
ctv ih (II.3) 

1 1 

w, v c:;;:J..! L 
2 

C:Êv = lh (II.4) z ' 
Além disso sabe-se que há urna relação entre os poten-

ciaís quimícos dos componentes dada pela equação de Gibbs-Duhem 

aplicada a cada fase( 4l ), 

L - x dw 
2 2 

o 

= o 

(II.S) 

(II.6) 

Van Ness( 61 ) desenvolveu formas exatas da equaçao de 

Gibbs-Duhem tanto em termos de fugacidade quanto em termos de 

coeficientes de atividade. A forma das equações (II.S) e (11.6) 

que relaciona pressão, temperatura e fugacidades para qualquer 

fase em equilÍbrio e: 

v 
dP -

RT RT 2 
dT -

m 
L xidlnf1 = O 

i= 1 
(I!.7) 

onde xi deve ser entendida corno a fração molar do componente i 

ou na fase lÍquida ou na fase vapor, dependendo do caso. A Ou-
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tra forma da equaçao de Gib.,bs-Duhem, relacionando pTessão, tem

peratura e coeficientes! de atividade, para wna dada fase em e-

quilibrio, é dada por: 

óV 6H m 
dP - dT - I x.dlny. = o (1!.8) 

RT RT' 1 1 

i=1 

A maioria dos testes de consistência encontrados na 

literatura utiliza essa Última equaçao aplicada -a fase líquida. 

No caso particular de sistema binirio, pode-se escre-

ver 1 para a fase líquida: 

dP - dT - x dlny - x dlny = 0 
RT RT2 1 1 2 z 

(!!.9) 

De acordo com a regra das fases de Gibbs~ para siste

mas binErios não ~possível fixar duas propriedades e permitir, 

ao mesmo tempo, a variação das outras duas pois 50 há dois 

graus de liberdade. Então, por conveniência, o levantamento ex-

perimental de um conjunto de dados P-T-x-y é realizado ou iso-

termicamente ou isobaricamente. 

Assim, no caso isotérmico, a equaçao de Gibbs-Duhem 

(11.9) pode ser simplificada da forma: 

~vL 

RT 
dP - X dlny - X dlny o 0 

1 1 2 :2 
(!!.10) 

e, no caso isobárico, reduz-se a: 
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dT + X dlny + X dlny ~ 0 
RTz 1 1 ~ z 

(I r. 'r1) 

Em geral, os volumes de mistura ~VL sao muito peque-

nos e variam pouco com apressao. Dessa forma, pode-se neglige_!! 

ciar o primeiro termo da equação (II.10), simplificando sobrema 

neira a expressão isotérmica da equação de Gibbs-Duhem. No caso 

isob~rico, nem sempre ~ possível abandonar o termo da entalpia 

de mistura, tJ.!_:!L~ que, dependendo do sistema, tem magnitude apr~ 

ciáve.l e varia sensivelmente com a temperatura. Entretanto, e 

pritica usual considerar-se A~L = O, pela quase total inexist&n 

cia de dados e/ou correlações de entalpia de mistura para os 

s·istemas de interesse, em larga faixa de temperatura. Os efei-

tos dessa simplificação, quando possível, devem ser sempre ver_l 

ficados nos testes de consistência para evitar conclusões errô-

neas quanto à qualidade dos dados em análise. 

Adotando-se as simplificações acima discutidas, ob-

t~m-se a chamada forma isot~rmica-isobirica da equação de Gibbs 

-Duhem 1 dada por: 

m 
E x.dlny. = O 

l l 
[T, p] 

que, no caso binirio ~ escrita como: 

x dlny + x dlny = O 
1 l 2 2 

[ T' P] 

O teste de con~ist~ncia 

(II.12) 

(I I. 13) 

termodinâmica usando a e 
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quaçao de Gibbs-Duhem consiste basicamente na verific~ção da e-
i 

quaçao (II.12) na sua forffia diferencial ou integral. Os crité-

rios de consistência na literatura mais recente são estabeleci

dos utilizando a comparação do valor calculado de uma das variá 

veis, geralmente y, com o valor dessa mesma variável obtido ex-

perimentalmente. 

II.2- Revisão Bibliogrâfica: 

A primeira referência à necessidade de se testar a 

cOnsistência termodinâmica de dados de ELV é encontrada no tra

balho de Carlson e Colburn( 111 , datado de 1942. Os autores su-

gerem que a análise de um conjunto de dados binários de ELV po

de ser feita qualitativamente através da forma isotérmica-isobâ 

rica da equação de Gibbs-Duhem, equaçio II.13, sabendo-se que 

dx ::o -dx : 

X 

' 

1 2 

dlny 
1 

dx 
1 

= X 
2 

dlnY 
2 

dx 
' 

[T, P] (Il.14) 

Essa equaçao indica que um gráfico de lnY e lny vs. 
1 2 

x
1 

deve apresentar inclinações de sinais opostos, a uma determl: 

nada composição. Os autores tambêm apontam que uma forma inte-

grada da equação de Gibbs-Duhem permite obter conclusões quantl 

tativas sobre a qualidade dos dados de ELV. 

• ( 2 2) Apoiado nessas consideraç6es, Herington ,em 1947, 



- 9 -

propos o Teste Integral, baseado na forma isotérmica da equação 

de Gibbs-Duhem. Considerando 6V = O, Herington apresenta a e-

quaçao a ser satisfeita em termos de volatilidade 

pressoes de vapor dos componentes puros: 

dx 
1 

o o [T'õcte.] 

-onde a volatilidade relativa, a e dada por: 

relativa e 

(1!.15) 

(II.16) 

Uma maneira equivalente à de Herington de se testar 

dados isotérmicos de ELV em sistemas binários foi apresentada em 

1948 por Redlich e Kister( 43
). O Teste da Ãrea, como~ conheci 

do, consiste 

Ir:: J 

em se verificar a relação: 

dx o O 
1 

[T =cte.] (!I. 17) 

cuja dedução é feita a partir da equaçao de Gibbs-Duhem e se en 

contra na refer§ncia ( 43). Os valores de yi podem ser calcula

dos, por exemplo, através da equação (III.6b). O valor do módu~ 

lo da integral ~ dado pela ãrea sob a curva em um gráfico de 

ln(Y /Y ) vs. x . Um crit~rio usual estabelece como consistente 
1 ' 1 

um conjunto de dados para o qual( 41
): 

Área sobre o eixo x ~ Área sob o eixo x 
0,02 >i-~-------------------'~------------------~''1= D 

Ãrea sobre o e1xo X
1

+ Ãrea sob o eixo x
1 

(II.18) 



O teste da 

componentes conforme 

Área pode ser extendido a sistemas multi

Prausnitiz ( 41 ), M: Dermott e Ellis ( JO) e, 

particularmente, a sistemas ternirios como mostrado por Subba

rao ( SS) 

Devido ao fato de ter sido desenvolvido para condi

çoes isotérmicas, o Teste da Área não pode ser aplicado para 

testar a consistência de dados isobáricos. Neste caso o valor 

de AH (variaçio de entalpia de mistura a T e P constantes) na e 

quaçao (II.11 ) deve ser considerado e a simplificação da equa-

ção de Gibbs-Duhem não é possível na forma da equação (I I. 17) . 

Ainda assim, Herington( 22
), sob o mesmo enfoque da integral,e~ 

tendeu o teste para verificar a consistência de dados isobâri -

cos. O valor de D, definido pela expressão (II.18) ~ comparado 

com uma. nova grandeza J, definida por: 

J ~ 150 
T ' mn 

(!!.19) 

onde T ~ definido como a diferença entre a maior e a menor tem-

peratura de ebulição, dadas em Kelvin, observada na faixa de 

composiç~o x
1 

=O a x
1 

= 1, ou seja: 

T - - T .. max m.ln 
(II.20) 

A constante 150 é empÍrica, baseada numa análise de 

dados de entalpia de mistura feita por Herington, que sugeriu o 

seguinte crit~rio: 
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se (D J) < 1 o os dados podem ser consistentes; 

se (D - .I) > 1 O provavelmente os dados são inconsistentes. 

Essa constante empÍrica de Herington foi determinada a partir 

de misturas de lÍquidos orgânicos, a temperaturas prÓximas da 

ambiente. Obviamente, a misturas e a condições de temperatura 

muito diferentes das consideradas pelo autor, não se aplicaria 

o teste. 

Costuma-se dizer que os testes de Redlich-Kister e de 

Herington são "testes globais", isto é, analisam um conjunto de 
' 

dados cobrindo a faixa inteira de composição, de x
1 

=O a x
1
=l. 

Como ê bem discutido por Bourne( 9
), numa integração em toda a 

faixa de concentração, pode ocorrer compensação de erros ao lon 

go do caminho. Bourne exemplifica com tr~s situações o fato de 

o teste da irea ser satisfeito e os dados experimentais nio re-

presentarern verdadeir~mente o estado de equilíbrio liquida-va-

por. 

Van Ness( 61 ), em 1959, quando publicou as formas ex a 

tas e sem restrições da equação de Gibbs-Duhem, mostrou que a 

integração poderia ser efetivada "ao longo de um caminho especi 

fico para o qual os dados fossem disponíveis", lançando, assim, 

as bases dos chamados "testes locais de área". A partir de en-

tão, diversos autores como Ta o ( 56) Stevenson e Sater( 53) Ul , , 
-

richson e Stevenson( 60) Samuels et al ( 46) apresentam manel-, 

ras de se integrar a equação de Gibbs-Duhem em faixas restritas 

de concentração, permitindo detetar inconsistências locais nos 

dados de ELV. Diferentem~nte de trabalhos anteriores, a preci-
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sao experimental de cada p~opriedade determinada e considerada 

na análise dos dados. 

Tanto os testes globais como os testes locais de irea 

nao caracterizam suficientemente a consist~ncia dos dados de 

ELV. Na verdade, o que se anqlisa ê a consistência de uma pro

priedade não diretamente medida: Y1 . Van Ness( 
62

), muito pro

priamente, observa também que nem todos os dados medidos sao u

tilizados no teste, como f o caso da pressão total. Além disso, 

as pressões de vapor dos componentes puros, na maioria das ve-

zes não obtidas juntamente com os dados de mistura, exercem um 

forte efeito nos resultados do teste. Realmente, o que se tes-

~a, como ressalta Van Nesse 64) 
' e se a razão das press6es de 

vapor é compatível com o conjunto de dados x - y . 
1 1 

S desejivel que a consistêncj_a interna dos dados de 

ELV de misturas bin~rias seja verificada em termos das variá-

veis efetivamente medidas, ou seja, P, T, x
1 

e y
1

• Desde que a 

Termodinâ.mica fornece relações exatas entre essas quatro variá

veis como, por exemplo, atrav€s da equação de Gibbs-Duhem, e 

possível, uma vez fixados os valores de três delas, calcular o 

valor da quarta variável e compará-lo com o dado experimental. 

Levando isto em conta, Van Ness et al.C 84
), elegant~ 

mente, em 1973, apresentam seis maneiras diferentes de se tes

tar a consistªncia termodinãmica de da~os isot~rmicos de ELV,p~ 

ra misturas binirias, usando somente dados isot6rmicos P - x
1

, 

P- y
1 

ou x
1 

- y
1

. São calculados valores de y
1

, x
1 

ou P, as di 

ferenças entre valores calcul.a.dos e experimentais ( x
1

, y
1 

ou 

P) são graficadas contra x
1 

e o espalhamento em torno de zero 
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é usado para o julgamento quanto a consistência: se o espalha

mento for aleat6rio os dados podem ser consistentes, mas se hou 

ver uma tendência marcada há indicação de inconsistência. Epte 
. 

critério é meramente qualitativo e, analisando diversos aspec-

tos, os autores recomendam prudentemente que se realize o teste 

de consistência baseado no cilculo de y
1 

devido ser maior a sua 

incerteza experimental. Para o c5lculo de y
1

, Van Ness et al. a 

presentam dois métodos distintos, com resultados equivalentes, 

que supõem fase vapor ideal e propriedades do lÍquido indepen

dentes da pressão. O primeiro método consiste em se integrar di 
retamente a forma simplificada da equação da coexistência, dada 

por: 

Jyl ylyZ 
(I L 21) 

Os y
1 
's calculados por este método, em conjunção com os dados P 

-T-x 1, devem ser usados, preferencialmente aos y
1 

's experlmen

tais, na obtenção dos parimetros de modelos de coeficientes de 

atividade (Y.) ou excesso da energia livre de Gibbs molar (GE). 
l 

O outro método está baseado na integração da equação de Gibbs-

Duhem na forma: 

sa t ( dg ) P = x P exp g + x ----
1 1 z dx 

l 

exp ( g x,~) 
dx, . 

(ILZZ) 

onde g ~ QE/RT. A relação entre g e x 1 é estabelecida numerica

mente pelo procedimento proposto por Mixon et al.C 31
). O m~to-

• .. 
do requer um ajuste dos dados P vs. x-

1 
que ê efetivado usando a 
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técnica "spline"-extertdida, de Klaus e Van Ness ( 27 ) Detalhes 

de todos os procedimentos 

riginal C 64 J. 

~odem ser encontrados na referência o 

Uma extensão deste Último método, aqui chamada !!Teste 

de Van Ness-Fredenslund11
, é proposta por Christiansen e Fredens 

lund( IJ), visando viabilizar a aplicação a sistemas isotérmi-

cos ou isobiricos, sob alta pressão, com componentes condensi-

veis ou não-condensáveis, incluindo desvios da idealidade da f~ 

se vapor. A equação diferencial envolvida no método é essencial 

mente a mesma de Van Ness( 64 ) e pode ser resolvida numer1camen 

te usando a técnica de colocação ortogonal. Outro procedimento, 

adotado por Fredenslund( l?), baseia-se em substituir na equa-

çio diferencial a representação de g(x ) por polinõmios de 
l 

L e-

gendre at~ 6~ ordem, cujos coeficientes sio encontrados por uma 

regressão de mÍnimos quadrados, onde a soma das diferenças ao 

quadrado entre Pexp e Pcalc ~ minimizada. Isto ~ equivalente ao 

método de Barker( 5 ). Os autores adotam um crité-rio quantitat_! 

vo para julgar a consistência dos dados 1 baseado nu diferença 

entre y e y 1 . Se o seguinte critério empírico e cxp ca c verifica-

do: 

IY· (cale) - Y· (exp) I ( ox. + oy. 
l 1 l l 

(ll.23a) 

onde 6x. e 6y. sao as incertezas experimentais nas frações mola 
1 1 

res do lÍquido e do vapor, o ponto experimental é dito termodi-

namicamente consistente. Por outro lado, se: 
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ly.(calc)- y.(expJI> ôx
1
. + ôy

1
. 

l 1 
(II.23b) 

.... 
duas possibilidades existem: (1) os dados sao ínconsistentes,ou 

(2) os métodos de calcular fugacidades, volumes molares ou en-

talpias são err5neos( lJ). Tanto Fredenslund et al.C l?) como 

Gmehling e Onken( 19 ),estes em sua vasta e conhecida coletinea 

de dados de ELV, adotam o valor de 0,01 para óxi + õyi. No Ítem 

( II.S) é apresentada uma comparação entre o "Teste de Van 

Ness-Fredenslund 11 e o Método da Equação da Coexistência, focali 

zada neste trabalho, para alguns sistemas da literatura. 

Em 1986 Kollár-Hunek e um grupo de pesquisadores hún

garos( 28
) publicaram uma generalização do teste de Van Ness 

Fredenslund para dados binirios de ELV isot~rmicos ou isobiri-

cos. A equação resolvida durante o r.rocedimento ê: 

[g X(~--
~ dP HE. ::,)] x Psat 

v 
p = exp + - --· + 

1 1 ' dx RT dx RT 2 

1 1 

+ 

[g ( dg 
E 

dP HE 

~:,)] x Psat 
v 

+ exp XI~ --- + --
2 2 RT dx RT 

1 1 

(II.24) 

No caso isotérmico, dT = -O e, a pressoes moderadas e razoável 

considerar-se: 

o 
RT dx 

d d 1( 64) resultan o na expressao (II.22), ada por Van Ness et a . 

Ji no caso isobirico, dP =· O mas o termo de HE nao pode ser 
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desprezado embora a literatura raramente reporte tais valores. 
' 

Os autores propõem que se ado~e a equação de Wilson, usando pa

râmetros de interação binária' independentes da temperatura, pa-

b . -df-E( rase o ter urna aprox~maçao a unçao H x ) nestes casos. A e 
- l 

quação diferencial (II.24) é resolvida pelo método de Mixon et 

al C $l) e, para tal~ polinôrnios-"spline" são ajustados para des 

crever de forma bastante precisa os dados medidos T(x ) ou P~ ~ 
l l 

Os autores aplicam o procedimento proposto não somente a siste-

mas totalmente miscíveis como também a sistemas que apresentam 

miscibilidade parcial. Diversos estudos no sentido de se verifi 

car a influência de considerações tais como não-idealidade da 

fase vapor, número de pontos experimentais dentro de um interva 

lo "spline", calor excesso de mistura, são apresentados por 

Kollâr-Hunek et al., enriquecendo, assim, seu trabalho. Como 

critério para o julgamento dos dados, em vez da investigação v_i 

sual do espalhamento dos resíduos, Kollár-Hunek et al. tentam 

algoritmizar o teste de consistência propondo um teste estatís-

tico, que nao e suficientemente esclarecido no artigo. A refe

rência do teste (LINNIK, Yu V., r•Method Naimenshich Kvadratov i 

Osnovy Matematikostatisticheskoy Teoriy Obrabotky Nabludieniyn, 

Moskow, USSR, 1962) é em lÍngua russa, inacessível a estudo. No 

entanto, os autores, ao apresentarem suas discussões utilizam-

se da tradicional visualização dos resíduos, levando a crer que 

seu teste estatístico deixa a desejar em termos de praticidade. 

Um outro tipo de enfoque para o teste de consistên-

cia, que nao utiliza diretamente a equação de Gibbs-Duhem, rec~ 

beu nos filtimos anos a atenç~o de virios pesquisadores como Fa-
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b . R' ( 16) p' 1 t 1 (34,J7,J8,39)Gl5)A d ( 3) r1es e enon , ene oux e a . , n erson 

Patino-Leal e Reilly( 36 ), Dohnal e Fenclovâ(l1:,lS). O novo pr~ 

cedimento baseia-se na solução simultânea das equações de igual 

dade de fugacidade, propondo vários modelos com parâmetros aju~ 

tiveis para representar a não-idealidade da fase líquida, na 

forma de coeficientes de atividade. Usando os dados experimen

tais e os erros estimados para cada ponto, os parâmetros dos mo 

delas são obtidos pelo Método da Máxima Verossimilhança, que mi 

nimiza a soma das diferenças ao quadrado entre propriedade 

medida e calculada. As diferenças entre os valores "verdade i-

ros 11 estimados das variáveis e seus valores experimentais, de ~ 

corda com os autores, poderia fornecer alguma informação sobre 

a consistência dos dados. Entretanto, como bem aponta Kemény et 

al.C 26
), se o modelo usado não~ completamente adequado, as 

conclus6es relativas i consistência dos dados refletirão não so 

mente os erros nas medidas experimentais, mas sobretudo as defi 

ciãncias do modelo. Por esta razão, ultimamente, este 

para teste de consist~ncia tem sido abandonado. 

enfoque 

Numa tentativa de abranger a maior parte possível de 

procedimentos para se testar a consist~ncia terrnodinãmica de da 

dos de ELV, não poderia deixar de se mencionar o método propos

to por 'fecho( fi?). A equação de Gibbs-Duhern é apresentada em 

termos das propriedades medidas experimentalmente, sob a forma: 

[ 

RT 

-p + (B - V ) X 
!1 ~-l 1 

+ (B - V )x + ô (y 2 x + y 2 x )j 
22 -z 2 12 z 1 1 2 

+ z~ P Cy 
12 l 

" o 

dP 
--- + 

dy 
l 

(I I. 25) 
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Os dados de pressao total e de composição da fase vapor sao a-

justados por polinômios ortogOnais em função da composição da 

fase lÍquida, permitindo-se obter todos os termos dessa eqtiàção. 

Assim, um valor chamado ói é calculado e o autor limita em 

200 (1 atm/mol) 2 o valor máximo da soma dos quadrados de 6. pa-
1 

ra considerar os dados consistentes. Os problemas deste procedi 

menta, segundo o próprio autor são: alta sensibilidade a um 

nmau'' ponto experimental e necessidade de grande numero de pon-

tos experimentais para ajustar os polinômios que são de ordem 

elevada. 

Anteriormente ã publicação dos resultados de Kollár

H.unek et al. ( 28 ), Giordano( lB) desenvolveu um outro teste de 

consist~ncia, baseado na integração da Equação da Coexist~ncia, 

seguindo a sugestão de Van Ness et al. ( 64
), quando aplicou uma 

forma simplificada desta equação para cálculo de concentração 

da f'ase vapor. 

A Equação da Coexistência na sua forma ma1s geral, c~ 

jo detalhamento da dedução e integração é apresentado no ítem 

II.3 e Apêndice 1, relaciona diretamente, de forma termodinami-

camente exata, pressão, temperatura e composições dos componen-

tes nas fases de um sistema em equilÍbrio. A diferença entre os 

y. 1 s calculados e medidos pode indicar a consist~ncia dos dados. 
l 

Ao contrário dos outros métodos, o teste da cquaçao 

da coexistência dispensa a admissão "a priori" de uma expressão 

para representar os desvios da idealidade da fase lÍquida e ta~ 

pouco. necessita dos 

sat 
nentes puros (P i ) 

valores de pressão de saturação dos campo

para o cálculo de y • Este Último aspecto é 
l 
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de fundamental importância, urna vez que os dados de pressao de 

saturação influenciam sensivelmente os cálculos de equilíbrio, 

especialmente os valores de y. e de 
l 

E ->#"' 

.Q -,podendo-se c~gar a con-

clusões falsas relativas i consist~ncia se os dados de p~at ~io 
l 

forem coerentes com os dados de equilÍbrio~ como exigem os méto 

dos anteriormente discutidos. 

Diversos autores como Carioca e d'Ávila( 1 o) Hála et 

al. ( 20) Ljunglin e Van Nesse 29) Modell e Reid C 32) Amaran-• 
te C 2) • White e Lawson ( 6 5] Na gata e Oh ta ( 3 3] Sayegh V e-• ' 

e 

r a ( 4 ?) têm usado a Equação da Coexistência para cálculo de 

composições da fase vapor a partir de dados isotérmicos P-x , e 
I 

mais raramente, para dados isobáricos T-x (20,29]. 
I 

Entretanto 

a primeira vez que a Equação da Coexistência é integrada com o 

enfoque de teste de consistência, seja em condições isotérmic~, 

seja em condições isob~ricas é a tese de Giordano( lB) 

Giordano( lB) resolve a Equação da Coexistência para 

dados de ELV de diversos sistemas contendo componentes polares 

e/ou apoiares encontrados na literatura, especialmente para o 

sistema etanol-âgua. O critério proposto para considerar "de 

boa qualidade" um conjunto de dados consiste em verificar se o 

espalhamento das diferenças entre y calculado e y 
I I 

experlmen-

tal contra x em torno de zero ~ aleat5rio e se o desvio médio 
I 

relativo e menor ou igual a 2%. 

A verificação do espalhamento das diferenças entre 

y 1 e y em torno de zero, conforme j â propos·to por Van 
1ca c 1exp. 

Ness et al. ( 64 ), é interessante para possibilitar a detecção de 
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• 
possíveis erros sistemiticos ~o conjunto de dados, nos casos em 

que nio h~ aleatoriedade de distribuiçio. Ji o crit~rio quant! 

tativo adot~do por Giordano mostra-se inconveniente pois na re

gião diluída os desvios relati~os sao bastante elevados. Por e-

xemplo, uma diferença absoluta de 0,005 entre y's medidos e cal 

culados na faixa de concentração y
1 

~ 0,050 se converte, em ter 

mos relativos, num desvio de ·10%~ cinco vezes maior que o valor 

adotado por Giordano. Assim, é desejável que o critério quanti

tativo seja considerado em valor absoluto e não relativa. Giorda

no também não verificou com mais detalhe o problema do "ponto i: 

nicial" para a 11 partida da integração". Devido a problemas de 

instabilidade 

por Amarante( 

na integração da equação, discutidos em 

2) (65) (62) White e Lawson e Van Ness 

detalhe 

geral-

mente a integração tem inicio ou em x
1
= O ou x

1
= 1, ou ainda em 

x = y (aze6tropo), pontos mais suscetiveis a erros na determi-
1 1 

nação experimental. Dessa forma um "mau" ponto inicial de inte-

gração pode influenciar o resultado quanto i consist~ncia do 

conjunto inteiro. Giordano aplicou o teste da Equação da Coex.i~ 

t~ncia a um grande número de sistemas contendo componentes pol~ 

res, nao considerando, porém, aqueles contendo ácidos carboxíli 

cos. Os resultados do teste de Giordano são mais estritos do 

que os obtidos por Fredenslund et al. C 17 ); ou seja, v~rios sis 

temas aprovados por Fredenslund não passaram no teste da Equa

ção da CoexistSncia, seguindo os crit~rios propostos pelos au-

tores. 

O teste da Equação da CoexistSncia mostra~se, pois~ 

bastante promissor, apesar dos problemas mencionados, merecendo 
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a continuidade da exploração de seu potencial no presente'traba . -
lho . 

II.3 - Equação da Coexistência: 

A Equação Geral da Coexistência e uma forma particu

lar da equação de Gibbs-Duhern aplicada às fases em equilÍbrio, 

onde pressão, temperatura e composição dos componentes são rela 

cionados diretamente. Em sua forma mais gen€rica 1 essa equaçao 

diferencial se aplica a sistemas multifisicos, multicomponentes 

~ para resolv6-la ~ necess5rio integrar um conjunto de equações 

diferenciais parciais. A dedução da nquação Geral da Coexistên-

. d ( lB) - d . - !' 1 cia, de acordo com G1or ano , e escr1ta no Apenc1ce . 

No caso de uma mistura biniria em equilíbrio liquido-

vapor, esta equação ~ diferencial não-linear e tem a seguinte 

forma: 

l 1 

[

x (i[L 

r
x (VL - Vv

1 
J + x (VL - Vv)J 

+ --"
1
--

1
'----''----"

2
'--"

2
---':._ dP -

RT 

o (Il.25) 

Para as condições isotérmica e isobárica, em que no~ 

malmente se obtém os dados de ELV, as expressões que decorrem i 

mediatarnente de (II.25) confprme mostra o ~~~ndice 1 sao: 
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(
dY1 ) _ 

dP T 

(!1.26) 

e 

(~ 
[ -v -v L ] (1 - X )H - H (II.27) y (y - 1) _X H + 

l 2 -
" 

1 I 1 l 

dT P (y - X 1 ) RT '[ 1 +Y ( ê)ln$~ ) J 1 

dY 1 T ,P 

A relação (II.26) é denominada Equação Isotérmica da 

Coexist~ncia pois faz uso de dados obtidos a T constante e a re 

lação (11.27) é chamada de Equação Isobirica da Coexistência u-

ma vez que os dados sio obtidos a P constante. Da integraçio de 

qualquer uma das equações, obtém-se um conjunto de valores de 

y
1 

consistente com os dados experimentais, ou de P-x
1 

a T cons

tante, ou de T-x a P constante. A comparação destes valores de 
1 

y com os y 's medidos serve como indicativo da consist~ncia 1n 
1 1 

terna dos dados( lB). 

Diversos autores nao consideram o desvio da idealida-

de da fase vapor e/ou o volume molar da fase lÍquida na integr5!. 

ção da Equação da Coexist~ncia( 29 ~ 64 • 6 fi J. Com essas hip6teses 

as equações (I I. 26) e (II. 27) são simplificadas consideravelmen 

te e se tornam, respectivamente: 

(!1.21) 

P(y - X ) 
1 1 
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(1!.28) 

Uma outra simplificação que pode ser feita em (II.27) 

e com relação as seguintes observações referentes ao cálculo 

das entalpias Hi e ~ 1 : a entalpia molar da fase líquida, ~ 1 , p~ 

de ser calculada a partir das entalpias molares dos componentes 

puros, 

HL = 

L H., 
-l 

m 

L 
i""'1 

como: 

x. HL + 
l -l 

As entalpias dos componentes puros na fase 

sao calculados por: 

V vap H. - H. 
-l -]. 

que substituídos em (II.29), escrita para um sistema 

resulta: 

v 
X H - X 

2.-2 1 
X 

' 

(II.29) 

lÍquida 

(II.30) 

binário ' 

(Il.Z9a) 

No cálculo das entalpias dos componentes na fase va-

por, desprezando o efeito de mistura, pode-se considerar que: 

-v H e 
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Assim o termo que contêm as entalpias no numerador da 

expressao "(Il.27) é simplifiCado a: 

-v L 
X H - H ) 

2 2 -

v 
X H -

1-1 

v 
X H -,_, 

A expressao (II.27) e, então, reescrita como: 

II.3.1 -Propriedades necessãrias para a integração: 

(II.27a) 

A integração de (II.26) e (II.27) necessita de uma se 

rre de propriedades termodinâmicas, a saber: fatores de compre~ 

sibilidade e entalpias tanto da fase lÍquida como da fase vapor 

e coeficiente de fugacidade da fase vapor. Tais propriedades 

são calculadas a partir de relações P~T~ dados de capacidade ca 

lorífica de gás ideal e entalpias de vaporização. 



- 25 -

!!.3.1.1 - Relações PVT: 

A nao idealidade da fase vapor a pressoes moderadas 

geralmente é bem representada pela equaçao viria!, série P, tr~ 

cada no segundo termo( 51 ). Para substâncias que se associam 

muito fortemente~ tais como ácidos carboxílicos, a aplicação da 

equação viria! deve pressupor a presença dos complexos forma-

dos. Contudo, a chamada "Teoria Química" (Nothnagel et al. (JS)) 

pode fornecer boas predições nestes casos desde que se disponha 

da constante de equilÍbrio para a associação. Conforme Nothna

gel et al.C 35 ), as constantes de equilíbrio de formaçio dos 

complexos podem ser relacionadas aos segundos coeFicientes viri 

als (B .. ) de uma forma simples. Hayden e O'Connell ( 21 ) desen
lJ 

volvem uma correlação p~ra Bij contendo separadamente as clássi 

cas interações físicas moleculares (atração e repulsão) e as 

não-clissicas ou ''quimiças'~ tais como pontes de hidrog~nio, de 

modo que o segundo coeficiente virial é dado por: 

onde 

F B .. = 
lJ 

D B .. = 
1) 

F D B .. + B .. 
lJ lJ 

Bf + 
apolar ij 

BF 
polar lJ 

B - + metaestavel B . -
l1gaçao i) ij 

(II.31a) 

(II.31b) 

+ B , . (Il.31c) 
qulffilCO ij 

Aqui o índice F :vem do inglês Hfree" denotando molê-
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cuias livres (forças físicas fracas) e D denota moléculás dime-
' i 

rizadas ou ligadas (forças químicas). As correlaç6es de Hayden 

e O'Connel para cada uma das contribuições encontram .... se no Apê!!_ 

dice 2. 

Mesmo a pressoes muito baixas, para as quais se espe-

raria comportamento ideal, ocorrem grandes desvios da idealida-

de devido à formação de ligações por pontes de hidrogênio bas-

tante estáveis entre os 

De acordo com Nothnagel 

componentes 

t 1 
( 35) e a • 

da mistura contendo ácido. 

para fluidos com fracas in-

terações (i. é, componentes apoiares ou levemente polares) há u 

ma pequena diferença entre os resultados calculados pela teoria 

quimica e aqueles calculados atrav~s da equaçao viria!. Em apl! 

cações de engenharia, contudo, a teor ia quÍmica supera a equa-

ção virial na descrição das imperfeições gasosas porque é apli-

cãvel tanto a fluidos fortemente polares e com pontes de hidro

gen1o como a fluidos apolares normais( 35
). 

A Teoria QuÍmica estabelece que há um equilíbrio de 

dimerização do tipo: 

1 + J o:::::_ 1 J 
-:/' 

onde í e j sao duas moléculas de monomeros (que podem, ou nao, 

ser quimicamente idênticas) que formam Um dímero ij ( 40
). Este e 

quilÍbrio qu:Ímico é descrito quantitativamente pela 

de equilÍbrio quÍmico: 

f-. I z- . ~ --
K .. 1 1) 1) 

" " ~. ~ # 1) f_ fi z. zí 1 1 1 J p 

constante 

(!!.32) 
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onde f é a fugacidade das espécies moleculares verdadeiras (mo

nomero ou dímero); z é a fração molar verdadeira; rprf ê o coefi

ciente de fugacidade das esp;cies verdadeiras. A constante de e 

quilÍbrio pode, ainda, ser correlacionada como: 

K .. = 
1] 

BD. ( 2 - 6 .. ) 
lJ l 

RT 

onde o delta de Kronecker: 6 .. ~O, i~j e 6 .. = 1, 
.lJ lJ 

i=j e 

(!!.33) 

D B .. 
l] 

-e 

a contribuição de dimerização para o segundo coeficient.e virial. 

De acordo com Nothnagel et al.C 35
), o coeficiente de 

fugacidade do componente i (rnonômero) é dado por: 

-v 
~. = 

1 
' z. ~. 

1 l 

Y· 1 

(I! .34) 

onde y. é chamado fração molar aparente do componente i, signi
l 

ficando que a dimerização foi desprezada, ou seja, o fluido co!!. 

têm somente moléculas do monômero i. Considerando que a mistura 

l-J e ideal, a regra de fugacidade de Lew~s se aplica e o valor 

de ~# e calculado por: 
1 

sendo E~ a contribuição 
1 

do componente i. 

(!I .35) 

livre para o segundo coeficiente virial 

O c~lculo das frações molares verdade~ras, zi' que a

presenta um pouco mais de dificuldade, é obtido pela resólu,ção 
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... m 
simultânea do balanço material ( 2: z. = 1) e das equaçoes de e 

i""'1 l 

quilíbrio químico para todas as possíveis reações de dimeriza-

ção (associação e solvatação). São desprezadas neste tratamento 

as reaçoes de trimerização e quadrimerizaçâo que também podem o 

correr. 

Pela Teoria Química, a relação P~T que expressa os e

feitos de associação do ácido carboxílico na fase vapor é: 

PV 
= n + (1!.36) 

RT 

- v A expressao acima e usada para fornecer o valor de ! 

que aparece na equação (I I. 26). Os segundos coeficientes viriais 

sao obtidos somente pela contribuição livre F 
total, Bij, das es-

pécies verdadeiras presentes. Assim, -e calculado por: 

F 
B . " 

ffilS 

F z. B .. 
l ll 

m 

+ i:s:1 z .. 
lJ 

F B .. 
lJ 

Os termos diferenciais que aparecem em (II.26) 

(II.37) 

e em 

(I I. 27) encontram-se deduzidos no Apêndice 3 e são dados por: 

1 1 
(II.38) 

Y, 

e 



e 

onde 

c .. 
l) 

--(2-0 .. ) 
1) 

Fase Llguida: 

D B .. 
lJ 
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J (f!.39) 

(1 + C Z2 + C z2 + C z z ) 
1 l l 22 2 12 _l 2 

[
2C z. y +C z (y -1) -ZC z (y -2)-C z (y -1)+1 

22. 2 1 12 1 1 11 1 1 12 2 1 

(II.40) 

(_P__) exp í_P ( B F + 

RT ( RT 
11 

F B .. -
JJ 

(1!.41) 

z .. 
1 

z- z. 
1 J 

o r .42) 

O fator de compressibilidade da fase líquida defini-

do por: 



RT 

OlNQH.!IRtV.I 

·-- _): ("~ ~::,~--?f JHiV::>IN!l/J .. 

:::>a VOVJ.\!VH:J 3:0 Ol:I3H!!JN 

SO}l.I.fl 0---

VlJQ::>OlOcl 
------

necessita do valor v1 que ~ dado por: 
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(JI.43) 

(11.44) 

onde LlV1 é o volume de mistura da fase líquida~ com estado pa-

drão tomado como componentes puros ã mesma temperatura, pressao 

e estado de agregação do sistema. Isso implica~ muitas vezes, 

na adoção de estados hipotéticos para pelo menos um 

nentes. Conforme Giordano( JB) o valor de 6V1 afeta 

dos campo-

somente a 

quarta casa do desvio médio relativo. Neste trabalho, admitin

do-se valores hipotéticos, constantes para A~ 1 de até ± 20% da 

somatória dos volumes molares dos componentes puros multiplica-

dos pelas respectivas concentrações encontrou-se o mesmo resul

tado. Assim, o valor de ~:oy_ 1 é igualado a zero na integração da 

Equação Isotérmica da Coexistência. 



ou 

~- = 1,60 + 6,93 X 10- 3 
1 

para 

- 31 -

T 
;:;:0,75 

b importante salientar que as relações PVT aqui util_!. 

zadas foram desenvolvidas para sistemas submetidos a baixas 

pressões. Portanto para testar sistemas contendo componentes s~ 

percríticos ou em faixas de pressões muito elevadas as correia-

çoes propostas nao podem ser usadas. A Equação da Coexist~ncia 

pode ser integrada nessas condições desde que se disponha de r~ 

lações .PYT que sejam válidas 

Amarante 

para altas 

e d'Ávila( 

pressoes como, por exem 

4 ) ou Ravagnani-drÁvi-plo, as relações de 

la( 42 ). Entretanto as correlações citadas cont~m parimetros de 

interaç~o biniria ajustados a partir de escassos dados de equi

lÍbrio liquido-vapor para misturas especfficas nessas condiç6es. 

Portanto, em Última análise, o que se estaria testando realrnen-

te ao aplicar a Equação da Coexistência, seria não só a consis

tência dos dados mas também a qualidade do ajuste da correlação 

PVT. 

1!.3.1.2- Cálculo de Entalpias: 

As entalpias de vaporização de cada componente 

sao tomadas à temperatura do sistema a partir de dados experi-

mentais ou calculadas através' de correlações como, por exemplo, 
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• 

a de Watson( 441 • 

(I! .46) 

os valores do expoente n sao encontrados nas refer~ncias ( 44 ) 

e ( 50 ) • Outra possibilidade é se recorrer a métodos de predi-

çao de (f:..H':8 P) conforme descrito por Tofik( 
59

). 
-l 

O efeito de ôH1 nos y 's calculados 
- 1 

através de 

(II.27a) foi verificado usando dados isotérmicos em função da 

concentração, experimentais e correlacionados, para diversas 

misturas. Os resultados obtidos sio discutidos no item (II.4.3). 

I I. 4 - Integração da Equação da Coexistencia: 

As Equaç6es Isot~rmica e Isob5rica da Coexit~ncia sao 

não-lineares. de primeira ordem: 

(1!.26) 

( ~) ê)r P 

vap vap 
y (y -1)[x H o(1-x) H ] 

1 1 1 -1 1 -z 

(y -X )RT 2 [1oy 61n$ f)y )T pl 
11 1 11, 

(Il.27b) 
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As soluções dessas equaçoes em y podem ser encontra-., 
das numericamente para várias pressões ou temperaturas 

- . - (21829334?65 de metodos de 1ntegraçao passo a passo ' • ' ' ' 

por exemplo,Runge-Kutta-Gill de 4t ordem ( lB)(RKG) ou, 

através 

) como, 

alterna 

tivamente, através de método de integração simultânea tal como 

o Método dos Elementos, Finitos (MEF). O método passo a passo a

presenta um algoritmo mais simples e o espaço de memória reque

rido é menor que o do método simultâneo. No entanto a integra

ção passo a passo é extremamente influenciada pelo ponto inici

al de partida da integração. No sentido de atenuar este efeito, 

que pode conduzir a conclusões falsas nos casos em que este po~ 

to inicial apresente grandes erros experimentais, foi adotada a 

integração usando o MEF neste trabalho. No ítem II.3.2.1 este 

método e descrito sucintamente e maiores detalhes podem ser en-
( 4 9) contrados no livro de Segerlind A dedução da matriz dos 

coeficientes da função e da matriz- do coeficiente da variável y 

sao apresentadas no Ap~ndice 4. A solução simult~nea atrav~s do 

MEF deixa de apresentar problemas de ponto inicial para se tor

nar função das condições de contorno. 

Quando o conjunto de dados contêm os pontos X
1
=0,x,

1
""1 

e x ~y , que representam descontinuidades em qualquer uma das 
1 1 

formas da Equação da Coexistência, algumas considerações devem 

ser levadas em conta. Tais descontinuidades podem ser classifi

cadas, matematicamente, em ponto singular estável ou ponto sin

gular instável. Whíte e Lawson ( 65
), Amarante ( 2 ) e Van 

Ness( 62 ) analisam cada uma dessas singularidades em conjuntos 

de dados isotérmicos e Giordano(IB) apresenta a análise das sin 
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gularidades em conjuntos ísobâricos. Tpdos os auto~fts estabele-

cem que a integração passo a passo dev~ partir sempre de um 

ponto instável dirigindo-se para um ponto estável. Resurnidamen-

te, as conclus6es dessas an~lises sio as seguintes: a integra-

çao da Equação Isotérmica da Coexistência deve ser feita no se~ 

tido das pressoes crescentes; a Equação Isobárica da Coexistên-

cla 1 por sua vez~ deve ser sempre integrada no sentido das tem

peraturas decrescentes. No caso da integração simultânea pelos 

elementos finitos, tanto o vetor das composições da fase vapor 

como o vetor da função, ambos em cada ponto da malha, devem obe 

decer a essa orientação. As expressões das derivadas (dy
1
/dP)T 

ou (dy
1
/dT)p nos pontos singulares x

1
= O e x

1
= 1 sio obtidas a

plicando-se a Regra de L'HÕpital. As mesmas derivadas no ponto 

de azeotropia sao obtidas sem maiores dificuldades. Giorda

no( lB) apresenta essas expressoes para os casos isot6rrnico e 

isob~rico que são transcritas abaixo: 

Caso Isotérmico; 

(11.47) 
p 

(a~> r,"1 zL 
zv (a f"1 

" [1 :(a'"'~) J. a:· ,' (!1.48) ap T p 

aY, T p 
' 

(~:' ):'"Y," 1 [1 + 
Faz J (~:,r 1 + (II.49a) 

2 Daz 



• 

• 
onde: 

(a~ Tz F = 4 az (1- az)(ZV- zL) n 
az Y, Y, - - 0 ' x, T 

( ~v az ê)ln~ 
D 1 az 

ê)y l 

1 L' T 

= + Y, az 

Caso Isobârico: 

RT 2 [1 +(ê)rn~';) J + 

\OY, T,P 

(
ê)y 1 ) az = _

1 
[ 1 + 

ê)T P 2 
1 + 

onde: 

Q = 4Ya
1

z 
az 

az 
Y, ( ê)ln~~)az ] 

OY, P,T 
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(II.49b) 

(II.49c) 

(li. 50) 

(I I. 51) 

(I I. 52 a) 

(II.52b) 

(II.SZc) 
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As expressoes do caso isobirico. (II.SO) a (11.52) fo

ram dedUzidas pela primeira vez por Giord~no( lB) 

f: desejável que os valores de x 1 em função de P ou de 

T necessários para a integração numérica, bem como os valores 

das derivadas dx 1 /dT e dx 1 /dP nos pontos singulares, represen

tem o mais rigorosamente possível as medidas experimentais. E-

ventuais inconsistências destas curvas e, consequentemente, em 

suas derivadas, refletir-se-ão no cálculo dos valores de compo

sição da fase vapor. Por isso mesmo é que a técnica de interpo-

lação nessas curvas deve ser muito bem escolhida. A técnica 

"spline" extendida de Klaus e Van Ness( 2
7) foi adotada para es 

te fim. Essa técnica de interpolação e derivação consiste em se 

ajustar equações cGbicas a pontos experimentais previamente es-

colhidos que representam nlimites de intervalo" enquanto que os 

demais pontos, contidos nos intervalos, são ajustados por mini-

mos quadrados. Dessa forma, al~m de um rigoroso ajuste das cur

vas T-x
1 

ou P-x 1 , obtêm...;se um alisamento dos pontos que se en

contram fora das mesmas. De qualquer maneira, a utilização des-

sa técnica deve ser feita com cautela para evitar o aparecimen

to de pontos de inflexão indesejáveis entre dois pontos suces-

si vos. 

As Figuras (II.1) e (II.Z) mostram os diagramas de 

blocos dos algoritmos de integração das Equaç6es (II.26) e 

(I I. 27b). 
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T, P, x, y 

Propriedades~ampo 

nentes puros. -

I 
Bij (T) 

(Corr. Hayden-O'Connell) 

I 
Interpolação dados 

experimentais -
11spline11 extendida 

I 
1 I = 1 ' NI 

I 
o 

Y· = Yexp 1 

? 
2 K ~ 1 ' IM 

I 
3 I ~ 1 ' Nl 

I 
ZV(T,P,y)i;z1(T,x)i 

ê)ln~v (T,P,y). 
& y 1 

I 
fi=ECOEXT(T,P,x,y)i 

f'~ d (ECOEXT) I dy i 

----- -+ 
Montagem da 

Matriz 

pelo ME F. 

0 



Obs.: (1) 

(Z) 

Resolução pelo Mét. 
de 

Newton-Raphson 

RESULTADOS 

nao 

NI número de intervalos do MEF 

IM numero de iterações máxima 
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(3) - ECOEXT : Equação Isotérmica da Coexistên-
C la 

(4) - MEF M~todo dos Elementos Finitos 

FIGURA II.l- EQUAÇAO ISOTERMICA DA COEXISTENCIA 



T,P,x,y 

Propriedades-compo
nentes puros. 
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Interpolação dos 
dados experimentai 

"spline" extendida 

I 

1 

2 I K " 1 ' IM 

3 I " 1 ' NI 

v .v Z (T,P,yJ .• H (T,P,yl. 
1- l 

L H (T,P,x). 
- 1 

d ln $VCT,P,y)i 

CJy 

f 1-=BCOEXP(T ,P ,x,y) i 1 

fi " d(ECOEXPJ /dy. 
1 

1 
~ntagem da Matriz 

pelo 

MEF. 
\ 

- 39 -

• 



Obs.: ( 1 ) 

(2) 

c 3) 

(4) 

-
-

NI 

IM 

Resolução pelo 

Mét. Newton-H.aphson 

? 

sim 

na o 

T, p • 

kESULTADOo 

xexp' Yexp' y cale 

F I M 

numero de intervalos do MEF 

de iterações - . numero max1mo 

k ( k 
Y 

+ 
~ y 

ECOEXP . Equação Isobârica da Coexistência . 
MEF . Método dos Elementos Finitos . 

FIGURA 11.2 - EQUAÇAO JSOBARICA DA COEXISTENCIA 
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II.4.1 - Integração pelo Mêtodo dos Elementos Finitos (MEF): 

As formas isotérmica e isobârica da Equação da Coexis 

tência são equações diferenciais de 1ª ordem do tipo: 

dy 

di 
- f(T,P,x

1 
,y

1
) = O = L(y) (li. 53) 

onde I~T ou I=P, que podem ser resolvidas pelo MEF( 49 ). 

O MEF consiste em subdividir o intervalo de vressao 

no caso isotérmico ou o intervalo de temperatura no caso isobâ-

rico, em subintervalo; ~P ou óT, respectivamente. C~ 

da ponto que separa tais subintervalos é denominado ponto no-

dal. Os y 's são calculados exatamente nestes pontos e compara
' 

dos aos y 's experimentais interpolados através da 
l 

"spl.ine" ex tendida C 2 ?) para o mesmo valor de P ou T. 

técnica 

Cada subintervalo é um elemento unidimensional que P!:?. 

de ser linear, quadrático ou cfibico, conforme ilustra a Fígu-

ra (!!.3). 

Neste trabalho adotou-se o modelo linear de interpol~ 

çao devido à sua simplicidade. Cálculos com o modelo quadrático, 

um pouco mais complexo, não apresentaral1l alterações nos resulta 

dos. 

Para o modelo linear, a incógnita y ~ de acordo com o 
l 

mêtodo( 49), pode ser escrita como: 

(11.54) 
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• 

(a) Linear 

h,,_-~~~~-L ~~~~~--;>oj 

r· 
(b) QuadnÚico i Ó-

1 
~~~~~~~~~~~~;.~ • 

! 

L-+----;>1+---+ -

I 
" 

(c) Gúbíco 

FIGURA II.3 - ELEMENTOS UNIDIMENSIONAIS 

LINEAR, QUADRATICO E CUBICO 
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onde- i e j sao usados para denotar os dois valores nodais sepa-

rados por um intervalo de temperatura ou pressão, ~I. O que se 

deseja é obter a integral: 

hs LCyl di = o 
I 

s = i,j (II.SS) 

A substituição de (II.S3) e (II.S4) em (11.55) produz 

duas equaçoes: 

IN~ I i 
dy 

- f t di = o (!I. 56) 
dl 

o 

F:] I dy 
- f l dl = o (I I. 57) 

di 
o 

com 

(li. 58) 

De acordo com o modelo linear de interpolação, 

I 
N. = 1 -

l 
~I 

(!!.59) 

N. 1 = 
J ~I 

(!!.60) 

Substituindo (II.59) e (Il.60) em (11.54) e derivando 

em relação à temperatura ou à pressão, obtém-se: 
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(1 _r )Y + 
I 

y = yj (11.61) 
1 6I l I\ I 

dy yi _í = --- + (11.62) 
di I\ I I\ I 

Substituindo (II.62), (11.58), (11.59) e (II.60) em 

(11.56) e (11.57) e integrando em di (i. é, P ou T), obtél!I-SC 

um sistema de equações não-lineares que é resolvido numericamen 

te atraves do método de Newton-Raphson. 

As matrizes resultantes que descrevem o sistema de e

quaçoes encontram-se no Apêndice 4. Como as matrizes dos coefi-

cientes de y
1 

e de f cont~m virias valores nulos, nio se faz 

- -necessar1o o uso de pivotamento de equaçoes lineares resultan -

tes do método de Newton-Raphson. A resolução pode ser feita "li 

nhu por linha" quando se adota o modelo linear de interpolação. 

11.5- Sensibilidade do Teste da Equacio da Coexistência: 

Para identificar os fatores que podem afetar os resul 

tados do teste de consist;ncia proposto, verificou-se a influê~ 

cia: (1) das condições de contorno no MEF, (2) do intervalo de 

integração (11T ou _óP), (3) da entalpia de mistura da fase lÍquJ: 

da na forma isobárica da Equação da Coexistência, (4) do volume 

de mistura da fase 1 Íquida na forma isotérmica da Equação da 

Coexistªncia e, finalmente, (5) da nio-idealidade da fase vapor. 
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Tais verificações foram desenvolvidas para vãrios sistemas,esc~ 

lhidos visando melhor ilustrar cada um dos efeitos. 

!!.5.1 -Condições de Contorno no MEF: 

Integrou-se a Equação da Coexistência para os dados a 

P = 760mmHg dos sistemas água-ácido acético de Ito e Yoshi-
( 24) (12*) 

da e metanol-água de Dunlop variando arbitrariamente 

o valor da temperatura de ebulição dos componentes puros de 

±0;2 K e ±0,6 K. Os valores das diferenças entre y e 
exp Ycalc 

(ây) para cada ponto experimental estão ilustrados nas Figuras 

(II.4) (a, b, c, d, e) para o primeiro sistema e nas Figuras(II.S) 

(a, b, c. d) para o segundo sistema. 

Nos casos do sistema água( 1)/âcido acêtico(?), uma va 

riação de até 0,6 K, na temperatura de ebulição do ácido acéti-

co influencia os valores de y calculados até a concentração 

x = 0,1. O mesmo se di no intervalo 0,8< x ·<1,0. Assim, neste 
1 1 

sistema ~ fraca a influ~ncia das condiç6es de contorno nos valo 

res de y calculados em toda a faixa de concentração. Pode-se, 

também atribuir a influência dessas variações em y calculado nas 

regiões diluÍdas, às distorções que as suposições impostas cau-

sam no ajuste "splinen das curvas Tx e Ty. 

As observações anteriores não se repetem para o caso 

do metanol(l)/igua(Z)_ Uma alteraçio no ponto inicial propaga-

se praticamente pela curva inteira dos y calculados. Dessa for-
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AY • 0,0049 

AY •0,0060 
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ma o MEF torna-se equivalente ao RKG-4~ ordem em termos de in

fluência do ponto inicial. Tal fato é evidenciado confr4:mtando-

se as Figuras (II.Sa) com (II.Sc) e (II.Sb) com (II.Sd), obti-

das~ respectivamente, em cada método. 

Evidentemente, qualquer que seja o método de integra-

çao adotado, é de fundamental importância que o ponto inicial 

seja de boa qualidade. Neste sentido, é desejável que seja um 

ponto de pressão de vapor ou temperatura de ebulição de campo-

nente puro, uma vez que os erros experimentais estão presentes 

apenas em duas variáveis (P e T). Quando a integração parte de 

um ponto diferente de x "" O ou x = 1, geralmente o primeiro poil 
1 1 -

to é um dado a diluição infinita, que contêm erro experimental 

com magnitude equivalente i da composição determinada. 

!1.5.2 - Intervalo de Integração no M.E.F.: 

O intervalo entre dois pontos nodais sucessivos foi 

variado de 0,025 K a 0~35 K para o caso isobârico e de 0,5 mmHg 

a 5 mmHg para o caso isot~rmico. 

Verificou-se nestes casos que o MEF e pouco sensível 

a dimensão do intervalo de integração. adotado pois os valores 

de y calculados para os diferentes valores de T e P sofreram 

variação de, no máximo, 1 x 10- 3
• Em termos do valor médio de 

ây, a diferença mixima obtida foi de 1 x 10- 3 para os interva

los maiores, em uma série de conjuntos testados. Pode-se consi-
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derar que essa diferença milesimal esti dentro da faixa do erro 
' . 

experimental disponível para a variável usada na comparação"'", ou 

seja, y . 
I 

Assim. em função do tempo de computação gasto para 

realizar a integração em microcomputador (marca UNITRON -Apple) 

e de urna precisão requerida de l x 10-~+, arbitrariamente menor 

que o erro experimental, adotou-se 6T = 0,2 K e ~p ~ 3 rnmHg pa-

ra o MEF. 

S interessante salientar que, para uma mesma precisão 

de 1 x 10-4
, o método RKG-4~ ordem requer intervalos de integr~ 

-çao menores. Consequentemente, enquanto o tempo computacional 

gasto neste caso é de 2 a 4 horas, com o MEF o mesmo é reduzi-

do para 20 a 40 minutos. 

II.5.3- Entalpia de Mistura da Fase Llquida: 

O efeito de Li.HL em (II. 27a) foi verificado para diver 

sos sistemas cujos valores experimentais ou de correlaçio 

encontrados na literatura( 12
)_ A inclusão do valor da 

-sao 

ental-

pia de mistura no termo entálpico da Equação da Coexistência pr~ 

vocou alterações nos valores de y calculado da ordem de lx10- 3
• 

Cumpre dizer que, embora os valores de entalpia de mistura en-

centrados na literatura fossem isotérmicos, teve-se o cuidado 

de selecionar os dados de &-1 1 cuja temperatura se inclu.ía na 

faixa de trabalho. Para ilustrar os resultados construíram-se 
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as Figuras (II.6),(II.7) e (II._8_) para os sistemas água, etànol e 

propanol em mistura com ácido acético. 

Considerando que o efeito de nH1 provocou alterações 

rnilesirnais em y calculado, justamente em sistemas que sofrem v~ 

riação de entalpia devido ã mistura, e, ã medida que as correi~ 

çoes e dados experimentais de calor e mistura nas condições de-

sejadas são escassos na literatura, optou-se pela simplificação 

de 6H1 
= O neste trabalho. 

!!.5.4- Volume de Mistura da Fase L'quida: 

A influência de 6y1 foi testada para os sistemas a-

gua/~cido acético a 4QOC~ admitindo-se valores hipotéticos de 

L1V1 de ±- 20t da somatória dos volumes molares dos componentes pu 

ros, multiplicados pelas respectivas concentraç5es: 

0,20 
m 
l: 

h1 

x. 
1 

Como anteriormente ji verificado por Giordano( lB)
1
es 

te termo influencia os valores de y na quinta casa decimal. 

Por isso considera-se .6_:{1 = O ao integr.ar-se a equaçao isotêrmi 

ca da coexistência neste trabalho. 
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II.S 1s- Nio-idealidade da Fase Vapor: 

A f 1 d . - (1 J I - . - CZ l ase vapor rea o s1stema agua ac1do acetico 

a 760 mmHg foi tratada como ideal, isto ê, integrou-se a equa~ 

-v ção (II.26b) fazendo~- = em toda a faixa de concentração. Em 
l 

seguida levou-se em conta a não-idealidade da fase vapor fazen-

do uso da equação convencional, desprezando-se os efeitos de as 

sociação e solvatação dos componentes na vase vapor. As Jife-

renças entre y e y 
1 

sio apresentadas na Figura (11.9 b,c) exp ca. c 

para ambas as considerações enquanto que a Figura (II.9 a) a-

presenta a fase vapor tratada pela Teoria Quimica (vide Ítem 

II.3.1). Comparadas ao caso não-ideal, os valores de y obtidos 

nàs duas hipóteses consideradas (Figuras II. 9 b e c) são prati-

camente iguais e bastante elevados. 

Portanto torna-se evidente que a não-idealidade da fE_ 

se vapor deve ser considerada, principalmente para os sistemas 

contendo âcido carboxÍlico, incluindo todos os efeitos de asso-

ciação e solvatação entre as moléculas. 
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II.6 -Aplicação do Teste da Equação da Coexistência a Sistemas 

contendo componentes apelares, polares e ãcidos c~box1-

cos. 

O teste de consistência termodinâmica de dados de ELV 

através da Equação da Coexistência foi aplicado a 82 conjuntos 

de dados reportados na coleção de dados de equilíbrio de Gmeh

ling e Onken( 19 ). Em 28 destes conjuntos aplicou-se tamb~m o 

teste de Van Ness-Fredenslund (vide ítem (II.Z)) para efeito de 

comparação dos resultados. Atenção especial é dispensada ao si~ 

tema ~gua(l)_icido acético(Z) que é tratado separadamente de I

nício. Em seguida é aplicado o método a conjunto de dados de 

m'isturas contendo componentes apelares, fortemente polares -e a-

cidos carboxílicos. 

Os resultados da aplicação do teste da equaçao da coe 

xistência são apresentados em termos de diferenças médias de Yr) 

calculadas por: 

np 

SY = 

~I 
IYexp - Ycalcli 

np 

np 

=l: 
i=1 np 

onde np e o numero de pontos experimentais. 

Sebastiani e Lacquaniti ( 48 ) .fazem um 

(!I.63) 

levantamento 

histórico dos trabalhos em ELV, focalizando o sistema água-áci-

do acético, desde 1902. 

No presente trabalho a atenção foi voltada aos .conju_!!: 
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tos de dados deste sistema mais citados pela literatti~a especi! 

lízada sendo adotada a coleção de Gmehling e Onken( 19
) como 

fonte primária dos dados. Recentemente, em 1977, Tochigi e Koji 

ma( 58
) publicaram dados de ELV para água-ácido acético, cobrin 

do a faixa de 200 a 760 mmHg. Como os valores da composição da 

fase vapor são calculados a partir de dados P-T-x não e poss_í 
1 ' 

vel verificar-se a qualidade dos mesmos. 

Na Tabela (II.l) encontram-se os resultados (em ter

mos de !1Y) do teste de consistência pelo Método da Equação da 

Coexistência e pelo Método de Van Ness-Fredenslund a· 25 conjun

tos de dados isobáricos e isotérmicos da mistura água-ácido ace 

tico. 

A média dos desvios calculados pelo Método de Van Ness

Fredenslund é da ordem de 0,04 para os conjuntos de dados isobâ 

ricos. Por outro lado o Método da Equação da Coexistência apre-

senta desvios significativamente meno-res. Crê-se que o desvio 

relativamente elevado do teste de Van Ness-Fredenslund deva-se 

' - 1 - d GE a ma corre açao e ~ por polinômios de Legendre (com graus de 

1 a 5), nio podendo ser necessariamente creditado i mi qualida-

de dos da.dos 1 haja visto o resultado do teste da Equação da Coe 

xistência. No caso de dados isotérmicos, dispÕe-se de apenas 

seis conjuntos de dados para os quais o Mêtodo da Equação da 

Coexistência apresentou desvios em y maiores que o Método de 
I 

Van Ness-Fredenslund. Embora não conclusivamente, este resulta-

do inesperado pode ser atribuído ao fato de que, no Método da 

Equação da Coexistência adotou-se uma correlação generalizada de 

B .. , para o' cálculo das constanfes (K .. ) ajustadas em função da 
1) lJ 
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TABELA 1!.1 

APLICACAO 00 TESTE DA EQUAÇAO DA COEX!STtNCJA E DO TES

TE DE VAN NESS-FREDENSLUND, AOS DADOS DE ELV DO SISTE

MA AGUA-ACIDO ACETICO. 

67 

REFERENCIA CONDIÇÃO COEX. VAN-FRED 

( 48) 760 mmHg 0,0086 0,0790 

( 24) 760 mmHg 0,0051 0,0492 

(6*) 760 mmHg n.c. 0,0492 

( 1 o*) 760 mmHg 0,0092 0,0484 

( 11 *) 760 mmHg n.c. 0,0550 

( 1 4 *) 760 mmHg 0,0077 0,0678 

(15*) 760 rnmHg n.c. 0,0223 

( 1 7 *) 760 mmHg 0,0104 0,0646 

( 2 4) 70 mmHg 0,0158 0,0427 

( 24) 200 mrnHg 0,0143 0,0551 

(23*) 50 mmHg 0,0527 0,0666 

(26*) 200 mmHg 0,0078 0,0314 

(3 3*) 760 mmHg n.c. 0,0578 

(37*) 20 mmHg 0,0171 n.c. 

(37*) 70 mmHg 0,0117 0,0182 

( 3 7*) 20 o mmHg 0,0463 0,0218 

(37') 760 mmHg 0,0365 0,0410 

( 3 7*) 2053 mmHg 0,0058 0,0219 

(48*) 50 mmHg n.c. 0,0384 

(8*) 25 o c 0,0119 0,0177 

(25*) 20 o c n.t. 0,0093 

(25*) 40 o c 0,0372 0,0032 

(25*) 80 o c 0,0339 0,0074 

(50*) 42 o c 0,0250 0,0073 

(50*) 80,09 o c 0,0134 0,0041 
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da temperatura, específicas para cada ácido. 

O espalhamento das diferenças de y em torno de zero, 
1 

em toda a faixa de concentração pode ser observado para alguns 

conjuntos da mistura igua-ácido ac~tico nas Figuras (11!.10) a 

(III.ZQ). A maioria dos dados disponíveis situa-se na faixa de 

760 m:mHg, sendo mais citados na literatura pela sua qualidade ~ 

queles de Ito a Yoshida( 24 ) e os de Sebastiani e Lacquani-

ti( 48 ). Observa-se dos grâficos que praticamente todos os con-

juntos apresentam desvios sistemáticos, nas mais variadas re-

giões. Sob este critGrio apenas, exclusivamente os dados de I to 

e Yoshida parecem ser os mais consistentes. Os dados de Sebasti 

ani e Lacquaniti, por outro lado, apresentam desvios bastante 

grandes a concentraç6es maiores que x
1
=0,2, por€m sâo consisten 

tes na regiâo diluida, de maior interesse industrial. De um mo-

do geral, todos os sistemas estudados, não apresentam aleatorie 

da de na distribuição de t;,y em torno de zero, não permitindo,sob 
1 

este aspecto, que os dados sejam considerados absolutamente con 

sistentes em toda a faixa de concentração. 

Resultados da aplicação do Método da Equação da Coe-

xistência e do Método de Van Ness-Fredenslund a outros 12 con-

juntos de dados de ELV de sistemas de misturas fortemente pola-

res, inclusive com icidos carboxilicos, são apresentados na Ta-

bela (11.2), tamb~m em termos de diferenças médias de y . Na 
1 

maioria dos conjuntos testados e evidente a equivalência dos 

dois métodos. Em alguns casos, entretanto, a Equação da Coexis

tência apresenta valores de 1Y ligeiramente maiores que os obti 
' 

dos no Método de Van Ness-Fredenslund. No caso dos sistemas que 
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TABELA !!.2 

APLICAÇAO DO TESTE DA EQUAÇAO DA COEXISTtNCIA E DO 

TESTE DE VAN NESS-FREDENSLUND 

SISTEMA - (Referência) CONDIÇÃO 

Acetato de E til a (1) /Etano I (2) 

( 13 *) 760 mrnHg 

ClorofÓrrnio(1l;Acetona(2) 

(20*) 760 mmHg 

( 21 *) 760 mrrú1 g 

Metanol (1) /Benzeno (2) 

( 1 9 *) 760 mmHg 

Metanol (I ) 1 Agna (Z) 

c 1 8 *) 3800 mrnHg 

( 1 8 *) 2280 rnmHg 

(34*) 760 mmHg 

(12*) 760 mmHg 

Água(J)/Ãcído Propanóíco(Z) 

(24) 200 mrnHg 

(40*) 400 mmHg 

( 2 4) 760 mmHg 

Metano I (1 ) /Benzeno (Z) 

(42*) 328,15 K 

COEX ~ Equação da Coexistência 

VAN-FRED = Van Ness-Fredenslund 

COEX VAN-FRED 
6Y t.Y 

0,0120 0,0106 

0,0051 0,0024 

0,0282 0,0019 

0,0175 0,0117 

0,0143 0,0122 

0,0450 0,0205 

0,0112 0,0"101 

0,0034 0,0050 

0,0353 0,0776 

0,0518 0,0822 

0,0161 o ,0777 

0,(1)166 0,0104 
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contém ácido carboxílico o Método de Van Ness-Fredenslund for

nece !J.Y'rnuito elevados, como se pode observar para o sistema â

gua(l)_âcido propanóico(Z). Conforme já discutido, tal fat~ po-

de ser creditado a um "mau" ajuste dos dados destes sistemas a

través do polinômio de Legendre. 

Finalmente, na Tabela (II.3) sao apresentados result~ 

dos da aplicação exclusiva do Teste da Equação da Coexistência 

a 28 conjuntos de dados isobáricos e a 13 conjuntos de dados 

isotérmicos de sistemas contendo ácidos carboxílicos e acetatos, 

escolhidos pela sua importância industrial. Os espalhamentos das 

diferenças de Ay em cada ponto experimental, em função de 
1 X ' 

! 

estão ilustrados nas Figuras (11.21) a (II.39) para alguns dos 

conjuntos testados. A maior parte dos dados de ELV de sistemas 

contendo ãcido carboxilico apresenta espalhamento tehdencioso 

dos valores de f1Y em função de x . No caso particular do ácido 
1 1 

fórmico não foi possível realizar qualquer tipo de teste de CO.!J:. 

sistência termodinâmica dado que, a altas concentrações, é difí

cil predizer seu comportamento através das correlações utiliza

das. Ji com o icido ac6tico. cujas propriedades são bastante c~ 

nhecidas e bem correlacionadas, não se encontrou qualquer lncon 

veniente na aplicação da Equação da Coexistência. 
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TABELA I I. 3 

• 
APLICAÇ~O DO TESTE DA EQUAÇAO DA COEXISTENCIA 

A SISTEMAS CONTENDO ÁCIDOS CARBOXTLICOS E ACETATOS 

SISTEMA - (Referência) CONDIÇÃO 6Y 

Clorofórmio (l) /Ácido Acético ( Z) 

(7*) 760 mmHg 0,0214 
( 11 *) 760 mmHg 0,0169 

Ácido Fórmico(]) /Ácido - . (2) Acet1co 

( 1 *) 760 mmHg 0,0138 
(3*) 760 mmHg 0,0241 
( 2 *) 760 mmHg 0,0071 

Ácido Fórmico( 1 );Ácido -. (2) Propano1co 
(24*) 760 mmHg 0,0262 

( 4 7 * ) 760 mmHg 0,0160 

)\c ido Acético (1) /Ácido Propanóico(Z) 

(21') 760 mmHg 0,0261 

( 4 3*) 760 mmHg 0,0209 

Acetato de Etila (1 ) /.~cido Acético(Z) 

( 1 4 *) 760 rnmHg 0,0106 

Metanol (1l;Ácido Acêtico(Z) 

(39 *) 706 mrnHg 0,0126 

Etanol(l]/Ácido Acêtico(Z) 

(39 * J 706 rnrnHg 0,0094 

Propanol(l)/Ácido Acético(Z) 

(39*) 706 mmHg 0,0294 



TABELA !!.3 (cont.) 

SISTEMA - (Referência) 

( 1) - . (2) 
Eter Etílico /Ácido AcetlCO 

(30*) 

(30*) 

(30*) 

Ciclohexano( 1)/Ácido Acético( 2
) 

(4*) 

Benzeno( 1)/Ácido Acético( 2l 

(9*) 

( 49 *) 

(35*) 

( 14 *) 

( 4 1 *) 

(28*) 

Tolueno C 1) i Á c ido Acêtico ( 
2

) 

(49*) 

(16*) 

(31 *) 

(36*) 

Acetato de Metila( 1l;Acetato Etila(Z) 

(27*) 

( 2 7*) 

Acetato de Meti li! ( 1l /Benzeno (Z) 

(44*) 

Acetato de Metila( 1) /Ciclohexano(Z) 

(32*) 

(32*) 

CONDIÇÃO 

389,7 mmHg 

487,9 mmHg 

596,4 mmHg 

760 mmHg 

80 mmHg 

99 mmHg 

758 mrnHg 

760 mmHg 

760 mmHg 

760 mmHg 

50 mmHg 

760 mmHg 

760 mmHg 

760 mmHg 

313,15 K 
312,91 K 

323,15 K 

308,15 K 
313,15K 

- 71 -

0,0116 

0,0109 

n.c. 

0,0370 

0,0438 

0,0231 

0,0113 

0,0255 

0,0576 

n.c. 

0,0270 

0,0241 

0,0207 

0,0170 

0,0010 

0,0012 

0,0051 

0,0066 

0,0113 



- 72 -

TABELA !!.3 (cont.) 

SISTEMA - (Referência) CONDIÇÃO H 

Hexano( 1)/Acetato de Vinil a ( Z) 

( 5 *) 313,15 K 0,0082 

(5*) 323,15 K 0,0068 

Acetato de Etila(1 )/Ácido Acético ( 21 

( 4 5 *) 315,15 K 0,0109 
( 45*) 333,11 K 0,0093 

Acetato de Vinil a (1) /Ácido Acético(Z) 

(51 *) 308,15 K 0,0080 
(51 *) 323,15 K 0,0038 
(51*) 34 2, I 5 K 0,0052 

Tetracloreto Carbono (1 ) /Ácido Acético 12 ) 

(29*) 293,15 K 0,0115 
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II.7 - Critêrios de Consistência e Conclusão: 

Tengo em vista a complexidade experimental para se ob 

ter bons dados de ELV, é muito questionável a imposição de um 

crit~rio que ''eleve certos conjuntos para o c~u e condene ou-

tros ao inferno 11
• 

Na recente edição do seu livro "Molecular Thermo-

( 41) dynamics of Fluid Phase Equilibria", Prausnitz et al dizem; 

"The literature is rich with articles on testing for thermo-

dynamic consistency, since it is so much easier to test someone 

else's data than to obtain one's own in the laboratory" e con-

cluem, dizendo: "a gram of good data is worth more than a ton 

of consistency tests" .... 

Obviamente, nos tempos atuais em que se dispõe do a~ 

xÍlio de instrumentação altamente precisa para a medida de pro-

priedades fisicas e termodinimicas, pode-se exigir cada vez 

mais exatidão experimental. A evolução dos equipamentos de medi 

da de ELV é um trabalho lento de experimentadores-artistas que 

os aperfeiçoam ao passar dos anos. Acredita-se que muito ainda 

pode ser feito no sentido de se minimizar as incertezas experi

mentais, todavia sempre haverá de se deparar com a 11 falha huma-

na" em cada ponto coletado. 

Na literatura são encontrados< diferentes critérios de 

consistência termodinâmica para se julgar a qualidade dos con-

juntos de dados de ELV. No Ítem (II.2) foram apresentados al-

guns critérios com base empírica, com base estatística ou até 

mesmo qualitativos, dependendo do autor ou, muitas vezes, da fi 
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nalidade a que se des~inam os dados. 

Os critérios aparentemente mais Úteis sao o de 

Ness et al( 64 ) que propõem que se observe qualitativamente 

Van 

se 

os resíduos entre os valores experimentais e calculados aprese~ 

tam alguma tendência Cisto é, não se distribuem aleatoriamente 

em torno de zero); o critério quantitativo de Christiansen e 

Fredenslund( lJ), cujo valorl'IY .;:::0 1 01 deve ser satisfeito para 

que se aceite como consistente o conjunto de dados e 1 ainda, o 

critério de Giordano( 18) que considera consistente um conjunto 

para o qual /J. Y .:;2%. 

Os critérios com base estatfstica( 28 )geralmente sao 

complicados e tediosos para se programar, além de nio fornece-

rem grande melhoria em termos de conclusão final quanto ~ qual! 

dade dos dados. 

se 

Como primeira conclusio do presente 

que se adote o critério de Van Ness et al ( 

trabalho propoe-

64) , observando -

se a distribuição de Ay em cada ponto experimental na 
' 

de concentração do conjunto de dados. Uma aleatoriedade 

faixa 

dessa 

distribuição pode indicar aus~ncia de vicio no levantamento ex-

perimental dos dados de ELV, embora não conclusivamente. 

Um segundo critério quantitativo mais objetivo deve 

levar em conta duas situações que afetam os valores de f'..y : uma 
' 

experimental e outra quando da realização da integração da Equ~ 

ção da Coexist~ncia. No caso experimental deve-se determinar a 

incerteza da medida da variável usada para comparaçao, no caso 

y , para servir de limite superior para os Ay . Deste modo, não 
l l 
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se pode considera~ inconsistentes os dados que apresentem des

vio~, D.y , menores do que o erro experimental. Como o valo~ do 
l 

desvio varia de ponto para ponto, adota-se como crit~rio a me-

dia, nY, dos desvios absolutos na faixa de concentração conside 

rada. No Laboratório de Propriedades Termodinâmicas (LPT) da 

UNICAM:P a incerteza nos y 's medidos é da ordem de 1xl0-z 
l 

(ver 

Apêndice 6). Na integração da Equação da Coexistência para o 

cálculo dos valores de y • sao usadas correlações que nao repr~ 
l 

sentam com todo rigor os dados PyT, entalpias de vaporização 

ou 1 ainda, no caso dos ácidos carboxílicos, as constantes de di 

merização. Assim sendo, essas correlações podem introduzir er-

r os nos y calculados que se refletirão no valor de 
l 

ponto experimental e, consequentemente, no valor de 

forma, a contribuição do erro experimental deve-se 

ta do método de cálculo de y ~ quando se define o 
1 

quantitativo de consistência termodinâmica. 

6y em cada 
1 

6Y. Desta 

somar o efei 

critério 

Neste trabalho, então~ propoe-se que se considerem con 

sistentes os dados experiment.ais que apresentem UJ!la distribuí -

ção de 

Ultimo 

!J.y vs. 
l 

valor é 

x aleatória e, para os quais, !J.Y ~0 1 015. Este 
l 

proposto em função da experiência no L.P.T., ta~ 

to na determinação de dados experimentais de ELV como no c~lcu-

la de propriedades termodinâmicas. 

De qualquer forma os critéri~s de consistência ora a-

dotados não devem ser encarados como "absolutos" dada a comple-

x.idade inerente ao levantamento de um dado experimental de ELV. 



CAPITULO I I I 

EQUILTBRIO LIQUIDO-VAPOR DOS SISTEMAS 

ETANOL-ÃGUA E AGUA-ÃCIDO ACETICO 

III.1 - Introdução: 

Além da contribuição para a solução da crise -energe-

tica, o PROÁLCOOL se constitui também em fonte abundante e seg~ 

ra de matéria-prima para a indlistria alcoolquímica brasileira 

que. por esta razão. a partir dos anos 70, tem tido maiores poE_ 

sibilidades de expansão e de diversificação de seus produtos. 

Mesmo o pr6prio etanol, com especificações mais rigorosas do 

que aquela do ilcool carburante, poderã ter seu mercado amplia-

do~ interna e externamente, caso seu preço seja contpetitivo em 

outras aplicações. 

Dentro dessa perspectiva é que se prevê a necessidade 

de dados de EquilÍbrio Liquido-Vapor (ELV) de misturas de inte-

resse~ seja para aperfeiçoar os processos existentes nas ind6s-

trias alcooleira (produção de etanol) e alcoolquímica, seja pa

ra desenvolver novos processos que utilizem o etanol como matê-

ria-prima. 

Como se sabe, cerca de 70% dos investimentos em uma 

planta quÍmica são empregados em equipamentos de separação de 

misturas, na maioria ~tilizando operações de contato gãs-líqui-
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do, como por exemplo, destilação~absorção e arraste (st-ripping), 

entre outras. O dese~~o (design) de tais equipamentos exige da-

dos de ELV de boa qualidade para permitir o uso de coeficientes 

de segurança tanto menores quanto seja possível. 

Dentre as virias misturas de interesse na indfistria 

alcoolquímica, duas se destacam por ocorrerem nos processos 

niciais da cadeia alcoolquÍmica, a saber: etano! (l)_água(Z) 

- (1) - .d - . (2) agua -ac1 o acet1co . 

l-

e 

O sistema etanol-água é, talvez, o mais estudado sob 

o ponto de vista de ELV. Há um número imenso de dados na litera 

tura, isot~rmicos e isobiricos, que tem sido coletado para os 

ma1s diversos fins. Recentemente, Giordano( lB) realizou um es-

tudo dessa mistura e testou a consist§ncia terrnodinãrnica de di-

versos destes conjuntos de dados e verificou que a quase totali 

dade dos dados é terrnodinamicamente inconsistente. Além disso 

observou também que, enquanto hã abundância de dados a 760mmHg, 

faltam informações nas regiões de baixas e de altas pressoes" 

justamente naquelas em que 1 provavelmente, os novos 

serao desenvolvidos. Giordano( lB) também apresentou 

processos 

uma corre-

laçio para extensio dos dados considerados consistentes em lar-

gas faixas de temperatura. 

Tanto por sua importância industrial quanto pelo inte . -

resse te6rico que desperta~ o bin~rio ~gua-icido acético tem si 

do objeto da atenção de vários autores há mais de 

lo ( 48 ), existindo grande 'quantidade de dados a 

-melo secu-

760 mmHgC IDJ 

Recentemente, Tochigi e Kojima( SB) apresentaram dados de ELV 

de água-âcido acético na faixa de 200 a 760 mmHg, porém calcu-
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lando a concentração da fase vapor a partir de dados T ~s: ~ 
1

, 

de acordo com o modelo modificado de Tao. Estes dados são atual 

mente o que se conhece sobre o comportamento da mistura na regl 

ão de baixas pressões. Entretanto a correlação termodinâmica dos 

dados experimentais tem sido tentada apenas nos filtimos quinze 

ou vinte anos~ utilizando-se modelos semi-empíricos que levam 

em conta tanto a presença de dímeros, de trímeros e até quadrí

meros de ácido acético na fase vapor como também a forte assoei 

ação das moléculas do ácido e da água na fase lÍquida. O teste 

de tais modelos vê-se prejudicado pela escassez de dados exper~ 

mentais em ampla faixa de temperatura e de pressão, de modo que 

as correlações existentes têm aplicabilidade limitada. 

Como contribuição ao estudo termodin5mico dos siste

mas etanol-água e água-ácido acêtico~ são determinados neste 

trabalho os dados isobáricos do equilibrio de fases dos siste

mas etanol-âgua e água-ácido acético, cobrindo a faixa de 150 

a 1000 mmHg. Neste capítulo são apresentados estes resultados 

bem como a verificação da sua consistªncia termodinimica, de a

cordo com o Método da Equação da Coexistência apresentada no Ca 

pftulo II. A aparelhagem utilizada ê descrita e, no final, cor

relacionam-se os dados experimentais através de express6es ana

liticas para coeficientes de atividade da fase liquida, levando 

em conta as fortes não-idealidades da fase vapor. 
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!!!.2- Aparelhagem e Mêtodo Experimental: 
' 

Hâla et al.C 20 ). autores de urna das mais completas 

obras sobre determinação experimental do ELV, classificam a 

maioria dos m~todos para a coleta destes dados nos seguintes 

grupos: 

- Método da destilação 

- Método da recirculação 

Método estático 

- Método dos pontos de bolha e orvalho 

- Método de fluxo. 

Dispondo-se no Laborat6rio de Propriedades Termodin~-

mlcas (LPT) do Departamento de Processos QuÍmicos (JJPQ) da 

UNICA1\1P de um ebuliômetro com recirculação das fases líquida 

e vapor condensado, neste trabalho €, então, adotado o método 

din~mico de recirculação. O princípio bisico deste método ª a 

separação contínua de ambas as fases sob condição de estado es-

tacionârio, que se aproxima suficientemente das condições de e

quilibrio. O estado de equilibrio liquido-vapor ~ caracterizado 

pela medida das propriedades: temperatura (T), pressâo (P) e 

composições das fases coexistentes (lÍquida, x ,e vapor, y ). 
I I 

1!1.2.1 -Descrição da Aparelhagem: 

A determinação experimental dos dados de ELV € reali-

zada num ebuliômetro "NORMAG", uma versão comercial do ebuliÔ-
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metro de ROck e Siege( 20
). 

O esquema geral da aparelhagem está ilustrado na Fig~ 

ra III.1 que, para efeito de descrição, é aqui classificada ·em 

dois grupos: (1) aparelhagem principal e (2) aparelhagem auxili 

ar. 

Constitui a aparelhagem principal o próprio ebuliôrne-

tro 11 NORMAG" e os medidores de temperatura e pressao. 

A aparelhagem auxiliar consiste de uma bomba de vacuo, 

um compressor de ar, dois banhos termostáticos, um vaso estabi-

lizador de pressão e um agitador magnético. 

111.2.1.1 -Aparelhagem principal: 

111.2.1.1.1 - Ebuli6metro "NORMAG": 

Construído em vidro pirex, o ebuliômetro "NORMAG" -e 

composto, basicamente, por quatro setores distintos: um frasco 

de ebulição envolto pela manta de aquecimento, a câmara de equi_ 

librio e duas seç5es de amostragem, uma para cada fase. 

Um esquema do ebuliômetro "NORMl\G" é apresentado na 

Figura (1!!.2). 

Medidas precisas das propriedades que caracterizam o 

ELV de sistemas binários ou multicomponentes podem ser obtidas 

neste aparelho na faixa de 100 mmHg a 1000 mmHg. A pressoes a-
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LEGENDA DAS FIGURAS (!!!.1) E (III.2) 

1 - frasco de ebulição 

2 - barra magnética revestida de Teflon 

3 - tubo COTTRELL 

4 - poço do termômetro - ponto de separaçao das fases em equi

líbrio 

5 - junta esmerilhada para fixação do termômetro 

6 - anteparo 

7 - câmara de vapor 

8 jaqueta encamisada para circulação de fluido termostâtico 

9. - conecção para circulação do fluido termostitico 

10 - condensador da fase vapor 

·11 - conta-gotas da fase vapor 

12 -ponto para amostragem da fase vapor condensado 

13 - sistema de tubos concêntricos para troca térmica entre as 

fases antes do retorno ao frasco de ebulição 

14 - entrada das fases liquida e vapor condensado no frasco de 

ebulição 

15 - ponto para amostragem da fase lÍquida 

16 - válvulas para remoçao das amostras das fases 

17 - conecçao com a linha de pressão 

18 - conecçoes para a igua de refriferaçio 

19 - banho termostático para as seçoes de refrigeração 

20 - banho termostâtico para a jaqueta da câmara de equilÍbrio 

21 - potenciômetro para controle do aquecimento 

22 - amperímetro para regulagem da corrente na manta de aqueci

mento 



23 - manta de aquecimento 

24 - vaso estabilizador de pressao 

25 - compressor de ar tipo odontolÓgico 

26 - bomba de vácuo 

27 - manostato de mercúrio 

28 - vaso contendo cristais higrosc6picos 

29 - manômetro de mercúrio 

30 - agitador magnético 

- 96 -
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baixo de 50 mmHg podem haver falhas nas medidas para alguns sis 

temas devido às características de ebulição de muitos lÍquid?s 

sob tais condições. 

III.2.1 .1.2- Manõmetro de Mercfirio: 

O manômetro de mercúrio consiste de um tubo de vidro 

em t'U", contendo mercúrio I impo e isento de ar, com 12 5 em de 

altura e 0,8 em de diâmetro interno. Uma de suas extremidades é 

fechada e evacuada e a outra é conectada ao ebuliâmetro através 

de mangueiras plisticas com niilon trançado. A pressão ~ 

em escala milimetrada com precisão de 0,5 mmHg. 

lida 

Junto ao manômetro encontra-se um termômetro de mercú 

r1o com escala de -1ooc a 10ooc e precisão de o,soc para indi

car a medida da temperatura ambiente, utilizada no cálculo das 

correções de pressão necessárias. 

III.2.1.1.2.1 -Correção para apressao desejada: 

A pres.sao a ser lida no manômetro de mercúrio na cole 

ta dos dados isobiricos de ELV ~ calculada tendo-se em conta a 

dependência do peso específico do mercúrio com a temperatura e 

aceleração da gravidade locais e a dependência da al-tura equiv~ 

lente do fluido manométrico com o efeito capilar, do seguinte 
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modo C ?) · 

onde: 

(III.1) 

P = pressao desejada, mmHg 

wM = peso específico corrigido do fluido manométrico; 

depende da temperatura e aceleração da gravidade 

local 

âhE ~ altura equivalente do fluido manorn~trico; depen

de das alturas dos fluidos envolvidos e do e:Eei-

to capilar. 

Levando-se em conta as depend~ncias do peso especffi-

co e altura equivalente do mercúrio, a equação (III.1) 

se ( ?l · 

torna-

p = 

onde: 

a 
""local 

glocal = aceleração da gravidade local, cm/s 

a - ~ aceleração da gravidade padrão, cm/s e.padrao 

P1 - pressão lida, mmHg 

tm - temperatura ambiente, oc 

Cc - fator de correção capilar 

CIII.2) 

O valor da aceleração da gravidade local, g1 1 , po, _oca 

de ser calculado a partir da latitude (~) e altura acima do ni-
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vel do mar O"l/m)( 20
): 

'. 

(III .3) 

Para a cidade de Campinas: 

H " 693 m e $:::: 52053 1 20 1 I 

Assim, glocal = 981,1116016 cm/s 2
• 

A aceleração da gravidade padrão (gpadrão) vale ( 2 3) . 

gpadrão, 981,3254614 cm/s' 

Para o caso de manômetros com mercúrio puro, constru

ídos de vidro e cujos ramos contêm vácuo (A) e nitrogênio gaso-

so (B), a correçao capilar fornecida pela física elementar 6 'da 

da por( S). 

onde: 

(]!!.4) 

eM _ ângulo de contato entre o mercúrio e o vidro = 

140° 

TA-M'TB-M s coeficiente de tensão superficial do merc~rio 

em relação ao vácuo (A) e nitrogênio gasoso 

(B). Valem 470 dyn/cm e 480 dyn/cm, respectivamente. 

r A' rB = raios dos tubos que contém A e B. Valem 0,1969in. 



Com isso, tem-se( ?), 

P(1+1,818x10-'tonl 

0,9997821 

sendo que P e P1 apresentam unidades em mmHg. 

!!!.2.1.1.3- Termômetros: 
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(li I. 5) 

Todos os tr§s term5rnetros utilizados na montagem exp~ 

rimental sio de merc~rio. Um term6metro de marca 11 NORMAG " 

previamente calibrado, com precisão de 0,1oc € destinado~ medi 

da da temperatura de equilíbrio na camara de separação. O segu~ 

do termômetro, comum, com precisão de 1oc e escala de zooc a 

zsooc serve para medir a temperat'ura do fluido termostático que 

circula na jaqueta externa à câmara de equilÍbrio. O Último ter 

mômetro está acoplado ao manômetro de mercúrio a fim de detetar 

a temperatura ambiente no momento de acerto da pressao, a fim 

de se processar as correções em função dessa temperatura. 

111.2.1.2- ~relhagem Auxiliar: 

As especificações de cada equipamento sao apresenta

das no ~pêndice 5. 
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III.2.1.2.1 -Banhos Termostãticos: 

Na montagem experimenta'I dispõe-se de dois banhos ter 

mostâticos: um para aquecer e recircular o fluido na jaqueta e~ 

terna à câmara de equilíbrio e o outro para recircular o flui

do refrigerante nos dois condensadores do ebuliÔmetro, através 

de uma bomba de demanda interna. 

O fluido termostâtico utilizado na jaqueta é o trieti. 

lenoglicol (TEG) que suporta temperaturas de atEi zoooc. O flui~ 

do refrigerante usado nos condensadores é a água, mantida a tem 

peratura de 1soc. 

!!1.2.1.2.2- Bomba de Vicuo: 

E utilizada uma bomba de vacuo para evacuar o siste

ma e acertar as pressões de trabalho. 

!!!.2.1.2.3- Compressor de Ar: 

A pressurização do sistema é realizada pela injeção 

de ar comprimido, limpo e seco, proveniente de um compressor tí 

po odontolôgíco. 
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!!!.2.1.2.4- Cromatõgrafo a Gâs: 

As análises das composições das fases líquida e vapor 

condensado são realizadas em cromatôgrafo de condutividade tér-

-' mica, acoplado a um integrador, com precisão de 1x10 . 

!!!.2.1.2.5- Agitador Magnitico: 

~ indispensivel a utilização de um agitador para ga

rantir perfeita mistura entre as fases lÍquida e vapor que re

tornam ao frasco de ebulição.Essa homogeneização visa impedir a 

formação de gradientes de temperatura e concentração além de fa 

cilitar a nucleaçio continua das bol~as de vapor, diminuindo o 

superaquecimento do líquido. 

111.2.2 - Procedimento Experimental: 

Primeiramente acertam-se as vazoes dos fluidos termos 

táticos na jaqueta (8J e condensadores (18) em temperaturas pr~ 

.ximas às desejadas. A temperatura em que o trietilenoglicol(TEG) 

deve circular nao e conhecida "a priori 11 pois está condicionada 

à temperatura que vai se estabelecer na câmara de equilÍbrio.E.!.!_ 

tretanto, pode-se obter uma aproximação inicial tomando-se a mé 

dia das temperaturas de ebulição dos componentes puros. Quando 



- 103 -

se dá a estabilização da temperatura de equilÍbrio 1 a tempera

tura do TEG é finalmente ac'ertada, admitindo·-se uma diferença 

entre ambas de, no máximo, 1oc. 

Aproximadamente 240 ml da solução a ser estudada sao 

introduzidos no frasco de ebulição (1), através do tubo destin~ 

do à inserção da amostra, até a altura da junção entre o frasco 

e o tubo COTTRELL(3). Ajusta-se apressao desejada com o -BUXl-

lia da bomba de vácuo e/ou do compressor de ar através de uma 

válvula reguladora de pressao conectada ã linha. A pressão a 

ser lida no man3metro é a resultante do cálculo pela expressao 

(III.S). 

O aquecimento promovido pela manta que envolve o fras 

co de ebulição é ligado, devendo ser aumentado gradualmente até 

a solução entrar em ebulição. Diversos testes realizados indica 

ram que a taxa de aquecimento deve ser tal que o fluxo do con

densado seja de 10 a 12 gotas por minuto no conta-gotas da se

ção de amostragem da fase vapor. A fase l:Lquida, bem mais abun

dante, flui continuamente e, dependendo dos componentes do sis-

tema, algumas vezes~ pode apresentar-se sob a forma de jatos in 

terrnitentes. 

As bolhas de vapor produzidas promovem a agitação da 

solução e, no sentido de assegurar uma ebulição uniforme, uma 

barra magn~tica revestida de Teflon (2) ~ colocada no frasco de 

ebulição e acionada pelo agitador magnético. As bolhas sobem p~ 

lo tubo COTTRELL e arrastam consigo o líquido. Assim, lÍquido e 

vapor são forçados a um contato Íntimo, ao mesmo tempo que o lÍ 

quido é transportado pelo vapor. A mistura lÍquiUo-vapor flui 
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para o ponto de medida de temperatura (4) - tubo contendo glic~ 

rina para facilitar a troca térmica - e se separa em uma corre~ 

te ascendente de vapor e outra descendente de lÍquido. Um ante

paro (6) está acoplado para previnir arraste de gotas do líqui

do. O tubo COTTRELL e a câmara de vapor (7) estão contidas numa 

jaqueta de alto vácuo revestida por um filme espelhado (8) cujo 

exterior é mantido ã temperatura de ebulição pela circulação do 

TEG, evitando-se, assim, condensação parcial do vapor. O vapor 

flui para o condensador (10) onde ê completamente condensado. O 

condensado, cuja composição é a mesma quando vapor, retorna ao 

frasco de ebulição ap6s passar pelo contador de gotas (11) e p~ 

la seção de amostragem (12). O liquido, por sua vez e conduzido 

ã seção de amostragem (15) e retorna ao frasco de ebulição após 

passar por um sistema de tubos conc~ntricos (13) que assegura 

satisfat6ria troca t~rmica com o vapor condensado. Dessa forma 

dois circuitos são impostos: circulação do vapor e circulação 

do liquido, sendo que, ambos são remisturados no frasco de ebu

lição. 

Uma vez estabilizada a temperatura de equilíbrio, o 

que ocorre em poucos minutos (no máximo 5), espera-se 20 minu

tos para se proceder â coleta das amostras das fases lÍquida e 

vapor para garantir operação em regime estacionário que se apr~ 

xima do equilibrio tanto quanto possível. 

Com seringas são coletadas uma amostra de 1 ml de ca

da fase que são, então, subdivididas em tr~s amostras e analisa 

das no cromatógrafo. 

Cada corrida para coleta de dados nao leva mais que 
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meia hora. 

Urna nova condiçio de equilíbrio· pode ser estabelecida. 

através da retirada de uma certa quantidade da solução lÍquida 

do frasco de ebulição e subsequente introdução de um dos campo-

nentes puro. 

E conveniente iniciar as medidas a partir do compone~ 

te mais volátil em alta concentração e, sucessivamente, ir adi

cionando o menos volátil até se obter a curva completa (de x 1 ~1 

até x
1 

=Ü). 

111.2.3 - Testes da Aparelhagem: 

Foi verificado o desempenho da aparelhagem e do oper~ 

dor através do levantamento dos .dados isobâ:i:icos de equilÍbrio 

de fases para o sistema etanol-âgua a 380 mmHg e a 760 mmHg.Ne~ 

sas pressoes existem os trabalhos de Stabnikov( 4 B~) para 380 

( 8) ( 2 5) rnmHg e os de Bloom et al. , Jones et al. , Kojima et 

al. (22 *) e Rieder e Thompson( 3B*) para 760 mmHg, com os quais 

os dados deste trabalho são comparados. Os dados isobáricos a 

380 mmHg e a 760 mmHg, escolhidos para comparação são aqueles 

que Giordano( lB) considera termodinamicamente consistentes. 
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!!!.2.3.1- Sistema E~anol(l)_Agua( 2 ) <1 380 mmHg e a 760 mmHg: 

Para calibrar a aparelhagem de coleta dos dados de ELV 

nas condições atmosféricas normais e em condição de pressão me

nor que a atmosférica coletaram-se os dados de P-T-x-y a 760 

mmHg e a 380 mmHg. 

Na tabela (III.l) os resultados de 28 corridas experi 

mentais, sao apresentados para a pressão de 380 mmHg. Água des

tilada e deionizada com um ponto de ebulição de 81,250C e o eta 

nol absoluto 11pro analysi" da Merck, com, um ponto de ebulição 

de 61 ,4SOC e teor de pureza medido por análise cromatogrâfica de 

99,8% em base molar foram utilizados. 

Na Figura (III.3) estes resultados experimentais sao 

graficados e comparados aos dados j â pubiicados de Stabnikov( 46 ·~ 

Os dados experimentais à pressão de 760 mm!-lg são re-

portados na Tabela (I II. 2) e comparados aos dados de Jorres et 

al( 25 ), Rieder e Thompson( 3 B~), Bloom( B) e Kojima et al( 22 *) 

na Figura (III.4). 

Ambos os conjuntos de dados sao testados termodinami

camente através do Método da Equação da Coexistência. Nas Fígu-

ras (III.5a) e (III.6a) são apresentadas as curvas calculadas pela 

Equação da Coexistência e os pontos experimentais coletados nas 

pressoes de 380 e 760 mmHg, respectivamente. Os espalhamentos 

das diferenças entre Yexp e Ycalc são graficados contra X
1 

e en 

centram-se nas Figuras (III.S.b) e (III.ôb). As diferenças médias en 

tre os valores experimentais e calculados de y
1 

em c&da 

sao 0,0106 e 0,0080. 

caso 
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TABELA III.1 

. 
DADOS DE EQU!LIBRIO LIQUIDO-VAPOR DO SISTEMA ETANOL(l)/AGUA( 2) 

A 50,663 kPa (380 mmHg) 

T(K X Y, 
1 

354,40 0,0000 0,0000 

351 '35 0,0119 0,1211 

349,60 0,0209 o, 1868 

346,70 0,0397 0,2900 

345,35 0,0519 0,3430 

344,55 0,0606 0,3565 

343,35 0,0723 0,4103 

342,95 0,0806 0,4211 

342,35 0,0906 0,4500 

341,80 o' 1020 o' 4 7 54 

341 '30 o, 1147 0,4889 

340,75 0,1306 0,5035 

340,10 0,1500 0,5243 

339,85 o' 166 7 0,5385 

339,50 o' 1 7 53 0,5391 

338,65 0,2116 0,5600 

338,35 0,2465 0,5699 

338,30 0,2469 0,5702 

337,65 0,2952 0,5937 

337,10 0,3555 0,6237 

336,75 0,4054 0,6385 

336,30 0,4455 0,6553 

335,90 0,5202 0,6777 

335,75 0,5746 0,7146 

335,25 0,6383 0,7500 

334,90 0,7631 0,8100 

334,65 0,8906 0,8990 

334,60 1. 0000 1,0000 
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TABELA I!I.2 

DADOS DE EQU!LTBR!O LTQUIDO-VAPOR DO SISTEMA ETANOL(!) /AGUA(Z) 

A 101,325 kPa (760 mmHg) 

-

I T/K X y I 1 1 

373,15 0,0000 0,0000 
I 

363,60 0,0493 0,3353 

359,30 0,0968 0,4457 

357,20 0,1527 0,5124 

355,90 0,2190 0,5444 

354,75 0,2921 0,5893 I 

I 
353,85 0,3808 0,6199 I 
353,25 0,4717 0,6645 

352,50 0,5829 0,6960 

3 51' 95 0,6514 0,7322 

351,45 0,7655 0,8105 

351,25 0,8801 0,8906 

351 '15 0,9145 0,9161 

351,20 0,9685 0,9601 

351,40 1 '0000 1,0000 
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Aparentemente os dados de ELV coletados no ebuliÔme-

tro do L.P.T. contém um erro sistematicamente positivo em rela-

çao aos valores calculados. Entretanto, de acordo com o crité

rio quantitativo proposto (~Y~0,015), e pela concordância com 

os dados termodinamicamente consistentes de outros autores, os 

dados de ELV obtidos podem ser considerados confiáveis. Cabe 

lembrar as dificuldades de coleta e de homogeneização da fase 

vapor em qualquer tipo de ebuliômetro, inclusive o NORMAG. Os 

desvios da ordem de 10- 2 são perfeitamente aceitáveis no atual 

estágio das técnicas de ELV em ebuliômentros de recirculação. 

III.3 - Resultados Experimentais e Teste de Consistência Termo

dinâmíca dos dados de ELV dos sistemas Etanol(1 )_.t\gua( 2 ) 

e ~gua(l)_Ãcido Acetico(Z), 

1!1.3.1 -Sistema Etanol(I)_Ãgua(Z), 

O etanol utilizado é da marca Merck "pro analysi" com 

teor de pureza de 99,8% em base molar, determinado por cromato-

grafia gasosa. A ãgua é destilada e deionizada no laborat6rio, 

com 100% de grau de pureza obtido em análise cromatográfica. 

As Tabelas (III.3) a (III.7) apresentam os resultados 

experimentais para as pressões de 150 mmHg, 300 mmHg, 400 mmHg, 

600 mmHg e 900 mmHg. As Figuras (III. 7a) a (III.11a) ilustram es 

tes dados. 
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TABELA !I I. 3 

DADOS DE EQUILTBRIO liQUIDO-VAPOR DO SISTEMA ETANOL (1 ) /AGUA (Z) 

A 19,998 kPa (150 mmHg) 

T/K X Y, I 
1 I 

332,80 0,0000 0,0000 

325,55 0,0532 0,3091 

323,50 0,0755 0,3900 

322,80 0,0838 0,4164 

3 21 , 90 o, 1 06 4 0,4600 

319,75 o, 1787 0,5342 

319,00 0,2090 0,5697 

318,80 0,2255 0,5800 

318,35 0,2708 0,5905 

318,15 0,2972 0,5964 

317,60 0,3689 0,6200 

317,20 0,4201 0,6441 

317,05 0,4604 0,6615 

316,70 0,4838 0,6657 

316,35 0,5594 0,6998 

316,15 0,6174 0,7278 

315,85 0,6847 0,7481 

315,65 0,7674 0,8031 

315,35 0,8404 0,8539 

315,25 0,9358 0,9341 

315,27 0,9588 0,9415 

315,30 1 '0000 1,0000 

--
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TABitLA III.4 

DADOS DE EQUILTBRIO LIQUIDO-VAPOR DO SISTEMA ETANOL(1 )/~GUA(z) 

A 39,997 kPa (300 mmHg) 

r-
T/K y X 

' 1 

- -

348,60 0,0000 0,0000 

341 '40 0,0373 0,2850 

338,50 0,0738 0,3957 

336,60 0,0982 0,4467 

335,85 o' 1 200 0,4650 

335,00 o' 1464 o' 5064 

333,80 o, 1894 0,5570 

332,90 0,2500 0,5759 

332,25 0,3290 0,6088 

331 '2 5 0,456'1 0,6536 

330,75 0,5416 0,6769 

330,35 0,6084 0,7237 

329,65 0,7622 0,8163 

329,55 0,8050 0,8311 

329,40 0,8467 0,8645 

329,25 0,9476 0,9380 

329,30 0,9693 0,9656 

329,35 0,9791 0,9720 

329,60 1 '0000 1,0000 
-------



- 116 -

TABELA I I I. 5 

DADOS DE EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR DO SISTEMA ETANOL (J) /~GUA (z) 

A 53,329 kPa (4DO mmHg) 

T/K X Y, I 
l I 

-I 

355' 75 0,0000 0,0000 
I 
' 

I 34 7' 3 5 0,0431 0,3027 

344,20 0,0802 0,4167 

342,15 o' 1196 0,4739 

341,45 o, 1391 0,5003 

339,65 0,2382 0,5767 

338,85 0,3076 0,6046 

338,15 0,3928 0,6349 

337,60 0,4627 0,6575 

336,90 0,5761 0,7061 

336,55 0,6363 0,7362 

336,25 o' 6 93 9 0,7697 

335,90 0,8129 0,8425 

335,85 0,8760 0,8791 

335,70 0,9147 0,9174 

335,70 0,9591 0,9535 

335,75 0,9950 0,9917 

335,85 1,0000 1 '0000 
--~-----

• 
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TABELA 11!.6 

DADOS DE EQUILTBRIO LIQUIDO-VAPOR DO SISTEMA ETANOL(l~/KGUA(z) 

A 79,933 kPa (600 mmHg) 

T/K I x, 
v ----~1 

, ' I 
----i 

366,30 0,0000 0,0000 I 
359,85 0,0260 0,2112 I 
357,20 0,0510 0,3106 

351,80 O, 1271 0,4754 

351,:15 0,1393 0,4975 

350,45 0,1794 0,5354 

349,40 0,2314 0,5732 

348,65 0,2934 0,5813 

34 7, 8 5 0,3731 0,6258 

347,30 0,4454 0,6425 

346,60 0,5469 0,6972 

346,15 0,6139 o, 7071 

345,75 0,7222 0,7641 

:145,45 0,7949 0,8143 

345,25 0,8986 0,9095 

345,20 0,9493 0,944u 
345,25 0,9580 0,9572 

L 345,35 1, 0000 1,0000 
-~-·~--~ 
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TABELA !!!.7 

·DADOS DE EQU!LTBRIO LTQUIDO-'VAPOR DO SISTEMA ETANO L (1) /~GUA (z) 

A 119,990 kPa (900 mmHg) 

l T/K x, Yr 

I 
377,80 0,0000 0,0000 ' I 
368,80 0,0445 0,3096 

365,35 0,0765 0,4004 

364,80 0,0845 0,4284 

362,90 o, 1070 0,4566 

361 '8 5 o, 1346 0,4937 

3 60' 1 o 0,2262 0,5500 

359,25 0,3078 0,5889 

357,35 0,5016 0,6700 

3 56' 5o 0,6139 0,7307 

356,05 0,6931 0,7752 

355,55 0,8356 0,8465 

355,50 0,9167 0,9414 

355,50 0,9799 0,9490 

355,60 0,9899 0,9796 

355,65 1,0000 1 '00 o o 
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FIGURA m. 7 (o, b) 

SISTEMA • ETANOL (1) I ÁGUA(2) 
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!!!.3.2- Sistema ~gua(l)_~cido Acetico(zl, 

' 
O ácido acético glacial utilizado é também da marca 

Merck, "pro analysi", com teor de pureza de 99~76% em base mo-

lar, determinado por cromatografia gasosa. Seu ponto de ebulí

çao a 760 mrnHg dado pela literatur?- ( 48 , /5 4 ) é 118,1°C e o va

lor obtido experimentalmente é 118,0°C. 

Os dados experimentais de ELV deste sistema às pres-

soes de 150 mmHg, 300 mmHg, 500 mrnHg, 760 mmHg, 800 mmHg, 900 

mmHg e '1000 mmHg encontram-se nas Tabelas (III.S) a (III.14). As 

Figuras (III.12a) a (III.18a) apresentam os respectivos diagra

mas isobáricos Txy. Os resultados à P""760 mmHg, na Figura (III.13a) 

sao 

tes 

mostrados juntamente 

deIto e Yoshida( 2 4) 

com dados termodinamicamente consisten 

e de Sebastiani e Lacquaniti(4B) para 

comparação. A concordância entre os conjuntos é evidente. 

III.3.3- Teste de Consistência Termodinâmica dos Dados: 

A consistência termodinâmica dos dados experimentais 

foi verificada através do Método da Integração da Equação da 

Coexistência e do Método de Van Ness-Fredenslund, fornecendo os 

resultados apresentados na Tabela (III.15). 

Nas Figuras (III.7b) a (III.1&b) são apresentadas 

distribuições das diferenças entre Yexp e Ycalc' para cada 

dos sistemas estudados, em função de x
1

• 

as 

um 
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TABELA IILS 

DADOS DE EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR DO SISTEMA AGUA( 1 l;ACIDO ACE

TICO(Z) A 19,998 kPa (150 mmHg) 

T/K x, 

344, 4 5 0,0000 0,0000 

342,50 0,04S8 0,0888 

341,05 0,1045 o, 1980 

340,25 0,1550 0,2350 

338,80 0,2444 0,3463 

337,50 0,3436 0,4647 

336,65 0,4556 0,5638 

335,90 0,5372 0,6500 

335,40 0,6154 0,7064 

334,90 0,6821 0,7582 

334,25 0,7995 0,8570 

333,70 0,9095 0,9376 

333,35 0,9570 0,9678 

333,25 1 '0000 1 '0000 
---
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TABELA III.9 

DADOS OE EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR DO SISTEMA ÃGUA(J)/ÃC!DO ACE

T!C0(2) A 39,997 kPa (300 mmHg) 

T/K x, Y, ' I -
-----~---"·1 

I 
' 362,55 0,0000 0,0000 I 

I 360,45 0,0501 0,1023 

358,60 o, 1070 0,2023 

357,55 o, 1613 0,2423 

355,75 0,2432 0,3602 

354,30 0,3518 0,4722 

353,15 0,4563 0,5800 

352,35 0,5475 0,6500 

351 '6 5 0,6118 0,7132 

351,15 0,6790 o' 7704 

350,25 0,7993 0,8617 

349,50 0,9093 0,9356 

349,10 0,9577 o' 9722 

349,05 1 '0000 1 '0000 
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TABELA III.10 

DADOS DE EQUIL!BRIO LIQUIDO-VAPOR UU SISTEMA ÃGUA(I)/ÃCIDO ACE

TICO(Z) A 66,661 kPa (500 mmHg) 

r 
T/K x, 

y, l 
--~---

377,35 0,0000 0,0000 ! 
' 

374,95 0,0455 o, 1031 

3 72' 90 0,1051 0,2106 

371,75 o, 1520 0,2640 

369,55 0,2471 0,3646 

367,80 0,3542 0,4830 

366,45 0,4566 0,5786 

365,50 0,5460 0,6602 

364,80 0,6092 0,6946 

364,05 0,6802 0,7746 

363,00 0,7992 0,8609 

362,25 0,9090 0,9373 

361,90 0,9585 0,9708 

L 
361 '85 1 '0000 1,0000 
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TABELA I! !.11 

DADOS DE EQUTLIBRIO LIQUIDO-VAPOR DO SISTEMA AGUA(l)/ACIDO ACE

TICO(Z) A 101,325 kPa (760 mmHg) 

~------ r--·-----,-------~ 

l T /K I X y 1 

1
1- -----~----+--

391. 15 I o. oooo o .o o-=-~ 
390,30 

389,35 

38 7' 2 5 

384' 15 

382,25 

380,55 

379,45 

378,25 

377,30 

376,35 

375,75 

375,15 

374,70 

374,05 

0,0178 

0,0296 

0,0738 

o' 1644 

0,2406 

0,3340 

0,3931 

0,4804 

0,5465 

0,6251 

0,6884 

o' 73 99 

0,8050 

0,8744 

0,0230 
0,0509 

0,1356 

0,2753 

0,3762 

0,4738 

0,5433 

0,6200 

0,6812 

o' 7459 

0,7931 

0,8030 
0,8737 

0,9169 

373,65 0,9347 0,9531 

373,25 I 0,9853 l 0,9873 1 

' 373,15 l 1,0000 1,0000 
_I --------- ----"----- ~~------------' 
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TABELA 11!.12 

DADOS DE EQUILfB<RIO LTQUIDO-VAPOR DO SISTEMA AGUA ( 1 ) /~CIOÓ ACE

T!C0(2) A 106,658 kPa (800 mmHg) 

; 

I T/K I x, L Y, I ' ! 
"~ -, 
I I 

391,50 I 0,0000 0,0000 

389,35 0,0637 o, 1221 

386,90 0,1359 0,2419 

384,45 0,2116 0,3073 

381,95 0.3607 0,4655 

I 380,25 0,4594 0,5985 

I 
3 78' 7 5 0,5749 0,6948 

377,35 0,6848 o, 7779 
I 

I 376,20 0,7978 0,8662 

I 375,05 0,9541 0,9651 

LJ;75 
0,9864 0,9902 

45 1 '0000 1 '0000 
--~·~---~-~ 
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TABELA !I !.13 

DADOS DE EQU!LTBRIO LIQUIDO-VAPOR DO SIScEMA ~GUA( 1 l;ACIDO ACE

TIC0(2) A 119,990 kPa (900 mmHg) 

T/K 
1 

X 

----~~ l 

395,35 0,0000 0,0000 I 
393,25 0,0624 0,1253 

390,75 0,1358 0,2361 

388,20 0,2155 0,3255 

385,55 0,3576 0,4787 

383,75 0,4641 0,6014 

382,25 0,5730 0,6942 

380,85 0,6865 0,7850 

379,65 0,8041 0,8667 

378,45 0,9565 0,9682 
I 

3 78' 15 0,9867 0,9904 I 
377,85 1 '0000 1,0000 J 
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TABELA !!!.14 

DADOS DE EQUILTBRIO LIQUIDO-VAPOR DO SISTEMA ~GUA(I)/ÃCIDO ACE

TICO(Z) A 133,322 kPa (1000 mmHg) 

T/K 

398,85 

396,80 

394,25 

391,65 

388,85 

387,00 

385,40 

383,95 
382,75 

381, 55 

381,30 

380,95 

0,0000 

0,0594 

o, 1325 

0,2299 

0,3607 

0,4659 

0,5737 

0,6879 
0,8038 

0,9570 

0,9869 

1 '0000 

0,0000 

o' 1 230 

0,2363 

0,3195 

0,4895 

0,6026 

0,6972 

0,7879 1 

o,s7oz I 

I ~:::~~ 11 

J 1,0000' 
~"---- ... -,-------~~""_j 
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X X 

0,02 

0,01 
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1,00 

I 

o. 
" ~ o,oo~--------------~,----------~x~--~~ 11 y. 0,0093 

X X 
' X 
>- - 0,01 
<l 

-0,02 
X 

- 0,03 '------+----1----+---+----' 
o,oo 0,20 0,40 0,60 o,ao 

xl 
1 b l 11 Y vs x1 

FIGURA m.18(a,b} 

SISTEMA • ÁGUA (1) I ÁCIDO ACÉTIC0(2) 

P • 13.3 , 3 k Po 

1,oo 



TABELA !!1.15 

TESTES DE CONS!STtNCIA TERMODIN~M!CA 

I SISTEMA 

Á 
(1 J Á . - . (2 J gua - c~do Acet 1co -

PRESSÃO 

mmHg 

1 50 

300 

380 

400 

600 

760 

900 

150 

300 

500 

760 

800 

900 

1000 

onde: 

np 

~,J /cyexp -
rr,_co.---'--------

Ycalc)il 

np 

VAN-FRED 

6Y 

0,0092 

0,0113 

0,0100 

0,0105 

0,0093 

0,0063 

0,0137 

0,0434 

0,0470 

0,0463 

0,0385 

0,0604 

0,0559 

0,0550 

- 139 -

COEX i 
I 

7:Y _J 
0,0082 

o ,0091 

0,0106 

0,0144 

0,0175 

0,0080 

0,0120 

0,0078 

0,0071 

0,0095 

0,0097 

0,0126 

0,0066 

0,0087 

Van-Fred: teste de Van Ness-Fredenslund C 13
) 

Coex: teste pela Integradl"o da Equação da Coexistência 
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O único sistema que :apresenta a média das diferenças 

entre Yexp e Ycalc maior que o limite de 0,015 (estabelecido no 

Capítulo II para o LPT) é o conjunto de dados a Po600 mmflg para 

o sistema etanol-âgua, cujo !J.Y = 0,0175. Os demais conjuntos, 

tanto para o sistema etanol-âgua como água-ácido acêtico, apre-

sentam distribuição aleatória de desvios e KY < 0,015. 

JII.4- Correlação dos Dados de Equil1brio L1quido-Vapor e Con-

clusões: 

A correlação dos dados de ELV obtidos no LPT, da 

UNICAMP para os sistemas etanol(l)_água(Z) e água( 1)-ácido acé

tico(Z) ~ feita através do ajuste de parimetros de interaç~o bi 

nária de modelos para yi. Os modelos de Yi aqui correlacionados 

sao: 

- UNIQUAC 

- NRTL 

- WILSON 

- VAN LAAR 

- MARGULES - 3 sufixos 

- REDLICH-KISTER - 2 parâmetros 

para cada um dos conjuntos isobáricos medidos e, posteriormente, 

fazendo-se um Único conjunto contendo todos os pontos experime~ 

tais. 
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Na Tabela (III.16) sao relacionadas as equaçoes acima 

mencionadas. 

A estimativa dos parâmetros de cada uma dessas equa

çoes, a partir dos dados experimentais, pode ser obtida através 

de diferentes métodos. O método mais simples consiste em minimi 

zar os desvios entre os coeficientes de atividade calculados p~ 

la equaç~o e aqueles obtidos a partir dos dados experimentais. 

Estes y's uexperirnentais" podem ser calculados pela expressao 

(III.6b), resultante da aplicação do critério de igualdade de 

potenciais qufmicos, de acordo com o procedimento proposto por 

Prausnitz et a1( 40): 

~v 

y .• $ .• P 
1 1 

, sat ~sat [ = x . • ( . • p. .lv. •0Xp -
l l l l 

(III.6a) 

RT 

r na qual Y· é definido para apressao de refer~ncia, P = O. Iso 
1 

lando yi obtém-se os coeficientes de atividade "experimentais": 

y. = 
1 

y.P 
1 

~sat 
l 

• exp [-

v L 
-l --·CP 
RT 

(III.6b) 

Observe-se que os y's "experimentais". na verdade~são 

calculados somente a partir dos dados de equilÍbrio, todavia, 

pressupoem a utilização de relações para o cálculo da não-idea-
~V . 

lidade da fase vapor (rpi) e dados de volume molar e de pressao 

de vapor de componentes pu-ros. Embora a pressões baixas e mode-

~ L d V -radas a influencia de V. e os ~ 's nao seja grande, o 
-1 

mesmo 

- psat nao ocorre com i , cujos valores podem influir sensivelmente 

os y's "experimentais". 



UNIQUAC 

lny-
1 

com: 

= 
~- z 

1 ln- + -q. 
x. 2 l 

l 

8! T .. 
J J 1 

z 

TABELA !!!.16 

EQUACOES PARA y i 

e -
1 

~- (1.-ln- + 
~-

J l 
1 

e !r. . ] J lJ 

e: +e: t .. 
J l lJ 

r. 
1 

r. 
J 

1.) + q! 
J l 

1- = 
l 

- (r. - q.) - (r. - 1) 
1 l 1 

T.-
1] 

2 

x.r. 
1 l 

x.r.+x.r. 
l 1 J J 

-a. - /T 
o: e lJ 

e = 
1 

x.q. 
l l 

x.q.+x.q. 
1 l J J 

- 142 -

[
-ln(8!+8!r .. ) + 

)._ J J 1 

x.q~ 
1 l 

Parâmetros: a e a 
1 2 2 1 I Z ~ 10 _ Número de Coordenação 



NRTL 

com: 

" x' lr J 
T 

Jl 

aT 
G. . = e- ij 

1] 

Parâmetros: a 
l 2.' 

WILSON 

TABELA III.16 

EQUAÇOES 

T 
1) 

PARA Y. (cont) 
1 

a .. /RT 
l) 
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aceventual 39 parâmetro; caso contr~-

rio, adota-se a ,0,2) 

lny. = 
l 

C [-ln(x.+A .. x.)+ 
1 1) J x. +A .. x. 

]_ lJ J 

com: 
v. 

A .. " ::l 
1) v. 

-1 

Parâmetros: a 
!2 

(_:__u) 
- RT 

, e 

a , c (eventual 39 parâmetro; normalmen-
2 1 

te 1) 
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TABELA !!!.16 

EQUAÇDES PARA Ti (cont) 

VAN LAAR 

Parâmetros: A A 
1 2 ' 2 1 

MARGULES 

+ 2(A .. -A- .)x.J ' J 1 lJ 1 

Parâmetros: A 12 ~ A
21 

REDLICH-KISTER 

lny 
I 

, A X' 
l ' 

+ B X' 
l ' 

lnY2 
, A x' 

' 
+ B x 3 

' 
a" a21-

A, B, 
RT RT 

A l.::: A + 3B Az"" A - 36 

B 1= -4B B = 
' 

4B 

Parâmetros: a 12 • a,, 

- 144 -
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O coeficiente de fugacidade do componente i na fase 

vapor~ no caso de sistemas contendo ácidos carboxílicos, é cal-

culado pela Teoria Química, de acordo com a sistemática apresen 

tada no ítem (II.3.1.1). Para o caso dos sistemas que não con

tém ácido, a Equação Viria! truncada no 29 termo pode ser adota 

da para o cálculo de ~v E l.fi.. m 
l 

qualquer um dos casos as condições 

devem ser de pressões baixas ou moderadas. A equação de pressão 

de vapor utilizada pelo LPT é a de Abrams-Jv!assaldi-Prausnitz(l) 

(A-M-P), cujas constantes encontram-se no Apêndice 7. 

O procedimento de cálculo; de parâmetros baseado na ml 

nimização de diferenças entre coeficientes de atividade tem o 

inconveniente tanto de tratar com a propriedade Y~ não direta-

mente medida, tomo de não considerar os erros experimentais nas 

variáveis P-T-x-y. 

Outro procedimento bastant~ utilizado na literatura ã 

M- d d B k ( 5 ) . b - d o eto o e ar er que perm1te o ter os parametros as e-

quaç6es atrav~s da minimização (pelo M6todo dos MÍnimos Quadra

dos) das diferenças entre press6es medidas e calculadas. Esta a 

bordagem dispensa o conhecimento das frações molares da fase va 

por e, como o m~todo anterior, não leva em conta as incertezas 

experimentais. 

Neste trabalho adotou-se o Método da Mâxima Verossi-

milhança 1 já referido no Capítulo li, apresentado por Anderson 

et al ( J) e descrito em detalhe também na referência ( 40). No 

Método da Máxima Verossimilhança buscam-se os parâmetros de uma 

equaçao que maximizam a probabilidade d~ ocorrência combinada 

de todos os valores experimentais observados. 
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• 
No caso do equilÍbrio lÍquido-vapor de um sistema bi-• 

nârio, procuram-se os parâmetros que minimizam a função obje-ti-

vo S, que são os mesmos que maximizam a função 

ça ( 40). 

verossimilhan-

np (Po-Pe): 
1 

(To -Te) c 
1 

o e ' C o e z (x -x ) . y -y ). 
1 1 s (III.7) = L o' + 

o ' 
+ 

o ' 
+ 

i=1 o ' P. T. x. yi 1 1 1 

onde np é o número de pontos experimentais, a a variância estima 

da de cada propriedade e os superscritos "o 11 e 11 e" indicam valo 

res nverdadeirosn (calculados) e experimentais, respectivamen-

te. A cada iteração determinam-se os valores "verdadeiros" de P, 

T, x
1 

e y 1 , através de algoritmo de ponto de bolha e ponto de 

orvalho. A equação (111.6) é linearizada de forma a reduzir o 

problema, em cada passo, a um sistema de equações lineares(40). 

Os resultados obtidos pelo Método da Máxima Verossi

milhança para os conjuntos de dados isobáricos medidos dos sis

temas etanol-água e água-ácido acético encontram-se nas Tabelas 

CIII.17) a (III.3"1). Nessas Tabelas são apresentados tanto os 

desvios quadráticos mêdios resultantes do ajuste para cada urna 

das variáveis CP, T, x
1 

e y
1

) utilizadas, como o intervalo defi 

nido pela elipse de 95% de confiança do ajuste. 

Para ambos os sistemas correlacíonados, todos os mode 

los ajustam bem tanto cada conjunto isobárico como o conjunto de 

todos os pontos experimentais, desde P=150 mmHg até Pz:o-1000 mmHg, 

isto é, observam-se pequenos valores de desvios médios quadrâtl 

cos nas variáveis P-T-x-y. As equações UNIQUAC, WILSON, NRTL e 



TABELA !II.17 

PARÃMETROS AJUSTADOS A MODELOS DE COEFICIENTES DE ATIVIDADE DA FASE LIQUIDA. 

SISTEMA: ETANDL-ÃGUA A 19,998 kPa (150 mmHg) 

DESVIOS J48DIOS QUADR~TICOS 
MODELO a" az' 

p T X y 

UNIQUAC 75,21 ! 25.873 180,7 :: 29,07 1,65 0,03 0,0010 0,0074 

NRTL -120,24! 45,204 1137,2:!: 66,912 1 '85 0,03 0,0003 0,0076 

l'/ILSON 249,01 :': 43,983 867,54::: 26,388 1 ,64 0,03 0,0011 0,0079 

VAN Li\AR 1,5866! 0,035417 1,0789 :': 0,024583 1,77 0,03 0,0009 0,0073 

MARGULES 1,5406 :': 0,029672 1,0212 :': 0,037372 2,02 0,04 0,0008 0,0079 

REDL!Gl- 811,77 :': 11,234 + -170,53- 19,43 2' 13 0,04 0,0009 0,0082 

L. . KISTER I 

"' -~ -.l 
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TABELA III.18 

PARAMETROS AJUSTADOS A MODELOS DE COEFICIENTES DE ATIVIDADE DA FASE LIQUIDA. 

SISTEMA: ETANOL-AGUA A 39,998 kPa (300 rnrnHg) 

DESVIOS M!lD !OS QIJADRÁTI COS 

~10DELO a a p T X y 
12 2 1 

UNIQUAC 15,032 ~ 32,650 2169,81 ~ 46,029 2,71 0,09 0,0010 0,0014 

NRTL -236,14 ~ 63,388 1364,7 ~ 101,62 2,93 o' 10 o' 0012 0,0107 

\VILSON 394,00:!: 71,362 838,43 ! 35,742 2,57 0,09 0,0009 0,0110 

VAN LAAR 1,6728! 0,05276 1,0253! 0,034041 2,82 o' 10 0,0010 0,0102 

MARGULES 1' 59 ! 0,039981 0,96881 ~ 0,055843 3,28 o' 11 0,0015 0,0110 . 

REDLIGl-

I 
846,33 ! 15,559 -215,293 ! 30,800 3,39 o' 12 0,0017 0,0115 

KISTER 

• 

..,_ 
"' ,,~ I 
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TABELA lll.19 

PARAMETROS AJUSTADOS A MODELOS DE COEFICIENTES DE ATIVIDADE DA FASE LIQUIDA. 

SISTEMA: ETANOL-AGUA A 53,329 kPa (400 mmHg) 

DESVIOS MfDIOS QUADRATICOS 
MODELO a a p r X y 

12 " ··~ 

UNIQUAC -7,0976: 29,157 307,39 :': 46,716 2,38 o' 1 o 0,0010 0,0118 

NRTL -276,25 :': 59,310 1448,5 :': 101,48 2,64 o' 11 0,0014 0,0124 
' 

lriLSON 457,56 :': 75,934 I 826,86 :': 32,738 2,25 o' 1 o 0,0009 0,0123 

VAN LAAR 1,7034 :': 0,055617 1,0062 :': 0,029750 2,44 o' 11 0,0010 0,0116 

~:: 
1,6045 :': 0,043561 0,94164 :': 0,052233 3' 17 o, 14 o ,0018 0,0123 

857,54:!: 15,664 
I 

-231,84:!: 32,033 3,35 

I 
o' 14 

I 
0,0022 0,0121 

I I KISTER i I I 

-.. 
~ 



TABELA 111.20 

PARAMETROS AJUSTADOS A MODELOS DE COEFICIENTES DE ATIVIDADE DA FASE LTQUIDA. 

SISTEMA: ETANOL-AGUA A 79,993 kPa (600 mmHg) 

DESVIOS MÉDIOS QD.i\DRÁTICOS 

MODELO a a p T X y 
12 ' 1 1 1 

llNIQUAC -25,530 ê 25,101 332,49 : 43,209 1 , 73 o, 1 o 0,0010 0,0114 

NRTL . -318,41 ê 49,489 1521,9 :': 87,837 1 , 97 o' 12 0,0012 0,0114 

WILSON 485,22 :': 77,643 829,73 :': 30,294 1 , 80 o, 11 0,0013 0,0126 

VAN LAAR 1,6935 :': 0,049173 0,97791 :': 0,023245 1) 77 o, 11 0,0010 0,0111 

MARGULES 1,5885 :': 0,034635 0,89744 :': 0,041483 2,46 o' 15 0,0016 0,0108 

.REDLICH- 861,34 :': 11,465 -248,52 :': 26,823 2,63 o, 16 0,0020 0,0112 

~STER 
-------------- -~----- -- -----------------

-"' o 



TABELA IIJ.21 

PARAMETROS AJUSTADOS A MODELOS DE COEFICIENTES DE ATIVIDADE DA FASE LIQUIDA. 

SISTEMA: ETANOL-AGUA A 101,325 kPa (760 mmHg) 

DESVIOS MÉDIOS QUADRÁTIOOS 
MODELO a au p T X y 1 • l 2 1 

UNIQUAC -63,075 c 21,751 392,48 c 43,230 1 , 35 o' 1 o 0,0012 0,0116 

NRTL . -399,73 c 44,481 1655,1 ! 83,004 1 , 48 o, 11 0,0015 0,0119 

WILSON 572,95 c 84,690 793,87 c 29.861 1, 74 o, 13 o, 001 5 0,0128 

VAN L4AR 1,7247: 0,047901 0,92736 c 0,021188 1,35 o, 1 o 0,0012 0,0112 

MARGULES 1,5871! 0,034114 0,83540 c 0,041997 2,07 o, 16 0,0022 0,0114 

REDLICH- 854,34:: 11,951 -277,43 c 27,513 2,21 o, 16 0,0026 0,0126 
KISTER 

• 

~ 
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TABELA IIJ.22 

PARAMETROS AJUSTADOS A MODELOS DE COEFICIENTES DE ATIVIDADE DA FASE LfQUIDA. 

SISTEMA: ETANOL-AGUA A 119,990 kPa (900 mmHg) 

DESVIOS MllDJOS QUADRÁTICOS 

MODELO a a p T X Y, 1 2 21 1 

UNIQUAC -88,615: 30,218 441,47!: 63,089 1 '70 o' 14 0,0021 0,0193 

NRTL -457,21 ~ 63,213 1772,2!: 117,22 1 '88 o' 16 o' 0021 0,0197 . 
WILSON 624,59 ê 110,99 785,49!: 41,438 1, 93 o' 16 0,0025 0,0202 

VA'l LAAR 1,7884! 0,066784 0,90303 ! 0,033859 1 ' 71 o' 15 o' 0021 0,0191 

MARGULES 1,6173! 0,044446 0,79856! 0,065192 2,61 0,23 0,0029 0,0197 

REDLICH- 862,80! 18,493 -307,83! 38,902 2,76 0,23 o' 0031 0,0206 
KISTER 

"' "' 



TABELA III.23 

PARAMETROS AJUSTADOS A MODELOS DE COEFICIENTES DE ATIVIDADE DA FASE LfQUIDA. 

SISTEMA: ETANOL-AGUA A 19,998 kPa; 39,997 kPa; 53,329 kPa; 79,993 kPa; 101,325 

kPa e 119,990 kPa (150 mmHg, 300 mmHg, 400 mmHg, 600 mmHg, 760 mmHg e 

900 mmHg, RESPECTIVAMENTE) 

DESVIOS 1-~IOS QUADR.tt!COS 
MODELO a a p T X Y, " 2 1 1 

UNIQUAC -24,793: 11,901 326,56: 19.779 2,24 o' 13 0,0018 0,0127 

NRTL -319,17: 24,241 1513,5:: 41,951 2,43 o' 13 0,0025 0,0137 

WILSON 469,12: 34,631 826,46 :: 14,823 2,40 o, 13 0,0026 o ,0138 

VAN LAAR 1,6945: 0,022934 0,96956! 0,012112 2,62 o' 14 0,0015 0,0124 

MARGULES 1,5896! 0,16130 0,088865:: 0,02083 3 ,-,, o' 17 0,0020 0,0126 

REDLIQI- 854,97! 6,1542 -249,08 ~ 13,30 3,01 o' 16 0,0032 0,0143 
KISTER 

• 

• 

"' w 
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TABELA 111.24 

PARAMETROS AJUSTADOS A MODELOS DE COEFICIENTES DE ATIVIDADE DA FASE LIQUIDA. 

SISTEMA: ~GUA-ACIDO ACcTICO A 19,998 kPa (150 mmHg) 

DESVIOS ME!JIOS QUADMTIOOS 

MODELO a a p T X yl 12 21 1 

UNIQUAC -237,98: 18,314 459,12: 50,545 1 '65 0,03 o' 0011 0,0079 

NRTL 768,75: 188,01 -169' 16 : 136' 19 2,25 0,04 0,0014 0,0096 . 
WILSON 866,42: 64,175 -246,58 ! 102,66 2 '19 0,03 0,0014 o ,0094 

VAN LAAR 0,65863! 0,039302 0,89501 : 0,072718 2' 19 0,04 0,0014 0,0094 

MARGULES 0,65792 ! 0,047555 0,85517: 0,059323 2,29 0,04 0,0014 0,0100 

REDLIG!- 506,19 ! 22,038 66,067 ! 31 '101 2,35 0,04 0,0014 0,0100 
. KISTER . .. 

_L__ ----.. -------- ---- ···-

-v. 

"' 



TABELA III.25 

PARÃMETROS AJUSTADOS A MODELOS DE COEFICIENTES DE ATIVIDADE DA FASE LIQUIDA. 

SISTEMA: AGUA-ACIDO ACETICO A 39,997 kPa (300 mmHg) 
-

DESVIOS MEDJOS QUADRÁTICOS 

MODELO a a p T X Y, lZ " l 

UNIQUAC -258,26 ! 16,148 492,37 : 46,536 1 '87 0,06 0,0012 o ,0077 

NRTL 765,46 ! 198,83 -161,60! 147,82 2,S5 0,08 0,0016 o' 0101 

WILSON 931,20! 68,940 -317,29 ~ 100,16 2,50 0,07 0,0015 0,0099 

VA'J LAAR 0,64616 ! 0,036013 0,85341 ! 0,061436 2,49 0,07 0,0015 0,0100 

MARGULES 0,64910: 0,043145 0,82274 ! 0,050797 2' 61 0,08 0,0016 0,0105 

REDL!CH- 516,98! 16,980 58,300: 30,270 2,65 0,08 0,0016 0,0105 
K!STER 

- -

-<.n 
<.n 



TABELA III.26 

PARÂMETROS AJUSTADOS A MODELOS OE COEFICIENTES DE ATIVIDADE DA FASE LIQUIDA. 

SISTEMA: AGUA-~CIDO ACETICO A 66,661 kPa (500 mmHg) 

DESVIOS M!ill!OS flUADRÁTICOS 

MODELO a, a" 
p T x, Y, 

UNIQUAC -268,29 :': 17,044 510,38 :': 49,606 2,S7 o' 12 0,0014 0,0075 

NRTL 717,18: 212,600 -109,25 :': 165,74 3,20 o' 15 0,0020 0,0093 

WILSON 991,27 :': 74,004 -364,31 ! 101,67 3' 16 o' 14 0,0020 o' 0091 

VAN LAAR 0,65091 :': 0,036755 0,84209 :': 0,058723 3' 16 o' 15 0,020 0,0094 

MARGULES 0,65460 :': 0,042825 0,81666 :': 0,048374 3,34 o' 16 0,0019 0,0093 

REDLICH- 536,47 :': 15,434 53,888 :': 30,918 3,34 o' 15 0,0020 0,0093 

KISTER 

' 

• 

-' "' "' 



TABELA III.27 

PARAMETROS AJUSTADOS A MODELOS DE COEFICIENTES DE ATIVIDADE DA FASE L!QU!DA. 

SISTEMA: AGUA-ACIOO ACtTICO A 101,325 kPa (760 mmHg) 

DESVIOS !~lOS QUADRÁTICOS 
MODELO a a p T X yl I 2 " I 

UNIQUAC -295,06! 12,811 510,97! 38,399 1 ,48 o. 1 o 0,0008 0,0080 

h'RTL 1377,5! 202,11 -653,02 : 140,59 2,42 o. 1 5 0,0013 0,0092 . 

WILSON 910,49 ! 49,635 -249,67 t 79,317 2' 41 o' 1 5 0,0013 0,0090 

VAN LAAR 0,57431 : 0,02391 0,88133 : 0,043366 2,32 o. 15 0,0012 0,0089 

MARGULES 0,57148 ! 0,034163 0,82846 ! 0,033664 2,60 o. 17 0,0014 0,0097 

REDLICH- 527,08! 11,206 91 '747 ! 24,185 2,65 o' 17 0,0014 0,0098 
KISTER 

--------- -

~ 

~ 



TABELA II!.28 

PARAMETROS AJUSTADOS A MODELOS DE COEFICIENTES DE ATIVIDADE DA FASE LIQUIDA. 

SISTEMA: ÃGUA-ÃCIDO ACETICO A 106,658 kPa (800 mmHg) 

-c '-~ ---~-

DESVIOS MllDIOS QUADRÁTICOS 

MODELO a, a p T X Y, 21 1 

UNIQUAC -291 '79 ~ 23,136 525,35 ! 68,462 1 '39 o' 13 0,0016 0,0133 

NRTL 755,03 ! 286,48 -179,69! 219,77 2,45 o' 17 o, 0020 0,0152 
-

WILSON 978,97! 97,382 -397,25! 135,96 2,42 o' 16 0,0020 0,0150 

VAl'l L'IAI\ 0,56944 ! 0,042459 0,76872! 0,071506 2,38 o' 16 0,0020 0,0154 

MAAGULES 0,57438 ! 0,051080 0,73730! 0,056946 2,58 o' 18 0,0021 0,0154 

I\EOLICH- 496,79! 17,729 56,080::: 37,928 2, 58 o' 18 0,0021 0,0152 
KISTER 

-·~_,.. .. ,~. 

-"' "' I 



TABELA III.29 

PARAMETROS AJUSTADOS A MODELOS DE COEFICIENTES DE ATIVIDADE DA FASE LIQUIDA. 

SISTEMA: AGUA-ACIDO ACETICO A 119,990 kPa (900 mmHg) 

DESVIOS ~lOS QUADRÁTICOS 
MODELO a a p T X y1 1 2 u 1 

UNIQUAC -288,33 ! 16,670 506,80 ! 47,375 1 '34 o. 1 o 0,0012 0,0084 

NRTL 809,97 ! 204,36 -224,58 ! 152,61 1 • 90 o. 14 0,0017 0,0099 . 
WILSON 968,66 :: 69,495 -383,97 :: 99,631 1 , 88 o. 14 0,0017 0,0097 

VAN LI\AR 0,55440 ! 0,029771 0,76949! 0,051923 1 • 83 o, 14 0,0017 0,0102 

M"RGULES 0,55564 :: 0,037506 0,73718! 0,041368 2,03 o, 15 0,0017 0,0103 

REDLICH- 494,29:: 12,916 63,263! 27,943 2,04 o' 15 0,0017 0,0101 
KISTER 

~----------- ----- L 

• 

~ 

"' 



TABELA III.30 

PAR~METROS AJUSTADOS A MODELOS DE COEFICIENTES DE ATIVIDADE DA FASE LTQUIDA. 

SISTEMA: AGUA-ÃCIDO ACtTICO A 133,322 kPa (1000 mmHg) 

DESVIOS MBbiOS QUADRÁTICOS 
MODELO a a p T X Y, 12 21 1 

liNIQliAC -290,41 ~ 23,478 502,56 :': 66,271 1 '44 0,12 0,0022 0,0124. 

~'RTL 886,29 ! 257,71 -287,52! 185,62 1 '96 o' 16 0,0027 0,0138 . 
WILSON 945,93 ! 85,437 -357,63! 128,55 1 '95 o' 15 0,0027 0,0135 

VAN LAAR 0,53162 ! 0,036459 0,77326 :': 0,067487 1 '86 0,15 0,0027 0,0141 

MARGULES 0,53551 :': 0,047307 0,72989 :': 0,051231 2' 15 o, 18 0,0028 0,0141 

REDLIQ!- 487,89! 16,118 + 2,15 o' 17 0,0028 0,0139 69,448 - 35,303 
KISTER 

"' c 
' I 



TABELA II!.31 

PARAMETROS AJUSTADOS A MODELOS DE COEFICIENTES DE ATIVIDADE DA FASE L!QUIDA. 

SISTEMA: AGUA-ACIOO ACETICO A 19,998 kPa; 39,997 kPa; 66,661 kPa; 101,325 kPa; 

106,658 kPa; 119,990 kPa e 133,322 kPa (150 mmHg, 300 mmHg, 500 mmHg, 

760 mmHg, 800 mmHg, 900 mmHg e 1000 mmHg, RESPECTIVAMENTE) 

DESVIOS 11EDIOS QUADRÁT! COS 

MODELO a' 2 
a 

2l 
p T x, Y, 

UNIQUAC -253,19: 12,332 434,16 ! 30,908 3,89 o' 17 0,0023 o' 0111 

NRTL 826,67! 77,741 -223,11 ê 57,408 2,86 o' 15 0,0020 0,0110 

WILSON 928,70 ê 25,025 -312,35 c 38,092 2,46 o' 13 0,0020 0,0112 

VAI'l LAAR 0,57589: 0,014034 0,81182: 0,024560 3,50 o' 17 0,0022 0,0111 

~!ARGULES 0,57694 : 0,017449 0,77522 c 0,018961 3,63 o' 18 0,0023 0,0112 

REOLICH- 506,77 c 5,4895 70,299: 11,229 2,85 o' 15 0,0021 0,0113 
KISTER 

' ... ----------------
"' -
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VAN L.AAR têm desempenho praticamente equivalentes, sendo supe

rior àquele mostrado pelas equações de MARGULES e REDLICH-KIS -

TER. Os parâmetros referentes ao conjunto global de dados, na 

verdade, constituem uma média dos parâmetros obtidos para cada 

conjunto isobârico individualmente, indicando praticamente uma 

independência dessas constantes em relação à pressão. 

Concluindo, fica a critério do futuro usuário, esco

lher a equação de coeficiente de atividade da fase lÍquida que 

mais lhe convier. 



CAPITULO IV 

CONCLUSO~S E SUGESTOES 

No Capítulo II foi discutida a problemática da verif_ª=. 

caçao da consistência termodinâmica de dados de ELV, analisando 

-se em detalhe todos os aspectos do Teste da Equação da Coexis-

têncía. Propõe-se ao fim do Capítulo um critério de consistên -

cia baseado: (1) na observação da distribuição dos desvios L\y 
I 

com x ; (2) no valor médio dos desvios, b.Y, que deve ser menor 
I 

que 0,015. Todavia estes crit€rios não são absolutos, devendo-

se ter o cuidado de conhecer tanto o erro experimental inerente 

ao método de coleta de dados, quanto o erro associado aos méto-

dos de c5lculo de y , antes de se julgar inconsistente qualquer 
I 

dado experimental. Estes cUidados se justificam pelos resultados 

obtidos em sistemas de compostos altamente polares, nao deter-

minados no L.P.T. Rigorosamente, a quase totalidade de dados 

seria considerada inconsistente pelo critério proposto. Ent.re-

tanto, como não se conhecem as condições experimentais em que 

os dados são coletados, não se pode ser definitivo quanto ã qu~ 

!idade dos mesmos. Por~m o crit&rio & certamente indicativo em 

termos relativos, ou seja, aquele conjunto que apresenta o me-

no r t. Y pode ser ttmais consistente 11 e, portanto, deve ser esco-

lhido para a aplicação que se deseja. 

Como sugest~o para continuidade de estudos neste tópl 

co, sugere-se investigãr mais a influência do método de integr~ 
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ção nos resultados, como por exemplo, considerando-se funções 

quadr5ticas e cfibicas no M~todo dos Elemento~ Finitos. O outro 

ponto importante a considerar é a possível melhoria do ajuste 

11 spline" extendido, incluindo as incertezas experimentais em CE: 

da variável ajustada, pela adoção do Método da Máxima Verossimi 

lhança ao invés do usual ~êtodo dos Mínimos Quadrados com pesos. 

O Capítulo III constitui a contribuição desta Tese ao 

estudo do aperfeiçoamento de processos existentes e desenvolvi

mento de novos processos que utilizam o etanol como matéria-prl_ 

ma. Os dados de etanol-âguá e de água-ácido acético fornecidos 

cobrem lacuna existente na literatura em faixa de interesse in-

dustrial. As correlações apresentadas, sejam aquelas a uma dada 

pressão, sejam aquelas em larga faixa de pressão, serão de uti-

lidade, espera-se, para empresas de engenharia e para laborató-

rios de desenvolvimento de processos brasileiros. Os dados cal~ 

tados, i luz dos crit~rios de consist~ncia, são de boa qualida-

de, em toda a faixa de pressão considerada. 

Na realidade, o presente trabalho constitui-se em um 

exercício completo de determinação e de tratamento de dados de 

equilÍbrio lÍquido-vapor, abordando-se desde os problemas do le 

vantamento experimental, passando-se pela verificação da consi~ 

tência termodinâmica e terminando na correlação dos dados medi-

dos pelos modelos mais utilizados no meio t6cnico. 
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APENO ICE 

DEDUÇAO DA EQUAÇAO GERAL DA COEXISTENC!A 

Conforme o procedimento indicado na referência ( 1?), 

é deduzida inicialmente a Equação da Coexistência para um siste 

ma binário bifásico. A seguir, esta equação é extendida para 

sistemas multifâsicos, multicornponentes. 

Os critérios de equilÍbrio para um sistema constituÍ-

do dos componentes C!) e (2) distribuÍdos em duas fases, (a) e 

(S), são: 

T" = rS = T (A, I) 

P" = pB = p (A, 2) 

f" ~s 
(A. 3) = f 

' 
j'a j'S (A. 4) 

2 2 

Considerando cada fase isoladamente, pode-se ex-

pandir as fugacidades em função de três variáveis independentes; 

escolhendo T, P e a concentração do componente (1), obtém-se; 

dlnfa 
1 ( alnf~) (alnf~) (alnf~) 

= a dT + a dP + a dx 
T p X l 

P~x T,x T,P 

= -(H~-I:!:)dT +(V~)dP 
RT' RT 

(A, 5) 



-s 
dlnf-" 

1 

-a 
dlnf

2 

- 8 
dlnf 

" 

" 

= 
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(
-S ') ( B) ('::\ -S) H -H V ~lnf 

- ~1 ~ 1 d T + _t dP + ' • dy I 
RT RT QY 1 T p , 

(A. 6) 

(H~-~:) (v~) (()lnf~) (A. 7) - --- dT + - dP + dx 
RT 2 RT ê)x 

1 
T P 

1 

, 

(H~-~:) . (V~) (()lnf ~ (A.8) - df + - dP + Q dy 1 

RT' RT y 1 T p , 

' Onde H. ~ entalpia molar de (i) a T e no estado de gas 
--1 

ideal. E: :importante salientar que as equações (A.SJ a (A.8) sao 

v~lidas para cada fase, independentemente de estar ou nao em 

equilÍbrio com outras. Se considerar-se duas fases em equilÍ-

br.i.o, então serão apenas duas as variáveis independentes (con-

forme a regra das fases de Gibbs), ou seja, ê possível relaci-

onar y 
1 

e x 
1

, com P e T. 

Igualando (A.S) a (A.6) e (A.7) a (A.8), obtim-se: 

( H~'- H~) (v~- v~) - dT + dP 
RTZ RT ( ()lnf~) (()lnf~) dy 

+ dx 1 - 1 

ê)x 
1 

T, P êJy 1 T, P 

o 

e 

( V~- V~) (()lnf~) + ---- dP + -- dx
1 

RT ax r T p 
' 

(
()lnf~) 

- dy 

OY1 T,P 
1 " o 

Onde Ht e V t são calculados para x 1 , T e P e 

para y 1 ~ T e P. 

(A. 9) 

(A. 1 O J 

-s V, 
1 
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(A.9) e (A.lO) sao duas equaçoes diferenciais que de-

vem ser satisfeitas simultaneamente. Assim, pode-se combiná-las 

de forma a se obter uma equaçao diferencial com três variáveis. 

Lembrando que para cada uma das fases do sistema em considera-

ção é válida a relação de Duhem: 

(A. 11 ) 

e 

(A. 1 2) 

Multiplicando (A.9) por x
1

, (A.10) por x~, somando as 

duas equaçoes e substituindo as relações (A.11) e (A.12), con-

clui-se que: 

r 
na -8 -a -8 ] X (h -H )+X (H -H ) 

_ , 1 1 ~. 2 2 dT 

RT' 

- [ ( X 1 
(A. 13) 

A equaçao (A.l3) ~denominada equaçao geral da coexis 

t~ncin, para sistemas bin~rios, bifisicos. Colocando dP em for

ma explÍcita: 

) 
. s) 

y 1 x, é)lnf, l RT x- ~~ 
+ r r Y, ê)Y, f,Pdy (A.14) 

-a s --a -s ' [x, (V,_-V, )+x2 (V, -V,) [ 

-"-B _a_sJ I X (H -H )+X (H -H ) 
dP 1 1 1 2 L 2 dT 

" -
1

a S a S 
T X 1 (\ l -V I ) +Xz (V:t - Vz ) 
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Urna vez que, para o equilÍbrio binário bifásico_ a va

riância do sistema ê dois, pode-se escrever P=P(y 1 ,T), pois Te 

y são independentes; desta forma, a equaçao (A.14) é uma dife-
1 

rancial exata (função de ponto) e, portanto: 

(~;t ,(a-S) 
1 

(A. 1 5) 

e 

( 
é)P) 

0}( 1 T, 

( 

y x )(é)lnf8 RT X - __ 1 __ 2 I 

1 yz ê)Yl T,P (A. 1 6) " 
X L (V~-V~)+~ 2 (V~-V z) 

onde o subscrito (a_ B) indica que as duas fases coexistem em e

quilíbrio. 

Uma vez que 

(A. 1 7) 

Assim, substituindo (A.15) e (A.16) em (A.17): 

( 
'::IT) O = -RT 2 

OY 1 p,(a-8) 

(A. 18) 

A equaçao (A.16) é denominada Equação I sotérrnica da 

Coexistância, enquanto que a (A.18) é a Equação Isob5rica da Co 
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existência, para sistemas binários. 

No caso do equilÍbrio lÍquido-vapor, toma-se a como a 

fase lÍquida e S como a fase vapor. A equação (A.16) pode ser 

reescrita como: 

(ay1) 
ap T 

(A. 19) 

Onde zV e z1 são os fatores de compressibilidade das 

fases vapor e lÍquida, respectivamente. A equação (A.18) pode 

ser reescrita como: 

( ~) é)T p 
(A.21J) 

Desta forma, para se obter y dados P ex (T=cte), bas 
1 1 -

ta integrar a equação (A.19), e para se obter y dados T 
1 

(P""cte), basta integrar a equaçã-o (A. 20). 

e x 
1 

Cumpre salientar que o raciocínio desenvolvido acima 

pode ser generalizado para o caso de m componentes distribuídos 

por rr fases.Igualando para cada componente i as fugacidades 

entre as TI fases, obtemos rr-1 equações do tipo da equação (A.13): 



m 
E 

j#k 

o 
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(A. 21) 

Onde a e S sao duas fases quaisquer, x1 e yi as :fra-

çoes molares de (i) em cada uma delas e o subscrito 

significa que todos os xi sio constantes, exceto xj e xk, onde 

k .é o componente eliminado (ou seja, já se utilizou a 

X. ' .l 
il k); analogamente para y. 

relação 

ASsim, tem-sem (TL1) equações como (A.21) relacionan 

do (m-1)B+2 vari~veis, quais sejam, T, P e xifk" Resolvendo es

tas equações simultaneamente, podem-se eliminar m(B-1)-1 variá-

veis, resultando uma equação diferencial envolvendo m+3-TI va-

riáveis. A partir desta equação, a diferencial de qualquer uma 

das variáveis pode ser expressa como função das m+Z-n variáveis 

remanescentes. Por exemplo, para um sistema ternário 

(m=3), bifásico (TI~2), poder-se-á estabelecer relações tals co-

mo: 
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(àY ') f(y
1
,y

2
,x

1
,x

2
,T,P) = ax 1 T, P 

e (A. 2 Z J 

(ax ·) f(y 1 ~y 2 ,x 1 ,x 2 ,T,P) = ay 1 T ,P 

A resolução do sistema de equaçoes diferenciais par-

clals acopladas (A.22) permitiria o cálculo de y 
1 

e y 2 (e y 3) a 

partir de valores medidos de x
1

, x
2 

(e x
3
), aTe P constantes. 



APENDICE 2 

CORRELAÇÃO PARA O SEGUNDO COEFICIENTE VIRIAL 

De acordo com o método generalizado de Hayden- O'Con-

11 ( 2ll d f .. t ... d ne , os segun os coe 1c1en es v1r1a1s e componente puro 

e cruzados, são dados pela soma de duas contribuições: 

B 
ij 

onde 

F = B .. lJ 
D 

+ B- -
l) 

BF + 
p.polar ij 

F 
8polar lJ 

D B., = 
lJ B - 1 + Bl . -metaestave 1gaçao 

J.J 1] 
+ BqUlffilCO 

l] 

(A.23) 

(A. 24) 

(A. 2 5) 

Aqui o supra-escrito F denota moléculas relativamente 

livres (forças físicas fracas), e D denota moléculas relativa-

mente 11 ligadas" ou "dimerizadas 11 (forças químicas). 

Contribuições individuais para o segundo coeficiente 

viria! sao calculadas a partir de correlações em função da tem-

peratura: 

( B~polar)-- = 
1] 

b 
0-. lJ T~! 

lJ 

0,85 1 ,015) 
+ (T~ ~) s 

1) 

(A. 26) 



B ~ -b p 
( 

F ) polar ij oíj 

( B ' . ) qUlffilCO ij 

1 1 
~ 

T~! 
lj Tij 

T 
T~. = 

~ b 
O·. 

1) 

- 1 '6 w 

lJ (s .. /k) 
lJ 

:;(0,74-

lJ 

3,0 

T~! 
lJ 

2' 1 
+ ---

(T~ ! )'l 
lJ 

b A .. 
o ij .lJ 

+ 2' 1 ) 

(T~!) ~ 
lJ 
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(A. 2 7) 

(A. 28) 

(A. 2 9) 

(A.30) 

(A. 31) 

Parâmetros independentes da temperatura usados nas e-

quaçoes (A.26) ~ (A.31) são: 

b o .. 
l) 

, 
=1,261840 .. 

lJ 
(em' I mol) 

11~! ::::11~-
l) 1) 

fl_ij<0,04 

= o O 04 ..:SJ.1~.<o,ozs 
' lJ 

"'J.1Íj- 0,25 

(A.32) 

(A. 3 3) 
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A .. = -0,3- 0,05 P'-lJ lJ 
(A.34) 

~ 

ou 

h .. 
1) 

* ~ij 

E .. 
1) 

E .. 
1] 

= 

= 

= 

1,99 + 0,2f.l *' ij 

7243,8 ~· 1 )lj 

( (. . /k) cr .. . 1) 1) 

ex+ [ 650 - 4,27ll 1) (e. ./k)+300 
1) 

[ 42800 

(s. ./k)+22400 
1] 

(A. 3 5) 

(A. 36) 

para n .. < 4, 5 
1) 

para Tl •• 
1) 

(A. 3 ?a) 

~ 4' 5 

(A.37b) 

onde: 

T ;::;: temperatura, K 

(eij/k) :; energia característica para a iteração i-j, K 

o .. ::;:: tamanho molecular, A 
1) 

lJi =momento dipolar de componente i, Debye 

Tl-. = par~metro de associação (i=j); par~metro de solvatação lJ 
(i;lj) 

w.. - fator acêntrico apoiar 
1) 

Para i=j, os parâmetros (E: .. /k), a .. e w_. sao predi-
lJ 11 11 

tos a partir de propriedades de componentes puros. 



wii = 0,006026RDi + 0,02096R~i - ,0,001366R~i 

cr .• 
11 

onde: 

= 0' 
i i 

( 1 + ( 
l/3 

c ,l 

(s . . (k). 
ll [ 

o 4~ . ·J ' ll "Tci 0,784 + 0,91"'ii- -
2
-----''-= 

+ 20 w .. 
11 

a:. 
ll. 

( " o para )J. < 1,45 
l 

1 '7941 X 1 o 7 

i; " 

[(2,882 - 1 '8 8 w .. 
ll T 

0,03+w ii 
ci 

16+400w11 c = 
10+40QW .. 

11 

3 c = 
z 1 Ü+400W .. 

11 

ou 

~-· 1 para J-l 

a~ _s (c .(k) ·] ll ll 
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(A. 3 8) 

(A. 39) 

(A. 40) 

(A. 41) 

(A.42) 

(A. 43a) 

.~1,45 
l 

(A.43b) 

(A.44) 

(A. 4 5) 

Parâmetros de componentes puros requeridos nas Equa-
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çoes (A.38) a (A.45) sao: 

T - temperatura crítica do componente i' K 
Cl 

p 
c i 

.. pressao crítica do componente i' bars 

RDi 
o raio de gíração médio do componente A -

l' 

Par~metros cruzados (E .. /k), o .. e w (ifj) sao cal-
lJ 1] ij 

culados usando regras de mistura adequadas e parâmetros de com-

ponentes puros dados pelas Equações (A.38l a (A.45). 

w o 
ij 

1 

2 
cw .. + w_ .) 
ll J J 

(C
1
.J.Ik) o (C . . lk)' (1 + I> c') 

l] 1 

a .. "' O!. (1- ~'c!) 
lJ lJ "' 

onde 

'I' 0,6 
(C .. Ik)' 

l] 
0,7[(E .. Ik)(E .. jk)] + -----

11 JJ 

a' = (01·1· o. _-j/2 
ij J J 

s' = cs .. /k)' cr'" 
1] ij 

ou 

para 11. :;:. 2 
l 

[ 1 I (C .. /k) + 1 I ( 0 .. lk)] 
ll J J 

e ll , O 
j 

(A.46) 

(A.47) 

(A. 48) 

(A. 4 9 l 

(A. 50) 

(A. 51 a) 



~ < C o .. CkW'a-"-
f;' = 1.1.. ll 

(c .. /k)' a j_J-' 
l.J 

ou 

_, 
ç = 0,0 

16+400W .. 
c' = lj 

1 
1 Ü+40QW .. 

lJ 

3 
c' = 
' 1 Ü+4QQW,. 

1] 

para todos 

para f.l. > 2 
J 

e ~. = O 
l 

os outros valores de~ 
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(A.51b) 

i 
e~ . 

J 

(A. 51 c) 

(A. 52) 

(A.S3) 



APENDICE 3 

DEDUÇAO DOS TERMOS DIFERENCIAIS QUE APARECEM NA 

EQUAÇAO DA COEXISTENCIA 

a) Relação entre y 1 (fração molar aparente) e z 1 (fração molar 

verdadeira) e derivada (ê)z,) ê)y 1 

T,P 

Reações de dimerizaçio e associação que podem ocorrer 

na fase vapor: 

2A ::::;, .1\A 

2B ~ BB 
~ 

A+B=:;.AB 

onde A: ácido carboxílico 

B: segundo componente 

Chamando de n o numero de moles do componente A no 

início e de n o número de moles do componente R no início, por 
2 

Balanço Material obt~m-se: 

(A. 54) 
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n, = nR + ZnBB + nAB (A, 55) 

n + n = n = nA + nB + 2nAA + ZnBB + 2nAB (A, 56) 
2 

n, nA + ZnAA + nAB 
YA = = (A. 57 a) 

nt nA + nB + 2nAA + 2nBB + 2nAB 

nA nA 
'A = = (A.58) 

nt nA + nAA + nB + nBB + nAB 

Dividindo e multiplicando a expressao (A.57) por nt, 

tem-se: 

nA 2 nAA 2 nAB 
-- + + 

llt nt llt 
YA = 

nA + nB + 2 n_'\A + 2 nBB + 2 nAB 

nt nt nt nt nt 

n. n .. 
fazendo 

, 
e z'' 

>J z. = = , >1 
nt nt 

y = A (A.57b) 

Ainda por Balanço Material sabe-se, para uma mistura 

binária, que: 

= 1 e = 1 (A. 59) 

,, 
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e, assim, (A. 58) -e reescrita como: 

(A.60) 

Das relações de equilíbrio, apresentadas no Capítulo 

II, pela Teoria Química, tem-se; 

z. 
c .. l 

= 
lJ z. z. 

l J 

e, portanto: 

(A. 61) 

ou, ainda: 

Diferenciando implicitamente essa expressao em rela-

çao a yA: 

(A.62) 
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e diferenciando (A.S9) em relação a yÀ: 

Colocando ( ~~: ) em evidência: 

(!I.41) 

Substituindo em (A.62) e rearranjando chega-se, final 

mente, a: 

(ad;AA)= ,--------C_1_+~CA~A~z~À_+~CB~B~z~B_+~~~zA~z~B,l ____________________ _ 

1+2CAAzA+Ci\BzB] r 2CBBzByA+CABzA(yA-1)J -ZCAAzA(yA-2)-CABzB(yA-1)+1 

1+ZCBBZB+CABzA l 
(li .40) 

Obs.:- os Indices A e B sao substitufd6s pelos numerais 1 e 2 

para indicar, genericamente, componente I e componente 2 de uma 

solução nas Equações (II.40) e (11.41). 
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b) 

De acordo com Nothnagel et al C JS), é definido 

-v 
$- = 

1 
' z- ~-

1 1 

aplicando In: -v f ln.
1
. = lnz. +In$. - lny. 

1 1 1 

sendo ln•' = 1 

Portanto: 

(êJln~';) = 

éjy 1 T ,P 

I 

z 
' 

BF p 

(~::L.P-

- -'!mc<lc:sc__ n + n 
t t RT 

1 

Y, 

(II.34) 

(I!.35a) 

(II.38) 

(1!.36) 

A relação entre o numero de moles verdadeiro e o núme 

ro de moles estequ:iométrico (ou aparente): 
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nt 1 
·' = (A.63) m 

[ 
l 

m ] 
n 

1 2:: 2:: + 2::. zji a + z .. 
2 lJ 

i=1 j = 1 J=l 

é determinada a partir de balanço material em todas as espécies 

verdadeiras e estequiomêtricas presentes. 

sendo 

então 

onde 

a: 

Para m= 2 

1 

1 + z + z + z 

n 
a 

ll 12 22 

1+ z + z + z 
11 12 22 

=(Z +C z')BF 
1 ll 1 il 

(A.64) 

Derivando zV em relação a y e rearranjando chega-se 
1 



, ((Jz/) 
OY, T,P = 

p 

(1+Z +Z ~+Za 2 )RT I I I 

BF p ) ffilS 

RT 
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F F [B (1+2C z )+B ,C ,z,] 
11 !l 1 L 1 

+ z • 
' 

+ 

(11.39) 
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MENDICE 4 

DEDUÇAO OAS MATRIZES PARA RESOLUÇAO DE EQUAÇAO OIFE-

RENCIAL DE 1• ORDEM PELO METODO DOS ELEMENTOS FINITOS 

(Baseada em procedimento apresentado na referência (49)). 

A Equação a ser resolvida é Diferencial de 1ª ordem, 

do tipo: 

dy 
- f(T,P,x,y) O o L(y) (A. 6 5) 

dT 

Assumindo um modelo linear de interpolação, a inc6g-

nita y pode ser escrita como: 

y o N.y. + N.y. (A.66) 
'l l l J J 

onde i e j sao usados para denotar os dois valores nodais que 

estão separados por um intervalo ó.I. 

Deseja-se obter: 

f N L (y) di o O 
I B 

s = 1,) (A. 6 7) 

A substituição de (66) em {.57) produz duas equaçoes: 



com 

dy 

dT 
- f l di = o 

f= N.f. + N.f. 
1 l J J 

Para o modelo linear de integraç~o, tem-se: 

I 
N. = 1 -

1 /} I 

I 
N. = 

J ôT 

- 199 -

(A.68) 

(A.69) 

(A. 70) 

(A. 71 J 

(A.72) 

Substituindo (A.71l e (A.72) em (A.66) e derivandoem 

relação ã temperatura, obtêm-se: 

dy 

di 

Y· 1 
--+ 

6 I 

y. + 
1 

Y· __ L 
6 I 

I 

Y· J 

(A.73) 

Substituindo (A.73), (A.71) e (;\.70) em (A.68) e fa-
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zendo a integraçio, tem-se: 

tr( 1- _r ) 
[-

yi _í (1- ~) -+r-fi J 
' fi di o -- + - = 

O ~ I 6I 6I 

fl Y- _í I 
l - f- f_ -- + + -

~I AI l AI l 

I F F 1 di 
f_ --- f_ + f_ 

l A I l Ap ~I' J 

Y-l I + yj I + f.I 
A I 6 I l 

]' f_ l' f_ p Y-__ L l l 
~ + -- -- --- -- + 

AI' 2 ~ I 2 AI' 3 

yi(-1+ ~) + yj(1- ~)· AI fi(-1+ 

+ ~ I f. ( - + +) = o 
J 2 

1 1 
di (-

1 1 
y i + Yj 

f_ -
2 2 3 l 6 

I y i I y- I 
f ___'_]__ 

- + ---

= 

~I J 

o 

1' 
f_--+ 

J 2~I 

L I' 
___j___ ---
AI' 3 

Ap Ap 

Y- 1' 
l 

~!' 2 

AI 

= o 
o 

1 -+) + -+-
2 2 

+ 

f j) = o (A. 74) 

Substituindo (A.73l, (A.71) e (A.701 em (A.69) e fa-



zendo a integração, tem-se: 

y. 
1 

~ !' 

Y· I' 
1 -----+ 

y. 
_ _L 

y. 
_ _L 

i\ I 

~!' 2 i\!' 2 

y. 
. 1 

--- + 
2 

1 

y. 
_:_1_ - M 

2 

1 

f. 
l . 

2 

f. 
1 

i\ I 

I + 

2 

+--f. 
1 3 

f. 
1 

t:, !' 

f. 
1 

+ --

3 

1 

2 6 
f.--

1 3 

Escrevendo sob forma matricial: 
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Para, por exemplo, seis intervalos, tem-se: 

·r 
o o o o y 

2 2 l 

1 1 
o o o o y 

2 2 ' 

1 1 
o o o o y 

2 2 3 

1 1 
+ 

o o o o y 
2 2 4 

1 1 
o o o o y 

2 2 ' 

o o o o - ~- y 
2 2 6 

-1 - ~- o o o o f 
2 

1 1 
-2 o o o f 

2 2 2 

1 1 
o - -- -2 o o f 

~I 2 2 3 

" o 
3 1 .1 

o o - ~- -2 - ~- o f 
2 2 " 

1 1 
o o o -2 - ~- f 

2 2 6 

1 
o o o o - 1 f 

2 6 



APtNDICE 5 

ESPEC!FICAÇAO DOS EQUIPAMENTOS 

1. AGITADOR: 

Fabricante: FANEM 

Modelo: 1(110V) 

Tipo: Magnético 

2. BOMBA DE VÁCUO: 

Fabricante: TECNAL 

Potência: 1/3 C.V. (110V) 

Velocidade de Rotação: 1730 rpm 

3. COMPRESSOR DE AR: 

Fabricante: SCHULZ 

Modelo: DentalcompTessor 

Potência: 1/2 C.V. (110V) 

Velocidade de rotação: 1730 rpm 

Deslocamento: 84,5 1/mín 

4 • BANHOS TERMOSTÁTICOS: -

quente: Fabricante: PEMEM 

Faixa: 0-ZOQOC 

frio: Fabricante: FANEM 

Modelo: 114B 

Faixa: 0-100°C 



5. CROMATClGRAFO: 

Fabricante: CG Instrumentos CientÍficos 

Modelo: CG 35 

Tipo: Condutividade Térmica 

6. INTEGRADOR: 

Fabricante: VARIAN 

Modelo: CDS 111 

7. MANTA DE AQUECIMENTO: 

Fabricante: PILZ (W. Germany) 

Potência: 300W (ZZOV.a.c.) 

Tipo: Resistência elétrica 
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APENDICE 6 

INCERTEZAS NAS VARIAVEIS MEDIDAS P-T-x -y 
1 1 

a) P: 

As incertezas na leitura da pressao (PL), das ternper! 

turas no termômetro da câmara de equilÍbrio (t) e no termômetro 

acoplado ao manômetro de mercúrio (tm) são acumuladas no valor 

da pressão (P) do sistema. Cada uma dessas incertezas é considc 

n.úla como a metade da menor divisão da escala utilizada. As-

sim, 

(A.76) 

Portanto: 

6p (A. 7 7) 

onde; 6 t= i- 0,05°C 

6PL 
+ 0,5 mmHg = -

6t + 0,5 o c = -m 

a derivada parcial ( ~:) é obtida derivando-se a equaçao de A

brams-Massaldi-Prausnitz para pressão de vapor dos componentes 

puros em relação a temperatura (as constantes utilizadas são p~ 
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ra o etanol e encontram-se no Apêndice 7): 

B C 
+ 

J (
()sat) 

+ D + ZET = O t 
T' T 

Considerando um valor médio dessa derivada na faixa 

de P = 150 mmHg a P = 1000 mmHg, tomando-se para o cálculo da 

média um ponto inicial, um ponto intermediário e um ponto final, 

obtém-se: 

( ~tp) -U - 20,67282 mmHg/°C (A. 77) 

A derivada parcial (~:J e obtida derivando-se a ex

pressao (I IL 5) que relaciona P e P
1

: 

(
ê)P ) - 0,995079 
ê)PL -

tomando-se t como um valor de temperatura média durante o tem
m 

po dos levantamentos experimentais, cantante e igual a 26°C. 

A derivada parcial ( ~:m) também é obtida a partir de 

(III.S) considerando um valor médio da pressao lida P1 =525 rnmHg 

e de t = 26°C: 
m 

( ~ptm) c 
o - 0,094975271 

Logo, a incerteza no valor da pressao do sistema, já 
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- -corrigida e: 

<IP = 1 , 1 mmHg 

Assim: 

P = (P ê 1) mmHg (A. 78) 

b) T: 

Escrevendo (A.76) onde t aparece explicitamente, tem-

se: 

(A.79) 

(A. 80) 

-As derivadas foram obtidas de forma semelhante a apr~ 

sentada no caso da P tendo em conta que: 

Assim, substituindo os valores de cada derivãda, ob-

têm-se: 
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t = 0,05°C 

ou, ainda; 

T"(T+O,OS)K (A. 81) 

c) x e y : 
1 1 

Além das incertezas mencionadas nos ítens anteriores, 

as compos1çoes das fases lÍquida e vapor contém incertezas na a 

nálise oriunda do cromatógrafo (Xc). Assim sendo: 

X 
1 

y =::. y ( t, p, yC) 
1 

Portanto: 

onde: 

T-x 

Xc " 0,0005 

1 

A derivada (~: 1 ) _é calculada a partir das 

para o Slstema etanol-agua. Considera-se um valor 

(~:1)" -0,0933 (OC~) 

(A. 8 2) 

(A.83) 

(A. 84) 

curvas 

médio: 
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A parcela 
(
ê)x ') ~P ap , . -e nula, pois os dados foram obti-

dos isobaricamente. 

O valor para !J t é considerado como a metade da menor 

divisão da escala do termômetro: 

'tH"" O,osoc 

A derivada parcial (~:J) foi obtida fazendo-se um le 

vantamento das diferenças entre as concentrações obtidas do cro 

matógrafo para uma bateria de três amostras da fase líquida (ou 

três amostras da fase vapor) em cada ponto experimental em rela 

ção à média das concentrações. Assim, 

( ~:~) = I O, 5 

(';x 
•1 

(';x 

' 

= 

= 

(0,0933) 0,05 + 10,5 X 0,0005 

0,00991.1 

(';x = 0,01 
1 

portanto: X = X 

e, analogamente: y 1 

! o 01 , 

"' y ~ 0,01 
1 

(A. 8 5) 

(A. 8 6) 



APENDICE 7 

PROPRIEDADES DOS COMPONENTES PUROS UTILIZADOS 

PROPRIEDADE 

T /K c 

Pc/bar 

Vc/cm 3 /mol 

Tb/K 
o 

Rd/A 

p/Debye 

H8/cal/mol 

UNIQUAC r 

q 

q' 

n 

Constantes A-N-P 

A 

B 

c 

D 

E 

onde: 

lnPsat = A + 

[lnPsatl ; 

[T] ; K 

B 

T 

mmHg 

ÁGUA ( 1) 

647,37 

221 '20 

56,0 

373,15 

0,615 

'! '8 2 

9717 

0,92 

1 ' 4 o 

1 ' o o 

1 • 7 o 

26,25607 

-6176,33 

0,33426 

-0,01753 

I, 071x1 0-

+ ClnT + DT + ET2 

ETANOL( 2) ÁC .AC!!TI CO (3 ) 

516,20 5 94 '4 o 
63,55 57,85 

167,0 1 71 'o 

351 '5 391,1 

2,25 2,595 

1 '6 9 1 '7 5 

9260 5660 

2' 11 2,2 

1 '97 2,07 

0,92 2,07 

1 '40 4,5 

32,48741 -49,7733 

-7217,00 -4482,25 

0,90777 14,57962 

-0,039494 -0,061834 

2' 622x1 o- 3,287x10 -

n: pa-râmetro de so.lva

tação ou associação 

= 0,0 

2 ' 5 


